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Propuesta de un Conjunto Maximo de Reacciones Quimicas Independientes
para Modelar el Proceso de Gasificacion de Coque de Petroleo

El presente trabajo se enfocé a investigar las reacciones linealmente independientes,
termodinamicamente factibles, que se llevan a cabo durante el proceso de gasificacion de
moléculas complejas de coque de petréleo. Por medio de la metodologia llamada
“Estequiometria Generalizada” se encontré un sistema que contiene el niumero maximo de
reacciones quimicas independientes requeridas para simular el proceso de gasificacion, el
cual consta de tres ecuaciones estequiométricas linealmente independientes: a)
combustion parcial entre el coque y el oxigeno; b) oxidacién entre el coque y el didxido de
carbono, conocida como “reaccion de Boudouard”; y c) reaccion entre agua y monoxido
de carbono, conocida como “reaccion Water-Shift”.

La simulacion del proceso se enfocd a la prediccion de flujos molares de los productos
principales (H,, CO,C0,,H,S), lo que permitid conocer los avances molares de las tres
reacciones mencionadas previamente. Esta simulacion se utilizd para comparar cinco
tipos de coque (CK1A, CK1B, CK2A, CK2B y CK3), de diferente composicion y formula
empirica, elegidos como casos de estudio.

A fin de explorar la flexibilidad, se simularon dos politicas de operacion del proceso de
gasificacion, manteniendo relaciones C0/C0O, en el intervalo de 20 a 30; este intervalo se
reporta en la literatura como de operacién nominal. En la primera de estas politicas se
modificd el suministro de agua de forma decreciente, manteniendo constante los flujos de
oxigeno y de coque; la segunda politica de operacién considerd el cambio del flujo de
oxigeno, manteniendo constantes los flujos de vapor y de coque.

A continuacion, para cada caso simulado se obtuvo la composicidn de la fase gas para los
cinco tipos de coque de estudio, los flujos molares de las sustancias de dicha fase se
sumaron y se comparé el volumen relativo del reactor requerido para llevar a cabo la
gasificaciéon de cada tipo de coque, tomando como referencia el volumen de la fase gas
generada al gasificar el coque de peso molecular menor (CK3, C35Hs515055N)155154).
Finalmente, se pudo observar que el tamario relativo del reactor requerido para gasificar
cada tipo de coque sigue, cualitativamente, la misma tendencia de dos parametros, la
relacion masica H/O y el contenido de carbono, %peso, de cada coque. De igual forma, la
demanda de agua suministrada también sigue la tendencia del contenido de carbono de
cada coque.
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Proposal of a maximum set of independent chemical reactions to model the
process of gasification of petroleum coke

This work was focused on investigating the linearly independent reactions, thermodynamically
feasible, carried out during the gasification process of complex molecules of petroleum coke.
Through the methodology called “Generalized Stoichiometry” a system that contains the
maximum number of independent chemical reactions to simulate the gasification process was
found, which consists of three linearly independent stoichiometric equations: a) partial
combustion between of petroleum coke and oxygen; b) oxidation between petroleum coke and
carbon dioxide, known as “Boudouard Reaction”; and c) reaction between water and carbon
monoxide, known as “Water-Shift reaction”.

The simulated process is focused on the prediction of molar flows of the main products
(H,,C0O,CO0,,H,S), which allowed to know the molar advances for three reactions previously
mentioned. This simulation was used to compare five types of coke (CK1A, CK1B, CK2A, CK2B
and CK3), of different composition and empirical formula, chosen as case studies.

In order to explore the flexibility, two operating policies of the gasification process were
simulated, engaging C0O/CO, ratios in the range of 20 to 30; this range is reported in the
literature as nominal operation. In the first of these policies water supply was changed in
decreasing order, maintaining constant oxygen and coke fluxes, the second operating policy
considered change of oxygen flow, holding constant steam and coke flows.

Later, case gas phase composition was obtained for each simulated type of studied coke, molar
fluxes of substances of this phase were added and compared the relative volume of the reactor
to carry out the gasification of each type coke, with reference to the volume of the gas phase
generated when the lightest coke was gasified (CK3, C3¢Hsq15055N,155154). Finally, it was
observed that the relative size of the reactor required to gasify each type of coke follows,
qualitatively, the same trend of two parameters, the mass ratio H/0 and the carbon content,
weight %, of each coke. Similarly, the demand for water supply also follows the trend of the
carbon content in each coke.
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1. INTRODUCCION

1.1. El petréleo y su composicion

La palabra petroleo proviene de las voces latinas “PETRA” y “OLEUM”, que significan
piedra y aceite, respectivamente, dado que el mismo se encuentra en la naturaleza
atrapado entre las rocas del subsuelo. Hasta estos momentos no se conoce el origen
preciso del petréleo, pero existe una hipétesis ampliamente aceptada, la cual establece
que el petréleo es de origen organico y sedimentario, producto de la descomposicion de
materia proveniente de restos vegetales y animales depositados en mares y océanos,
que al ser cubiertos por sedimentos generan un proceso fisico-quimico complejo donde
la presion, el calor, la presencia de microorganismos y sobre todo el paso del tiempo,
fueron transformando estos restos de materiales en aceites y gas dentro de un medio
poroso; medio compuesto por arcillas y arenas, normalmente llamado roca madre
petrolifera (Speight, 2003). La composicion porcentual tipica de un petréleo puede
considerarse como: carbono 85%, hidrégeno 11.98%, oxigeno 2%, azufre 1%, vanadio
0.0075%, niquel 0.005%, hierro 0.0005% (p. ej. Palmitesta, 2004; Barbieri, 1998). Se
considera que el petréleo es una mezcla oleaginosa natural, flamable, cuyo color varia
desde amarillo hasta negro, de densidad igual o menor al agua y dependiendo de su
origen, puede tener un amplio intervalo de viscosidades. En su estado natural, el
petroleo se encuentra constituido por una serie completa de hidrocarburos sdélidos,
liquidos y gaseosos. Estos hidrocarburos son moléculas que consisten de atomos de
carbono e hidrégeno, los cuales varian tanto en proporcion C/H, como en estructura
molecular. Al mismo tiempo posee heteroatomos que se encuentran en forma de
grupos funcionales como fenoles, cresoles, mercaptanos, tiofenos, sulfuros, bisulfuros y
compuestos 6rgano-metalicos e influyen en la “calidad” de los derivados del petroleo
(Speight, 2003). A continuacion se analizan algunos de los compuestos que contienen
heteroatomos.

» El azufre es el heterodtomo mas abundante en crudos y asfaltos, segun la
concentracion de éste ultimo decimos que un gas o hidrocarburo es “dulce” o
“amargo”. Algunos compuestos tipicos de azufre se muestran en la Figura 1.1.

INTRODUCCION 1
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Figura 1.1. Compuestos derivados del azufre (p.ej. IMP, 2007).

» El nitrogeno suele estar contenido en gases y asfaltos, en formas conocidas
(Figura 1.2). En los gases suele aparecer como N2, provocando que la capacidad
calorifica del gas natural descienda.
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Figura 1.2. Compuestos derivados del nitrogeno (p.ej. IMP, 2007).
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» En los crudos también pueden estar presentes hidrocarburos que contienen
oxigeno, los cuales se agrupan en moléculas tipicas, también (Figura 1.3).
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Figura 1.3 Compuestos derivados del oxigeno (p.ej. IMP, 2007).

1.2. Clasificacién del petroleo por grupos organicos

Una forma de clasificar la naturaleza del petrdleo crudo es la agrupacién de sus
constituyentes en cuatro grupos organicos definidos: a) Saturados, b) Aromaticos, c)
Resinas y d) Asfaltenos; esta clasificacion es conocida como SARA.

1.2.1 Compuestos saturados

El componente principal del crudo es el conjunto llamado parafinas o alcanos, los
cuales son moléculas que exhiben gran estabilidad y baja reactividad. En general, son
muy fluidos, de color claro, y constituyen una cantidad importante de naftas y
lubricantes obtenidos en el proceso de refinacion. Estos compuestos estan
conformados por carbono e hidrogeno en el intervalo de Cs3-Csp, ¥ su contenido de
heteroatomos es relativamente bajo. Estructuralmente estan conformados por largas
cadenas alquilicas y con anillos nafténicos. El valor del residuo-micro-carbén (MCR,
indicador de la tendencia a la coquizacion) tiende a un 0 % en peso, lo que indica que
esta fraccion no tiende a coquizar (Sawarkar y col., 2007).
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1.2.2. Compuestos aromaticos

La fraccion de aromaticos se constituye por anillos poli-insaturados, en el intervalo Cyo-
Cs3, aproximadamente. Pueden ser desde estructuras simples hasta fracciones
estructurales de resinas y asfaltenos; exhiben valores de MCR medios,
aproximadamente 3.7% en peso, es decir esta fraccion tiende a coquizar; su contenido
de heteroatomos es bajo.

1.2.3. Compuestos resinicos

Son compuestos viscosos, pegajosos y volatiles como para ser destilados como
hidrocarburos. Estructuralmente, las resinas contienen cantidades apreciables de
carbon aromatico (40-53%), con parafinas de longitud de cadena intermedia sobre
estructuras nafténicas y anillos aromaticos; aproximadamente la tercera parte de los
compuestos aromaticos se encuentran puenteados (Figura 1.4). La fraccidon resinica
actua como dispersante de compuestos asfalténicos en la fase malténica (fase liquida
compuesta por liquidos pesados, resinas y asfalteno); también se componen de
heteroatomos (Sawarkar y col., 2007).

a) b)

Figura 1.4. Estructuras hipotéticas de resinas (Sawarkar y col., 2007).
a) Petréleo crudo americano; b) Bitumen turco.
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1.2.4. Compuestos asfalténicos
La fraccion de asfaltenos se presenta en colores del marréon al negro, no volatil,
generalmente son solidos amorfos (Figuras 1.5, 1.6).

a) b)

Figura 1.5. Modelo promedio de estructuras de asfaltenos (Sawarkar y col., 2007)
a), b) — Asfaltenos estables provenientes de residuo de vacio
c), d) — Asfaltenos inestables provenientes de residuos de vacio.
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Los asfaltenos son insolubles en n-alcanos, como son n-pentano y n-heptano, pero
solubles en benceno y tolueno (IP-143 y ASTM D-4124); son compuestos de peso
molecular alto, los cuales precipitan en el proceso de coquizacion retardada y forman
parte del coque de petroleo. Mas detalles de estructura y mecanismos de agregacion y
depdsito de asfaltenos se revisan en la seccién 1.4.4.2.

CH,

Figura 1.6. Estructura hipotética de un asfalteno proveniente de un petréleo venezolano (Sawarkar
y col., 2007).

1.3. Clasificacién del petroleo de acuerdo a su densidad

Los criterios de clasificacion del petroleo mas comunmente utilizados son gravimétricos
y quimicos. El primero de ellos considera a la gravedad (densidad relativa) API
(acrénimo de American Petroleum Institute) como parametro (Speight, 2003); ésta se
calcula mediante la ecuacion (1.2.1); y una posible clasificacion se muestra en la Tabla
1.1.
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Grados API = 1415 — 1315 (1.2.1)

Densidad Relativa

Aqui la densidad relativa esta definida por:

Densidad del liquido

Densidad relativa = (a60°F, 15.6° C) (1.2.2)

Densidad del agua

Tabla 1.1. Tipo de petréleo segun su densidad (www.imp.mx/petroleo/tipos).

Petréleo o Crudo Densidad (g/ml) Densidad relativa (°API)
Extra pesado >1 <10

Pesado 1-0.92 10-22.3
Mediano 0.92-0.87 22.3-31.10
Ligero 0.87-0.83 31.10-39
Super ligero <0.83 >39

El segundo criterio, toma en consideracion el porcentaje de hidrocarburos perteneciente
a las diversas familia que predominan en el crudo, por lo tanto se clasifican en petréleos
parafinicos (P), nafténicos (N), aromaticos (A) o mixtos; a esta clasificacion se le conoce
como “analisis PNA”.

1.4. Refinacion

Al conjunto de procesos fisicos y quimicos que permiten transformar un crudo en
productos utiles y con mayor valor agregado se le denomina refinacién. La refinacion
consiste en el empleo de calor, presion y/o sustancias quimicas y catalizadores para
separar, combinar y/o modificar los tipos basicos de moléculas de hidrocarburos que se
hallan de forma natural en el petréleo; mediante procesos de refinacion con reacciones
quimicas se puede, inclusive, reorganizar las estructuras y tipos de enlaces. En la
mayoria de los casos, las propiedades de los productos resultantes y sus fracciones
estan directamente relacionadas con las caracteristicas del hidrocarburo que se
pretende separar o convertir. Es por ello que el factor mas significativo del proceso es el
tipo de hidrocarburo presente en el crudo original (www.iae.org.ar/archivos/educ1202).
En términos generales, en la refinaciéon del crudo se pueden distinguir 3 tipos basicos
de proceso, descritos a continuacion.
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1.4.1. Procesos de separacion

Consisten en la separacion del crudo en diferentes fracciones sin producir alteraciones
en las estructuras quimicas de las moléculas; se basan en diferencias de solubilidad,
peso molecular, punto de ebullicion y/o polaridad de distintas fracciones que componen
al crudo.

1.4.2. Procesos de conversion

Se fundamentan en la transformacién o descomposicion de la estructura molecular de
compuestos de cadenas largas, de alto peso molecular, a productos mas ligeros. Estas
reacciones, por lo general, no son espontaneas y requieren suministro de calor o
presencia de catalizadores para ocurrir. La utilidad de la desintegracion radica en el alto
valor comercial que tienen varias fracciones ligeras, principalmente cuando se emplean
como combustibles y materiales para subsiguiente procesamiento. A este tipo de
procesos pertenecen la  desintegracion térmica y catalitica (p. €]
www.oni.escuelas.edu.ar/2007/BUENOS-AIRES/petroleo; Rendoén, 2008; Jiménez-
Garcia y col., 2011).

1.4.3. Procesos de hidrotratamiento o purificacion

Utilizan hidrégeno como insumo principal, el cual reacciona y remueve
heterocompuestos de azufre, nitrdgeno, metales y oxigeno presentes en los
hidrocarburos. Esta operacion se realiza con el fin de cumplir especificaciones
comerciales de combustibles, generalmente relacionadas al aspecto ambiental. En
estos procesos ocurren reacciones adicionales que permiten convertir las olefinas en
compuestos saturados y reducir el contenido de aromaticos, requieren de temperaturas
y presiones altas, y se realizan en reactores quimicos de lecho de catalizador sdlido
(http://cesiq.univalle.edu.co/html/modules).

1.4.4. Esquemas de refinacion del petroleo

A continuacién se muestran dos esquemas de refinacion de petrdleo, el primero de ellos
es el esquema tipico actual de una refineria mexicana (Figura 1.7), y el segundo de
ellos es un diagrama que incluye al proceso de gasificacion de coque de petroleo
(Figura 1.8). La gasificacién es un proceso quimico conducente a la generacién de
productos de alto valor (productos quimicos, electricidad, combustibles sintéticos
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limpios) partiendo de productos baratos como lo es el carbdn, residuos de los procesos
de refinacion de petroleo o biomasa. La gasificacion es un proceso de oxidacion parcial,
aunque en la mayoria de los procesos de gasificacion se suministra vapor de agua al
gasificador.

Los gasificadores pueden variar con respecto al oxidante (aire u oxigeno), temperatura
de operacion (superior a 1350°C), presion de operacion (10 a 70 bares), sistema de
alimentacion (seca o lodos acuosos), método de enfriamiento del syngas (“apagado con
agua” o intercambiadores de calor radiativos o convectivos) y sistema de limpieza del
gas utilizado. Todas estas alternativas de disefio determinan la fraccidén del combustible
de alimentacioén convertida en syngas (gas de sintesis). Como la economia depende en
gran medida de la escala, la gasificacion solamente es aceptable para grandes plantas.
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Figura 1.7.Esquema tipico de una refineria mexicana (Ancheyta, 2011).
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Mediante la gasificacion de carbon u otros combustibles de baja relacion H/C se pueden
obtener combustibles limpios sintéticos de alta relacion H/C. Estos podrian ser gas
natural sintético, gasolina/diesel Fisher-Tropsh, dimetil éter, metanol y gasolina
procedente de metanol via proceso Mobil (Prieto Fernandez, 2002). Ademas se puede
recuperar corriente eléctrica también, integrando el reactor de gasificacion a un ciclo
combinado de generacion de energia; esto finalmente afade otro poco de valor a
residuos pesados y que no interesan como combustibles.
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Figura 1.8.Esquema de una refineria integrando el proceso de gasificacion.

1.5. Procesos de rechazo de carbon

Los procesos de rechazo de carbon funcionan mediante desintegracion, se clasifican en
dos tipos segun la presencia o no de catalizadores. El primero es conocido como
desintegracion térmica, en él la energia requerida para la ruptura de los enlaces
quimicos es provista unicamente por una fuente externa de calor. Por otra parte, la
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desintegracién catalitica ademas de calor emplea uno o mas catalizadores,
aumentando la selectividad del producto deseado. En este apartado se describira la
coquizacion retardada, proceso de desintegracion térmica utilizado para recuperar un
poco de liquidos de residuos de vacio; su producto sélido, el coque de petrdleo, es el
objetivo de estudio de este trabajo.

1.5.1. Coquizacion retardada

Es aquel proceso de conversion térmica que provoca ruptura de enlaces, carbono-
carbono y carbono-heteroatomos de hidrocarburos pesados y extra pesados, mediante
la adicién de calor. Este proceso de refinacion, clasificado como de rechazo de carbén,
se utiliza para tratamiento de fondos de barril (Es la corriente de residuos mas pesados
que resultan del proceso de destilacion a vacio) en crudos que, ya sea por su residuo
carbonoso o su contenido de metales, se consideran como pesados para ser
‘mejorados” mediante hidrotratamiento. El crudo que mas se utiliza en el Sistema
Nacional de Refinerias es el tipo Maya (IMP, 2007), el cual cae dentro de la clasificacion
de pesados que requieren tratamiento de fondos de barril mediante rechazo de carbén
(Figura 1.9).
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Figura 1.9 Clasificacion de métodos de tratamiento de fondos de barril segun el tipo de coque
(Sawarkar y Col., 2007).
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En principio, el proceso de coquizacién retardada fue desarrollado para minimizar el
rendimiento de combustibles residuales pesados en las refinerias, aplicando un
tratamiento térmico severo (pirdlisis), y obteniendo coque como uno de los productos
finales. Ademas de coque se producen gas combustible, naftas sin estabilizar, y otros
destilados (gasoleos) usados como materia prima en procesos de hidrodesulfuracion.
En este proceso generalmente se utilizan residuos provenientes de la destilacion a
vacio, alimentacion que se calienta durante un breve periodo a mas de 490° C y se
bombea a unos de los tambores de coquizacién. Un horno suministra el calor necesario
para que se genere la desintegracion, manteniendo la reaccion en el tambor de coque
(Ronddn Contreras, 2008).

En la coquizacién retardada, los tambores de coquizacion operan como reactores en
donde se completan las etapas restantes de reaccion, produciéndose vapores que se
desprenden por el domo y pasan al fondo del fraccionador. El reactor contiene la
mezcla de intermediarios, altamente viscosa, que progresivamente se transforma en
coque de petroleo e hidrocarburos liquidos. Las condiciones de operacion deben de ser
controladas a fin de minimizar efectos no deseados tales como coquizacién en los tubos
del horno, en el fraccionador o en procesos corriente abajo. Las reacciones que ocurren
en este proceso son endotérmicas, las tres etapas principales son: evaporacion
principal y desintegracion relativamente suave en el horno, desintegracion de los
vapores en el tambor y desintegracion con polimerizacion de la masa de coquizacion en
el tambor (Rondén Contreras, 2008).

1.5.2. Coque de petrdleo

El coque de petroleo es un material solido, carbonoso, de color gris obscuro a negro, de
alta resistencia quimica y mecanica; proviene de procesos de desintegracion térmica,
tales como coquizacion, y se caracteriza por su alto contenido de carbono y bajo
contenido de cenizas; su tamafo esta en el intervalo de polvo fino hasta 0.5 m. Su
estructura consta de arreglos de cristales (grafiticos principalmente) de formas,
orientaciones y tamafos diferentes, atravesados por huecos cuyas dimensiones varian
de acuerdo a la pureza, a las condiciones del proceso y a las caracteristicas de los
residuos del petroleo crudo del cual se obtiene (Rincon, 2002).
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1.5.2.1. Tipos de coque de petrbleo

Dependiendo del tipo de alimentacion al proceso de coquizacion y de las reacciones
que ocurran en el mismo, se obtendran diferentes tipos de coque. De acuerdo a su
forma fisica, el coque puede ser clasificado como esponja, panal (perdigon) y aguja,
que son diferentes en apariencia y en algunas propiedades tales como el coeficiente de
expansion térmica y la conductividad eléctrica. (Subero y col., 2006).

El coque tipo esponja se produce por alimentacion de residuos con alto contenido de
resinas y asfaltenos. Las resinas son similares en estructura a los asfaltenos, pero
contienen cantidades mayores de nitrogeno y azufre, y presenta un tamafo de poros
relativamente pequefio sin interacciones entre si (Figura 1.10). Se le denomina esponja
por su apariencia, y es producido durante la destilacion a vacio de crudos con
concentracion moderada de asfaltenos.

Figura 1.10. a) Micrografia de un coque esponja tipico (Magnificacion 100X), b) Micrografia de un
coque esponja isotropico (Magnificacion 100X). (Subero y col., 2006)

Segun la estructura cristalina existen dos tipos de coque esponja, uno de estructura
anisotropica, que presenta diferencias internas en la estructura cristalina y por lo tanto
condiciones fisico-quimicas distintas en los diferentes planos (No se tiene la misma
cristalinidad por lo tanto diferentes arreglos de acuerdo a su orientacién) y otro de
estructura isotropica, que normalmente se usa en la industria del aluminio, por su
orden cristalografico y una porosidad mejor definida.
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La porosidad del coque de petroleo se clasifica de acuerdo al diametro estructural del
poro (ASTM, IUPAC) en tres tipos, cuyas caracteristicas mas importantes son las
siguientes:

e Macroporos (15um-50pm). Influyen en la permeabilidad y sus areas
superficiales son pequenas.

e Microporos (0.5um-15um). Influyen en la reactividad del coque de petroleo
calcinado.

e Submicroporos (<0,5um). No influyen en la reactividad del coque de petréleo
calcinado, ya que sus coeficientes de difusién son demasiado pequenos para
permitir cualquier reaccion dentro de ellos.

La morfologia de coques es heterogénea en tamafos de particula, (Figura 1.10) y
diferentes estructuras porosas caracterizan a las muestras de coque, en el segundo tipo
(Figuras 1.11) predomina la estructura lamelar y poco porosa.
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Figura 1.11. Micrografia de un coque de petréleo en modo de electrones retro dispersados BSE.
Variacién granulométrica observada a 100X.
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Figura 1.12. Micrografia de un coque de petréleo en modo de electrones retro dispersados (BSE).
Variacion granulométrica observada a 250X. Micromarca de 100um (Subero y col., 2006).

La produccién de coque llamado aguja esta creciendo; el nombre “de aguja” deriva de
su estructura cristalina elongada, este coque se produce a partir de materias primas
altamente aromaticas, y bajo contenido de asfaltenos y azufre, como los provenientes
de FCC (Jiménez-Garcia y col., 2011), gasdleos pesados o aceites decantados; exhibe
baja resistencia eléctrica y bajo coeficiente de dilatacion.

El coque perdigon se le llama asi debido a la presencia de bolitas del tamafio de un
perdigon, es esférico y mas duro que el tipo esponja. Se produce a partir de
alimentaciones con bajo o medio contenido de azufre, asfaltenos y normalmente
durante desajustes operacionales, probablemente como resultado de temperaturas
bajas en el tambor de coque o de presiones bajas (de la Torre Sanchez, 1999; Costa
Lopez, 2003).

1.5.2.2. Asfaltenos

La fraccién pesada del crudo contiene a los llamados Asfaltenos; por otro lado, a
medida que el crudo es mas pesado incrementa su fraccién de fondos de barril, fraccion
pesada, que promueve problemas en la refinacion de crudos (Delgado, 2006). A pesar
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de la diversidad de criterios que se adoptan al definir los asfaltenos, se ha llegado a un
consenso al catalogarlos como la fraccion de crudo soluble en tolueno (6 benceno) e
insoluble en exceso de n—alcano (pentano o heptano). Los asfaltenos estan constituidos
principalmente por anillos aromaticos ligados con cadenas alquilicas y cicloalcanos,
ademas de compuestos heterociclicos que poseen N, S y O; la relacion C/H en los
asfaltenos es del orden de 1:1.1, asi mismo aproximadamente el 40% del carbono
presente es aromatico.

1.5.2.2.1. Composicién y estructura de los asfaltenos

La estructura “molecular” de los asfaltenos es muy variada y depende del crudo del cual
provienen. El alto contenido de heteroatomos permite establecer ciertas similitudes
entre los asfaltenos y el kerdgeno (producto de la degradacion de las materia organica
por microorganismos), hasta tal punto que una de las hipotesis que intentan explicar el
origen de los asfaltenos los presenta como un estado de maduracion intermedio entre el
kerégeno y los hidrocarburos livianos. Delgado y col. (2006) determinaron que los
asfaltenos poseian relaciones C/H y N/C similares, sin importar el crudo de donde
provienen, lo que sugiere que pueden considerarse con composicion relativamente
definida. Con el incremento del peso molecular promedio del crudo, en la fraccion de
asfaltenos se incrementa también la aromaticidad y el numero de heteroatomos. En
general, se considera que la estructura de los asfaltenos consiste de un nucleo
aromatico condensado con cadenas alquilicas laterales y heteroatomos incorporados
en muchas de las estructuras ciclicas; el sistema aromatico condensado puede
contener desde 4 hasta 20 anillos bencénicos. En la Figura 1.13 se muestran algunas
estructuras supuestas de asfaltenos.
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Figura 1.13. Estructuras probables propuestas para asfaltenos (Delgado, 2006).

La determinacion de la estructura molecular de los asfaltenos se puede realizar
utilizando diversas técnicas analiticas; entre las mas importantes estan difraccion de
rayos X, resonancia magnética nuclear, absorcion atdomica, espectroscopia molecular
de fluorescencia, difraccion de neutrones a pequefios angulos, espectroscopia de
masas, ultra centrifugacion, microscopia de sonda de barrido, hidrogenacién, oxidacion,
entre otras (Delgado, 2006).

Los diferentes tipos de heteroatomos presentes en los asfaltenos estan organizados en
grupos funcionales tales como carboxilo, cetonas, aldehidos, benzotiofenos,
dibenzotiofenos, naftenobenzotiofenos, sulfuros alquilicos, sulfuros alquil-arilicos y
sulfuros arilicos. Los metales, como niquel y vanadio, aunque han sido detectados en
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las fracciones asfalténicas en cantidades importantes, son dificiles de integrar a la
estructura del asfalteno. Estos metales se encuentran comunmente en forma de
porfirinas, pero aun se desconoce si estas son parte o no de la estructura de los
asfaltenos (Delgado, 2006).

Es dificil determinar el peso molecular promedio de un asfalteno debido a la asociaciéon
entre las moléculas individuales; las micelas de asfaltenos, se aglomeran en forma de
particulas ramificadas. Estudios realizados empleando técnicas de despolarizacion
fluorescente han demostrado que el peso molecular de una molécula de asfalteno
puede encontrarse entre valores de 500 a 1000 Da (Daltons), y su diametro puede ser
entre 10 y 20 A (Delgado, 2006). Por otro lado, se ha propuesto también que el masa
molecular de una molécula de asfalteno oscila entre 3000-5000 Da (Sawarcar y col.,
2007). Estas mediciones del peso molecular de los asfaltenos han sugerido que las
micelas de asfaltenos forman aglomerados y esta asociacion esta en funcion de la
polaridad del disolvente, de la concentracion de asfaltenos en el petrdleo y de la
temperatura para la cual son hechas las mediciones.

1.5.2.2.2. Agregacién y depdsito de asfaltenos

Se presume que los asfaltenos, considerados como la fraccidn pesada del crudo, se
encuentran en suspension coloidal en el petréleo, debido a que la superficie de las
particulas asfalténicas, dispersas en una fase continua como es el aceite, se encuentra
totalmente rodeada de resinas en forma micelar (Figura 1.14 a). Tales asfaltenos se
difunden en el crudo siguiendo un movimiento aleatorio conocido como Browniano. Las
resinas son las responsables de mantener separados a los asfaltenos manteniendo al
sistema en estabilidad, debido a que la fuerza de repulsién electrostatica es mayor que
la fuerza de atraccion de van der Waals. Sin embargo, si a este sistema en estabilidad
coloidal se le inyecta un solvente ionizador (como n-pentano,tolueno, etc.) o existe
alguna perturbacion fisico-quimica ocasionada en el campo petrolifero (como las que
suceden en la produccién en los pozos), se provoca que la concentracion de moléculas
de resina cambie, ya que algunas resinas abandonan la micela, alterando la estabilidad
de las particulas asfalténicas suspendidas en el aceite y causando la debilitacion de las
fuerzas repulsivas, provocando una interacciéon mutua entre asfaltenos. Por lo tanto,
cuando dos particulas de asfalteno con movimiento Browniano presentan contacto en
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areas libres de resina, quedan pegadas, formando un cumulo de dos particulas que
difundira en el sistema, con la probabilidad de quedar pegado a otras particulas
individuales o a otros agregados asfalténicos de tamafo variable que se encuentren en
el aceite (Figuras 1.14 b y c). A este fendbmeno se le conoce como agregacion
(Delgado, 2006). Conforme el proceso de agregacion transcurre en el tiempo, el numero
de particulas individuales y cumulos asfalténicos disminuye, debido a que se juntan
para formar agregados mas grandes y pesados. Ademas, elementos externos, tales
como la gravedad, adsorcion, etc., ocasionan que las particulas y agregados
asfalténicos tiendan a precipitar hacia al fondo y a pegarse a las paredes de tanques o
tuberias; a este fendmeno se le conoce como depositacién organica (Figura 1.14 d).

a) b)

¢ hdaltenos
@ Resinas

— Parafinas
= Arnorraticos

0o, -

®e— > @ -
- ..l __ o o

Figura 1.14. Fenémeno de agregacion de asfaltenos. (a) Asfaltenos en estado coloidal. (b)
Después de inyectar un solvente ionizador. (c) Si dos asfaltenos hacen contacto en dreas libres de
resina, forman cumulos. (d) Cuando el tamafo de los cimulos aumenta tienden a depositarse en
el fondo del recipiente donde se encuentren (Delgado, 2006.)
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Los parametros que gobiernan la agregacion de asfaltenos son la composicién del
petroleo, la temperatura y la presion en la que se encuentra el crudo. La alteracion de
alguno de estos parametros provoca la inestabilidad del sistema, que se traduce en
agregacion de asfaltenos y da lugar a la formacion de un material insoluble en el crudo.

La formacioén de emulsiones de agua en crudo (W/O) es un problema recurrente en los
procesos de recuperacion, tratamiento y transporte de petrdleo; tales emulsiones deben
romperse para lograr la separacién de las fases acuosa y oleica. Por otro lado, se ha
establecido que los asfaltenos y las resinas son componentes del crudo, que debido a
su actividad interfacial y estructura, se acumulan en la interfase agua-aceite e
influencian los procesos de estabilizacion y ruptura de las emulsiones (Delgado, 2006).

1.6. Proceso de Gasificacion

La conversion del carbon y sus diferentes formas alotropicas en gas combustible ha
sido una practica comercial desde los principios del siglo XIX. Las primeras companiias
de gas se establecieron en 1812 en Inglaterra y en 1816 en Estados Unidos, para
producir gas para iluminacion, mediante el calentamiento o pirolisis del carbon. La
necesidad de mejorar los procesos quimicos para obtener energia de manera
econdmica y no contaminante ha originado que aumente el interés por los procesos de
gasificacién. La gasificacion ha sido utilizada comercialmente para producir gas de
sintesis que es alimentado a los ciclos de cogeneracion para produccion de electricidad;
también se puede utilizar para obtencion de hidrégeno, utilizado en procesos de
hidrotratamiento en refinacion de petréleo. La gasificacion puede ofrecer las siguientes
ventajas al incorporarse a una refineria:

v" Aumento de la eficiencia térmica total.

v' Los costos de energia eléctrica producida son menores a los de las plantas con
cargas de carbodn.

v Beneficios ecoldgicos al eliminar compuestos no deseados.

v' Se obtienen subproductos inertes: escoria metalica y azufre elemental.

v Flexibilidad en el tipo de carga procesada (puede procesar desechos de otras
unidades).

v" Coproduccion de quimicos comerciales.
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v

Puede constituir una fuente de hidrogeno para las plantas de hidrotratamiento de
las refinerias (de la Torre Sanchez, 1999; Perry y col., 2001).

Al acoplar el proceso de gasificacion a un ciclo de cogeneracion se puede mejorar la
eficiencia de ambos procesos, al lograr ahorros de energia, disminuir el consumo de
servicios auxiliares, reutilizar las corrientes del proceso mismo, y suministrar el
hidrégeno requerido para otros procesos; al mismo tiempo se beneficia al ambiente al
convertir contaminantes potenciales en fuentes de energia.

1.6.1.

*
0.0

/
°o

*
°

Bases practicas de la gasificacion

El petréleo tiene valor como fuente de energia y como materia prima de
innumerables productos.

Debido a la gran demanda de producciéon de combustibles cada dia se utilizan
crudos mas pesados, que generan gran cantidad de residuos, lo que se conoce
como fondos de barril.

Una alternativa para procesar crudos mas pesados de forma rentable, la
constituyen los procesos de hidrotratamiento, coquizacion retardada vy
gasificacion. Los dos ultimos son unidades de conversion y tratamiento de
residuos.

Mediante el proceso de hidrotratamiento se adiciona hidrogeno para remover los
heteroatomos de las cadenas de hidrocarburos, logrando entre otras cosas,
mejorar la calidad de los productos obtenidos del petréleo (combustibles).

El hidrogeno requerido por el proceso de hidrotratamiento se obtiene
principalmente por reformacion de gas natural y reformacion de naftas, y en una
menor proporcion a partir de gas de sintesis.

Al utilizar las unidades de coquizacidn para conversion de residuos, se generan
residuos mas pesados y dificiles de procesar, tal como el coque.

El coque normalmente es considerado como desecho, teniéndose las siguientes
opciones para su eliminacion: Relleno sanitario, quemadores de carbon
pulverizado (PCB), quemadores de lecho fluidizado (CFB), proceso de
gasificacion, manufactura del cemento y acumulacion en sitios cercanos a las
refinerias.
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De estas opciones de desecho, la unica que no causa impacto ambiental negativo,
ademas de no ser una perdida por concepto de costos de transporte y manejo para las
refinerias, es el proceso de gasificaciéon (de la Torre Sanchez, 1999; Perry y col., 2001).

1.6.2. Bases tedricas de gasificacion

La quimica de la gasificacion de carbon en diferentes formas alotrépicas es muy
compleja para su estudio, a raiz de la gran cantidad de reacciones simultaneas y
complejas que se desarrollan durante el proceso, asi como la generacion de sustancias
simples que después pueden reaccionar y formar nuevas sustancias. Como la
gasificacién del carbon siempre ocurre a temperaturas elevadas, la descomposiciéon
térmica o pirdlisis tiene lugar cuando el carbon entra al reactor de gasificacion y es
expuesto a estas temperaturas. A altas temperaturas, las reacciones endotérmicas se
ven favorecidas a expensas de las reacciones exotérmicas. El conocimiento de la
estequiometria, las condiciones de equilibrio y las velocidades de reaccion proporcionan
una base para establecer y extrapolar sistemas de gasificacion. Esto puede depender
no solo de las caracteristicas del carbén, sino también del método de calentamiento,
velocidad de calentamiento y dinamica de particulas del gas (Perry y col., 2001).

1.6.3. Combustion

La combustidon es una reaccién quimica entre dos sustancias, llamadas combustible y
comburente, en la que se libera energia en forma de calor principalmente, es decir es
una reaccion exotérmica. Los componentes del combustible susceptible de ser
quemados (carbono, coque de petrdleo, azufre e hidrogeno) se oxidan al combinarse
con el oxigeno que aporta el comburente. Generalmente se utiliza el aire como
comburente, que ademas de oxigeno (21%), aporta a la reaccion otros elementos,
como el nitrégeno (78%), vapor de agua, diéxido de carbono y gases nobles en
pequefias proporciones (<1%).

El proceso de combustién se inicia con la aplicacién de una fuente de calor a una
mezcla suficientemente rica de combustible y comburente, produciéndose una reaccion
rapida de oxidacion del combustible, que se manifiesta en forma de llama. Dependiendo
de las proporciones en que intervienen el combustible y el comburente en la reaccion
de combustién, se pueden definir tres formas de combustion:
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1. Combustidon completa: La reaccion de combustidon completa es la que se produce
en presencia de exceso de oxigeno, formado solo CO, y H,0. De esta forma se
aprovecha al maximo el combustible disponible, pero se generan perdidas de
calor, al eliminarse mayor cantidad de gases junto con los humos.

2. Combustion Neutra (o estequiométrica): En este tipo de combustion se aporta a
la reaccion la cantidad de oxigeno estrictamente necesaria para quemar
completamente todo el combustible disponible.

3. Combustion Incompleta: Es la que se produce con falta de oxigeno, al aportarse
a la reaccion de combustién una cantidad menor a la estequiométrica necesaria
para quemar completamente el combustible disponible. La Combustion
Incompleta es también llamada oxidacién parcial (POX).

El tipo de combustion se elegira en funcion de los productos de interés que se
requieran; en el caso particular de este trabajo interesa la combustion incompleta u
oxidacion parcial, a fin de obtener Hy,, y CO (Trevifio Coca, 2004; de la Torre Sanchez,
1999).

1.6.3.1. Oxidacion parcial

La reaccién de oxidacidon parcial es un proceso no catalitico en el cual se hacen
reaccionar sustancias solidas, liquidas o gaseosas, que contengan carbon, en
presencia de oxigeno o aire, y la adicién de un moderador que puede ser vapor, didxido
de carbono o agua, el cual controlando su dosificacion estabiliza la temperatura del
reactor, para obtener gas de sintesis (hidrbgeno + mondxido de carbono,
principalmente). La reaccion se lleva a presiones altas, por arriba de 80 bares, el
proceso es exotérmico y tiene lugar a temperaturas altas, de 1250° C a 1400° C. En el
proceso de gasificacion, el calor necesario para la reaccidén se obtiene de la combustion
parcial del combustible y no se requiere fuente de calor externa.

El POX es usado para la gasificacion de alimentaciéon pesada como residuos de
petroleo, en este caso coque y carbon. El proceso es muy flexible y puede operar con
diferentes hidrocarburos, desde gas natural hasta asfaltos, incluyendo residuos de
materiales como plasticos. Para evitar el asentamiento de carbon, los reactivos deben
estar completamente mezclados y la temperatura de reaccion no debe ser menor a
1200° C (Trevifio Coca, 2004; de la Torre Sanchez, 1999).
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1.6.4. Comparacion entre tecnologias de gasificacién

Existen tres tipos principales de reactores comerciales que se emplean en la actualidad:
el de lecho mévil (a veces mencionado como lecho fijo, pero no es asi ya que retira los
productos solidos de reaccion), el de lecho fluidizado y el reactor de suspensién. Estos
reactores difieren en el tamano del carbon alimentado, flujo de reactivos y productos,
tiempos de residencia y temperaturas de reaccion.

1.6.4.1 Reactores de lecho moévil

Este tipo de reactor fue uno de los primeros en utilizarse. Requiere de tamanos de
particula de coque de 2 mm a 50 mm y se utiliza comercialmente con aire u oxigeno. El
moderador y reactivo para la reaccion de “water-shift” es vapor, introducido junto con el
oxigeno (o aire), las cenizas se retiran por el fondo del reactor. El coque es sometido a
pirdlisis a medida que pasa hacia la parte inferior del gasificador, se producen
alquitranes y aceites que deben recuperarse. La mezcla resultante de liquidos
organicos y agua condensada debe separarse y el agua tiene que ser purificada antes
de descargarse.

La maxima dimension del reactor para el gasificador Lurgi (La Lurgi Kohle u
Mineraldltechnik Gmbh, compafia que desarrollo el gasificador Lurgi) disponible en la
actualidad es de 3.9 m (12.8 ft) de diametro interno. La capacidad del gasificador
depende de la calidad del carbén y puede manejar aproximadamente 750 GJ de carbon
alimentado/h, equivalente a mas de 25000 Kg/h de carbon 6 70000 m%h de gas
producido. Estas unidades operan por lo general a presiones de 30 bar (Perry y col.,
2001).

1.6.4.2. Reactores de lecho fluidizado

La gasificacion comercial del carbén con oxigeno (o aire) y vapor se inicié con un
reactor de lecho fluidificado desarrollado por Winkler (patente alemana 437970
registrado Sep. 28, 1922), (Perry y col, 2001). El carbon es usualmente molido en
tamanos de particulas menores de 8 mm, lo que permite que todo el carbon pueda ser
utilizado. En contraste con el reactor de lecho movil, el reactor de lecho fluidificado es
en esencia un reactor que opera con corrientes en paralelo y completamente
mezcladas. En el sistema Winkler, el carbon se inyecta en el lecho fluidizado y los
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reactivos gaseosos se inyectan en dos niveles del lecho fluidificado, para maximizar la
conversion del carbono. Las unidades disponibles comercialmente operan basicamente
a presion atmosférica y utilizan carbon natural o derivados de la carbonizacién del
lignito. El reactor de lecho fluidificado trabaja a mayor temperatura que el reactor de
lecho mévil y, como se trata de un sistema completamente mezclado, la temperatura de
los gases de salida es mayor. Esto reduce la eficiencia de la conversion, pero destruye
alquitranes y aceites y reduce el problema de la contaminacién del agua. El principal
problema del sistema de lecho fluidizado es el transporte de particulas finas a través del
reactor. Por lo general, estas particulas tienen alto contenido de carbono y deben
recolectarse para evitar pérdidas econdmicas. Los gasificadores disponibles en la
actualidad tienen diametro exterior superior a 4 m y alturas de alrededor de 20 m.

1.6.4.3. Reactores en suspension o por arrastre

Utilizan particulas finas de carbén con tiempos breves de residencia en el reactor. El
proceso es en paralelo, con las particulas de carbon transportadas en los gases
reactivos. El proceso Koppers-Totzek, que opera en la actualidad a presion atmosférica,
es el mas utilizado para la gasificacion por arrastre. Se han construido mas de 50
gasificadores de este tipo, la mayor parte de ellos para la produccion de amoniaco
usando gas de sintesis. A consecuencia del corto tiempo de reaccion, generalmente de
pocos segundos, las particulas de carbén son volatilizadas rapidamente y pierden
cualquier caracteristica inherente al carbon original. Todos los tipos de carbon pueden
ser manejados en los gasificadores Koppers-Totzek. La alta temperatura de operacion
gasifica eficazmente todos los hidrocarburos, alquitranes o de sustancias fendlicas que
puedan formarse durante la gasificacion. Esto reduce los problemas de purificacion del
gas y manejo de condensados del agua.

Los gasificadores por arrastre ofrecen ventajas como: capacidad para manejar amplia
variedad de carbdn, eliminacién de alquitran y aceite, desecho adecuado del agua
condensada y de los residuos sélidos (Perry y col.,, 2001). Los problemas que se
presentan corresponden al manejo de las altas temperaturas, la vida util del refractario y
el control de la escoria. Debido a la gran velocidad de reaccidn, es necesario tener un
buen control con objeto de prevenir el exceso de oxigeno, o que puede evitarse al
interrumpir la alimentacién de carbon para evitar el avance de la reaccion. No existen
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depdsitos de carbdn, como sucede en el caso de reactores de lecho mévil o fluidizado
(Perry y col., 2001).

En la Figura 1.15 se muestra la comparacion entre los 3 tipos diferentes de reactores
mas utilizados para el proceso de gasificacidn; se pueden observar las diferencias en
cuanto a disefio, alimentaciones y variables de proceso (Garcia Pefa, 2009).
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Figura 1.15. Tipos de reactores comerciales para el proceso de gasificacion.

1.6.5. Descripcion general del proceso de gasificacion

1. Para este proceso se utilizan precalentador de la carga, inyector, combustor, reactor
(gasificador), unidad de lavado de gas amargo y seccion para el manejo de soélidos.
Si se procesan cargas de residuales, se incorporan unidades de recuperacion de
carbon, el cual se convierte en pellets que son recirculados al gasificador o sirven de
combustible de otros equipos, evitando subproductos indeseables.

2. La corriente de alimentacién se precalienta a temperatura alta para reducir el
consumo de oxidante y mejorar la eficiencia global del proceso.
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3. La alimentacién, el moderador y el oxidante entran a través del quemador y fluyen
corriente abajo al gasificador, donde se lleva a cabo el proceso de oxidacion parcial
o combustién parcial, que genera gas de sintesis.

4. Pueden utilizarse vapor o dioxido de carbono como moderadores. La eleccidén de
éstos, asi como la proporcion en que se alimentan en relacion con la carga,
depende de la composicién H,/CO y CH,, que se quiera obtener en el gas de
sintesis, de acuerdo a los productos de interés.

5. El gasificador es un reactor refractario a presion, formado por tres partes: el
quemador en la parte superior, la camara de combustiéon en la parte media, y la
seccion de recoleccion de finos en el fondo del recipiente.

a. Elreactor puede ser de lecho fijo, de lecho fluidizado o de lecho transportado.

b. La alimentacion de los reactores de lecho fijo es unicamente seca de tamaro
considerable, para los reactores de lecho fluidizado se tiene un tamafio de 3-
6 mm, y para los reactores de flujo arrastrado se alimenta una corriente
pulverizada o en suspension.

c. El tamano del gasificador es relativamente pequefio y no tiene partes internas
moviles, lo cual mejora la confiabilidad y reduce el mantenimiento.

6. La temperatura de operacion del gasificador es 1200° C-1500° C. Debido a las altas
temperaturas de reaccién, se requieren bajos tiempos de residencia y se alcanza
alta conversion de carbdn. La presion de operacion del gasificador, puede ser de 15
a 85 bares, dependiendo de las caracteristicas deseadas en el producto de interés.
La elevada presion de operacion permite manejar flujos grandes en las corrientes de
alimentacién y produccién de gas, en equipos de tamafio moderado, con lo cual se
minimizan el area de planta y los requisitos de costo de capital. Ademas, estas
condiciones de operacién hacen del gasificador un excelente método de reduccion
de residuos indeseables.

7. En el gasificador, todo el azufre contenido en la alimentacion es convertido en H,S y
pequenas cantidades de COS, o en sulfuros inorganicos que son removidos junto
con los lodos. Tanto la cantidad de azufre que debe ser removido del gas de sintesis
como el diéxido de carbono, pueden afectar la economia del proceso, por lo cual, se
deberan llevar a cabo procesos de separacidon de acuerdo a las caracteristicas que
deba cumplir el gas obtenido del lavador.
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8.

El gas de sintesis caliente proviene del gasificador y es enfriado, ya sea
directamente en una chaqueta de apagado, o indirectamente en un enfriador de
syngas. Las corrientes para enfriamiento pueden dividirse: una parte del gas se
manda a apagado directo y otra a enfriamiento indirecto. Esta alternativa es atractiva
para aplicaciones particulares de sintesis quimica que requieren diferentes
proporciones de H,/CO, o para configuraciones de cogeneracion que producen
hidrogeno y energia eléctrica.

a. Eluso final del gas determina el modo preferente de enfriamiento.

b. El syngas es enfriado hasta 160 °C aproximadamente, por lo que puede ser
lavado antes de ser quemado y alimentado a la turbina de gas. Una mejor
alternativa es tratar al syngas en una unidad de lavado de gases calientes, a
temperaturas de 500-600° C.

El gas de sintesis saturado o enfriado se lleva a un lavador de gases para remover
las trazas de impurezas, metales y carbon. El carbdn presente en las alimentaciones
solidas o liquidas que no se convierte se transfiere al agua de lavado en forma de
hollin, para recircularse, reciclarse o removerse. Los procesos de lavado del gas frio
son variantes del proceso de endulzamiento de gas natural para remover impurezas
acidas y cualquier contenido de azufre presente.

10. Extraccion de carbdn: El agua del lavador se manda a la unidad de extraccion de

carbén donde el hollin es recuperado por cualquiera de los dos métodos siguientes:

a. La suspension de hollin-agua se mezcla con un extractante, normalmente
nafta, para extraer el carbon el cual es hidréfobico y puede separarse
facilmente en fase organica por decantacion, La fase acuosa libre de hollin se
lleva a un flash para remover las trazas de hidrocarburos antes de recircular
al agua al lavador de syngas. La fase organica (nafta/hollin), sale por el domo
del decantador. La nafta decantada se mezcla con una parte de la
alimentacion fresca o con otro extractante y se pasa a un agotador para
recuperarla y recircularla al decantador. Los fondos del agotador que
contienen hollin se recirculan al gasificador para ser extinguidos o se queman
como combustible en algun quemador. La mayor parte del agua de fondos del
decantador se recircula como agua de apagado, y una pequefia parte se
manda a tratamiento de agua, para remover los contaminantes provenientes
de la alimentacion original, y trazas de productos indeseables.
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11.

b. También es posible recircular el hollin al alimentarlo al gasificador como una
suspension compuesta de hollin y agua, pero en este caso, se necesita un
consumo superior de oxigeno y regresar una parte del hollin como sdélidos sin
convertir para remover los contaminantes del circuito. Con este método no se
necesita la unidad de extraccion de carbdén, pero su uso, depende de los
precios del oxigeno y de la alimentacion, del contenido de contaminantes en
la alimentacion, de las facilidades del proceso de tratamiento de aguas y de la
disposicion final de los residuos.

c. El hollin, las impurezas y las trazas de metales se remueven del agua por
sedimentacion vy filtracién, ademas de la opcion de la recirculacién parcial del
hollin. Los materiales separados se remueven del agua para su reutilizacion
como metales, disminuyendo su acumulacion en el sistema de recirculacion
de agua.

d. Para alimentaciones sélidas como coque se utiliza mejor el sistema de
sedimentacion-filtracion. Una pequefia cantidad de escoria vitrea es removida
periddicamente del gasificador por medio de un sistema de tolva de
seguridad. Esta escoria es rica en vanadio por lo que es un producto
costeable.

i. En aquellas plantas donde se gasifican combustibles destilados, la
recuperacion de carbén se hace por transferencia directa del carbén
del agua de apagado a la alimentacién primaria, eliminando al
agotador. Las alimentaciones gaseosas producen muy poco hollin, por
lo que no se necesitan unidades de recuperacién de carbodn.

ii. En la seccion de lavado de gases se remueven las cenizas de los
gases de combustion. Ya que el syngas ha sido lavado, es enfriado y
se genera vapor de media presion, se expande y se enfria generando
vapor de baja presién antes de entrar a la unidad de remocion de
acido.

El gas de sintesis libre de solidos se envia a una planta de endulzamiento, donde
todo el H,S y parte del CO, y COS son absorbidos. Pueden utilizarse procesos de
absorcion fisicos o quimicos para remover el acido. La seleccion depende de la
parte del proceso donde se requiere separar al H,S del CO, y de la presion del gas
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que se requiere, a bajas presiones resulta mas econdmico utilizar un solvente
quimico como aminas o soluciones de carbonato.
A presiones mayores se utilizan procesos de absorcion, utilizan solventes organicos
y llevan a cabo la remocion de gases acidos principalmente por efecto de la
absorcién como el proceso Selexol y el proceso Rectisol (que utilizan dimetil éter de
polietilenglicol y metanol, respectivamente) (Fernandez G Marianela, 2011) de una
etapa, debido a su alta eficiencia a alta temperatura y buena separacion de una
fraccion rica en H,S del volumen de CO,, evitando problemas mecanicos y de
corrosion. La fraccion de H,S se lleva a la unidad Claus donde se recupera cerca del
95% de azufre contenido en la alimentacion original.

12.Debido a que casi todos los residuos pesados contienen cantidad de azufre (3-6%),
el gas acido que proviene del proceso de endulzamiento tiene una proporcidon
favorable de H,S/C0, para reaccionar en la unidad Claus.

13.Al salir de la unidad de endulzamiento, el syngas es saturado, y sobrecalentado. El
gas dulce y libre de solidos se divide en sub-corrientes, dependiendo de la
aplicacion, para la cual sera destinado (produccion de hidrogeno, o generacion
eléctrica).

a. Produccién de Hidrogeno: El método de obtencion o purificacion de hidrogeno
para una planta especifica, se determina por los requerimientos de los
productos, los requisitos de alimentacion y los factores econdémicos. Una
opcidn es utilizar una unidad de conversién de Shift con adicion de vapor, de
modo que el mondxido de carbono contenido en el gas desulfurado es
convertido en hidréogeno y diéxido de carbono, por medio de la reaccion
catalitica de water-shift.

b. Otra opcién es que la corriente desulfurada proveniente de la unidad de
gasificacion se separa por medio de un proceso de adsorcién a presion
controlada (PSA: Pressure Swing Adsorption), en hidrégeno puro e hidrégeno
de baja calidad. EI hidrogeno puro se envia a los procesos de
hidrotratamiento en la refineria. El hidrogeno de baja calidad (atmosférico) se
mezcla con gas combustible. La opcion PSA es efectiva y de bajo costo,
especialmente para volumenes relativamente pequefios de hidrogeno.
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14.El nitrégeno de la alimentacion se convierte en nitrégeno molecular y unas trazas de
amoniaco. El amoniaco se disuelve en el agua de proceso y neutraliza componentes
acidos como cloruros.

15.Las variables de disefio en el proceso son: pureza del oxidante (en este caso
oxigeno, separado del aire), tamafo y geometria del combustor, disefio del
quemador, tipo de aislante en el gasificador, presion del reactor, equipo de
enfriamiento, recirculacion de hollin, flujo y temperatura de la alimentacion,
relaciones oxidante/hidrocarburo o y moderador/combustible. Estas variables de
disefio determinan la temperatura y tiempo de residencia en el gasificador, las
cuales, junto con la conversion de carbon, CH, a la salida, y relaciéon H,/CO son las
variables dependientes. En el proceso de gasificacion, es importante considerar la
alta temperatura de escurrimiento del coque, ya que, esta es la variable que mas
puede afectar en la eficiencia del proceso, al necesitar la accion de un moderador de
temperatura, que su funcién de acuerdo a su flujo de alimentacion permita mantener
la temperatura en el gasificador (de la Torre Sanchez, 1999).

1.7. Planteamiento del problema

A fin de disenar y operar procesos de gasificacion de moléculas complejas, tales como
coque de petroleo, se requiere llevar a cabo su simulacién, primero en estado
estacionario y luego en dinamico. Para poder llevar a cabo esta simulacion de manera
exitosa se requiere saber cuantas y cuales son las reacciones linealmente
independientes necesarias para que los grados de libertad del sistema queden
definidos correctamente. Sin embargo, a la fecha existen conjuntos grandes de
reacciones (6 a 10) generados mediante la aplicacidon de la quimica organica que son
redundantes y, generalmente, impiden la resolucion matematica de los balances de
masa del proceso de gasificacion. Por ello, es necesario encontrar el conjunto de
reacciones adecuado para simular el proceso de gasificacion; estas reacciones deben
ser termodinamicamente factibles y no sobre- o sub-definir el sistema de ecuaciones del
modelo de balances de masa. En este trabajo se acota la generacion del modelo al
subproblema de balances de masa.
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1.8. Justificacion
Se requiere desarrollar conocimiento fundamental sobre procesos que involucran
multiples reacciones quimicas y que, como en el caso de coquizacién retardada,
proporcionen valor agregado a los productos que se desechan tales como el coque de
petréleo obtenido en este proceso.

1.9. Hipbtesis
La simulacion del proceso de gasificacion de moléculas complejas de coque se puede
llevar a cabo utilizando el numero maximo de reacciones linealmente independientes,
termodinamicamente factibles, generadas por el método de estequiometria
generalizada; este conjunto sera de tamafio menor a aquel que se propone al generar
todas las posibles reacciones por la via de la quimica organica y especificara
correctamente los grados de libertad del modelo de balances de masa del proceso.

1.10. Objetivos

1.10.1. General
Simular un proceso de Gasificacion de Coque de Petréleo, empleando un conjunto
maximo de reacciones quimicas linealmente independientes, obtenidas por medio de
estequiometria generalizada que permitan describir regiones de operacion factibles.

1.10.2. Particulares

1. Buscar en literatura asfaltenos comunmente encontrados en el coque de
petroleo.

2. Buscar en literatura el sistema de reacciones que se llevan a cabo durante la
gasificacion.

3. Analizar independencia lineal de las reacciones propuestas en literatura.

4. Encontrar el numero maximo de reacciones independientes que
termodinamicamente sean factibles, utilizando el método de estequiometria
generalizada.

5. Estimar la composicion de la fase gaseosa durante las reacciones de gasificacion
en regiones de operacion factibles reportadas.

6. Evaluar avances de las reacciones propuestas.
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7. Predecir los volumenes relativos del reactor de gasificacion para tipos diferentes
de coque de petréleo, encontrados en literatura.
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2. ANTECEDENTES

A continuacion se revisan algunas referencias que hay acerca de la estequiometria del
proceso de gasificacion de coque de petrdleo, tema central de este trabajo.

2.1. Gasificacion de combustibles sélidos
La gasificacion es un proceso termoquimico por el que se transforma el carbén en gas
combustible (gas de sintesis), mediante oxidacién parcial con aire, oxigeno y/o vapor de
agua. A diferencia de los procesos de combustion de carbén, la gasificacidon se realiza
con deficiencia de oxigeno. De esta forma, el gas combustible obtenido esta compuesto
principalmente de mondéxido de carbono (CO) e hidrogeno (Hz), y conserva la mayor
parte de la energia del combustible inicial.

A nivel industrial, la gasificacion de carbon no es un proceso novedoso; a comienzos
del Siglo XIX ya era usado para la produccion del “gas para la ciudad” (Trevifio Coca,
2004), empleado para calefaccion e iluminacion. Posteriormente la gasificacion ha sido
ampliamente utilizada para la sintesis de productos quimicos como amoniaco, urea,
metanol y gasolinas. Recientemente, la aplicacion de la gasificacion a la generacion de
electricidad en ciclos combinados ha cobrado un gran interés. Esto es debido a que
esta tecnologia posibilita el uso de carbon como combustible en las centrales modernas
de ciclo combinado, de forma limpia y eficiente.

2.2. Fundamentos y quimica de la gasificacion
En el proceso de gasificacion se producen simultaneamente gran niumero de reacciones
quimicas en serie y en paralelo, pudiéndose distinguir tres etapas fundamentales:

a) Pirdlisis
Tras el secado y calentamiento, en el que se desprenden volatiles, se produce la
pirélisis o descomposicién térmica del carbén. En este proceso, se origina una fraccion
gaseosa rica en Hy, y un residuo carbonoso llamado “Char”.

A Char
C - Liquidos (alquitranes y aceite)
Gases (COS,CO,H,, C0,,CH,, H,S, NH3, N,, C,Hyy,)
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b) Combustion
Los gases originados se queman, consumiéndose la mayor parte del oxigeno
alimentado al gasificador. Las reacciones son exotérmicas, y desprenden el calor
necesario para producir reacciones endotérmicas de gasificacion.

1.H,+1/2 0, —» H,0 (Garcia Pefia, 2005, 2009)
2.C0+ 1/2 0, - CO, (Garcia Pena, 2005, 2009)
3.CH,+ 20, - CO,+ 2H,0 (Garcia Pena, 2005, 2009)

Reacciéon de Reformacion.
4. CH,+ H,0 < C0O+3H, (de la Torre, 1999; Garcia Pefa, 2005, 2009)

A su vez, el residuo carbonoso reacciona parcialmente con el oxigeno no consumido,
hasta que éste se agota.

5. CoHgO,NsS.A+(2-L+ £—)0, - (2a— £)co+ (X -a)co, +

(g - e) H,0 + ¢ H,S +§ N,+ A (Garcia Pena, 2005)

c) Gasificacion
Una vez consumido el oxigeno, se producen reacciones entre los gases de combustion
(CO2 y H20) y el char, generando CO y H,. Las reacciones de gasificacion tienen lugar
como consecuencia de que se alimenta unicamente entre 1/3 y 1/5 del oxigeno tedrico
requerido para la combustion total.

(Reaccion de Boudouard, endotérmica)
6. CaHgO,NsS.A+ aCO, »>2aCO+ yHy0+(E—y— &) Hy+ eH,S+ 2 Ny +
A (Garcia Pefa, 2005)
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(Gasificacion con vapor, endotérmica)
7. CaHgO,NsSA + (@ — )H,0 > a CO+ (5—a—y— e)Hy+ e HyS+5 N, + 4
(Garcia Pena, 2005)

La relacion en que se van a encontrar CO y Hy, principales componentes del gas final,
esta determinada por la reaccién de equilibrio agua-gas:

Reaccion de Water-Shift
8.H,0+CO & H,+ CO, (de la Torre, 1999; Garcia Pefia, 2005, 2009)

Reacciéon de Shift del acido sulfhidrico
9.H,S+CO < COS + H, (de la Torre, 1999)

Reaccién de Hidrodesintegracion.
10. CoHgO,NsS. A+ (20— E— y + &) Hy > a CHy + y Hy0 + e HyS +5 Ny + A
(Garcia Pefa, 2005)

La composicidon al equilibrio del gas de sintesis depende de las condiciones de presion
y temperatura, que a su vez dependen de los diferentes equilibrios que se establecen
segun el combustible y los agentes gasificantes (aire u oxigeno y vapor de agua)
empleados. A temperaturas elevadas disminuyen las concentraciones de H,O y COa,
mientras que aumentan las de CO y H,. En cambio, al aumentar la presion, disminuyen
las concentraciones de CO y Hj;, aumenta la de HyO, y apenas varia la de CO..
Ademas, en los procesos a baja temperatura se pueden producir especies como
metano (CH,), alquitranes, aceites y fenoles.

2.3. Compuestos contaminantes del carbdn
Por las condiciones reductoras en que se produce la gasificaciéon, el azufre del carbon
no se convierte en SO, sino en H,S y COS. De forma similar, el nitrogeno del carbon
se transforma en N2, NH; y HCN (Garcia Pefia, 2005). Estas especies contaminantes
se pueden eliminar mediante procesos de lavado con agua y absorcion con disolventes,
obteniéndose asi gas de sintesis “limpio”.
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2.4. Balance de energia del proceso de gasificacién
El valor del gas de sintesis radica en que contiene la mayor parte de la energia quimica
presente en el carbon inicial. En los gasificadores modernos, que exhiben conversion
elevada del coque, se puede establecer de forma aproximada este reparto de la energia
alimentada:

» Poder calorifico del gas de sintesis: 75% del poder calorifico del carbon.

» Calor sensible en el gas de sintesis: 15%. Esta energia se recupera en el
enfriamiento del gas, mediante produccion de vapor.

» Calor en el residuo sélido (escoria fundida y ceniza seca), y pérdidas de calor al
ambiente: 10% (Trevifio Coca, 2004).

Las reacciones mencionadas son las que se encontraron en literatura, y que
contemplan al coque de petréleo usando una formula empirica de la pseudomolécula, y
no como un conjunto de atomos o elementos que se estudian por separado. Existe
también la tendencia a considerar que el proceso de gasificacion de coque se puede
simular a partir de una molécula de carbén, lo que conforma esquemas simples de
reaccion; con la desventaja de no permitir considerar las diferentes composiciones de
coques de petroleo muestreados en diferentes crudos (Paniagua-Rodriguez y Col.,
2011).

Garcia-Pefia (2005) expone un conjunto de reacciones probables que se presentan en
el proceso de gasificacion de coque, observandose una gran variedad de reacciones,
en particular 10 en ese trabajo. Sin embargo, posteriormente retrocede (Garcia Pefia,
2009), respecto a sus anteriores trabajos, al tratar al coque de petréleo como carbén,
con la finalidad de simplificar las reacciones simultaneas que se producen durante el
proceso de gasificacion de coque de petréleo.
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3. METODOLOGIA

3.1. Coques Estudiados
A partir del analisis elemental de cinco tipos de coque (Tabla 3.1), dos de refinerias
mexicanas, CK1A y CK1B (Gonzalez-Rocha, 2008), uno reportado como asfalteno, CK3
(Wolf and Alfani, 1982), y dos de ellos de composicion intermedia (Paniagua-Rodriguez
y Col., 2011), se simularon las regiones de operacién, en términos de reacciones y su
avance, tomando como referencia la relacion CO/COZ2 reportada entre 20 y 30 para
operacion industrial (Garcia-Pena, 2005).

Tabla 3.1. Andlisis Elemental y Formulas Empiricas de los Coques estudiados
(Paniagua-Rodriguez y Col., 2011)

‘ Elemento Fraccion Masica

Coque

CK1A
(Gonzalez-Rocha, 2008)

Coque

CK1B
(Gonzalez-Rocha, 2008)

Coque

CK2A
(Intermedio)

C 0.8424
H 0.0390
0] 0.0468
N 0.0079
S 0.0604
A 0.0035
‘ Elemento Fraccion Masica
C 0.8463
H 0.0391
0] 0.0447
N 0.0720
S 0.0591
A 0.0036
‘ Elemento Fraccion Masica
C 0.8382
H 0.0399
0] 0.0499
N 0.0750
S 0.0604
A 0.0038

Férmula Empirica

6274.5 H14-1.34 011.45 N2.2 57.37 A

Férmula Empirica

C268 H137.8 010.6 NZ.O S7.0 A

Férmula Empirica

C248 H131.4- 011.1 N1.9 SG.7 A
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Elemento F/\;Z:g;n Foérmula Empirica
C 0.8168
H 0.0442
CK2B O 0.0652
(Intermedio) N 0.0073 Ci68.5 H101.4 0101 N13S47 4
S 0.0608
A 0.0055
Coque Elemento FAr;;CSig;n J Foérmula Empirica
C | 06285
H 0.0810
CK3 O 01977 CB6H515085N015515A
(Wolf y Alfani, 1982) N 0.0030 o '
S 0.0699
A 0.0199

Se han reportado conjuntos de esquemas cinéticos que estan conformados por siete
reacciones (de la Torre Sanchez, 1999) y hasta conjuntos de diez reacciones (Garcia
Pefa, 2009) lo que hace muy dificil predecir la composicién de la fase gas del proceso
de gasificacion de coque, se tomé como base para el estudio de modelacién, el
conjunto conformado por diez reacciones quimicas, algunas de ellas se llevan a cabo
de manera simultanea y otras en paralelo lo que hace dificil simular el proceso.

3.2. Caélculo de las constantes de equilibrio

Para poder calcular la constante de equilibrio a las condiciones de reaccién del proceso
de gasificacion (Masterton y Col., 1989) se llevara a cabo previamente la consulta de
los valores de entalpias, y entropias para cada sustancia involucrada, tomando como el
estado de referencia 298 Kelvin y 1 atmésfera de presion llevandolos hasta 1500 Ky 35
atm, que son las condiciones de operacién del proceso de gasificacion elegido.
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Para el calculo de la entropia:

T P

. C

ASp = AS; yo5 + Rf P/fp @T)r— R f ar/, (3.2.1)
298 1

Se requiere sustituir el polinomio para la capacidad calorifica (Cp/R) que esta dado para
cada sustancia que interviene en el proceso de gasificacion (Tabla 3.2); los diferentes
términos que conforman dicho polinomio se consideran constantes a excepciéon de la
variable temperatura que se denota por la letra T, se sustituye en la ecuacion 3.2.2 y se
integra; cabe mencionar que la presion se considera constante, por lo cual resultan las
ecuaciones 3.2.1.1. y la ecuaciéon 3.2.3.1.

Cp/R=A+ BT +CT?+ DT? (3.2.2)

Tabla 3.2. Valores de las constantes del polinomio de la capacidad calorifica
(Masterton y Col., 1989; Smith y Van Ness, 1997).

Sustancia/Constante A 103B | 10°C | 107°D
H,, 3.249 0422 |0 0.083
0,4 3.639 0.506 | 0 -0.227

Coque ¢

H,0 3.470 1450 |0 0.121
Co, 3.376 0.557 | 0 -0.31
COyz 4 5.457 1.045 |0 -1.157
CHy g 1.702 9.081 | -2.164 | 0

N, g4 3.280 0593 | 0 0.040
H,S 3.931 1490 |0 -0.232
cos, 0.004145 | 5178 | 32.01 | 0O

ASp = ASf 595 + R[AIn(1500 — 298) + B (1500 — 298) + ¢/, (15002 — 298%) = D/, 1/, 0,

~1/39g2) = In(P = Py)] (321.1)
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Para el calculo de la entalpia.

T
AHyp = AH; yoq + Rf CP/odr (323
298

AHp = AHj 505 + R [A(1500 —298) + B/z (15002 — 2982) + C/3 (15003 — 2983)
1 1
= 0(Y1500 = Y298 )]

Tabla 3.3. Valores de propiedades de las sustancias a 298 Ky 1atm

(Masterton y Col., 1989; Smith y Van Ness, 1997).

(3.23.1)

Sustancia/Propiedad | AS; o5 (J/mol x K) | AH; 505 (J/mol) | AGf 596 (J/mol)

Hy, 130,6 0 0
0a 4 205.6 0 0

Coque ¢

H,0 , 188.7 -241818 -228572
co, 197.9 -110525 -137169
€O,y 213.6 -393509 -394359
CH, g 186.2 -74520 -50460
Ny g 191.5 0 0

H,S, 205.6 -20630 -33560
cos, 100.7 -139000 103000

En lo que se refiere a la variacion de la entalpia, se pueden distinguir dos tipos de
reacciones. Una reaccion exotérmica es aquella en la cual AH es una cantidad negativa
(AH < 0), la entalpia de los productos es menor que la de los reactivos; el sistema
reaccionante cede calor al exterior. Por el contrario, para una reaccion endotérmica, AH
es una cantidad positiva (AH > 0), la entalpia de los productos es mayor que la de los
reactivos; para que la reaccién se produzca, el sistema debe absorber calor del exterior.

El calor de reaccién (AHg), se calculo mediante la siguiente ecuacion:

AHpr = (Z0gAHg)productos — (20sAHg)reactivos

(3.2.4)
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Para decir si una reaccion dada va a ser espontanea a una temperatura y presion
dadas, debemos tener en cuenta otro factor ademas de la entalpia. Este factor es la
variacion de entropia de la reaccion, AS:

ASpr = (20sASg)productos — (ZA0gSg)reactivos  (3.2.5)

La entropia es una medida del desorden molecular 6 atdmico de las sustancias en una
region dada en el espacio. Las sustancias que estan altamente desordenadas tienen
altas entropias. La entropia baja esta asociada a altamente sustancias ordenadas.

La energia libre de una sustancia, al igual que su entalpia o su entropia, es una funcion
de estado. ElI cambio de energia libre de una reaccion, AG, es la diferencia existente
entre las energias libres de los productos y de los reactivos.

AGgrr = (2£05AGg)productos — (Z0sAGg)reactivos  (3.2.6)

Aqui:
AGrr =0, Significa que la reaccion se encuentra en el equilibrio.
AGrr <0, Significa que la reaccion es espontanea, es decir se llevara a cabo.
AGrr >0,

Significa que la reaccion no es espontanea, en su lugar se llevara la reaccion inversa.

El signo del cambio de la energia libre de Gibbs se puede utilizar para determinar si una
reaccion es espontanea o no. Para una reaccion que se lleva a cabo a temperatura y
presion constantes. La variacién de energia libre de una reaccién, AG, esta relacionada
a los cambios de entalpia y de entropia; la ecuacién que relaciona estas funciones,
llamada ecuacion de Gibbs — Helmholtz:

AGR,T == AHR,T - TASR,T (3.2.7)
El célculo de la constante de equilibrio se realiza mediante la siguiente ecuacion:

K = exp(—AGgy/RT)  (3.2.8)
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Aqui:

AGRg 1 = €s la variacion de la energia libre de Gibbs, (J/mol).
R = es la constante de los gases.

T = es la temperatura absoluta a 1500°K, y

K = es la constante de equilibrio.

Considerando como ejemplo el asfalteno (CK3), la Tabla 3.4 muestra el conjunto de
reacciones probables.

Tabla 3.4. Reacciones quimicas probables para el CK3.
.H,+1/2 0, - H,0, (Garcia Pefa, 2005, 2009)
.CO+ 1/2 0, - CO, (Garcia Pena, 2005, 2009)
.CH, + 20, - C0, + 2 H,0 (Garcia Pena, 2005, 2009)
.CH, + H,0 < CO + 3 H, (Garcia Pefa, 2005, 2009)
.H,0 4+ CO < H,+ CO, (De La Torre, 1999; Garcia Pena, 2005, 2009)
.H,S+CO < COS + H, (De La Torre, 1999)
C36Hs150g5Ny 155154+ 78.750, - 9CO + 27 CO, + 24.25H,0 + 1.5 H,S +
0.075N, + A®
8. C36H515055Ng 155154+ 36C0, - 72C0 + 85H,0+15.75H,+ 1.5 H,S +
0.075N, + A®

9. C36Hs1 s0g5Np 155, sA + 27.5 H,0 > 36 CO + 51.75 H, + 1.5 H,S + 0.075 N, + A°
10. C36Hs1 s0g5Np15S; sA + 56.25 H, — 36 CH, + 8.5 H,0 + 1.5 H,S + 0.075 N, + A2

@ Reacciones 7, 8, 9 y 10 balanceadas segun (Garcia Pefa, 2005) para el coque CK3.

~N| ol g M w| N~

Se calculd la energia libre de Gibbs de reaccion en funcion de entalpias y entropias de
reaccion, y la constante de equilibrio se determiné por medio de la energia libre de
Gibbs, para cada reaccion de la Tabla 3.4.
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Tabla 3.5. Valores de energia libre de Gibbs y constante de equilibrio.

Reaccion | AGg 1500,/ /mol K
1 -7.67E04 468.6843
2 -1.92E05 4734050.82
3 -1.03E06 8.1169E35
4 -6.09E05 1.6654E21
5 -1.15E05 10100.7233
6 1.85E07 0
7 -1.42E06 2.5828E49
8 -9.87E06 o0
9 -1.40E07 o0
10 7.93E06 5.9036E-277

Por lo cual se concluye que las reacciones 6 y 10 (Tabla 3.4) no se llevaran a cabo; la
reaccion 10 es la unica en la cual se produce metano, pero como no se efectua no hay
generaciéon de metano, entonces las reacciones 3 y 4 se eliminaran, ya que en el
sistema no se alimenta metano; el sistema de reacciones queda conformado de la
siguiente manera.

Tabla 3.6. Esquema cinético resultante

1. H, + 1/2 0, - H,0 (Garcia Pefa, 2005, 2009)

2. CO+ 1/2 0, — C0, (Garcia Pefia, 2005, 2009)

3 H,0+CO < H,+ CO, (De La Torre 1999, Garcia Pefa, 2005, 2009)

4. C36Hs150g5Ng 158154 + 78.750, = 9 CO + 27 CO, + 24.25 H,0 + 1.5 H,S +
0.075N, + A°

5. C36Hs15055Ng 158,54 +36C0, - 72 CO + 8.5 H,0 + 1575 H, + 1.5 H,S +
0.075N, + A°

6. CsgHs150g5Ng 155 A + 27.5 H,0 - 36 CO + 51.75 Hy + 1.5 H,S + 0.075 N, + A°

Reacciones 4, 5 y 6 balanceadas segun (Garcia Pena, 2005) para el coque CK3.
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Este conjunto de reacciones no es estequiométricamente independiente, este trabajo
consiste en encontrar el conjunto maximo de reacciones quimicas independientes
utilizando la metodologia de Estequiometria Generalizada (Reklaitis, 1991; Cerro 2003).

3.3. Metodologia de estequiometria generalizada

Es usada para encontrar el conjunto maximo de reacciones quimicas independientes
que son necesarias y suficientes para desarrollar el balance de masa en sistemas que
presentan multiples reacciones, usualmente complejas.

Se introducira el simbolo o, para denotar el coeficiente estequiométrico de las
sustancia s en una reaccién quimica r, con la convencion de que o, <0 para los
reactivos y g, > 0 para los productos.

3.3.1. Matriz atébmicay ecuaciones generales de balance
Para deducir las propiedades generales de los balances elementales, los flujos de
entrada y salida de cada compuesto se expresan en forma general (Ecuacion 3.3.1.1).
Como en el caso de los balances por componente, esto requiere introducir algunas
definiciones de nomenclatura. En particular, el flujo neto de salida de la sustancia s es
N,, para un sistema de | corrientes de entrada y J corrientes de salida.

J I
N, = ZN_S’— ZN_; (3.3.1.1)
i=1

i=1 i

El flujo neto de salida de la sustancia s es entonces la diferencia entre el flujo total de
salida de la sustancia s para todas las corrientes de salida, y el flujo total de entrada de
la sustancia s para todas las corrientes de entrada. Ahora bien, para un sistema
formado para S sustancias, compuestas de a su vez de E elementos, llamemos «,; al
numero de atomos del elemento e en una molécula de la sustancia s. nos referimos a
los coeficientes individuales a,; como coeficientes atomicos, y al conjunto de dichos
coeficientes para un sistema dado, como la matriz atémica.
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En términos de esta nomenclatura, el flujo neto molar de salida del elemento “e” con la

sustancia “s” es a,,N,. Entonces el flujo neto molar de salida del elemento “e” con todas

las sustancias “s” es:

S
Z o Ve (3.3.1.2)
s=1

Como los elementos se conservan, esta suma debe ser igual a cero. Por lo tanto,
hemos construido en forma general las ecuaciones de balance elemental, para un
sistema que intervienen “S” sustancias constituidas de “E” elementos; es decir,

S
Z tN;=0 e=1,..,E (3313)
s=1

Si A, indica el peso atomico del elemento e, entonces el balance molar anterior puede
expresarse en unidades masicas como:

S
A, zaesﬁs =0 e=1,... E (3.3.1.4)
s=1

La suma de todas estas ecuaciones de balances elementales en masa es:
S

E
z A, z @, N.=0 (33.15)
e=1 e

s=1

Y, considerando que por definicion el peso molecular de la sustancia s es:

E
M, = ZAsaes (3.3.1.6)
e=1

Resulta sencillo obtener que:
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7]

S S
ZMS_ 0 6 z F=0 (33.17)
s=1

En palabras, esto significa que la suma de los balances elementales en masa
corresponde al balance total de masa, por lo tanto, de los E balances elementales y el
balance total de masa, pueden ser independientes E ecuaciones de balance como
maximo. Una propiedad importante adicional es que cada ecuacion de balance
elemental es homogénea en los flujos por componente.

3.3.2. Larelacion entre la matriz atdbmicay la estequiometria de la reaccién
Considérese un sistema en el que intervienen S sustancias y E elementos, que puede
representarse en términos de una matriz atobmica a. Llamemos o5 s = 1,..., S a los
coeficientes estequiométricos de cualquier reaccion quimica en la que participen las S
sustancias dadas. Para que una reaccion quimica esté balanceada adecuadamente, es
necesario que el numero de moles de cada elemento en los reactivos sea igual al
numero de moles de cada elemento en los productos. Como «,, es el numero de moles
del elemento e, contenidas en un mol de la sustancia s, entonces a,;0, es el numero de
moles del elemento e en el numero de moles de la sustancia s que requiere la
estequiometria de la reaccion. De acuerdo con la convencion de signos establecida
para reactivos y productos, una reaccion quimica balanceada es aquella en la cual:

S
Z Qs 0 =0 (3.3.2.1)
s=1
Paracadae, e=1,...,E.
La matriz atobmica se conformara de los elementos y compuestos involucrados en el

sistema de gasificacibn, y se buscara nuevo sistema reacciones quimicas
independientes que sirva para modelar los balances de masa en el proceso.
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3.3.3. Numero maximo de reacciones independientes
La ecuacion (3.3.1.7) que relaciona al numero de balances elementales independientes
con el numero de reacciones independientes, ademas de servir como criterio para
decidir el tipo de balance que debiera usarse, también da una perspectiva interesante
acerca del numero de reacciones quimicas que pueden aparecer en los balances por
componente para un determinado sistema. En particular, la ecuacion implica que para
cualquier sistema en el que intervienen S sustancias y E elementos, con una matriz
atdbmica a especificada, siempre se cumple que el numero de reacciones
independientes, p(o), nunca puede ser mayor que S — p(a), independientemente del
numero de ecuaciones que constituyan la matriz atobmica a. Entonces, S — p(a) es el
numero maximo de reacciones independientes que es posible incorporar en los
balances por componente, para un sistema con matriz atdbmica 0. Como ese numero
maximo depende unicamente de S y de q, se concluye también que cada vez que se
expresan balances elementales, implicitamente se supone que S — p(a) reacciones (es
decir, el numero maximo) estan ocurriendo. Por lo tanto, si se especifica en la
formulacién del problema un niumero de reacciones menor al maximo (y, debido a que
por una u otra causa no se postule la ocurrencia de las demas reacciones), entonces no
debieran usarse balances elementales. Esto es lo que ocurre en las situaciones en que:

P(0) <S — p(w)

Por otra parte, si p(0) =S — p(a), entonces, como cualesquiera de los dos tipos de
balances estara basado en el mismo numero de reacciones, puede utilizarse uno u otro.

3.3.4. Algebra de los balances elementales
Considerando la forma de las ecuaciones de balances elementales:

S
Z QosNy, =0 s=1, 0. S (33.4.1)

S=1

Es claro que puedan deducirse las propiedades algebraicas de los balances
elementales a partir de las propiedades correspondientes de los coeficientes atomicos.
En particular, como los coeficientes de una ecuacién de balance elemental son
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simplemente los coeficientes atomicos de dicho elemento, puede determinarse la
dependencia o independencia lineal de los vectores de dichos coeficientes. Indicando
mediante «,, al renglén vector de coeficientes atdmicos correspondientes al elemento e,
entonces el sistema de ecuaciones de balances elementales sera independiente si y
solo si el sistema de vectores a, es linealmente independiente. El procedimiento
correspondiente sobre un sistema de vectores rengldon (de coeficientes atémicos),
siempre que se siga el algoritmo de reduccion de arreglos, y usando operaciones de
renglones, método conocido como eliminacidon Gaussiana. El procedimiento de
reduccion de arreglos basado en operaciones con renglones de la matriz termina
cuando se han reducido todos los renglones o cuando todos los renglones restantes
contienen unicamente ceros. Si alguno de los renglones contiene ceros, entonces el
sistema original de coeficientes es dependiente y los demas renglones diferentes de
cero constituyen una base del sistema original (Reklaitis, 1991).

3.3.5. Primer arreglo de la matriz atémica
Tomando como ejemplo el asfalteno propuesto por Wolf and Alfani (1982) (CK3 de la
tabla 3.1), se ejemplifica el desarrollo del esquema de las reacciones quimicas. Se
tienen ocho moléculas diferentes (nc) presentes en el sistema reactivo. Con estos
compuestos se forma la matriz de elementos “a” (Tabla 3.7). A partir de la matriz
atomica se encuentra el conjunto de maximo de reacciones linealmente independientes
capaz de representar el sistema anterior.

Tabla 3.7. Matriz “a” Distribucion atémica de los elementos.
Elemento/

custandia COQUE  H,0 co, co N, 0, H,S H,
S 1.5 0 0 0 0 0 1 0
H 51.5 2 0 0 0 0 2 2
C 36 0 1 1 0 0 0 0
o) 8.5 1 2 1 0 2 0 0
N 0.15 0 0 0 2 0 0 0
R, R,/15
— | R,LRy)/2
Rs_ Rs/2
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Por medio de eliminacién Gaussiana, es posible encontrar el rango de la matriz de
elementos, como es posible notar, en este caso el rango es r(«) = 5, desarrollando la
metodologia, es posible encontrar el numero de reacciones ny = n, — r(x) = 3, que es
el numero de reacciones quimicas independientes (Cerro, 2003; Reklaitis, 1991).

Elemento/

_ COQUE H,0 co, co N, 0, H,S H,
sustancia
S 1 0 0 0 0 0 2/3 0
H 103/4 1 0 0 0 0 1 1
C 36 0 1 1 0 0 0 0
o) 8.5 1 2 1 0 2 0 0
N 3/40 0 0 0 1 0 0 0

R, » R, —103/4 %R,
R; - R;—36%R
" R.> R, -85+R
Rs = Rs —3/4 %R,
Elemento/ COQUE H,0 co, co N, 0, H,S H,
sustancia
S 1 0 0 0 0 0 2/3 0
H 0 1 0 0 0 0 -97/6 1
Cc 0 0 1 1 0 0 -24 0
o) 0 1 2 1 0 2 -17/3 0
N 0 0 0 0 1 0 -1/20 0
—— % R,>R,—R,

Elemento/ COQUE H,0 co, co N, 0, H,S H,
sustancia
S | 1 0 0 0 0 0 2/3 0
H 0 1 0 0 0 0 -97/6 1
C | 0 0 1 1 0 0 -24 0
o) 0 0 2 1 0 2 21/2 -1
N | 0 0 0 0 1 0 -1/20 0

’_* R4_—)R4__2*R3
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Elemento/

sustancia CORUE  H,0 €0, ¢o N, 0, H,S  H,
S 1 0 0 0 0 0 2/3 0
H 0 1 0 0 0 o -97/6 1
c 0 0 1 1 0 0 24 0
© 0 0 0 -1 0 2 1172 -1
N 0 0 0 0 1 0 -120 0
R, » R;+R
Rz - Ri * —‘1L
Elemento/
i COQUE k>0 €0, co N, 0, H,S H,
sustancia
S 1 0 0 0 0 0 2/3 0
H 0 1 0 0 0 o -97/6 1
c 0 0 1 0 0 2 692 -1
© 0 0 0 1 0 2 585 1
N 0 0 0 0 1 0  -120 0

La matriz resultante indica que el sistema anterior se puede representar con 3
reacciones linealmente independientes. Estas reacciones sirven para cerrar los
balances de masa, pero en caso de modelar el proceso se debe rectificar que sean
termodinamicamente factibles; para ello se calcula la constante de equilibrio para cada
una de ellas.

Se eligieron dos reacciones de este sistema, que son la reaccion de oxidacion de coque
con dioxido de carbono (reacciéon de Boudouard) y como reaccion de interés en la
produccién de hidrogeno la de water-shift; es decir las reacciones numero dos y tres, la
reaccion numero uno no se lleva a cabo por lo que se cambia por otra reaccidén que sea
termodinamicamente factible por lo que se tomara de un segundo sistema o arreglo de
la matriz atdbmica diferente (Tabla 3.8).
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Tabla 3.8. Coeficientes estequiométricos de las sustancias que conformaran el primer conjunto de
reacciones.

Reaccion/sustancia | R1 | R R3
Coque 0 [-2/3 |0
H,0 0 |97/6 |-1
Co, -2 |-69/2 | 1
co 2 [ 117/2 | 1
N, 0 |[120 |0
0, 1 (0 0
H,S 0 |1 0
H, 0 |0 1

Cuyas reacciones generadas, y balanceadas estequiométricamente son las que se
muestran en la Tabla 3.9; al igual se reportan los valores de la constante de equilibrio lo
cual permite elegir las reacciones termodinamicamente factibles.

Tabla 3.9. Conjunto de reacciones quimicas linealmente independientes para CK3.

Reaccion K
1. 2€0, & 2C0 + 0, 0.0
2. 2 C36Hs15055S15No.1sA + 2 CO, > 2 H,0 + =2 CO + Ny + HyS +
; INFINITO
2
3
3. H,0+C0 o CO,+ H, 10100.72

3.3.6. Segundo arreglo de la matriz atémica
Se colocaron las sustancias en orden diferente (Tabla 3.10); el objetivo es encontrar
alguna reaccion que pueda sustituir a la primera reaccién (que corresponde a la
reaccion de descomposicion de dioxido de carbono) del esquema anterior de la Tabla
3.9.
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Tabla 3.10. Matriz “a” Distribucion atémica de los elementos.

Elemento/ H,S COQUE 0 N. H,0 co co H
sustancia z z z z z z
S 1 1.5 0 0 0 0 0 0
C 0 36 0 0 0 1 1 0
O 0 8.5 2 0 1 1 2 0
N 0 0.15 0 2 0 0 0 0
H 2 51.5 0 0 2 0 0 2

R, R,/36

R;,R;/2

R4, Ry/2

R5—> RS/Z

Al igual por medio de eliminacion Gaussiana, es posible encontrar el rango de la matriz
de elementos; el rango vuelve a ser r(x) = 5, como es de esperarse; desarrollando la

metodologia, es posible encontrar el numero de reacciones ngz = n, — r(«x) = 3, que es

el numero de reacciones quimicas independientes (Cerro, 2003; Reklaitis, 1991).

Elemento/ H,S COQUE 0, N, H,0 co Cco, H,
sustancia
S 1 1.5 0 0 0 0 0 0
C 0 1 0 0 0 1/36 1/36 0
(0] 0 17/4 1 0 1/2 1/2 1 0
N 0 3/40 0 1 0 0 0 0
H 1 103/4 0 0 1 0 0 1
Rs » Rs —R;
- —1.0%
- RSI—> Rlzl— 117!/54 *Réz
R,— R,—3/40 xR,

Elemento/

_ H,S  COQUE 0, N, H,0 co co, H,
sustancia
S 1 0 0 0 0 -1/24 -1/24 0
C 0 1 0 0 0 1/36 1/36 0
(0] 0 0 1 0 1/2  55/144 127/144 0
N 0 0 0 1 0 -1/480 -1/480 0
H 0 97/4 0 0 1 0 0 1
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—  »| R; - R; —97/4R,
Elemento/
) H,S COQUE 0, N, H,0 co co, H,
sustancia
S 1 0 0 0 0 -1/24 -1/24 0
C 0 1 0 0 0 1/36 1/36 0
O 0 0 1 0 1/2 55/144 127/144 0
N 0 0 0 1 0 -1/480 -1/480 0
H 0 0 0 0 1 -97/144  -97/144 1
‘—i‘ R; = R; —0.5*R;
Elemento/ H,S COQUE 0, N, H,0 co co, H,
sustancia
S 1 0 0 0 0 -1/24 -1/24 0
C 0 1 0 0 0 1/36 1/36 0
O 0 0 1 0 0 23/32 39/32 -0.5
N 0 0 0 1 0 -1/480 -1/480 0
H 0 0 0 0 1 -97/144  -97/144 1
Tabla 3.11. Coeficientes estequiométricos de las sustancias para el segundo conjunto de
reacciones.
Reaccidn/sustancia | Ry R R3
H,S 1/24 1/24 0
Coque -1/36  |[-1/36 |0
0, -23/32 | 34/32 | V2
N, 1/480 |1/480 |0
H,0 97/144 | 97/144 | 1
co 1 0 0
co, 0 1 0
H, 0 0 1
METODOLOGIA 55



MAESTRIA EN CIENCIAS EN INGENIERIA QUIMICA U.M.S.N.H.

Tabla 3.12. Conjunto de reacciones quimicas linealmente independientes para CK3

Reaccion K

1. Y36 C36H51.5085515No.1sA + 23/3, 02 = 97/144 Hy0 + CO + /459 Ny + 54 43
Y2aH2S +1/36 A

2. Y36 C36Hs51.5085515No.asA + 24/3, 02 = 97/144 Hy0 + €Oz + /450 Ny + 2 63E17
1o HyS +1/36 A

3. H0 > 20, + Hy 0.0

Como se podra observar en este segundo esquema (tabla 3.12) se obtienen las
reacciones de combustidn parcial y total, muy caracteristicas del proceso de
Gasificacion. Se suman las reacciones 1 y 2 de este esquema con el objetivo de tener
las reacciones de combustibn en una sola; de esta forma no contradecimos la
conclusién de que el sistema de reacciones linealmente independientes esta
conformado solamente de tres reacciones. El modelado del reactor de gasificacion se
llevara a cabo con un sistema de reacciones linealmente independiente, capaz de
representar al proceso de gasificaciéon. Al sumar las reacciones de combustién se
obtuvo la siguiente reaccion general.

1 31 1 1 97 1

Por lo tanto, el sistema de reacciones linealmente independiente para el coque (CK3)
se muestra en la Tabla 3.13.
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Tabla 3.13. Conjunto definitivo de reacciones quimicas linealmente independientes para CK3

Reaccion. K
1 31 1.4E10
1. EC36H51.508.551.5N0.15A + EOZ
1HS+ N+97H0+C0+C0+1A
% JE— [ — —
122 2402 " 7272 2718
2 69 INFINITO
2. §CS6H51.508.551.5N0.15A + 7602
117C0+97H0+1N+HS+2A
_) — — — —
2 6 27 20 ° 2 3
3. H,0+C0 o CO,+ H, 10100.72

El sistema esta representado por la reacciéon de combustion parcial, de una reaccion de
oxidacién del dioxido de carbono y por ultimo la reaccién tan conocida de Water-Shift,
es ahora un conjunto estequiométricamente independiente.

Cabe mencionar que a medida que aumenta el porcentaje de carbon en la
pseudomolécula de coque de petroleo favorece a la reaccién de combustion a que el
valor de la constante de equilibrio crezca y tienda a infinito.

3.4. Analisis de grados de libertad

El subproblema de balances de masa que se analizara se esquematiza en la Figura 3.1.
Consiste del reactor de gasificacion, considerando dos entradas (1. Suspension de
coque en agua, 2. Aire enriquecido u oxigeno) y dos salidas (3. Gases provenientes de
la gasificacion de coque, 4. Sdlidos constituidos por cenizas y coque no convertido). En
este trabajo no se propone resolver el balance de energia, por lo que el analisis y
simulacion del proceso se limitan a flujos y composiciones de cada corriente en la
region de operacion industrial (Garcia-Pefia, 2005).

Nomenclatura a utilizar:
Ny* = Nimero de variables requeridas para el balance de masa
NZ* = Numero de ecuaciones requeridas para el balance de masa
Neorr = NUmero de corrientes del reactor de Gasificacion

ne = Numero de compuestos 6 moléculas presentes en el sistema de gasificacion
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n, = Numero minimo de reacciones quimicas independientes
Ns ¢ = Flujo molar de la sustancia "s" en la corriente "k"
NJ' = Nimero de grados de libertad del sistema
N; = Flujo molar total de la corriente I de entrada
N; = Flujo molar total de la corriente | de salida
(CO0/C0,); = Relacion de flujos molares, en la corriente nimero 3
Aqui:
N = neorrx (e + D+ np Yy

ne=9
n, =3

Neorr = 3

Coque
H,O

Coque
A

Figura 3.1. Reactor de Gasificacioén y distribucion de sustancias de cada corriente.
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Identificacion de las variables del subproblema de balances de masa
N'=4x09+1)+ 3= 43

Estas variables se clasifican como:

Numero de variables independientes de composicién en cada corriente = 9
Numero de variables de composicién en la unidad = 9*4 = 36

Numero de variables de flujo molar total por corriente = 1*4 = 4

Numero de variables de avance de reaccion = 3

Identificacion de las ecuaciones para el balance de masa
Numero de ecuaciones de balance de masa independientes = 9
Restricciones:
Suma de las fracciones molares (o masicas) por corriente: Fy = Yi_; N;x =4
Restriccion industrial de conversion de coque: Conversion X g, = 0.98 = 1
Restriccion industrial de operacion: (CO/C0,); =1
Restriccion industrial de agotamiento del agua: Ny,o3 =0=1
Total de ecuaciones para el subproblema de balances de masa, Ni* =1

Grados de Libertad para la simulacién del proceso: NJ* = Nj* — Nt =40 — 16 = 24

Por lo tanto, se requiere especificar los siguientes datos, mencionados por corriente:

Especificaciones de flujos molares en la corriente niumero 1

NCoque,l = 1
NH20,1 = 1
Ncop1 =0 1
Nc¢o,1 =0 1
Ny,1 =0 1
Ny,1 =0 1
Ny,s1 =0 1
No,1 =0 1

METODOLOGIA

59



MAESTRIA EN CIENCIAS EN INGENIERIA QUIMICA

U.M.S.N.H.

NA,l == O
Datos totales en la corriente 1

Especificaciones de flujos molares en la corriente niumero 2
NCoque,Z =0

NH20,2 =0

Neo2 = 0

Ncoz,z =0

Ny,, =0

Nst,z =0

Ny, =0

Datos totales en la corriente 2

Especificaciones de flujos molares en la corriente namero 3
Ny3=0

Especificaciones de flujos molares en la corriente numero 4
NH20,4 =0

Ncoa =0

Ncoz,4 =0

Ny,4 =0

Ny,4 =0

NH25,4 =0

No,4 =0

Datos totales en la corriente 4

[{e)

e G G

I~

B B G |

7

Estos datos son suficientes para poder resolver los balances de masa del proceso de

gasificacion en estudio.

3.5. Balances de masa en la unidad de gasificacion

Se realiza la estimacion del flujo de agua de alimentacion al gasificador, utilizando la
reaccion de oxidacion que se lleva a cabo entre el coque y el agua (Tabla 3.14); esta
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reaccion es diferente en su estequiometria para cada tipo de coque, ya que depende de
su composicion quimica, (Garcia Pena, 2005, 2009). Cabe mencionar que el flujo de
agua que se alimentara al reactor de gasificacion es una materia prima importante para
aumentar la cantidad de Hidrégeno producido por la reaccién de Water-Shift, aunado a
ello el agua es un mediador de la temperatura, es decir ayuda a controlar la
temperatura durante el proceso de reaccion, por ser un proceso altamente exotérmico, y
de esta manera no se exceda la temperatura de operacién, de lo contrario estaremos

en un

grave problema porque puede llegarse a fundir el material de construccion del

reactor de gasificacion.

Los resultados se presentan enfocados desde dos puntos de vista:

Rendimiento calculado a productos.- Evaluado a partir del balance de masa, en
funcion de los avances de reaccion estimados para el conjunto de reacciones
quimicas linealmente independiente, obtenido por Ila metodologia de
Estequiometria Generalizada.

Rendimiento simulado.- Evaluado a partir del balance de masa atémico de las
sustancias que conforman el proceso de gasifiacion incluyendo sus restricciones,
el balance se realizara en estado estacionario, es decir la acumulacion de masa
es cero, por lo tanto el balance sera Entradas — Salidas *+ Generaciéon = 0,
(Reklaitis, 1991).

Tabla 3.14. Reaccion de oxidacion entre el coque y el agua, para cada coque estudiado (Paniagua
Rodriguez y col., 2011).

Coque Esquema Cinético
CK1A 6274.55411_1141.3492011.449357.3735N2.2072A +263.1048 HZO
— 274.5541 CO + 326.4059 H, + 7.3735 H,S + 1.1036 N, + A
CK1 B CZ68.1633H137.7752010.631857.0144N1.9557A + 257.5315 HZO
— 268.1633 CO + 319.4047 H, + 7.0144 H,S + 0.97785 N, + A
CK2A C248H131.40111S67N1.0A + 236.9 H,0
— 248C0 + 2959 H, + 6.7 H,S + 095N, + A
CKZB C168.5H101.4-010.1S4-.7N1.3A + 1584 HZO
— 168.5CO +204.4 H, + 4.7 H,S + 0.65N, + A
CK3 C36Hs150g5S, sA + 27.5 H,0 — 36 CO +51.75 H, + 1.5 H,S + 0.075 N, + A
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Se tomé como base el coque (CK3) para que los calculos sean ilustrativos y
representativos de lo que se hace para cada uno de los otros coques.

C36 H51.508_5N0.1551_5A+27.5H20 —-36C0 +51.75 HZ + 15H25+0075 NZ + A
Masa molecular de coque =M. M.c,qye (Reklaitis, 1991)
M.M.coque = 687.8775 g/mol

Flujo de alimentacién de coque utilizado es 3500 toneladas/dia.

Neoque1 = 3500 toneladas/dia /| M.Mgpqye = 3500 * 10° g/dia /687.8775 g/mol
Neoquen = 58.89022 mol coque/s
Mcoque,l = Ncoque,l-* M. Mcoque

mol coque) ( g coque )
— * —
S

M = ( 58.89022 7.877
coquert (58890 687.8775 — oaue

g coque

Meoques = 40509.25731

Flujo molar de agua, basado en la estequiometria de la reaccion:

27.5mol de H,0
1 mol de coque )
Ni,0, = 1619.48105 mol H,0 /s.

Ny,0,1 = 58.89022 mol coque/s *(

Del flujo de agua tedrico calculado se alimenta solamente el 75%, por lo tanto el flujo a
simular es el siguiente:

mol H,0

mol H,0
Ny,0,1 = 1619.48105 — 0.75 = 1214.61078 S

My,01 = Np,01 *M.My,o

mol HZO) (18 g H,0 )
s mol H,0

g H,0
S

My,01 = (1214.61078

My,01 = 21862.99404
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El aire que se alimenta esta enriquecido, ya que su composicion se modifica mediante
una planta de separacion y purificaciéon de oxigeno, compuesto de 85% oxigeno y 15%
nitrégeno.

15 mol N, /85 mol 0, = 0.176470 mol N, / mol O,
Ny,

Flujo molar de oxigeno Ny, = 0176470

Flujo molar que no reaccion6 de coque y que sale en la corriente “4” junto con las
cenizas del 98% de coque que reacciond, todos los calculos se basaran tomando en
cuenta un flujo de materia consumida o producida en un segundo.

Neoguea = Neogue,r * (1 —0.98) = 58.89022  0.02 = 1.17780 mol coque/s
Mcoque,s = 1.17780 mol coque/seg * 687.8775 g /mol coque = 810.18212 g/s

1 mol ceniza)

cenizas,4 coque,1 mol coque

1 mol ceniza

mol coque )
Neenizasa = (58.89022 f) * 0.98 * ( ) = 57.71241 mol ceniza/s

mol coque

Mceniza,4 = Ncenizas,4 * M. M. ceniza

13.7g A gA
) = 790.66001 —
mol A S

mol A
Mceniza,4=(57.71241 : )*(

Balance de masa de H,S en la salida de la corriente 3 del gasificador
Produccion de H,S = Salida en la corriente 3

1.5 mol H,S
Ny,s3 = Neoque, * 0.98 * (W
mol coque 1.5 mol H,S mol H,S
Ny s3 = 58.89022 ——— % 0.98 * (————— ) = 86.56862 ———
z> s mol coque
My,s3 = Ny,s3 * M. My,
mol H,S g H,S g H,S
M = 86.56862 34 = 2943.33308
H25,3 i molH,S
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Balance atomico de carbdn “C”, se sabe que todo el coque que reacciond se transformo
en monoxido de carbono y didxido de carbono en funcién de la temperatura a la que se
opera el reactor de Gasificacion; al fijar solamente la relacion de generacion de
CO/CO:

ate,S,K
= Numero de atomos del elemento "e" en la sustancia S, que esta en la corriente K
ate =N . 36 at. — 5389022 mol coque . 36 at,
’ coquel * 1 mol coque s 1 mol coque
atc, = 2120.04792 atc/s
36 at. mol coque 36 at.
atca = Neogues * 1 mol coque = 117780 s "1 mol coque

atCA, = 42.4008 atc/s
atC,1 = atcl4 + atclg

atc'3 = atcll —_ atc'4

atc atc atC
atcs = 2120.0479ZT — 42.4008 < = 2077.64712—
S

La relacién de CO/CO, debe de cumplirse dentro del siguiente intervalo, por lo cual se
calculo para una relacion de 20, resultando lo siguiente.

atcco

20 = <30

atc.co,
atC,CO = 20 * atC,COZ
atcz = atcco+ atcco,
atcl3 = atc'coz + 20 * atC,COZ =21= atC’COZ

. _ateg _ 207764712
cco, =51 7 21

atc

atc atc atc
ate o = 2077.64712 € _ 9893557 £€ — 197871155 £E
’ S S S
C + 050, > CO
C+0, - CO,
NC02 B atC,COZ == NC,C02 == 98.93557 mol COZ/S
NCO = atCICO = NC'CO = 1978.71155 mol CO/S
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44 g CO mol CO
9572 _ 98.93557 2

44 g CO,

Mco, = —_—
€02 co; * mol CO, S

g Co,
S

Mco, = 4353.16508

*
mol CO,

8gCO

28g CO mol CO 2
*

MCO == NCO * = 1978.71155

g co
Mco = 55403.9234 =—

Balance atémico de Oxigeno “Oy”

at,,

atoco = atcco *
atC’CO S
2 at,o

atoco, = alcco, * Tat o
) 2

ato ato
atos = atoco + atgep, = 197871155 —— +197.87114 —

N

at,
atgs = 2176.58269 —
S

aty ol H,0

mol CO s mol CO

ato
=1978.71155 —=

atp
= 2%98.93557 = 197.87114 ~

N

1 aty,

1 m
aton,01 = Nuy0,1 * W = 1214.61078 .

1 aty
atOIHzoll B 1214‘.61078

8.5 aty

"1 molH,0 -

= (58.89022

at = N, —_—
O,coque,1 coque,1x* 1 mol coque

atg
ato coquen = 500.56687 =

8.5 aty

mol coque) ( 8.5 aty )
*

1 mol coque

alo coques = Ncoque,4* = (1.17780

1 mol coque

at,
Ao, coques = 10.0113 —

molcoque) ( 8.5 aty )
%

1 mol coque

aton,01 T alocoquer + Alogirez = alpz + atpa

atogire2 = alpo3z + atp4 — alp 01 — Alocoque1

ato atg
atp gire2 = 2176.58269 5 + 10.0113 < 1214.61078

ato
ato gire2 = 471.41634T

1 at,

aty
— 500.56687 5
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1 mol 0, aty\ (1 mol 0, mol 0,
No, o, = atpgire ¥ =——— = (471.41634—) — ) = 235.70817
z ' 2 ato,aire S 2 ato,aire
MOZ :NOZ*M'M'OZ
mol 0,\ (32 g0, g
M =|235.70817 )( ) = 7542.66144 —
022 ( s 1mol 0, s

Balance atomico de Nitrégeno, “N”
0.15 aty mol coque ) ( 0.15 aty )
1 mol coque 1 mol coque

atN,coque,l = Ncoque,l *

= (58.89022

aty
atN,Coque’l = 8.83353 T
atysz = alycoquea * 0.98 + aty gire

aty aty aty
aty gire2 = ato gire2 * 0.176470 — = (471.41634—) (0.176470 —)
S T ato S ato

aty
aty gire2 = 83.19084 T

aty 1mol N, mol N,
Ny, , = 83.19084 * = 41.59542
2 2 aty
MN2 =NN2*M'M'N2

M (41 59542 mol NZ) (28 g N, ) 1164.67178 2 N,
e . E3 = .
N2.2 s mol N, dia

atyz = alycoque1 * 0.98 + aty aire,2

atys = (8.83353 T) * 0.98 + 83.19084 ~ - 91.84769 —
s

1mol N, aty 1mol N, mol N,
Ny, 3 =atyz x————= (91.84769 —) * <—) = 4592384
z ’ 2 atN S 2 atN
1‘4]\]2 :NNZ*M.M.NZ

g N,

M (45 92384 ™ NZ) (28 g NZ) 1285.86752
= . * = .
N2,3 s mol N,

Balance atomico de Hidrogeno “H*

51.5 aty mol coque) ( 51.5aty )
—_— *
1 mol coque 1 mol coque

atH,coque,l = Ncoque,l *

= (58.89022
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aty
aty coquen = 3032.84633 =
t N 2 aty (1214 61078 % HZO) ( o )
= ¥ = . *
atly n,01 H20.1 " 1 mol H,0 S 1 mol H,0

aty
atH'Hzoll = 24‘29.22156 T
aty1 = atycoques T Aty m,01

aty aty aty
aty, = 3032.84633 5 + 2429.22156 5 = 5462.06789T

51.5aty

aty 4 = —
4 1 mol coque

N coque,4 *

mol coque 51.5 aty
= (117780 )( )
1 mol coque

aty
atHA, = 606567 T
atH’]_ = atHA, + atH,3

atH,3 = atHll —_ atHA_

aty aty aty
aty s = 5462.06789T — 60.6567 = =5401.41119 —

atH’3 = atH,HZS + atH’HZ

atyu, = Aty = Alpp,s
¢ N 2 aty (86 56862 2" HZS) ( 2 atn )
= — = . *
atyH,s H253 =1 mol H,S s 1mol H,S

aty
atH’HZS = 173.13724‘ T

aty aty
atyy, = 540141119 — — 173.13724 —
12 S

aty
aty,, = 5228.27395 —

N . 1mol H, (5228 27395 atH) (1 mol H2>
= * —— = . *
Hy = 4tH H, 2 aty s 2 aty

mol H,
Ny, = 2614.13697

MHZ == NH2 *1\4.1\4.1_12

M (2614 13697 mol HZ) ( 2gr )
= . *
Hz s 1mol H,

H
My, = 5228.27395 T2
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Balance de masa total en el Gasificador
Ml + M2 = M3 + M4_

coque H,0
M1=g q +9 2

S S

M; = 4059.25731 + 21862.99404 = 62372.25135 %

g9 0, g N,
M, = +
27 dia dia
M, = 7542.66144 + 1164.67178 = 8707.33322 %

H N. Cco cO H,S
=g2+g2+g +g 2+92

M;
s s S s S
M5 = 5228.27395 + 1285.86779 + 55403.9234 + 4353.16508 + 2943.33308

M; = 69214.5633 %

coque A

, = gcoque g4

S S
M, = 810.18212 + 1600.84213 = 1600.84213 %
M; + M, = 71079.5847 %

Ms + M, = 70815.40543 %

Las simulaciones se realizaron resolviendo los balances de masa mostrados mediante
el paquete “Excel” utilizando dos estrategias: la primera de ellas fue variando la
cantidad de agua de alimentacién al reactor de gasificacion, y la segunda fue variando

la cantidad de oxigeno al reactor de gasificacion.

Para la primera simulacion en la cual se cambia el flujo de agua se toma inicialmente el
75% del flujo tedrico calculado por medio de las reacciones enlistadas previamente para
cada tipo de coque, la cual corresponde a una relacion CO/CO, = 20 y se cambiara

hasta llegar a una relacién igual a CO/CO; = 30.
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Para la simulacién en la cual se cambia el flujo de oxigeno se inicié con el flujo
requerido para una relacion CO/CO; = 20 de acuerdo al balance atdmico que se hizo, y
se vario hasta llegar a una relacion CO/CO, = 30. Con los valores de flujos obtenidos
por medio de la simulacion se calcularan los tres avances de reaccion para las tres
reacciones obtenidas por estequiometria generalizada, para los cinco tipos de coque
estudiados.

3.6. Balances por componente con reacciones quimicas multiples utilizando el
avance de reaccién
Cada vez que ocurre una reaccion dentro de un sistema, por definicion se concluye que
cualquier compuesto quimico, o se consume debido a la reaccion o se produce por ella.
Cuando se presentan reacciones multiples simultaneas, entonces un determinado
compuesto puede producirse por alguna de las reacciones pero consumirse por otras.
Por lo tanto, las velocidades de produccion o de consumo seran la resultante de un
cierto numero de tendencias de reaccion en competencia. Entonces, para calcular la
velocidad global de produccién de cualquier sustancia, sera necesario determinar las
velocidades individuales de produccion de dicha sustancia para cada una de las
reacciones, es decir calcular el avance de reaccion, y después sumarlas para obtener la
velocidad neta de produccion o consumo, por medio de la ecuacion general de balance
de masa (Reklaitis, 1991).
Como se menciond anteriormente se siguieron dos estrategias de simulacion diferentes
para cada tipo de coque, una de ellas fue variando el flujo de agua de alimentacion al
reactor de gasificacion manteniendo constante el flujo de oxigeno, y la otra variando el
flujo de alimentacion de oxigeno manteniendo ahora constante el flujo de alimentacion
de agua, respetando para ambos casos la relacion CO/CO; en el intervalo desde 20
hasta 30; de esta manera se reporta el conjunto de resultados de avance de reaccion,
flujos, y composiciones de cada corriente, para cada simulacion y para cada tipo de
coque.

Los 3 avances de reaccion se estimaran de los flujos obtenidos de hidrégeno generado,
oxigeno alimentado, y acido sulfhidrico generado en el sistema (Tabla 3.15); a esta
primera estimacion se le llamara “de flujos simulados”. Después se comprobaran y
compararan con los obtenidos por medio de los balances de masa en funcién del grado
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de avance; a esta segunda estimacion se le llamara “de flujos calculados” (Ecuacién
3.6.1).

Ecuacién de balance de masa general:

Entradas — Salidas + Generacion = 0 (3.6.1)

Z Ng; — Z Ng; £ 05, %6 =0 (3.6.2)
Aqui:
S = Sustancia 6 compuesto quimico
r = Numero de reaccion en la que se encuentra la sustancia S
I = Numero de corriente de entrada

] = Numero de corriente de salida

Tabla 3.15. Ecuaciones de balance de masa en funcion de avance de reaccion.
Coque | Ecuaciones de Balance De Masa General

1. NHz,l + NHZIZ - NH2,3 - NHZA’ + & = 0

279
No,1+ No,2 —No,3— No,a ——

& =0
g &2

Ncoque,l + Ncoque,z - Ncoque,S - Ncoque,4 — & — & = 0

97 97
Nu,01 + Nuyo2 = Nuyoz = Npyos — &1+ &2+ 63 = 0

Nco1 + Neoz — Neos — Neos — €1+ 18e; + - &= 0

CK3

207
Neco,1 + Neo,2 = Nco,3 = Neoya t 61 +186 — ——&5=0

3 3
Ny,1+ Ny,2 —Ny,3— Ny, 4+ 7052 + 08 = 0

3

2
3
4
5 351
6
7
8. Ny,s1+ Nu,s2 — Np,s3 — Ny,s4 + %52 T J& = 0

En las ecuaciones de balance de masa (Tabla 3.15) se pueden sustituir los valores de
flujo de cada sustancia, de acuerdo a su entrada o salida; y en la corriente en que el
compuesto no se alimenta ni sale se sustituye su flujo igual a cero. De esta forma se
pueden calcular los avances de reaccion (Tabla 3.16), a comparar con los estimados en
la primera estrategia.
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Tabla 3.16. Ecuaciones de balance de masa en funcién de avance de reaccion simplificadas.
Coque | Ecuaciones de Balance de Masa

1. NH2,3 = &

279

No,, = 5 &2
Ncoque,4 = Ncoque,l — & — &3
97 97
Nuy,01 = €1 — T &7 7,8

CK3

351
NC0,3 = _81 + 1882 + T 83

207
NC02,3 =& +18 &y — _4 &3

3

3
NN2,3 = NN2:2 + Egz + 583

® N o gl AN

38
23

3
Ny,s3 = ;& +

Los flujos de hidrégeno, monéxido de carbono, didxido de carbono y acido sulfhidrico,
que son las sustancias mas importantes a analizar, se reportaran por medio de graficas
para los casos en que se varia el flujo de oxigeno alimentado manteniendo el flujo de
vapor de agua constante y el caso en que se varia el flujo de agua manteniendo el flujo
de oxigeno constante. Se respetan las especificaciones del analisis de grados de
libertad para el balance de masa y se resuelve el sistema de ecuaciones; los resultados
se presentan en el siguiente Capitulo.

METODOLOGIA 71



MAESTRIA EN CIENCIAS EN INGENIERIA QUIMICA

U.M.S.N.H.

METODOLOGIA

72



MAESTRIA EN CIENCIAS EN INGENIERIA QUIMICA U.M.S.N.H.

4. RESULTADOS Y DISCUSION

En este capitulo se analizan y discuten las simulaciones realizadas de la region de
operaciéon de un reactor de gasificacion de coque de petroleo. Se utilizd6 como
parametro a la relacion CO/CO; reportada para sistemas industriales (Garcia-Penfa,
2005; 2009). Las tendencias encontradas con respecto del volumen de la fase gas se
utilizaron para estimar el volumen relativo del reactor de gasificacion que se requiere
para cada uno de los cinco tipos de coque estudiados; los resultados se presentan
tomando como base al coque de menor contenido de carbono y de mas bajo peso
molecular, CK3.

4.1. Esquemas cinéticos

En los esquemas de reacciones linealmente independientes, para los cinco coques
estudiados, se encontré como factor comun a la reaccion conocida como “Water-Shift”
(Ecuacion 4.1).

H,0 +CO > CO, + H, (4.1)

La reaccion de combustién parcial difiere para cada tipo de coque, ya que depende del
peso molecular de cada formula empirica encontrada, y en funcién de ello es que se
determinan los coeficientes estequiométricos para cada uno de los coques estudiados.
Similarmente, la reaccion de Boudouard exhibe coeficientes estequiométricos que
dependen del peso molecular de cada coque, segun su formula empirica. A
continuacién se comparan los resultados obtenidos durante la simulacion de la
gasificacién de cada uno de los cinco coques estudiados, basandose en los coques
CK1A y B comparando con los otros coques, CK2A, CK2B y CK3.

Los resultados se presentan enfocados desde dos puntos de vista:

Rendimiento calculado a productos.- Evaluado a partir del balance de masa, en
funcion de los avances de reaccion estimados.

Rendimiento simulado.- Evaluado a partir del balance de masa Entrada-Salida
(Reklaitis, 1991).
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4.1.1. Resultados para el coque CK1A
A continuacion se presentan el esquema cinético utilizado en la simulacion de la
gasificacion del coque CK1A (Tabla 4.1), cuya férmula empirica es
Cy745 Hia134 01145 N2 2 S; 37 A. Primero se evaluan los avances de reaccion al simular la
variacion del flujo de agua alimentado manteniendo el flujo de oxigeno constante (Tabla
4.2), y después se evaluan los avances de reaccion cuando se mantiene constante el
flujo de agua alimentado variando el flujo de oxigeno (Tabla 4.3).

Tabla 4.1. Conjunto de reacciones linealmente independientes, CK1A.

265 5491 5491 127 11
2).C27455H14134011.495S737N2 204 + - 0, — 20 €O + 20 €O, + - H,0 + 1_0N2 +

ZBTH,S + A
100

1632

3). C7455H14134011.495737N3204 + -~ co, - % H,0 + 15024

25

CO+ = N, + =L H,S +
10 100

A
Tabla 4.2. Avance de reaccion (mol/s), al Tabla 4.3. Avance de reaccién (mol/s), al
variar el flujo de alimentacién de agua en variar el flujo de alimentacién de oxigeno en

funcién de la relaciéon C0/CO, funcién de la relaciéon CO/CO0O,,

co/Cco, & & &3 coj/co, & & &3
20 2684.17 1.63 8.50 20 2684.17 1.63 8.50
22 2672.64 1.63 8.50 22 2684.17 161 8.53
24 2662.96 1.63 8.50 24 2684.17 1.59 8.55
26 2654.70 1.63 8.50 26 2684.17 1.57 8.56
28 2647.59 1.63 8.50 28 2684.17 1.55 8.58
30 2641.40 1.63 8.50 30 2684.17 1.54 8.59

Se puede observar que al variar el flujo de alimentacion del agua (Tabla 4.2),
manteniendo constantes los flujos de alimentacion de oxigeno y coque, cambia
solamente el avance de reaccidn ¢;, que corresponde a la reaccidon Water-Shift,
manteniéndose los otros dos avances de reaccidon constantes, que corresponden a la
reaccion de oxidacion parcial de coque con oxigeno, y a la reaccion de Boudouard.
Ahora si se cambia el flujo de alimentacién de oxigeno, y se mantienen constantes los
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flujos de alimentacion de agua y coque (Tabla 4.3), los avances de reaccion de
oxidacioén parcial, ¢,, y de la reaccion de Boudouard, 5, cambian.

En la Figura 4.1 se muestran los perfiles de los cuatro productos mas importantes,
evaluados, desde los puntos de vista calculado y simulado, para el caso de variacién
del flujo de agua alimentado manteniendo constantes los flujos de oxigeno y coque
alimentados.

#H2 simulado #CO simulado +H2 calculado
<CO calculado #H2S simulado #CO2 simulado
~H2S calculado ©CO2 calculado

2690 & — 130
@ 2675 | ™ S 1102
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< 02660 — S0
8 f . / \:\\:,1 - 90 8 U()\l
S 2645 5T
T : o T
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18 20 22 24 26 28 30 32

Relaciéon CO/CO,
Figura 4.1. Variacion del flujo de alimentacion de agua, para el coque CK1A.

Al variar el flujo de agua, manteniendo constantes los flujos de coque y oxigeno
alimentados (Figura 4.1), se nota que los flujos de acido sulfhidrico, hidrogeno,
monoxido de carbono y didxido de carbono simulados y calculados, en el intervalo de la
relacion de mondxido y didxido de carbono de 20 a 30, no exhiben desviacién, lo que
confirma los valores estimados de los avances de reaccion. La produccién de acido
sulfhidrico se mantiene constante, ya que su precursor es el azufre contenido en el
coque; al ser el flujo de coque constante y considerar la misma conversion de éste a
todas las relaciones CO/CO,, el azufre disponible para formar H2S es una cantidad
constante. Al aumentar la relacion CO/CO;, de 20 a 30 (50%), el flujo de CO aumenta a
1.016 veces su valor inicial (incremento menor al 2%), ya que el flujo de CO; disminuye
simultaneamente (aproximadamente 67.74%); esto es consecuencia de que la reaccion
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de Boudouard consume CO3, generado en la reaccion de water-shift, el cual al disminuir
el avance de esta ultima reaccién provoca que haya menos CO, disponible, lo que se
manifiesta como mayor consumo aparente. El flujo de hidrégeno decrece a medida que
aumenta la relaciéon de mondxido y didéxido de carbono, ya que solamente se produce
en la reaccion de water-shift; el avance de esta reaccion decrece al disminuir el flujo de
agua de alimentacion, y como la relacion estequiométrica entre el agua y el hidrégeno
es uno a uno, disminuye el flujo molar generado de hidrégeno.

#H2 simulado #¢CO simulado +H2 calculado
©CO calculado #H2S simulado #CO2 simulado
-H28S calculadoeCO2 calculado

2695 1 L 130
© 2685 A [ «
P ] - 1105 g
£0 2675 - Eo
0 £ 1 / - 90 4 9,
S T 2665 > i ox
L 2655 {/" r 70 W
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19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30 31
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Figura 4.2. Variacion del flujo de alimentaciéon de oxigeno, para el coque CK1A.

Al variar el flujo de oxigeno, manteniendo constantes los flujos de coque y agua
alimentados (Figura 4.2), se nota que los flujos de acido sulfhidrico, hidrégeno,
monoxido de carbono y didxido de carbono simulados y calculados, en el intervalo de la
relacion de monodxido y didxido de carbono de 20 a 30, no exhiben desviacién, lo que
confirma los valores estimados de los avances de reaccion. Analogamente al caso
anterior, la produccion de acido sulfhidrico se mantiene constante, ya que su precursor
es el azufre contenido en el coque; al ser el flujo de coque constante y considerar la
misma conversion de éste a todas las relaciones CO/CO,, el azufre disponible para
formar H,S es una cantidad constante. Al cambiar el suministro de oxigeno y al
mantener constantes los flujos de coque y agua, se afectan las reacciones de oxidacion
parcial del coque y de Boudouard, sin embargo el avance de la reaccion de Water-Shift
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se mantiene constante, por lo que la produccion de hidrogeno se mantiene constante,
también. Al aumentar la relacion CO/CO; de 20 a 30 (50%), el flujo de CO aumenta a
1.016 veces su valor inicial (incremento menor al 2%), ya que el flujo de CO; disminuye
simultdneamente (aproximadamente 67.74%); esto es consecuencia de que existe mas
CO disponible en el sistema, generado tanto en la reaccion de Boudouard como en la
de oxidacion parcial de coque, y que no esta cambiando su consumo en la reaccion de
water-shift, ya que el avance de esta ultima reaccién se mantiene constante para un
flujo de agua alimentado constante.

4.1.2. Resultados para el coque CK1B
A continuacién se presentan el esquema cinético utilizado en la simulacién de la
gasificacion del coque CK1B (Tabla 4.4), cuya férmula empirica es
Cres.16 H137.80 O10.64 N196 S7 0 A. Inicialmente se evaluan los avances de reaccion al simular
la variacion del flujo de agua alimentado manteniendo el flujo de oxigeno constante
(Tabla 4.5), y después se evaluan los avances de reacciéon cuando se mantiene
constante el flujo de agua alimentado variando el flujo de oxigeno (Tabla 4.6).

Tabla 4.4. Conjunto de reacciones linealmente independientes, CK1B.

11337 3352 3352 6187 49
2).C268.16M137.80010.6457.0N1.064 + —— 02 = == €O +—— CO, + —~ H0 + - N, +

7.0 HyS + A
1597 6187 14689
3). C26816H137.80010.6457.0N1.064 + — co, - Too H,0 + o5

CO+2 Ny +7.0 HyS + A

Tabla 4.5. Avance de reaccion (mol/s), al Tabla 4.6. Avance de reaccién (mol/s), al
variar el flujo de alimentacion de agua y la variar el flujo de alimentacién de oxigeno y
relacion CO/CO, la relacién C0/CO,
co/co, & & &3 coj/co, & & &3
20 2701.47 1.68 8.74 20 2701.47 1.68 8.74
22 2689.89 1.68 8.74 22 2701.47 1.65 8.77
24 2680.16 1.68 8.74 24 2701.47 1.63 8.79
26 2671.87 1.68 8.74 26 2701.47 1.61 8.81
28 2664.72 1.68 8.74 28 2701.47 1.60 8.82
30 2658.50 1.68 8.74 30 2701.47 1.58 8.84
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Se puede observar que al variar el flujo de alimentacién del agua (Tabla 4.5),
manteniendo constantes los flujos de alimentacion de oxigeno y coque, cambia
solamente el avance de reaccion &;, que corresponde a la reaccion Water-Shift,
manteniéndose los otros dos avances de reaccion constantes, que corresponden a la
reaccion de oxidacion parcial de coque con oxigeno, y a la reaccion de Boudouard.
Ahora si se cambia el flujo de alimentacidén de oxigeno, y se mantienen constantes los
flujos de alimentacion de agua y coque (Tabla 4.6), los avances de reaccién de
oxidacion parcial, ¢,, y de la reaccion de Boudouard, €5, cambian.

En la Figura 4.3 se muestran los perfiles de los cuatro productos mas importantes,
evaluados desde los puntos de vista calculados y .simulado, para el caso de variacién

del flujo de agua alimentado manteniendo constantes los flujos de oxigeno y coque
alimentados.

®H2 simulado #CO simulado +H2 calculado
©CO calculado #H2S simulado CO2 simulado
*H2S calculado©CO2 calculado
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Figura 4.3. Variacién del flujo de alimentacién de agua, para el coque CK1B.

Al variar el flujo de agua, manteniendo constantes los flujos de coque y oxigeno
alimentados (Figura 4.3), se nota que los flujos de acido sulfhidrico, hidrégeno,
monoxido de carbono y didxido de carbono simulados y calculados, en el intervalo de la
relacion de mondxido y didxido de carbono de 20 a 30, no exhiben desviacién, lo que
confirma los valores estimados de los avances de reacciéon. La produccion de acido
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sulfhidrico se mantiene constante, ya que su precursor es el azufre contenido en el
coque; al ser el flujo de coque constante y considerar la misma conversion de éste a
todas las relaciones CO/CO,, el azufre disponible para formar H2S es una cantidad
constante. Al aumentar la relacion CO/CO, de 20 a 30 (50%), el flujo de CO aumenta a
1.016 veces su valor inicial (incremento menor al 2%), ya que el flujo de CO; disminuye
simultaneamente (aproximadamente 67.74%); esto es consecuencia de que la reaccion
de Boudouard consume CO,, generado en la reaccidon de water-shift, el cual al disminuir
el avance de esta ultima reaccidén provoca que haya menos CO; disponible, lo que se
manifiesta como mayor consumo aparente. El flujo de hidrégeno decrece a medida que
aumenta la relacién de mondéxido y didéxido de carbono, ya que solamente se produce
en la reaccion de Water-Shift; el avance de esta reaccion decrece al disminuir el flujo de
agua de alimentacion, y como la relacién estequiométrica entre el agua y el hidrogeno
es uno a uno, disminuye el flujo molar generado de hidrégeno.

En la Figura 4.4 se muestran los perfiles de los cuatro productos mas importantes,
evaluados desde los puntos de vista calculados y .simulado, para el caso de variacion
del flujo de oxigeno alimentado manteniendo constantes los flujos de agua y coque
alimentados.

%#CO simulado #*H2 simulado 8H2 calculado
#«CO calculado #H2S simulado *CQO2 simulado
=H2S calculadoeCO2 calculado

Flujos / (mol/s)
Flujos / (mol/s)
H,S, CO,

2660 T T T T T T T T T T T 50

19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30 31
Relacion CO/CO,

Figura 4.4. Variacién del flujo de alimentacién de oxigeno, para el coque CK1B.
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Al variar el flujo de oxigeno, manteniendo constantes los flujos de coque y agua
alimentados (Figura 4.4), se nota que los flujos de acido sulfhidrico, hidrégeno,
monoxido de carbono y didxido de carbono simulados y calculados, en el intervalo de la
relacion de mondxido y didxido de carbono de 20 a 30, no exhiben desviacién, lo que
confirma los valores estimados de los avances de reaccion. Analogamente al caso
anterior, la produccion de acido sulfhidrico se mantiene constante, ya que su precursor
es el azufre contenido en el coque; al ser el flujo de coque constante y considerar la
misma conversion de éste a todas las relaciones CO/CO,, el azufre disponible para
formar H2S es una cantidad constante. Al cambiar el suministro de oxigeno y al
mantener constantes los flujos de coque y agua, se afectan las reacciones de oxidacion
parcial del coque y de Boudouard, sin embargo el avance de la reaccion de Water-Shift
se mantiene constante, por lo que la produccion de hidrogeno se mantiene constante,
también. Al aumentar la relacion CO/CO, de 20 a 30 (50%), el flujo de CO aumenta a
1.016 veces su valor inicial (incremento menor al 2%), ya que el flujo de CO, disminuye
simultaneamente (aproximadamente 67.74%); esto es consecuencia de que existe mas
CO disponible en el sistema, generado tanto en la reaccién de Boudard como en la de
oxidacién parcial de coque, y que no estda cambiando su consumo en la reaccién de
water-shif, ya que el avance de esta ultima reaccion se mantiene constante para un flujo
de agua alimentado constante.

4.1.3. Resultados para el coque CK2A
A continuacion se presentan el esquema cinético utilizado en la simulacion de la
gasificacion del coque CK2A (Tabla 4.7), cuya férmula empirica es
Cy45 Hi31.4 0111 N19 Se7 A. Inicialmente se evaluan los avances de reaccién al simular la
variacion del flujo de agua alimentado manteniendo el flujo de oxigeno constante (Tabla
4.8), y después se evaluan los avances de reaccion cuando se mantiene constante el
flujo de agua alimentado variando el flujo de oxigeno (Tabla 4.9).

Tabla 4.7. Conjunto de reacciones linealmente independientes, CK2A.

2). CaagH13140111567N1.0A + 210 0, — 124 CO + 124 CO, + 59 H,0 + 2N, + ZH,S + A

3). C248H131.40111S67N10A +E2C0, — 59 H,0 +22C0+ 2N, + £H,S+ A
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Tabla 4.8. Avance de reaccion (mol/s), al Tabla 4.9. Avance de reaccion (mol/s), al
variar el flujo de alimentacién de agua y la variar el flujo de alimentacion de oxigeno y
relacién C0O/CO,, la relacién CO/CO-
co/co, & & &3 coj/co, & & &5
20 2684.87 1.79 9.38 20 2684.87 1.79 9.38
22 2673.39 1.79 9.38 22 2684.87 1.76 9.40
24 2663.76 1.79 9.38 24 2684.87 1.74 9.43
26 2655.55 1.79 9.38 26 2684.87 1.72 9.45
28 2648.47 1.79 9.38 28 2684.87 1.70 9.46
30 2642.30 1.79 9.38 30 2684.87 1.69 9.48

De la tabla numero 4.8 se deduce que al variar el flujo de alimentacion de agua cambia
el avance de reaccién que corresponde a la reaccion de Water Shift, manteniéndose
constante los otros dos avances, la reaccion de combustion parcial y la reaccion de
Boudouard. Y complementariamente, al variar el flujo de alimentacién de oxigeno los
avances de la reaccion de combustion y la reaccion de Boudouard cambian,
manteniéndose constante el avance de la reaccion de Water-Shift.

En la Figura 4.5 se muestran los perfiles de los cuatro productos mas importantes,
evaluados desde los puntos de vista calculados y .simulado, para el caso de variacion
del flujo de agua alimentado manteniendo constantes los flujos de oxigeno y coque
alimentados.

Lo que se observa en la grafica numero 4.5 es una desviacion muy pequefa entre los
flujos de monoxido y didxido de carbono entre los flujos simulados y los calculados, se
afecto a los flujos calculados, ya que al realizar los calculos en la estequiometria
generalizada no fueron exactos en la composicion del coque, por lo cual se ve afectado
en el calculo del balance de masa, y esto repercutié en el calculo de los avances de
reaccion, se ve la afectacion igual en la grafica para cada punto al aumentar la relacion
de monodxido y dioxido de carbono, los calculos son sensibles al valor tomado de la
composicion.
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Figura 4.5. Variacion del flujo de alimentacion de agua, para el coque CK2A.

En la Figura 4.6 se muestran los perfiles de los cuatro productos mas importantes,
evaluados desde los puntos de vista calculados y .simulado, para el caso de variaciéon
del flujo de oxigeno alimentado manteniendo constantes los flujos de agua y coque

alimentados.
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Figura 4.6. Variacion del flujo de alimentacion de oxigeno, para el coque CK2A.
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Se observa igual una desviacion entre los valores de los flujos simulados con respecto
de los calculados para el monoxido y el dioxido de carbono comparados con la anterior
grafica 4.5, ya que las reacciones emitidas por la técnica de estequiometria
generalizada pertenecen a la misma matriz atdmica, por consiguiente se ve el mismo
efecto.

4.1.4. Resultados para el coque CK2B
A continuacién se presentan el esquema cinético utilizado en la simulacién de la
gasificacion del coque CK2B (Tabla 4.10), cuya formula empirica es
Ciess Hip1.4 0101 N13 S47 A. Inicialmente se evaluan los avances de reaccion al simular la
variacion del flujo de agua alimentado manteniendo el flujo de oxigeno constante (Tabla
4.11), y después se evaluan los avances de reaccion cuando se mantiene constante el
flujo de agua alimentado variando el flujo de oxigeno (Tabla 4.12).

Tabla 4.10. Conjunto de reacciones linealmente independientes, CK2B.

Tabla 4.11. Avance de reaccion (mol/s), al Tabla 4.12. Avance de reaccién (mol/s), al

variar el flujo de alimentacién de agua y la variar el flujo de alimentacion de oxigeno y la

relaciéon C0O/CO, relacion CO/CO,,

co/co, & & &3 co/co, & & &5
20 2679.67 2.52 13.49 20 2,679.67 2.50 13.51
22 2668.49 2.52 13.49 22 2,679.67 2.47 13.55
24 2659.10 2.52 13.49 24 2,679.67 2.43 13.58
26 2651.10 2.52 13.49 26 2,679.67 241 13.61
28 2644.20 2.52 13.49 28 2,679.67 2.38 13.63
30 2638.19 2.52 13.49 30 2,679.67 2.36 13.65

En la Figura 4.7 se muestran los perfiles de los cuatro productos mas importantes,
evaluados desde los puntos de vista calculados y simulado, para el caso de variacion
del flujo de agua alimentado manteniendo constantes los flujos de oxigeno y coque
alimentados.
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Figura 4.7, variacién del flujo de alimentacion de agua, para el coque CK2B.

Se observa una diferencia entre los flujos simulados y los calculados de una manera
mas marcada comparada con las anteriores graficas, ya que para estos se utilizo una
composicion empirica del coque con menor exactitud, lo cual pues se ve afectado en
los valores de los flujos calculados de mondxido y didéxido de carbono. Se nota que los
calculos son sensibles a la precision de la composicidon del coque.

En la Figura 4.8 se muestran los perfiles de los cuatro productos mas importantes,
evaluados desde los puntos de vista calculados y .simulado, para el caso de variacién

del flujo de oxigeno alimentado manteniendo constantes los flujos de agua y coque
alimentados.

RESULTADOS Y DISCUSION 84



MAESTRIA EN CIENCIAS EN INGENIERIA QUIMICA U.M.S.N.H.
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Figura 4.8. Variacion del flujo de alimentacion de oxigeno para el coque CK2B.

4.1.5. Resultados para el coque CK3
A continuacion se presentan el esquema cinético utilizado en la simulacion de la
gasificacion del coque CK3 (Tabla 4.13), cuya férmula empirica es
C3¢ Hs15 055 Ny 15 S15 A. Inicialmente se evaluan los avances de reaccion al simular la
variacion del flujo de agua alimentado manteniendo el flujo de oxigeno constante (Tabla
4.14), y después se evaluan los avances de reaccion cuando se mantiene constante el
flujo de agua alimentado variando el flujo de oxigeno (Tabla 4.15).

Tabla 4.13. Conjunto de reacciones linealmente independientes, CK3.
2). C3¢Hs1 50558, 5Ny 1sA+220, - 18C0O + 18 CO, + % H,0 + f—ONz + ;HZS + A

8

3). C36Hs515055515Ng15A +22C0, » ZH,0+E2C0+ 2N, + 2H,S+ A

4 4

En general para los avances de reaccion, se puede concluir que a medida que el peso
molecular del coque disminuye, los valores del avance de reaccién &; va tomando
valores menores, caso contrario sucede con los avances restantes ¢, y e;5 ambos
adoptan valores mayores a medida que el peso molecular del coque disminuye.
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Tabla 4.14. Avance de reaccion (mol/s), al
variar el flujo de alimentaciéon de agua y la

relacion CO/CO,

relacién C0/CO,

Tabla 4.15. Avance de reaccién (mol/s), al
variar el flujo de alimentaciéon de oxigeno y la

co/co, & & &3 coj/co, & & &3
20 2614.13 6.75 50.95 20 2614.13 6.75 50.95
22 2605.53 6.75 50.95 22 2614.13 6.63 51.07
24 2598.30 6.75 50.95 24 2614.13 6.53 51.18
26 2592.15 6.75 50.95 26 2614.13 6.44 51.26
28 2586.84 6.75 50.95 28 2614.13 6.36 51.34
30 2582.22 6.75 50.95 30 2614.13 6.30 51.41

En la Figura 4.9 se muestran los perfiles de los cuatro productos mas importantes,
evaluados desde los puntos de vista calculados y .simulado, para el caso de variacién
del flujo de agua alimentado manteniendo constantes los flujos de oxigeno y coque

alimentados.
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Figura 4.9. Variacién del flujo de alimentacion de agua, CK3.
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Figura 4.10. Variacion del flujo de alimentacién de oxigeno, CK3.

4.2. Dependencia de la region de operacion con respecto a la composicion de
cada coque

En los resultados de la Seccién 4.1 se noté que debido a su diferente formula empirica,
se predicen valores diferentes de flujos de alimentacion y produccién para cada coque.
En particular para el coque CK3, se nota aumento proporcional de la produccién de
hidrogeno con respecto a la produccién de CO y CO.,. Esto indica que parametros como
cantidad de agua y cantidad de oxigeno que se requieren alimentar para cada coque,
deben tener relacion con la composicion de este coque. En esta seccidon se
correlacionan algunos de estos resultados.

4.2.1. Dependencia del flujo de agua con la composicion de coque

En la primera simulacion, para cada tipo de coque, que corresponde a cambiar el
suministro de agua, se observé diferencia entre los flujos de productos del reactor de
gasificacion. Se observé también que el flujo de agua suministrado no es directamente
proporcional al peso molecular del coque, sino que la relacion atébmica de sus
componentes ejerce influencia sobre el consumo de agua. En la Figura 4.11 se muestra
la relacion del flujo de agua requerido respecto de la fraccidén peso de carbén para cada
uno de los coques estudiados. La tendencia del flujo de agua y la fraccion peso de
carbon son cualitativamente similares.
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Figura 4.11. Variacién del flujo de agua para las relaciones de CO/CO, =20 y CO/CO, =30, y
porcentaje en peso de carbén en cada coque.

4.2.2. Dependencia del flujo de oxigeno con la composiciéon de coque
En la segunda simulacion, para cada tipo de coque, que corresponde a cambiar el
suministro de oxigeno, también se not6 diferencia entre los flujos de productos del
reactor de gasificacion. En este segundo caso, el flujo de oxigeno suministrado no es
directamente proporcional al peso molecular del coque, sino que también es funcién del
porcentaje en peso de carbén en cada coque, asi como lo muestra la figura 4.12. En
este caso, el ajuste es muy bueno como en el caso de la prediccion del flujo de agua
requerido, se observa que esta fraccidén peso de carbon sigue la tendencia del flujo de
oxigeno, y aparentemente la cantidad de oxigeno depende de dicho porcentaje.
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Figura 4.12. Variacién del flujo de oxigeno para los diferentes tipos de coque, para las relaciones
de CO/CO, =20 y CO/CO, =30, y porcentaje en peso de carbén en cada coque.

4.2.3. Avances de reaccion al modificar el flujo de agua de alimentacion
Se analizo la primera simulacién en la cual se cambio el flujo de agua de alimentacion
al reactor de gasificacion.

=1
<4,

mol/s

2650
2640

2630

Figura 4.13. Evolucién de los avances de reaccion (mol/s) al cambiar el suministro de agua.
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Se observo en esta grafica que al cambiar el flujo de agua de un flujo mayor a un flujo
menor, es decir de una forma decreciente se afecta solamente el grado de avance ¢,
para la primer reaccion llamada water-shift, lo cual indica que la produccion de
hidrogeno decrecera, lo mismo sucedera con el diéxido producido en dicha reaccién al
igual el valor del grado de avance ¢; calculado tiene una tendencia decreciente en
funcion de la relacién de mondxido y didxido, manteniéndose los dos grados de avance
restantes ¢, y &5 constantes ya que al modificar el flujo de agua no se ven afectadas las
reacciones de oxidacion.

Cabe mencionar que a medida que el porcentaje de carbén contenido en cada tipo de
coque es menor, el valor del grado de avance ¢; también adopta un valor menor, e
inicia a decrecer cuando se va modificando el flujo de agua respetando el intervalo de la
relacion de monoxido a diéxido de carbono, por lo contrario los valores del grado de
avance &, y &5 aumenta su valor y se mantienen constantes, asi como lo muestra la
siguiente tabla de comparacion en la cual mostramos el coque de menor porcentaje en
peso de carbdn(%Wc =62.85) CK3 y el coque con mayor porcentaje en carbén (%Wc =
84.63) CK1B.

Tabla 4.16. Comparacion de avances de reaccion (mol/s), al variar el suministro de agua.
Relacion CK3 CK1B

co/co, & & &3 & & &3
20 2614.13 | 6.75 | 50.95 | 2701.47 | 1.68 | 8.74
22 2605.53 | 6.75 | 50.95 | 2689.89 | 1.68 | 8.74
24 2598.30 | 6.75 | 50.95 | 2680.16 | 1.68 | 8.74
26 2592.15 | 6.75 | 50.95 | 2671.87 | 1.68 | 8.74
28 2586.84 | 6.75 | 50.95 | 2664.72 | 1.68 | 8.74
30 2582.22 | 6.75 | 50.95 | 2658.50 | 1.68 | 8.74

Para poder percibir de una manera mas adecuada el gradiente con el que se modifica el
avance de reaccion &, para los cinco coques estudiados se hizo la siguiente grafica
(Figura 4.14), en la cual se tom6 como referencia el valor de & a un relacién de
CO/C0O,=20 y se fue restando al mismo avance el valor de ¢; a las diferentes relaciones
para cada coque.
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Figura 4.14. Incremento gradual del avance de reaccion £,(mol/s), al cambiar el flujo de agua
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Figura 4.15. Dependencia del avance de reaccién &,(mol/s), en funcién del contenido de carbén
para cada tipo de coque.

La tendencia del avance de reaccion &, (mol/s), en funcion del porcentaje de carbon
contenido para cada tipo de coque se observa en la Figura 4.15, por lo cual al tener un
elevado porcentaje de carbon el flujo de agua alimentado es mayor, por ejemplo para el
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coque CK1B con un contenido de carbon de 84.63% peso, que es el de mayor
contenido por ende tiene un avance de reaccion elevado ¢; = 2701.5 mol/s, es el valor
mas grande comparado con el resto de los tipos de coque; el contenido es un indicador
a priori del avance que va a exhibir la reaccion de water-shift.

4.2.4. Avances de reaccion al modificar el flujo de oxigeno de alimentacion
Ahora para la segunda simulacién cuando se modificod el suministro de oxigeno al
reactor de gasificacion.

—+E1(CK3) ~E1(CK2B)—E1 (CK2A)~E1 (CK1B)-~E1 (CK1A)=E2 (CK3) —+E3(CK3) ~E2 (CK2B)
--E3 (CK2B)—E2 (CK2A)—E3 (CK2A)=E2 (CK1B)-+E3 (CK1B)-~E2 (CK1A)+ E3 (CK1A)
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Figura 4.16. Evolucién de los avances de reacciéon (mol/s) al cambiar el suministro de oxigeno.

En esta segunda simulacion al cambiar el suministro de oxigeno de una manera
decreciente al respetar la relacion de mondxido y didxido de carbono, se mantiene
constante el grado de avance ¢, para la reaccion de water-shift, tomando como valor
inicial el mismo flujo de agua, como cuando se modifica el suministro de la misma vy
permanece constante el oxigeno, a los diferentes valores de la relacion de monéxido y
diéxido de carbono, ahora al modificar el flujo de alimentacion de oxigeno se afectan los
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avances para la reaccion de combustién parcial y la reaccion de Boudouard, es decir ¢,
y &, el cambio en el valor es poco perceptible, por ende se observan las tendencias
casi constantes para dichos avances en la anterior Figura 4.16.

Tabla 4.17. Comparacion de avances de reacciéon (mol/s), al variar el suministro de oxigeno.

Relacion CK3 CK1B

co/co, & & &3 & & £3
20 2614.13 | 6.75 | 50.95 | 2,701.47 | 1.68 | 8.74
21 2614.13 | 6.69 | 51.01 | 2,701.47 | 1.67 | 8.76
22 2614.13 | 6.63 | 51.07 | 2,701.47 | 1.65 | 8.77
23 2614.13 | 6.58 | 51.13 | 2,701.47 | 1.64 | 8.78
24 2614.13 | 6.53 | 51.18 | 2,701.47 | 1.63 | 8.79
25 2614.13 | 6.48 | 51.22 | 2,701.47 | 1.62 | 8.80
26 2614.13 | 6.44 | 51.26 | 2,701.47 | 1.61 | 8.81
27 2614.13 | 6.40 | 51.30 | 2,701.47 | 1.61 | 8.82
28 2614.13 | 6.36 | 51.34 | 2,701.47 | 1.60 | 8.82
29 2614.13 | 6.33 | 51.37 | 2,701.47 | 1.59 | 8.83
30 2614.13 | 6.30 | 51.41 | 2,701.47 | 1.58 | 8.84

En la Tabla (4.17) se compara el coque CK1B, el cual contiene 84.63% peso de carbon
y corresponde al coque con el mayor porcentaje de carbon, y el coque CK3 el cual es el
de menor contenido de carbon, 62.85%peso, se observan las diferencias entre sus
respectivos avances de reaccion; a medida que el porcentaje de carbon contenido en
cada tipo de coque disminuye, el avance &, adopta valores mas grandes y lo mismo
sucede con el avance €3, caso contrario sucede con el avance de reaccion ¢;el cual
disminuye. En la Figura 4.17 se observan los cambios en el valor de los avances ¢, y &5
en funcién de la relacién CO/COg, y en la Figura 4.18 se observan los cambios en el
valor de los avances ¢, y €3 para los cinco tipos de coque estudiados.
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Figura 4.17. Incrementos graduales de los avances de reaccion &, y €3 (mol/s)
al variar el flujo de oxigeno.

Los avances de reaccion &, y & no siguen alguna tendencia relacionada a la
composicion del coque, como C/0,C/H,H/0O ni con respecto del contenido de carbén
para cada tipo de coque (Figura 4.18).
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Figura 4.18. Avances de reaccion &, y €5 (mol/s) al variar el flujo de oxigeno.
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4.3. Célculo del volumen relativo del reactor de gasificaciéon

Los valores de los flujos molares de las diferentes sustancias generadas en la fase gas
durante el proceso de gasificacion de coque determinan el volumen del reactor
requerido; para diferentes tipos de coque se generan diferentes flujos molares de las
sustancias gaseosas, entonces el tamano requerido del reactor de gasificacion para
cada uno de los coques estudiados debera ser diferente. Una vez simulada la
gasificacién de cada uno de los coques estudiados, se procedera a estimar el volumen
relativo de reactor requerido para llevar a cabo la gasificacion de cada uno de los
coques estudiados.

El volumen molar de la fase gas para cada tipo de coque se obtuvo al sumar los flujos
molares de diéxido de carbono, monodxido de carbono, acido sulfhidrico, nitrégeno e
hidrégeno, principales productos de dicha fase. Tomando como referencia el volumen
molar que genera el coque de menor peso molecular (CK3), se dividié el volumen molar
de los productos generados por los coques (CK1A-CK2B) entre el volumen molar del
coque (CK3), a fin de obtener una relaciéon entre los volumenes de reactor requeridos
para gasificar cada uno de los distintos coques, con respecto al volumen requerido para
gasificar el CK3 (Figura 4.19).
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Figura 4.19. Volumen relativo del reactor y flujo masico alimentado de oxigeno
basado en el volumen del reactor requerido para el coque CK3.
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Figura 4.20. Volumen relativo del reactor y relaciones de Carbén/Hidrégeno, Carb6n/Oxigeno, en
cada coque.

En la figura 4.20 se observa que la tendencia de la linea de la relacion de
carbon/hidrogeno no sigue la tendencia de los volumenes requeridos para cada reactor
de gasificacion, como tampoco lo hace la relacion carbdn/oxigeno, lo que indica que
estas relaciones no son utiles para estimar, a priori, el volumen de reactor.

En la Figura 4.21 se observa que la tendencia de la linea de la relacion de
Hidrogeno/Oxigeno sigue la tendencia de los volumenes requeridos para cada reactor
de gasificacion, asi que esta relacion parece ser util para estimar, a priori, el volumen de
reactor de gasificacion. De igual forma, se puede observar que la linea de porciento en
peso de carbon (Figura 4.22) en cada coque sigue la tendencia de la grafica del
volumen relativo del reactor por lo que también ser util para estimar, a priori, el volumen
de reactor de gasificacién. Se concluye que para predecir el volumen relativo del reactor
se deben de tomar en cuenta los dos parametros mencionados, tanto la relacién H/O
como el porcentaje en peso de carbon contenido en cada tipo de coque.
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Figura 4.21. Volumen relativo del reactor y
relaciéon Hidrégeno/Oxigeno, contenido en
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5. CONCLUSIONES Y PERPECTIVAS

Conclusiones

Se encontraron algunos ejemplos de diferentes tipos de asfaltenos que componen el
coque, asi también como de su morfologia; tres de ellos fueron utilizados como
moléculas modelo y se interpolaron dos mas de composicion intermedia.

La investigacion sobre el conjunto de sistemas de reacciones utilizados para modelar el
proceso de gasificacion de coque, reveld 2 diferentes conjuntos, el primero de ellos
propone 7 reacciones simultaneas y el segundo propone 10 reacciones simultaneas. Al
calcular constantes de equilibrio y la restriccion de que la reaccion de produccion de
metano no es factible, se depurdé eliminando cuatro reacciones, quedando asi seis
reacciones simultaneas termodinamicamente factibles.

Se analiz6 el sistema de seis reacciones obtenido, por medio del uso de un software
comercial “GAMS”, obteniendo como respuesta que el sistema de reacciones era
dependiente y por lo tanto la solucion inconsistente; por lo cual se propuso utilizar
estequiometria generalizada, para encontrar el numero maximo de reacciones
linealmente independientes.

Al utilizar la metodologia de Estequiometria Generalizada, se encontr6 un sistema
conformado por tres reacciones quimicas linealmente independientes, provenientes de
dos arreglos diferentes, que fueron las siguientes:

Del primer arreglo la reaccion de combustion total entre el coque y el oxigeno, y la
reaccion de combustién parcial entre el coque y el oxigeno, estas dos ecuaciones se
sumaron para obtener una sola reaccion. Del segundo arreglo atomico se eligio la
reaccion de Water-Shift y la reaccién de oxidacion entre el coque y el diéxido de
carbono (reacciéon de Boudouard). Para comprobar la factibilidad termodinamica de
esas reacciones, se calculo la constante de equilibrio obteniéndose valores
significativos; Este sistema fue el utilizado para representar el proceso de gasificacion.
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Se encontré la composicion de la fase gas para cada tipo de coque estudiado, de dos
maneras, la primera de ellas se le llam6é a sus flujos simulados ya que surgen
directamente de la simulacion, y a los que se encontraron por medio de los avances de
reaccion les llamamos flujos calculados. Ambos métodos obtuvieron los mismos
resultados, validando asi la simulacion.

Al evaluar los avances de las reacciones de water-shift (¢;), la de combustién parcial
(g5), y de la reaccion de Boudouard (e3) se encontré que el primero es funcién del flujo
de agua de alimentacion al reactor, la segunda y la tercera son funcién del flujo de
alimentacion de oxigeno; las simulaciones se llevaron a cabo para relaciones de
monoxido a didxido de carbono de 20 a 30. Por otro lado, el avance de reaccion g,
sigue la misma tendencia que el porcentaje en peso de carbon en cada coque.

A partir de la composicion de la fase gas, se sumaron los moles de las diferentes
sustancias gaseosas producidas. Tomando como referencia la cantidad de moles de la
fase gas de productos del coque de menor masa molecular, CK3
(C36Hs51.505551 5N, 154), se calculd el volumen relativo del reactor requerido para la
gasificacion de los otros coques (CK1A, CK1B, CK2A, CK2B). Por otro lado, se observé
que el volumen relativo del reactor sigue la misma tendencia que dos factores: la
relacion H/0O determinada por la férmula empirica, y el contenido de carbdn.

En resumen, se logré simular al proceso de gasificacion de coque de petroleo, para
moléculas con diferente féormula empirica, empleando tres reacciones quimicas
linealmente independientes y termodinamicamente factibles, obtenidas por medio de
estequiometria generalizada. A partir de estas reacciones se calcularon los avances de
reaccion para dos tipos de simulaciones, limitados a las regiones de operacion factibles
obtenidas en literatura: Cambio en el flujo de agua alimentado, conservando la cantidad
de coque y de aire alimentados en su valor de referencia y cambio en el flujo de aire
alimentado, conservando la cantidad de coque y de agua alimentados en su valor de
referencia. La estimacion de los volumenes de productos se utilizé como base para la
estimacion del volumen del reactor de gasificacion requerido para cada tipo de coque,
relativo al volumen requerido para el reactor de gasificacion del coque de menor peso
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molecular CK3. Finalmente, se encontraron dos tendencias utiles para estimar, a priori,
tanto la demanda de agua en la alimentacion como el tamafio relativo del reactor.

Perspectivas

1) Realizar el balance de energia del proceso utilizando capacidades especificas (Cp,)
obtenidas por medio de una bomba calorimétrica o con correlaciones empiricas
aceptadas en la literatura.

2) Realizar la simulacion en modo optimizacion, a fin de maximizar la produccion de
hidrégeno, sujeto a satisfacer requisitos de generacion de servicios (vapor) o energia
eléctrica.

3) Modelar el reactor como de flujo tubular, por elementos diferenciales.

4) Estimar el costo de recuperacion de energia y servicios.

5) Encontrar las mejores opciones de operacién, desde los puntos de vista econémico y
ambiental, para regiones de operacion en que se optimice la funcién de doble
objetivo “Recuperaciéon de energia vs. Produccion de hidrogeno”.

6) Investigar, experimentalmente, las velocidades de las reacciones encontradas, a fin
de poder proponer no solo la optimizacion en estado estacionario sino también el
diseno del reactor basado en su dinamica.
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Proposition of a Minimum Set of Independent Chemical Reactions To
Model Gas-Phase Composition during Gasification of Complex Cokes

Juan-Carlos Paniagua-Rodriguez, Gladys Jiménez-Garcia, and Rafael Maya-Yescas*
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ABSTRACT: Petroleum coke, obtained as a product from the delayed coking of vacuum residue, could experiment with
gasification, helped by oxygen and steam, to recover hydrogen and/or energy. To model and simulate this process, it is necessary to
predict gas-phase composition, considering the reaction of molecules of coke, oxygen, carbon monoxide, carbon dioxide, and water.
In previous works, coke has been considered as a mixture of independent elements, such as carbon, hydrogen, oxygen, sulfur,
nitrogen, and ashes; however, it is important to consider coke as a whole molecule of known composition to close mass and energy
balances. Departing from element analysis from five petroleum cokes, in this work, a set of three independent chemical reactions is
demonstrated to be sufficient to model gasification, considering coke molecules as whole entities. The sensitivity of the rate of
hydrogen production and CO/CO, ratio with coke composition is evaluated to describe the operating zone defined by conversion
of reactants in the three reactions. Results allow for the prediction of product stream composition and relative reactor volume

required for gasification of each kind of coke.

1. INTRODUCTION

Petroleum coke is part of the blend known as “crude oil” or
“petroleum”." Crude oil does not have many applications in its
natural form; therefore, it should be refined. Usually, the first
refining process is atmospheric distillation that yields natural
naphtha, gas oils, and atmospheric residue, mainly. Atmospheric
residue is sent to a second column to be vacuum-distilled and to
obtain some naphtha, vacuum gas oils, and vacuum residue, as
principal products.” The vacuum residue could be sent, as a
following step, to a delayed coking unit; this unit works thermally
cracking bonds of aromatics and resins attached to solid macro-
scopic particles; these particles settle in the form of petroleum
coke.’ Alternatively, for lighter crude oils, it has been proposed to
agglomerate microscopic (Conradson) carbon particles, with the
help of CoMo/Al,Oj catalysts, into separable/macroscopic coke
particles;* in both cases, coke consists mainly of asphaltenes."

Petroleum coke should be managed properly to obtain profit
from its production; among its particular characteristics, this
material exhibits high carbon content (which makes energy
recovery an interesting possibilitz) and some hydrogen content
(attractive to be recovered, too).” An interesting option is partial
oxidation by the gasification process, helped by oxygen and steam
to recover hydrogen and/or energy.” Because partial oxidation of
coke is an exothermic reaction, as well as oxidation of CO, the
carbon content is a good parameter to predict how much energy
can be recovered along the gasification process. This energy can
be recovered by producing high- and mid-pressure steam, either
to be used as a service inside the refinery or to produce electricity
at an integrated turbine system (Figure 1). In both cases, there is
an important substitution of other fuels used to produce these
services inside and outside the refinery. It is important to note
that, as crude oil becomes heavier, the yield to the bottom of the
barrel and, especially, the yield to coke increase at the expense of
the yield to value-added light products, such as gasoline, liquefied
petroleum gas (LPG), and diesel.” This situation provokes an

v ACS Publications ©2011 American chemical Society

increasing demand of hydrogen by the hydrotreatment (HDT)
process used to demetallize, desulfurize, denitrogenize, and crack
heavier products, mainly.” Therefore, coke steam gasification
should be integrated with hydrotreatment (HDT) and coking
processes.”

To model and simulate this process, it is necessary to predict
gas-phase composition, considering the reaction of molecules of
coke, oxygen, carbon monoxide, carbon dioxide, and steam.'® In
previous works, coke has been considered as a mixture of
independent elements, such as carbon, sulfur, nitrogen, ashes,
etc. Several kinetic schemes have been proposed to this end; for
example, Lambert et al.'' proposed to model gasification of coke
considering hydrogen and carbon combustion, carbon monoxide
oxidation, and water—gas shift reaction and included the hydro-
gen-sulfide-shift reaction and formation of carbonyl sulfide
(COS). Some years later, Garcia-Pena'? proposed to model
the coke by hydrogen, carbon monoxide, and methane combus-
tion and water—gas shift reaction; these schemes exhibit the
advantages of predicting hydrogen production and being useful
to perform energy balances.

Despite the usefulness of the individual element approach, it is
important to consider coke as a whole molecule of known com-
position. There are not many examples of this approach in the
literature; for example, Garcia-Pefia™> proposed a four-reaction
scheme considering the reaction of coke as a whole molecule with
oxygen, water, carbon dioxide, and hydrogen, trying to propose a
pioneer scheme. To close mass balances'*" and to pre-design
gasification reactors, it is necessary to follow this approach. This
fact exhibits paramount importance because coke composition
changes depending upon the kind of crude oil and the severity of
the delayed coking process.® The reactor volume required for the
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Figure 1. Representative scheme of a gasification process.”

gasification is directly proportional to the amount of gases
generated along the process, which is the reason to include a
parallel feed of vegetable carbon'” to reach the expected gas
volume if the coke exhibits changes of composition.

Currently, it is possible to model mass balances in several
ways; for example, by the use of computational process simula-
tors, it is necessary to know a priori how many independent data
should be supplied to obtain the correct solution. This set of
variables is Eroposed after the so-called “degrees of freedom
analysis”.'®"” This analysis depends upon the number of streams
to and from each process unit and the process itself, the number
of different molecules participating in the whole process, and the
very important number of independent chemical reactions taking
place in each reactor in the process. In the particular case of coke
gasification, as mentioned above, this set of chemical reactions
has not been clearly defined. In this work, a set of three
independent chemical reactions, obtained by the generalized
stoichiometry methodology,'®"” is demonstrated to be sufficient
to model gasification, considering coke molecules as a whole
entity. The sensitivity of the rate of hydrogen production and
CO/CO, ratio as a function of the oxygen supplied, steam
supplied, and coke composition is evaluated to describe the
operating zone defined by conversion of reactants participating
in the three reactions. Results allow for the prediction of the
product stream composition and relative reactor volume re-
quired for gasification of each kind of coke.

2. METHODOLOGY

2.1. Reference Cokes. Cokes are complex molecules coming with
the crude oil; there have been some efforts to characterize them. In this
work, the element analysis for five cokes, two from a Mexican reﬁnery,18
a reported asphaltene,’ and two intermediate ones, was used to
approximate empirical formulas of each one of these entities (Table 1).

To select a kinetic scheme to model gasification stoichiometry,
several sets of reported reactions were analyzed; schemes that consist
from 7° to 11 reactions'> were found. Because adjustment of reaction
advances in this kind of scheme is very difficult, in this work, a set
consisting of the minimum number of stoichiometric independent
chemical reactions was developed following the generalized stoichiom-
etry methodology.'®'” Three reactions were found to be sufficient to

model gasification; therefore, only three mass balances are stoichiomet-
rically independent (see section 2.2).

2.2. Theoretical Approach. The generalized stoichiometry
methodologylé’17 is used to define a minimum set of independent
chemical reactions that are necessary and sufficient to follow mass and
energy balances in systems that exhibit multiple reactions and, usually,
incomplete or unknown stoichiometry. It is based on the balance of
atoms of an element in each molecule participating in the set of chemical
reactions, whether as a reactant or as a product.

Taking as an example an asphaltene proposed by Wolf and Alfani"’
(coke 3 in Table 1), the development of the chemical reaction scheme is
exemplified (a more detailed flow diagram is supplied in Appendix A).
Eight (n.) different chemical molecules (see Table 1) were considered to
be present in the reacting system. The first part is to take into account the
molecular content of each element on each molecule in the system
(Table 2), known as the matrix “o<” of the elements.

When Gaussian elimination is performed, it is possible to find the
rank of the matrix of the elements (Table 3); it is possible to notice that,
in this case, the rank is p(e<) = S. Following the same methodology,16’17
it is possible to find ng = nc — p(e<) = 3 independent chemical reactions.
Therefore, the minimum set of independent reactions consists of three
stoichiometric equations, which are necessary and sufficient to model
the gasification process of this asphaltene of known formulas. Advances
of reactions were fitted for three collections of reported yields to
products,">'¥? restricting the water—gas shift reaction to its equilibri-
um constant estimated at 1500 K and 35 bar, operating conditions of the
gasification reactor.'>"> Consequently, only three mass balances are
stoichiometrically independent; they are chosen as coke, carbon mon-
oxide, and water and are used to evaluate the extents of reactions.
Obtained extents are substituted into balances for the other five
compounds, and the mass balances are solved.

A set that consists of three reactions was developed for each coke in
Table 1. The water—gas shift reaction was common to all kinetic
schemes (eq 1). The equilibrium constant was calculated as Kgq =
10101, by evaluating Gibbs energy at reactor operating conditions.
Irreversible reactions of coke partial combustion with oxygen and
between coke and carbon dioxide were also developed for each kind
of coke (egs 2—11).

H,0 + CO < H, + CO, (1)

coke 1A : C275H141011N257A + 465/202 e 275/2CO

+ 275/2CO, + 127/2H,0 + 7H,S + N, + A (2)
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Table 1. Element Analysis and Empirical Formulas of the

Cokes Studied

coke name

2A (intermediate)

2B (intermediate)

element

“ZOoOIT QO »ZOITOQOP»ZOoOIT QP ZO0OIm0O»®Z0I0

A

% From ref 18. * From ref 19.

mass

fraction

0.8424
0.0390
0.0468
0.0079
0.0604
0.0035
0.8403
0.0391
0.0453
0.0082
0.0597
0.0034
0.8472
0.0389
0.0449
0.0075
0.0584
0.0031
0.8168
0.0442
0.0653
0.0074
0.0608
0.0055
0.6285
0.0810
0.1977
0.0030
0.0699
0.0199

empirical formula

C274.5H 141 .340 1 1.45N2.ZS7.37A

C268Hl37.80 10.6N257A

C24SH13L4O 1 1,1N1A986A7A

C168.5H101,401041N1.3s4.7A

C36H5 LSOS.SNOA 1 SS I,SA

Table 2. Matrix o<: Atomic Distribution of the Elements

element/compound

Z oaom®

coke

1.50
S1.50
36.00

8.50

0.15

H,O

0.0
2.0
0.0
1.0
0.0

CO,

0.0
0.0
1.0
2.0
0.0

CO N, O, HS H,

00 00 00 10 00
00 00 00 20 20
1.0 00 00 00 00
1.0 00 20 00 00
00 20 00 00 00

coke 1A : C275H141011N287A + 655/2C02 - 1205/2CO

+127/2H,0 + 7H,S + N, + A (3)
coke 1B : C263H138011N257A + 453/202 — 134CO

+ 134CO, + 62H,0 + 7H,S + N, + A (4)
coke 1B : C263H1380“N257A + 319CO, — 587CO

+ 62H,0 + 7H,S + N, + A (s)

coke 2A : C248H131A4011.1N1.955A7A + 21002 — 124CO

+124CO, + S9H,0 + 87/13H,S + 19/20N, + A

(6)

Table 3. Full Rank Matrix o<
element/compound coke H,O CO, CO N, O, H,S H,

1.0 00 00 00 00 00 2/3 0.0
00 10 00 00 00 00 —97/6 1.0
00 00 10 00 00 20 69/2 —-1.0
00 00 00 10 00 —20 —S585 1.0
00 00 00 00 1.0 00 —1/20 00

z OO T @«

COke 2A: C248H131,4011.1N1.986A7A
+ 2959/10CO, — 5439/10CO + 59H,0
+ 67/10H,S + 19/20N, + A (7)

coke 2B Cig3.5H101.40101N13547A
+ 5773/4002 - 337/4CO + 337/4C02
+ 46H,0 + 7/10H,S + 13/20N, + A (8)

coke 2B : Cig3.5H101.40101N13547A
+ 1022/5C0O, — 3729/10CO + 46H,0
+ 47/10H,S + 13/20N, + A 9)

coke 3:  C3sHs1.5055No.15S1.5A
+ 279/80, — 36CO + 36CO, + 97/4H,0

+3/2H,S + 3/40N, + A (10)

coke 31 C3sHs1.50535No.15S1.5A
+ 207/4CO, — 351/4CO + 97/4H,0
+ 3/2H,S + 3/40N, + A (11)

The sensitivity of standard operating regions as a consequence of changes of
oxygen and steam supplied was evaluated. The mass balances were
obtained considering reactions of coke partial oxidation with steam; this
steam is the theoretical water flow rate, which was fed at 75% of this
theoretical value.'>"?

Later, to explore the operating region, advances of these reactions
were estimated (see Appendix B for details), for the different cokes
selected, at different CO/CO, ratios; oxygen and steam supplied were
changed. Finally, estimation of relative reactor volumes necessary to
perform gasification for each coke was performed, considering the
gaseous volume to be managed for each reactor.

3. RESULTS AND DISCUSSION

3.1. Mass Balance. On the basis of reported operating
conditions,"*"*?° reaction advances for the three stoichiometric
equations were adjusted. There are several parameters that
influence this operating region, such as the carbon and hydrogen
contents of each coke, desired CO/CO, ratio, and oxygen/
nitrogen composition of the synthetic air. Additionally, the steam
flow rate influences the production rate of hydrogen, which is one
of the targets. During simulation of the gasification reactors,
oxygen and steam supply were considered manipulate variables,
as used in the industry."”

Figure 2 shows the results of changes on the oxygen supply as a
function of the CO/CO, ratio. Although changes of this ratio
from 20 to 30 do not significantly influence the oxygen demand
for each coke (about 2 wt %), the oxygen demanded by the
asphaltene (CK3) is very different from those demanded by
the petroleum cokes. Therefore, changes inside these ratios are
possible during normal operation, and some changes on coke

4072 dx.doi.org/10.1021/ef200592f |Energy Fuels 2011, 25, 4070-4076
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Figure 2. Oxygen demanded by each coke as a function of the CO/CO,
ratio. The steam supply is constant. (#) Coke 14, (O) coke 1B, (A)
coke 2A, (O) coke 2B, and (<) coke 3.
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Figure 3. Steam supply as a function of the CO/CO, ratio. The oxygen
supply is constant. (@) Coke 1A, (O) coke 1B, (A) coke 24, (O) coke
2B, and (<) coke 3.

composition are tolerable. Only adjustments to manipulate variables
would be needed.

Steam is used as one of the reactants for hydrogen production
(eq 1); also, it helps to control energy balance. Figure 3 shows
changes necessary in steam supply as a function of the CO/CO,
ratio, keeping the oxygen supply constant. The behavior is similar
to that exhibited by oxygen supply; changes of this ratio do not
significantly affect steam supply.

As pointed out, hydrogen production is one attractive alter-
native during coke gasification; this hydrogen could come from
the coke but mainly from the steam supplied. Because steam does
not change too much, hydrogen production does not change
significantly either for each coke (Figure 4).

Carbon monoxide and carbon dioxide production (Figures S
and 6) are the mass parameters used to estimate recoverable
energy. Although CO and CO, production rates are sensitive to
the changes in operating conditions for each coke, the difference
among cokes is more important.

3.2. Reactor Pre-design. Once the mass balances were
evaluated for each operating condition, it was possible to
estimate the relative size of the reactor required to gasify each
kind of coke based on the volume required by CK3. This volume
depends upon the carbon content, hydrogen content, and the
CO/CO, ratio used, as well as the air and steam fed to the
reactor. As described (see the previous section 3.1), the airflow

59

H, mass flow rate, kg/s

5-5 1 1 1 1
20 22 24 26 28 30
CO/CO, ratio

Figure 4. Hydrogen production as a function of the CO/CO, ratio.
(®) Coke 1A, (O) coke 1B, (A) coke 2A, (O) coke 2B, and (<) coke 3.
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Figure 5. CO production as a function of the CO/CO, ratio. () Coke
1A, (O) coke 1B, (A) coke 2A, (O) coke 2B, and (<) coke 3.
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Figure 6. CO, production as a function of the CO/CO, ratio. ()
Coke 1A, (O) coke 1B, (A) coke 2A, () coke 2B, and (<) coke 3.

rate as well as steam supply are manipulate variables that control
mass and energy balances. On the other hand, coke composition
could oscillate, a situation that would change the oxygen demand
and, more important, gaseous product amount. The reactor size
depends, among other important design variables, upon the
volume of the gases produced. Therefore, if coke composition
changes, the expected carbon content has to be regulated by
introducing other kinds of carbon, for example, a vegetable
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Figure 7. Relative reactor size (bars) compared to (a) required oxygen
flow rate (M), (b) C/H ratio (A) and C/O ratio (®) in coke
composition, and (c) H/O ratio (®) in coke composition.

one.">" Although coke composition is an important parameter,
in the case of steam demand and hydrogen production, differ-
ences among cokes and asphaltene are not as big as in the case of
oxygen supply. Therefore, coke composition is a good parameter
to pre-estimate the volume of the gasification reactor, but the
relationship among each element in the coke composition has
not being taken into account.

Panels a—c of Figure 7 show the expected size of the gasifi-
cation reactor for each one of the cokes studied. As it is possible
to notice, looking only to the carbon content in the coke is not
enough to estimate the reactor volume. In contrast, the oxygen
demand for gasification accurately follows the trend of the relative
reactor size required for gasification of each kind of coke (Figure 7a),
with the exception of the coke with less carbon content.

Therefore, the most important variables in reactor pre-design for
coke gasification are the oxygen demand and H/O ratio. Although the

carbon and hydrogen contents are very important variables, they are
not enough to propose the reactor size required for the gasification of
each kind of coke. It seems that a good proposition to design a
gasification reactor would be to scale it up to the highest expected
volume of gases and, in case of a change of composition, to
compliment feed with vegetable or another available carbon.

4. CONCLUSION

Coke is a byproduct of crude oil refining; as crude becomes
heavier, the yield to coke increases. To obtain an economic profit,
recovering of hydrogen and energy becomes attractive. Never-
theless, the complexity of coke molecules makes the reactor
design and prediction of operating conditions a complicated task.
In this work, a minimum set of three independent chemical
reactions was found to be sufficient to follow mass balances; this
set also helps to pre-design the reactors necessary for the gasifica-
tion of each kind of coke. It was found that the expected size of the
reactor depends upon the chemical oxygen demand and H/O ratio
of each kind of coke, in contrast to the expected dependence upon
the carbon content. Finally, estimation of hydrogen recovering was
performed; it was shown that coke could be an interesting raw
material if its potentials are taken back inside the refinery.

B APPENDIX A: FLOW DIAGRAM OF REACTION
SCHEME CALCULATION

Development of reaction schemes followed the methodology
called “generalized stoichiometry”, which starts by considering
the molecules present in a reacting system and generates the
minimum number of stoichiometric equations to set and solve
the mass balances associated with the system.'®'” A flow diagram
of this methodology is shown in panels a and b of Figure Al.
Once the mass balances have been generated, it is useful to solve
them using a calculus sheet; to generate the great amount of data
necessary to perform the calculations, in this work, Microsoft
Excel was used to solve mass balances.

B APPENDIX B: MASS BALANCES USED TO MODEL
THE COKE GASIFICATION PROCESS

B1: Degrees of Freedom Analysis. The simplified reactor
scheme is shown in Figure B1.

The notation suggested for this analysis is as follows, where Ny
is the number of variables required for the mass balances, n is the
number of streams to and from the reactor, n¢ is the number of
compounds in the reacting system, n, is the number of indepen-
dent chemical reactions, N ; is the molar flow of substance i in the
stream k (mol/s), and Np is the number of degrees of freedom.

The analysis was performed as indicated in eq Al.

Ny = ng(nc + 1) + n, (A1)

By substituting data of this problem
Ny =409+1)+3=43

These variables are distributed as the number of independent
mass variables in each stream of 9, the number of mass (or mole)
flow stream in the reactor of 4, and the number of independent
chemical reactions of 3.

To perform mass balances, the following equations are avail-
able, where Ng' is the number of independents mass balance
equations of 9, Fy is the total mass flow in each stream as the sum
of each individual flow, and Fy is 3+~ 1N of 4.
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Figure B1. Simplified reactor scheme.

Constraints:

(1) X_oke = conversion of coke.

X.ope = 0.98.

(2) (CO/CO,); = relationship of carbon from dioxide carbon,
in the stream number 3.

(CO/CO,); = 1.

(3) Ni,0,3 = molar flow of water in the stream number 3.

NHZO,3 =0.

Adding the total number of equations = 16.

Therefore, the degrees of freedom for this analysis is

NI = NI~ NP = 43— 16 = 27
The following data were chosen to perform the balances.

For molar flows of substance “i” specified in the stream number 1:
N, coke,1 = 1

4075

Ni,0,1 =1
Nco,1=0
Nco,1=0
Nip,1 =0
NOZ,I =0
NN2,1 =
Nps1=0
Np, =0

For molar flows of substance “i” specified in the stream number 2:
Ncoke,l =0

NHZO,Z =0

Ncop,=0

Nco,2=0

Ni,» =0

No,2/Nn,, =1

Nys,=0

Np,=0

For molar flows of substance “i” specified in the stream

number 3:

Ncoke,3 =0

For molar flows of substance “i” specified in the stream number 4:
Ny,04=0

Ncos=0

Ncoz,4 =0

NH2,4 =0

NO;_;“' =0

NN2,4 =0

Nu,54=0

B2: Mass Balance. Coke CK3 is taken as an example; mass

balances are solved as a function of reaction advances for the
kinetic scheme proposed (eqs 1, 10, and 11).

The general equation of mass balance is a follows:

inputs — outputs £ generation = accumulation

The equation of total mass balance for each species or substance is

ZNi/ki — ZNi;ko Zt ﬂi,jgj =0

dx.doi.org/10.1021/ef200592f |Energy Fuels 2011, 25, 4070-4076
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Here, i refers to each substance, j is the number of reactions in which
substance i is involved, k; is the number of the input stream for
substance i, k, is the number of the output stream for substance i, N; is
the molar flow of substance i (mol/time).

The following equations represent the mass balances for the
nine substances involved in chemical reactions in the gas phase of
the process of gasification of petroleum coke:

(1) Ng, 3+ Nu,4 = Nu,,1 + Nu,» + Un, 26

(2) No,3+ No,4=No,1 + No,2 + 10,11 — Uo,3E3

(3) Ncoke,3 + Ncoke,4 = Ncoke,l + Ncoke,Z - ‘ucoke,383

(4) Nu,03 + Nu,04 = Nu,0,1 + Nu,02 — UH,0.262 + UrH,0,3€3

(8) Ncos + Ncoa = Neog + Neop + Heopér — Heoaéa +
UcozEs

(6) Nco,3+ Nco,4=Nco,1 + Nco,2 — lco,1€1 + Uco, 262 +
Uco, 383

(7) Ny, 3+ Ny = N1+ N2 + Ui, 363

(8) Nig,s,3 + Nip g4 = Nips 1 + Nigso + Uins,3€3

9) Najs3+ Nas=Na1+Nps+ &

Solution for the mass balances is obtained by replacing the
known constraints and the data in the nine equations above:

(1) Ny, 3 = U, 26

(2) No,, = 279/8¢; — &,

(3) Ncoke,4 = Ncoke,l — &

(4) N0, = &, — 97/4¢;

(5) Ncos =2, — & + 18¢&;

(6) Nco,3 = —2¢&; + & + 18¢;3

(7) Ny, 3 = Ny, » + 3/40¢;

(8) Nu,s3 = 3/2¢3

(9) N4 = ¢
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