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RESUMEN

De acuerdo a las especificaciones establecidas por la Asociacion de
Proteccion Ambiental de los Estados Unidos (Environmental Protection Agency,
EPA), para el afilo 2006 se implementara en ese pais un nuevo reglamento que
obliga a disminuir el contenido de azufre en el diesel desde 500 hasta 15 ppm. En
vista que PDVSA estd ampliamente involucrada en el proceso de globalizacién
mundial, el nuevo reglamento a ser implementado por la EPA plantea la necesidad
de realizar modificaciones en los procesos de hidrodesulfurizacion actuales, entre
los cuales se encuentra el hidrotratamiento en reactores del tipo trickle bed, para

mejorar la calidad del diesel y alcanzar las nuevas especificaciones.

En los simuladores comerciales no existe la posibilidad de estudiar reactores
con la complejidad del reactor trickle bed, en el aspecto de no contar con la opcién
de operacion con reacciones multifasicas en un lecho catalitico parcialmente
mojado. Con esa motivacion, en este trabajo se propone un modelo mateméatico
para este tipo de reactores, el cual fue programado en Visual Fortran, en una
subrutina, la cual fue integrada al simulador comercial PROII con Provision,
mediante el uso de una libreria dinamica de conexion; dicha integracién, permite la
interaccion entre el programa desarrollado en Visual Fortran y las variables

termodinamicas necesarias estimadas en el simulador comercial.

El modelo matematico propuesto, consta de las ecuaciones de balance de

masa diferencial de las especies quimicas presentes en el proceso, definidas
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sobre las ecuaciones de conservacion de masa para cada fase, y del balance de
energia del sistema. Las propiedades termodindmicas como: densidad,
viscosidad, entalpia, tension superficial del liquido, capacidad calorifica, constante
de Henry, constante de particion y volumen molar, se estiman a partir de PROII,
mientras que la difusividad molecular, los coeficientes de transferencia de masa
gas — liquido, la caida de presion, la fraccion de mojado y la retencion de liquido,
son variables y parametros determinados por correlaciones planteadas para este
tipo de reactores. El modelo matematico propuesto, incluye también una expresion
para la velocidad de reaccion de hidrodesulfurizacion, descrita con la ecuacion

cinética del tipo Langmuir — Hinshelwood.

En el proceso de simulacion llevado a cabo para validar el modelo propuesto,
se estudiaron las sensibilidades de: la conversion global del compuesto sulfuroso,
la fraccion de mojado del lecho, el holdup de liquido, el perfil de temperatura, la
caida de presion y la transferencia de masa gas - liquido, para tres escalas de
reactores ante diferentes condiciones de operacion, utilizando hidrégeno puro
como alimentacion gaseosa y como alimentacion liquida diesel con 0,706% de S
constituido Unicamente de Dibenzotiofeno como compuesto sulfuroso. A partir de
éstas simulaciones, se concluyd que el modelo matematico desarrollado, logra
simular el comportamiento en estado estacionario de los reactores trickle bed,
utilizados en la hidrodesulfurizacion de diesel y VGO, ya que logra reproducir el
efecto que tienen las variables de operacion, sobre el desempefio y rendimiento

del proceso, tanto en reactores industriales, como en reactores de menor escala.



INDICE GENERAL

LISTA DE TABLAS

LISTA DE FIGURAS

LISTA DE SIMBOLOS

GLOSARIO

INTRODUCCION

PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA
REACTORES TRICKLE BED — DESCRIPCION
3.1.- Regimenes de Flujo

3.2.- Caida de Presion

3.3.- Retencion de Liquido y Gas

3.4.- Contacto Liquido — Sélido

3.5.- Distribucién Radial de Liquido

3.6.- Transferencia de Masa Gas — Liquido
3.7.- Transferencia de Calor

3.8.- Velocidades de Reaccion

REACTORES TRICKLE BED — MODELO MATEMATICO
4.1.- Formulacion del Modelo Matematico

4.2.- Solucion Numeérica del Modelo Matematico

ESCENARIOS DE ESTUDIO

Pag.
Xi
Xil
XXIX

XXXVil

12
16
20
25
27
36
39
45
47
51

58



VI.

5.1.- Fluidos Base de Estudio

5.2.- Casos de Estudio

RESULTADOS Y DISCUSION

6.1.- Sensibilidad a Cambios en el LHSV

6.2.- Sensibilidad ante Cambios en la Relacion H, / Carga
6.3.- Sensibilidad ante Cambios en la Temperatura de Entrada
6.4.- Sensibilidad ante Cambios Presion de Entrada

6.5.- Sensibilidad al Cambio de Correlaciones

6.6.- Sensibilidad ante Cambios en el Factor de Frecuencia

de la Cinética

VII.

VIII.

IX.

X.

6.7.- Comparacion entre Caso Isotérmico y Adiabatico
CONCLUSIONES

RECOMENDACIONES

REFERENCIAS

BIBLIOGRAFIA

APENDICE A: Gréficos de Sensibilidad

APENDICE B: Funcionamiento PROII — Visual Fortran

59

61

63

63

72

80

83

88

98

101

107

109

110

118

119

153



LISTA DE TABLAS

Tabla 3.1.- Correlaciones para predecir la caida de presion en reactores
trickle bed.

Tabla 3.2.- Correlaciones para predecir el holdup total y dinAmico de
liquido en reactores trickle bed.

Tabla 3.3.- Correlaciones para predecir el coeficiente de transferencia
de masa local del lado del gas.

Tabla 4.1.- Correlaciones para predecir los coeficientes de transferencia
de masa local gas — liquido, la caida de presion, fraccion de mojado
y retencién de liquido en el reactor.

Tabla 5.1.- Dimensiones de los reactores estudiados, caracteristicas del
lecho.

Tabla 5.2.- Caracteristicas del diesel considerado como fluido liquido
base para los estudios de Hidrodesulfurizacion.

Tabla 5.3.- Escenarios estudiados en la validacion del modelo.

Pag.

15

18

33

57

58

60

62

Xi



LISTA DE FIGURAS

Figura 3.1.- Representacion esquematica de un reactor trickle bed.

Figura 3.2.- Representacion esquematica de los regimenes de flujo
encontrados en un reactor trickle bed: a) flujo escurrido, b) flujo
pulso, c) flujo de rocio, d) flujo burbuja.

Figura 3.3a.- Diagrama de patrones de flujo para liquidos no
€SpuUMosos.

Figura 3.3b.- Diagrama de patrones de flujo para liqguidos espumosos.

Figura 3.4.- Distribucion del flujo de liquido en los reactores trickle
bed.

Figura 3.5.- Perfiles de concentracion en un reactor trickle bed.

Figura 3.6.- Esquema de un reactor empacado con un lecho catalitico.

Figura 3.7.- Pasos en una reaccion catalitica heterogénea.
Figura 3.8.- Modelo de Ishigaki y Goto (1999), para establecer los
estados de mojado del lecho catalitico en un reactor trickle bed.
Figura 6.1.- Conversién global de DBT vs. LHSV, para distintos
volimenes de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion H; /
Carga = 100 NV/V.

Figura 6.2.- Fraccion de mojado del lecho catalitico vs. LHSV, para
distintos volimenes de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi,

Relacion H, / Carga = 100 NV/V.

Pag.

9

11

11

21

28

39

40

43

64

65

Xii



Figura 6.3.- Retencion de liquido vs. LHSV, para distintos volumenes
de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacién H;, / Carga = 100

NV/V.

Figura 6.4.- Caida de Presion vs. LHSV, para distintos volimenes de
reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacién H, / Carga = 100

NV/V.

Figura 6.5.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 155 m?
alcanzados al variar LHSV. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion
H, / Carga = 100 NV/V.

Figura 6.6.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 0,005 m?
alcanzados al variar LHSV. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacién
H, / Carga = 100 NV/V.

Figura 6.7.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 0,0002 m?®,
alcanzados al variar LHSV. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacién
H, / Carga = 100 NV/V.

Figura 6.8.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi,
LHSV =0,5h"™.

Figura 6.9.- Fraccion de mojado del catalizador vs. Relacion H2 /
Carga, para diferentes volimenes de reactores. T = 643,15 K, P =

1000 psi, LHSV = 0,5 h-1.

67

69

70

71

71

74

75

Xiii



Figura 6.10.- Caida de presion vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volimenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi,
LHSV =0,5h™.

Figura 6.11.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H; /
Carga, para el reactor de volumen 155 m®. T = 643,15 K, P = 1000
psi, LHSV =0,5 h™.

Figura 6.12.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H; /
Carga, para el reactor de volumen 0,005 m*. T = 643,15 K, P =
1000 psi, LHSV = 0,5 h™.

Figura 6.13.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H; /
Carga, para el reactor de volumen 0,0002 m® T = 643,15 K, P =
1000 psi, LHSV = 0,5 h™.

Figura 6.14.- Variacién de la cantidad de moles de hidrégeno en el
liquido ante diferentes relaciones H, / Carga, para el reactor de
volumen 155 m®. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™.

Figura 6.15.- Conversién global de DBT vs. Temperatura de entrada,
para diferentes volimenes de reactores. P = 1000 psi, LHSV = 0,5
h™, H, / Carga = 300 NV/V.

Figura 6.16.- Fraccion de mojado del catalizador vs. Temperatura de
entrada, para diferentes volimenes de reactores. P = 1000 psi,

LHSV = 0,5 h!, H, / Carga = 300 NV/V.

76

78

78

79

79

81

82

Xiv



Figura 6.17.- Caida de Presion vs. Temperatura de entrada, para
diferentes volimenes de reactores. P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h*,
H, / Carga = 300 NV/V.

Figura 6.18.- Conversion global de DBT vs. Presion de entrada, para
diferentes volimenes de reactores. T = 613,15 K, LHSV = 0,5 h™,

H, / Carga = 300 NV/V.

Figura 6.19.- Fraccion de mojado del lecho catalitico vs. Presion de
entrada, para diferentes volimenes de reactores. T = 613,15 K,
LHSV = 0,5 h!, H, / Carga = 300 NV/V.

Figura 6.20.- Caida de presion vs. Presion de entrada, para diferentes
volimenes de reactores. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h™, H, / Carga

=300 NV/V.

Figura 6.21.- Perfiles de Temperatura vs. Longitud del reactor, para
diferentes presiones de entrada. Reactor de 155 m*. T = 613,15 K,
LHSV = 0,5 h'!, H, / Carga = 300 NV/V.

Figura 6.22.- Perfiles de Temperatura vs. Longitud del reactor, para
diferentes presiones de entrada. Reactor de 155 m®. T = 643,15 K,
LHSV = 0,5 h!, H, / Carga = 300 NV/V.

Figura 6.23.- Retencion de liquido vs. LHSV, para diferentes
volumenes de reactores. Comparacion de correlaciones. T =

643,15 K, P = 1000 psi, H, / Carga = 100 NV/V.

83

84

85

86

87

88

90

XV



Figura 6.24.- Retencion de liquido vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. Comparacion de
correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™.

Figura 6.25.- Retencion de liquido vs. Temperatura de entrada, para el
reactor de 155 m>. Comparacién de correlaciones. P = 1000 psi,
LHSV =0,5h?, Hy/ carga = 100 NV/V.

Figura 6.26.- Retencién de liquido vs. Presion de entrada, para el
reactor de 155 m®. Comparacion de correlaciones. T = 643,15 K,
LHSV = 0,5 h™, H, / carga = 100 NV/V.

Figura 6.27.- Caida de Presion vs. Temperatura de entrada, para el
reactor de 155 m>. Comparacién de correlaciones. P = 1000 psi,
LHSV = 0,5 h™, H, / carga = 100 NV/V.

Figura 6.28.- Caida de Presion vs. Presion de entrada, para el reactor
de 155 m*. Comparacion de correlaciones. T = 643,15 K, LHSV =
0,5 h™, H, / carga = 100 NV/V.

Figura 6.29.- Conversién global de DBT vs. Relacién H, / carga, para
diferentes volumenes de reactores. Comparacion de
correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™.

Figura 6.30.- Perfiles de Temperaturas para diferentes relaciones H, /

Carga. T =643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™*. Vg = 155 m°.

91

92

92

94

94

96

97

XVi



Figura 6.31.- Perfiles de Temperaturas para diferentes relaciones H; /
Carga. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™. Vg = 0,005 m°.
Figura 6.32.- Perfiles de Temperaturas para diferentes relaciones Hy /
Carga. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™t. Vg = 0,0002

m?.

Figura 6.33.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / Carga.
Variaciones en la velocidad de reaccion. T = 643,15 K, P = 1000
psi, LHSV =0,5 h™.

Figura 6.34.- Perfiles de temperatura para distintas relaciones
H,/Carga. Comparacion de cinética. T = 643,15 K, P = 1000 psi,
LHSV = 0,5 h™, Vg = 155 m®,

Figura 6.35.- Perfiles de temperatura para distintas relaciones
H,/Carga. Comparacion de cinética. T = 643,15 K, P = 1000 psi,
LHSV = 0,5 h™, Vg = 0,005 m°.

Figura 6.36.- Perfiles de temperatura para distintas relaciones
H./Carga. Comparacion de cinética. T = 643,15 K, P = 1000 psi,
LHSV = 0,5 h™, Vg = 0,0002 m°.

Figura 6.37.- Conversién global de DBT vs. Relacién H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. Comparacion de casos

Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P =1000 psi, LHSV=0,5 h™.

XVii

97

98

99

100

101

101

103



Figura 6.38.- Fraccion de mojado del lecho catalitico vs. Relacion H; /
Carga, para diferentes volumenes de reactores. Comparacion de
casos Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV
=0,5h™.

Figura 6.39.- Retencion de liquido vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. Comparacion de casos
Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P =1000 psi, LHSV=0,5 h™.

Figura 6.40.- Caida de presiébn vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. Comparacion de casos
Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P =1000 psi, LHSV=0,5 h™.

Figura A.1.- Conversion global de DBT vs. LHSV, para distintos
volimenes de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion H; /

Carga = 100 NV/V.

Figura A.2.- Conversidon global de DBT vs. LHSV, para distintos
volimenes de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacién H; /
Carga = 300 NV/V.

Figura A.3.- Conversion global de DBT vs. LHSV, para distintos
volumenes de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion H, /
Carga = 500 NV/V.

Figura A.4.- Fraccion de mojado del lecho catalitico vs. LHSV, para
distintos volumenes de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi,

Relacion H, / Carga = 100 NV/V.

XViii

104

105

106

119

119

120

120



Figura A.5.- Fraccion de mojado del lecho catalitico vs. LHSV, para
distintos volimenes de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi,

Relacion H;, / Carga = 300 NV/V.

Figura A.6.- Fraccion de mojado del lecho catalitico vs. LHSV, para
distintos volimenes de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi,
Relacion H, / Carga = 500 NV/V.

Figura A.7.- Retencion de liquido vs. LHSV, para distintos volimenes
de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacién H, / Carga = 100

NV/V.

Figura A.8.- Retencion de liquido vs. LHSV, para distintos volimenes
de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacién H;, / Carga = 300

NV/V.

Figura A.9.- Retencion de liquido vs. LHSV, para distintos volimenes
de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacién H, / Carga = 500
NV/V.

Figura A.10.- Caida de Presion vs. LHSV, para distintos volumenes de
reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacién H, / Carga = 100
NV/V.

Figura A.11.- Caida de Presion vs. LHSV, para distintos volumenes de
reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion H, / Carga = 300

NV/V.

121

121

122

122

123

123

124

XiX



Figura A.12.- Caida de Presion vs. LHSV, para distintos volimenes de
reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacién H, / Carga = 500
NV/V.

Figura A.13.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 155 m?
alcanzados al variar LHSV. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion

H, / Carga = 100 NV/V.

Figura A.14.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 0,005 m?
alcanzados al variar LHSV. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion
H, / Carga = 100 NV/V.

Figura A.15.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 0,0002 m?
alcanzados al variar LHSV. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacién
H, / Carga = 100 NV/V.

Figura A.16.- Conversién global de DBT vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volimenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi,
LHSV =0,5h™.

Figura A.17.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volimenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi,
LHSV =1h™

Figura A.18.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi,

LHSV=1,5h™
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Figura A.19.- Fraccion de mojado del catalizador vs. Relacion H; /
Carga, para diferentes volumenes de reactores. T = 643,15 K, P =
1000 psi, LHSV = 0,5 h™.

Figura A.20.- Fraccion de mojado del catalizador vs. Relacion H; /
Carga, para diferentes volumenes de reactores. T = 643,15 K, P =
1000 psi, LHSV =1 h™.

Figura A.21.- Fraccion de mojado del catalizador vs. Relacion H; /
Carga, para diferentes volimenes de reactores. T = 643,15 K, P =
1000 psi, LHSV = 1,5 h™.

Figura A.22.- Caida de Presion vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volimenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi,
LHSV =0,5h™.

Figura A.23.- Caida de Presion vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volimenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi,
LHSV =1h™

Figura A.24.- Caida de Presion vs. Relacién H, / Carga, para
diferentes volimenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi,
LHSV=1,5h"

Figura A.25.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H, /
Carga, para el reactor de volumen 155 m®. T = 643,15 K, P = 1000

psi, LHSV =0,5 h™.

128

128

129

129

130

130

131

XXi



Figura A.26.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H; /
Carga, para el reactor de volumen 0,005 m*. T = 643,15 K, P =
1000 psi, LHSV = 0,5 h™.

Figura A.27.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H; /
Carga, para el reactor de volumen 0,0002 m® T = 643,15 K, P =
1000 psi, LHSV = 0,5 h™.

Figura A.28.- Conversion global de DBT vs. Temperatura de entrada,
para diferentes volimenes de reactores. P = 1000 psi, LHSV = 0,5
h™, H, / Carga = 300 NV/V.

Figura A.29.- Conversién global de DBT vs. Temperatura de entrada,
para diferentes volumenes de reactores. P = 700 psi, LHSV = 0,5
h™*, H, / Carga = 300 NV/V.

Figura A.30.- Conversién global de DBT vs. Temperatura de entrada,
para diferentes volumenes de reactores. P = 500 psi, LHSV = 0,5
h™*, H, / Carga = 300 NV/V.

Figura A.31.- Fraccion de mojado del lecho vs. Temperatura de
entrada, para diferentes volumenes de reactores. P = 1000 psi,
LHSV = 0,5 h!, H, / Carga = 300 NV/V.

Figura A.32.- Fraccion de mojado del lecho vs. Temperatura de
entrada, para diferentes volimenes de reactores. P = 700 psi,

LHSV = 0,5 h!, H, / Carga = 300 NV/V.
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Figura A.33.- Fraccion de mojado del lecho vs. Temperatura de
entrada, para diferentes volimenes de reactores. P = 500 psi,
LHSV =0,5h, Hy/ Carga = 300 NV/V.

Figura A.34.- Caida de presion vs. Temperatura de entrada, para
diferentes volimenes de reactores. P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h*,
H, / Carga = 300 NV/V.

Figura A.35.- Caida de presion vs. Temperatura de entrada, para
diferentes volimenes de reactores. P = 700 psi, LHSV = 0,5 h,

H, / Carga = 300 NV/V.

Figura A.36.- Caida de presion vs. Temperatura de entrada, para
diferentes volimenes de reactores. P = 500 psi, LHSV = 0,5 h™,
H, / Carga = 300 NV/V.

Figura A.37.- Conversion global de DBT vs. Presién de entrada, para
diferentes volimenes de reactores. T = 613,15 K, LHSV = 0,5 h™,
H, / Carga = 300 NV/V.

Figura A.38.- Conversion global de DBT vs. Presion de entrada, para
diferentes volimenes de reactores. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h™,
H, / Carga = 300 NV/V.

Figura A.39.- Fraccion de mojado del lecho catalitico vs. Presion de
entrada, para diferentes volumenes de reactores. T = 613,15 K,

LHSV = 0,5 h!, H, / Carga = 300 NV/V.
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Figura A.40.- Fraccion de mojado del lecho catalitico vs. Presion de
entrada, para diferentes volumenes de reactores. T = 643,15 K,
LHSV =0,5h, Hy/ Carga = 300 NV/V.

Figura A.41.- Caida de Presion vs. Presion de entrada, para diferentes
volimenes de reactores. T = 613,15 K, LHSV = 0,5 h™, H, / Carga

=300 NV/V.

Figura A.42.- Caida de Presion vs. Presion de entrada, para diferentes
volimenes de reactores. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h™, H, / Carga

=300 NV/V.

Figura A.43.- Perfiles de Temperatura vs. Longitud del reactor, para
diferentes presiones de entrada. Reactor de 155 m3. T = 613,15
K, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 NV/V.

Figura A.44.- Perfiles de Temperatura vs. Longitud del reactor, para
diferentes presiones de entrada. Reactor de 155 m*. T = 643,15 K,
LHSV = 0,5 h™*, H2 / Carga = 300 NV/V.

Figura A.45.- Retencion de liquido vs. LHSV, para diferentes
volumenes de reactores. Comparacion de correlaciones. T =
643,15 K, P = 1000 psi, H, / Carga = 100 NV/V.

Figura A.46.- Retencion de liquido vs. LHSV, para diferentes
volumenes de reactores. Comparacion de correlaciones. T =

643,15 K, P = 1000 psi, H, / Carga = 300 NV/V.
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Figura A.47.- Retencion de liquido vs. LHSV, para diferentes

volimenes de reactores. Comparacion de correlaciones. T

643,15 K, P = 1000 psi, H, / Carga = 500 NV/V.

Figura A.48.- Retencion de liquido vs. Relacion H, / Carga, para

diferentes  volumenes de reactores. Comparacion

correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™.

de

Figura A.49.- Retencion de liquido vs. Relacion H2 / Carga, para

diferentes  volimenes de reactores. Comparacion

correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV =1 h-1.

de

Figura A.50.- Retencion de liquido vs. Relacion H, / Carga, para

diferentes  volimenes de reactores. Comparacion

correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV =1,5 h™™.

de

Figura A.51.- Conversion global de DBT vs. Relacién H; / carga, para

diferentes  volimenes de reactores. Comparacion

correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™*.

de

Figura A.52.- Conversion global de DBT vs. Relacion H; / carga, para

diferentes volumenes de reactores. Comparacion de

correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV =1 h™%.

Figura A.53.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / carga, para

diferentes volumenes de reactores. Comparacion de

correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1,5 h™,
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Figura A.54.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / Carga.
Variaciones en la velocidad de reaccion. T = 643,15 K, P = 1000
psi, LHSV =0,5 h™.

Figura A.55.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / Carga.
Variaciones en la velocidad de reaccion. T = 643,15 K, P = 1000
psi, LHSV =1 h™.

Figura A.56.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / Carga.
Variaciones en la velocidad de reaccion. T = 643,15 K, P = 1000
psi, LHSV=15h™.

Figura A.57.- Conversién global de DBT vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. Comparacion de casos
Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P =1000 psi, LHSV=0,5 h™.

Figura A.58.- Conversién global de DBT vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. Comparacion de casos
Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV =1 h™.

Figura A.59.- Conversién global de DBT vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. Comparacion de casos
Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P= 1000 psi, LHSV=1,5 h™.

Figura A.60.- Fraccion de mojado del lecho vs. Relacion H, / Carga,
para diferentes volumenes de reactores. Comparacion de casos

Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P =1000 psi, LHSV=0,5 h™.
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Figura A.61.- Fraccion de mojado del lecho vs. Relacion H, / Carga,
para diferentes volimenes de reactores. Comparacion de casos
Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV =1 h™.

Figura A.62.- Fraccion de mojado del lecho vs. Relacion H, / Carga,
para diferentes volimenes de reactores. Comparacion de casos
Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P =1000 psi, LHSV=1,5 h™.

Figura A.63.- Retencion de liquido vs. Relacién H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. Comparacion de casos
Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P =1000 psi, LHSV=0,5 h™.

Figura A.64.- Retencion de liquido vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. Comparacion de casos
Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV =1 h™.

Figura A.65.- Retencion de liquido vs. Relacién H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. Comparacion de casos
Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P =1000 psi, LHSV=1,5 h™.

Figura A.66.- Caida de presion vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. Comparacion de casos
Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P =1000 psi, LHSV=0,5 h™.

Figura A.67.- Caida de presion vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. Comparacion de casos

Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV =1 h™.

XXVii

149

149

150

150

151

151

152



XXViii

Figura A.68.- Caida de presion vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. Comparacion de casos

Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P =1000 psi, LHSV=1,5h™. 152
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GLOSARIO

Holdup de liquido: De ésta forma se llama generalmente, por su

nombre en inglés, al liquido retenido en un volumen de reactor.
Pellet: Se refiere a la unidad de particula de catalizador.

Runaway: Asi se define el estado de inseguridad y/o peligro de
explosion en los reactores, en donde debido generalmente a la presencia
de reacciones altamente exotérmicas, y a la formacion de zonas
calientes en el reactor, se hace imposible controlar el aumento de
temperatura la cual puede llegar a generar un calor producido, superior

al que puede ser retirado.
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I.- INTRODUCCION

Unos de los problemas mas importantes a resolver a escala mundial es la
contaminacion atmosférica ocasionada por las emisiones téxicas de las industrias.
Los gases que registran mayores indices de emision anual son los Oxidos de
carbono, nitrogeno y azufre los cuales son generados principalmente por la
industria petrolera y/o por la combustién de los productos que se obtienen de la
misma.

En especifico el diéxido de azufre y los productos que este forma en la
atmosfera, son considerados muy peligrosos para la salud humana, la vegetacion

y hasta para las estructuras de las edificaciones debido a su alta accion corrosiva.

Las soluciones propuestas para el problema de la contaminacion del aire
causada por el azufre son diversas, algunas sugieren la utilizaciéon de
combustibles con bajo contenido de azufre, mientras que otras apuntan hacia la
remocién del azufre antes, durante, o después del proceso de combustion. En este
sentido y con el fin de colocar en el mercado productos con bajo contenido de
azufre, en las refinerias venezolanas se han implementado en la mayoria de los
procesos, secciones de hidrotratamiento para lograr la hidrodesulfurizacién de los
combustibles.

El reactor multifasico trickle bed, por las caracteristicas de funcionamiento y
operacion, es ampliamente recomendado para trabajos de hidrotratamiento, por lo

que es utilizado para la remocion del azufre en las corrientes de gasoéleos de vacio



y diesel dentro del proceso de refinacion. En dichos reactores se introduce una
alimentacion combinada de combustible (liquido) e hidrégeno (gas), y la reaccion
entre el liquido y el gas toma lugar en la superficie del catalizador, para lograr las

especificaciones requeridas de azufre en el combustible de salida.

Uno de los principales problemas que se presentan en el disefio de este tipo
de reactores, consiste en la dificultad para el establecimiento de la distribucion de
los flujos de gas y liquido dentro del lecho catalitico, con el fin de obtener un buen
contacto entre los reactantes y el catalizador. Precisamente, esta dificultad es una
de las razones que origina la necesidad de generar un modelo, que permita
posteriormente realizar simulaciones, que faciliten el disefio de este tipo de

reactores.

La viabilidad econ6mica de este tipo de reactores en los procesos de
hidrodesulfurizacion, y la inminente necesidad de estudio del mismo en pro de una
optimizaciébn operativa, con el objetivo de alcanzar a mediano plazo las
especificaciones requeridas de azufre en el diesel, hace que este proyecto de
modelaje tenga un valor agregado, sobre lo que es de por si crear un modelo

programado que aun los simuladores comerciales no presentan.

Una de las razones que justifica esta preferencia de procesos con este tipo de
reactores, radica en que estos procesos cataliticos involucran la utilizacion de
hidrogeno, el cual se obtiene como subproducto en grandes cantidades en
procesos como la reformacion catalitica. Y precisamente el mismo incremento del

requerimiento en el mercado de combustibles con mayor octanaje, ha propiciado



la expansion en el area de reformacion, por lo que la disponibilidad de hidrogeno
se ha elevado y hace que estos procesos se conviertan econdmicamente
rentables en cuanto a la disponibilidad de la materia prima.

El objetivo de éste trabajo es precisamente generar y programar un modelo
matematico, que permita el ingreso de variables termodinamicas y fisicas desde el
simulador de procesos comercial PROII con Provision, para simular reactores

trifasicos Trickle Bed, utilizados en la hidrodesulfurizacion de diesel y VGO.

En los proximos capitulos, el lector encontrara una amplia resefia de los
reactores trickle bed, la formulacién del modelo mateméatico propuesto con las
respectivas suposiciones realizadas, el planteamiento de los escenarios evaluados
para la validacion del modelo y los resultados de los estudios de sensibilidad
realizados, con las respectivas conclusiones y recomendaciones derivadas del

anélisis.



II.- PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

Las especificaciones establecidas por la Asociacion de Proteccion Ambiental
de los Estados Unidos (Environmental Protection Agency, EPA), indican que el
contenido maximo permitido de azufre en el diesel actualmente es de 500 ppm.
Sin embargo, para el mes de junio del afio 2006, se implementara en Estados
Unidos un nuevo reglamento que obliga a disminuir el contenido de azufre en el

diesel desde el valor actual hasta la cantidad de 15 ppm.

Petrdleos de Venezuela (PDVSA), produce actualmente diesel con diferentes
contenidos de azufre, que van desde 500 hasta 10.000 ppm. En vista que esta
industria venezolana esta ampliamente involucrada en el proceso de globalizacion
mundial, el nuevo reglamento a ser implementado por la EPA indica la necesidad
de realizar modificaciones en los procesos de hidrodesulfurizacion actuales, para
mejorar la calidad del diesel y alcanzar las nuevas especificaciones.

En este sentido PDVSA, en su afan por adaptarse a estos requerimientos
ambientales a mediano plazo, considera necesario e imprescindible, estudiar el
comportamiento de los reactores trickle bed, en funcién de optimizar las

operaciones del mismo.

Debido a que no existe en los simuladores comerciales la posibilidad de
estudiar reactores con la complejidad del reactor trickle bed, en el aspecto de no
contar con la opcion de operacidon con reacciones multifasicas en un lecho

catalitico parcialmente mojado en donde son posible reacciones en ambas fases



fluidas, la intencion de este proyecto fue desarrollar un modelo para este tipo de
reactores, que permite su simulacién con la ventaja de tener acceso a las
variables termodinamicas necesarias estimadas en los simuladores comerciales

existentes, valiéndose del uso previo de lenguajes de programacion.



lll.- REACTOR TRICKLE BED — DESCRIPCION

Existen diferentes formas de describir los reactores multifasicos. En principio,
todos los reactores en los cuales mas de una fase esta presente podrian ser
definidos como multifasicos. Sin embargo, esta especificacion es generalmente
utilizada para identificar sistemas constituidos al menos por dos fases fluidas (gas-
liquido, liquido-liquido), o sistemas trifasicos (gas-liquido-solido). En adelante, se
centrard la atencion en reactores trifasicos, en los cuales la fase solida esta

constituida por el catalizador.

Los reactores trifasicos, son ampliamente empleados en procesos cataliticos
debido a la versatilidad que ofrecen, entre ellos se pueden mencionar los
siguientes: Hidrogenacién, Hidrodesulfurizacion, Hidrodenitrificacion, Sintesis

Fischer-Tropsch, Hidrocraqueo.

Estos reactores se pueden clasificar, de acuerdo a la fase sdlida, en reactores
de lecho fijo y reactores de lecho suspendido. En los primeros el catalizador se
encuentra estatico dentro del reactor, mientras que en el segundo, el catalizador

sé6lido estd en movimiento.

Los rectores trifasicos pueden ser operados en forma continua, semi-batch y
batch. En la operacion continua existe flujo continuo de ambas fases, y
generalmente se emplea en las reacciones rapidas. En la operacion semi-batch, la
fase liquida una vez alimentada al reactor no sale hasta el final de la operacion,

pero el gas fluye en forma continua; este modo se recomienda para convertir una



carga de liquido en producto mediante reacciones lentas. En la operacion batch,
inicialmente se carga el reactor con gas y liquido, sin que posteriormente haya
flujo de alguna de las fases fuera del equipo; este esquema de operacién se

presenta frecuentemente en escala laboratorio.

La escogencia del reactor mas adecuado para un proceso determinado, esta
estrictamente relacionada con los requerimientos y caracteristicas del proceso
mismo, y de los aspectos de ingenieria relacionados. En el caso de los procesos
de hidrodesulfurizacion de diesel y VGO, los reactores de lecho escurrido (trickle
bed), los cuales son operados en forma continua con flujo de gas y liquido en
forma descendente y co - corriente, son los frecuentemente utilizados debido a las

siguientes ventajas ante los otros:

1) El campo del flujo de liquido, esta cercano al de un reactor ideal tipo flujo

pistén, por lo que son posibles altas tasas de conversion.

2) Operaciones seguras ante condiciones de altas presiones y temperaturas.

3) Alta relacion catalizador / reactante. Esta caracteristica permite altas
velocidades de reaccion y minimizar cualquier reaccion indeseable.

4) Ausencia de partes moviles dentro del reactor, lo que disminuye los costos
de mantenimiento y operacion.

5) El flujo de liquido puede ser fijado, en términos del mojado del catalizador, y
las resistencias de transferencia de masa y calor.

6) La separacion del catalizador y los productos no es necesaria. Este paso

podria ser muy costoso, a parte de poder causar serios problemas operacionales



gue podrian interferir con la operacion continua del proceso.

Naturalmente, existen algunas desventajas que no se pueden dejar de
mencionar. Entre éstas se tienen: baja capacidad calorifica, lo que puede causar
dificultades en el control de temperatura durante las operaciones; en los procesos
donde la presencia de venenos del catalizador es frecuente, podria resultar poco
econdémico el reemplazo frecuente del lecho catalitico.

A continuacién se exponen las principales caracteristicas y parametros de los
reactores Trickle Bed.

3.1.- Regimenes de Flujo:

Los regimenes hidrodindmicos en un reactor Trickle Bed, estdn dados por la
forma como las fases liquidas y gaseosas se distribuyen espacialmente al
descender a través del lecho empacado. En los reactores Trickle Bed, como se
menciond anteriormente, el liquido fluye a través del lecho catalitico en forma
descendente como una pelicula que cubre la superficie del mismo, mientras que el

gas fluye co - corriente por los espacios vacios.

Dependiendo de las propiedades fisicas de los fluidos, de las velocidades de
gas y liquido que se manejan, de la presion, la temperatura y, de la forma, tamafio
y porosidad de las particulas de relleno, pueden presentarse varios patrones de
flujo.

Muchos estudios se han llevado a cabo para flujos de dos fases en co -
corriente descendente con sistemas no espumantes. Sato et al. (1973); Midoux et

al. (1976); Specchia y Baldi (1977); todos ellos han registrado cuatro regimenes



para un sistema aire — agua, ver figura 3.2.
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Figura 3.1.- Representacion esquematica Figura 3.2.- Representacion esquematica de los
de un reactor trickle bed. regimenes de flujo encontrados en un reactor trickle
bed: a) flujo escurrido, b) flujo pulso, c) flujo de rocio,

d) flujo burbuja.

El flujo escurrido (régimen de baja interaccién), es observado a bajos flujos de
gas y liquido (L < 3 a 5 kg/m?.s), con baja interaccién hidrodinamica, ya que el
liquido se muestra mojando el lecho catalitico y moviéndose en forma de canales
laminares, mientras que la fase gaseosa se distribuye en forma continua sobre el
empaque. En este régimen, la influencia que ejerce una fase sobre otra es
despreciable, por lo que la transferencia de masa practicamente no se ve
influenciada por la variacion del caudal de gas.

Si se incrementa el flujo de gas en comparacioén al flujo de liquido, aparece el

régimen de rociado, donde el liquido es arrastrado por el gas en forma de gotas.
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Pero si por el contrario, se incrementa el flujo de liquido (L entre 5y 35 kg/m?.s), y
se mantiene el flujo de gas, se observa el flujo pulsante, caracterizado por la
formacion de dos zonas intercaladas, ricas en liquido y gas respectivamente.
Estas fluctuaciones son debidas a la formacion de puentes de liquido en los
canales del lecho, causadas por el grosor de las peliculas de liquido, las cuales
forman olas debido a la interaccion con el flujo gaseoso. En este régimen, el
mojado de las particulas es casi completo, lo que implica un aumento del area

interfacial solido — liquido, mejorando la transferencia de masa.

Cuando el flujo de liquido es incrementado (L > 35 kg/mZ.s), y es bajo el flujo
de gas, se observa el patréon de burbuja, en donde la fase liquida es continua, y la
fase gaseosa es arrastrada a lo largo del reactor en forma de burbujas; cuando el
flujo de gas se incrementa hasta el punto en que las burbujas se elongan y su

forma se vuelve irregular, se dice que el régimen es de burbuja dispersado.

Estos cuatro regimenes se ubican generalmente dentro de las siguientes dos
categorias, referidas al nivel de interaccién, baja interaccion y alta interaccion.
Mientras el régimen de baja interaccion (régimen de flujo escurrido), se manifiesta
a bajos rendimientos de liquido y gas, el régimen de alta interaccion (flujos en
régimen pulso, rocio, burbuja / burbuja dispersa) toma lugar de moderados a altos
flujos de fluidos.

Varios mapas de flujos han sido propuestos para sistemas espumosos y no
espumosos, por ejemplo por Charpentier y Favier (1975, figuras 3.3a y 3.3b)

quienes construyeron diagramas para ambos tipos de fluidos (hidrocarburos
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€esSpumosos y N0 espumosos), utilizando reactores trickle bed operados a presion

atmosférica.
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Figura 3.3a.- Diagrama de patrones de flujo Figura 3.3b.- Diagrama de patrones de flujo
para liquidos no espumosos. para liquidos espumosos.

El método mas comun para detectar la transicion entre diferentes regimenes
de flujo, consiste en la observacion del patron de flujo a través de columnas de
paredes transparentes. La naturaleza subjetiva de este método ha redundado en
la gran variedad de nombres reportados para los diferentes regimenes de flujo y

en la incertidumbre de sus limites. Sin embargo, la representacion grafica de los
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datos experimentales en forma de mapas de regimenes de flujo es muy util
considerando la carencia de una teoria generalizada aceptable respecto al

mecanismo de transicion entre los distintos regimenes.

3.2.- Caida de Presion:

La caida de presion especifica de las dos fases AP/z, es definida como la
variacion de la presion interna por unidad de longitud del reactor. Este es un
pardmetro importante desde el punto de vista del disefio, ya que esta relacionado

con la energia suministrada al sistema.

Dependiendo de las condiciones de operacién, la caida de presién puede
variar desde muy pequefios valores en flujo escurrido, a muy altos valores en los
regimenes de alta interaccion, como lo demuestran los estudios realizados por
Midoux et al. (1976), Specchia y Baldi (1977), y Talmor (1977), quienes registran
que la caida de presion se incrementa cuando las tasas de flujo de gas y liquido
aumentan. Sin embargo, aunque la precision de esta determinacién es buena para
los flujos escurridos y de burbujas dispersas, no lo es para el flujo pulsante, debido

a las importantes variaciones en la caida de presion que se presentan.

Por otra parte, Midoux et al. (1976), encontraron que la pérdida de presion
para liquidos con tendencia a formar espumas (flujo espumante) puede ser diez
veces mas grande que para liquidos no espumantes, aunque las tasas de flujo de
gas y liquido, y las propiedades fisico — quimicas sean las mismas para ambos.

En los regimenes de baja interaccidn, la caida de presién puede ser predicha

por una correlacion del tipo Ergun, como es el caso del modelo fenomenolégico



expuesto por Holub et al. (1992,1993) y que se expone a continuacion:

3 YN >4 2
T N N L 10
pL-9-Z RL Ga|_ Ga|_
3 Y > A2
y, = AP +1=( €8 j.EIEG+E2_ReG (3.1b)
PG 92 eg —R, Gag Gag
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Mientras que para regimenes de alta interaccion, una buena precision se

obtiene con la correlacion de Al-Dahhan et al. (1998), que no es mas que un

modelo extendido del propuesto por Holub et al., que al incorporar los pardmetros

fs y fy, involucra correcciones para el grado de interaccion entre las fases. Notese

gue cuando fs = f,= 0, el modelo se reduce al expuesto anteriormente.

¥ = +1 (32&)
. pL-9-Z
Wo = 2P 41 (3.2b)
Pc-9-Z
> |E,-Re, E, -Re’ (R,
¥, :(S_Bj JE e Fa e +f, L [1_p_G_qJLJ (3.2¢)
R, Ga, Ga, R PL

2
3 El‘(ReG_fv : (—RL:Rei] EZ'[Re_G_fv : (_RL;ReiJ

W =| 5B ] _ _ 3.2d
: [SB_RL = . = (3.2d)




PL
V.~ -d. -
Re — i,GL " Yp pl_\
TN S
Re; = ¢, -mL 0<m <5

Re; =¢, - }3,05+5-1n¢q, 5<mn, <30

Re, =¢, - p05+25-In€ -  n >30

Donde:
: — R ~R, 87
o, = 1275.% ”L.\/\{JL.GaL._;.(lJrfS.( L+Pc  *e
1 .J7 PL Mg €p Re P L

3 ~
1 — (R (-R Y
nL—W.\/\{JL.GaL.(_LJ .(1+fs.—'-/.p_G._Gj
5-€ € RL o WL

(3.2e)

(3.2f)

(3.29)

(3.2h)

(3.2i)

(3.2))

(3.2K)

14

A parte de estos modelos para estimar la caida de presion en reactores Trickle

Bed, existe una amplia lista de correlaciones empiricas, entre las cuales se

pueden mencionar las siguientes:
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Tabla 3.1.- Correlaciones para predecir la caida de presion en reactores trickle

bed.

Correlacion: Expresion:

Ellman et al. (1988):

Régimen de baja interaccion:

APdh ’pG _
2.2-G?
Re}

&, =
> €,001+Re"

Régimen de alta interaccién:

AP-dy, - pg
2.2-G?
Re0,25. Wq(_J'Z

L

(+317-Re!S we2

Wammes et al. (1991a):

o

Régimen de baja interaccion:

AP—'dpzﬂss{ ki
Oﬁ'pG'Z'ng ne - (-5 _

Larachi et al. (1991):

Régimen de baja interaccion:

17,3

200'«(5 ‘6231,2 +85‘«G '8230,5

-6,96- € -5, ) +53,27 - €5 -8, )7

-0,37
PG " Vs,G 'dp'SB} .{ 1-¢g
8B‘(—BL

2.7.G2 keL'WeLEIZS .Xngg '[31,3+ keL-WeLEIZS 'XGﬂS}

Larachi et al. (1994):

Régimen de alta interaccion:

15,9

2.7.G2 keL'WeLEIZS 'Xst '[45,64- keL-WeLEIZS 'Xeﬂsi

(3.33)

(3.3b)

(3.4a)

(3.4b)

(3.5)

(3.6)

(3.7)
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3.3.- Retencidn de Liquido y Gas:

La retencion de liquido o holdup (R.), se define como el volumen de liquido
contenido en una unidad de volumen de la columna, es una medida, aunque
aproximada e incompleta, de la efectividad de contacto entre el liquido y el

catalizador soélido.

El holdup de liquido juega un papel importante en la hidrodinamica y en la
transferencia de calor y masa de los reactores trickle bed. En las reacciones
altamente exotérmicas, el conocimiento del holdup de liquido es esencial para
evitar la formacién de zonas calientes dentro del reactor, y prevenir un posible
runaway. El holdup de liquido también afecta la eficiencia de mojado del
catalizador, la cual a su vez afecta la selectividad de la reaccién dependiendo si la
reaccion toma lugar sobre el area mojada solamente, o sobre las areas seca y

mojada del catalizador.

El holdup de liquido comprende al liquido retenido internamente en los poros
del catalizador, definido como holdup interno (R_ i), mas el que se encuentra por
fuera del catalizador ocupando parcialmente el volumen del lecho empacado,
definido como holdup externo. Este ultimo puede ser dividido en holdup estatico
(RLs) 0 residual, y en holdup dinamico (R gin).

El holdup estético esta dado por la fraccion de liquido que permanece en el
lecho después que este ha sido mojado completamente y drenado, y depende de
las propiedades fisicas del liquido y, de la forma, tamafio y capacidad de mojado

de las particulas; el holdup dinamico, es la fraccion de liquido recolectado en el
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fondo de la columna cuando el liquido es drenado luego de haber sido cerrada
subitamente la alimentacion, y se ve afectado por el flujo de gas y liquido, las
propiedades fisicas de los mismos y las caracteristicas del empaque

La retencion de liquido total, puede ser determinada para particulas porosas y
no porosas por método de pesado o a través de una técnica con trazador (Sato et
al., 1973; Midoux et al., 1976).

Muchas veces y como se presentard mas adelante, las correlaciones que se
han desarrollado para estimar el holdup de liquido, vienen expresadas en funcién
de la saturacién de liquido (B.), que es un parametro que mide la cantidad de
liquido contenido en el volumen vacio del reactor. La forma de obtener la retencién
de liquido a partir de la saturacién es a partir de la relacién con la porosidad del

lecho:
R =B &g (3.8)

El holdup estético, situado alrededor de los puntos de contacto de las
particulas, resulta del balance entre las fuerzas capilares y gravitacionales, y es
independiente del flujo de gas y, del flujo y viscosidad del liquido. Van Swaaij et al.
(1969) correlacionaron empiricamente el holdup estatico como una funcién del

namero de E6tvos (EO):

1 0,05

BL'5t=§'1+o,045-E6

(3.9)

Saez et al. (1991) experimentaron con numeros de Eotvos entre 0,03y 5, y

para este rango propusieron la siguiente correlacion:
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1 ol
e 1+E0

BL,st =

(3.10)

Wammes et al. (1991b) determinaron el holdup estatico para agua, etanol y
40% de etilenglicol en agua, en un reactor trickle bed. En su trabajo ellos lograron
demostrar que las relaciones anteriores arrojan una buena descripcion de la
retencion estética; mientras que ambas también arrojan errores similares para
nameros de E6tvos en el rango de 1,2 < E6 < 3,2.

Para el célculo del holdup total y dindmico las correlaciones mas importantes

estan listadas a continuacion:

Tabla 3.2.- Correlaciones para predecir el holdup total y dinamico de liquido

en reactores trickle bed.

Correlacion: Expresion:

holdup dinamico:
Specchia 'y Baldi (1977):
0,3 <Re, <3000

-1
0<v,g <1l m:s

-0,42 0,65
BLan = 3,86 - Re[™™. (Gal_ ‘(1 + > AgP ZD ‘(av 'dpj (3.11)
L9

Kohler y Richarz (1985):
0,3 <Re, <3000, Re; =0

BLn = 3/42-Re)>-Ga ¥ [— (3.12)
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0,1 <Re <8, Reg <10
01<P<1 MPa

Rel>3 a, -d "%
BLgn =342 —=—.Ga *%.| L P (3.13)
L,din Reg’Bl L £g
Wammes et al. (1991b):
0<Re <11, vig=0m-s™
a d 0,65
BLdn = 3:8-Rel*°-Ga % (u] (3.14)
€p

2 <Re, <55

0<pgVsg <25 kg-m?.s7!

-0,42 0,65
Buar =3,8-Re8’55-[GaL -(1+ = ZD (ﬂ] (3.15)
5

holdup total:
Larachi et al. (1991):

0,5<Re <49
0,003<pg-Veg <2,2 kg-m? s

B =1-10"" (3.16a)
We0,15
r=122.——+ (3.16b)
X4 -Rep?

Holub et al. (1993):

0 <Re_ <150
0 <Re; <1000

R =|E, - (3.17)
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Como se puede observar en las expresiones de la tabla 2, el holdup de liquido
es generalmente correlacionado usando el nimero de Reynolds (Re) y el numero
de Galileo (Ga). El numero de Galileo representa la relacion del niumero de
Reynolds al cuadrado con el nimero de Froude (Fr), el cual es la relacion entre las
fuerzas asociadas con la energia cinética y las fuerzas asociadas con la

aceleracion.
3.4.- Contacto Liquido — Sdlido:

En los reactores trickle bed, como se ha mencionado anteriormente, la fase
liguida fluye en forma descendente y co - corriente al gas, sin embargo,
dependiendo de varios parametros el liquido puede cubrir s6lo una fraccion de la
superficie externa de las particulas, especialmente a bajas velocidades
superficiales de liquido. Por otra parte, se tiene que la tasa de conversion
observada en un reactor trifasico de lecho fijo puede ser afectada por numerosos
factores entre los cuales se encuentra precisamente el mojado del catalizador. El
efecto del mojado parcial del catalizador ha sido discutido por muchos
investigadores (Satterfield, 1975; Colombo et al., 1976; Giannetto et al., 1978;
Sicardi et al., 1980; Herskowitz y Smith, 1983; Lazzaroni et al.,1989; Al-Dahhan y
Dudukovic, 1995; Tsamatsoulis y Papayannakos,1996).

De acuerdo a Colombo et al. (1976), pueden considerarse dos tipos de mojado
de las particulas: mojado externo y mojado interno. La fraccion de la superficie
externa de la particula que es efectivamente mojada, es llamada factor de mojado

externo (fwex). El volumen interno de las particulas porosas podria llenarse solo
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parcialmente como resultado de varios factores, como es el caso de una pobre
distribucion de liquido a través del reactor, o la vaporizacion de un liquido volatil en
una reaccion altamente exotérmica. La fraccion del volumen interno de la particula
lleno de liquido se conoce como factor de mojado interno (fwin). Sin embargo, con
una distribucién razonable de un liquido no volatil y bajo condiciones de estado
estacionario, la eficiencia de mojado interna es cercana a la unidad, debido a los
efectos de la capilaridad. En la figura 3.4, se pueden apreciar las diferentes

estructuras de la retencién de liquido y el factor de mojado:

|:| Liguido gque fluye por el lecho
|:| Liguida intraparicula
- Liguido estancada

|:| Sas
|:| =dlido poroso

Figura 3.4.- Distribucién del flujo de liquido en los reactores trickle bed.

El mojado parcial de las particulas en un reactor trickle bed, puede aumentar o
reducir la velocidad global de reaccion, la cual depende de la naturaleza de los
reactivos limitantes que pueden estar presentes en una o ambas fases. Cuando
los reactivos se encuentran en la fase liquida, el area de transferencia de masa
liquido — sélido y la superficie activa del catalizador decrecen con la reduccion del
mojado externo e interno de las particulas de relleno, causando una caida de la

velocidad de reaccion. En sistemas donde los reactivos gaseosos son los
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limitantes, la disminucion del mojado del catalizador aumenta la velocidad de

reaccion.

Las técnicas experimentales utilizadas para determinar el factor de mojado,
son generalmente de dos tipos: las que utilizan métodos fisicos y las que utilizan
meétodos quimicos. Algunas técnicas que utilizan métodos fisicos se basan en
mediciones tales como fotografias o determinacion de la conductividad eléctrica
para estimar factores de mojado locales, sin embargo, esto no es muy conveniente
ya que a través de esta técnica se obtienen areas interfaciales locales, y en un
reactor trickle bed el area interfacial se forma y se rompe constantemente. Otra
técnica fisica utilizada es el llamado método del trazador que ofrece resultados
globales del factor de mojado. Esta técnica se basa en las curvas de respuesta del
reactor después de haber introducido una perturbacion en la concentracion de
entrada de un trazador quimico, arrojando como resultado constantes cinéticas de
reaccion o difusividades aparentes; estas respuestas se traducen en una relacion
entre difusividad aparente del trazador en las particulas porosas del lecho y la
difusividad obtenida con el trazador en presencia total del liquido. Las técnicas
experimentales que utilizan métodos quimicos se basan en el estudio de
reacciones quimicas, y estdn fundamentadas en la teoria de disolucién con
reaccion quimica; estos métodos quimicos permiten el célculo de &areas

interfaciales totales.

Satterfield (1975) destaca que la eficiencia de mojado depende directamente

de la velocidad superficial del liquido y que ademas aumenta con la retencion.
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Colombo et al. (1976) determinaron la eficiencia de mojado interna y externa a
partir del andlisis de las curvas de respuesta para un escaldén invertido en la
concentracion de entrada del trazador, encontrando que el mojado interno de las
particulas de catalizador es practicamente total, aln a bajas tasas de flujo de
liquido, siempre y cuando no ocurra mala distribucion de liquido y reacciones muy

exotérmicas; mientras que el mojado externo, calculado a partir de la relacion:

fvext = (3.18)

tiende a ser completo al aumentar el flujo de liquido, y depende del tamafio del
empaque y de la difusividad molecular del reactante; (kra ¥ kry SON las constantes

de reaccion de primer orden aparente y verdadera, respectivamente).

Investigaciones realizadas por otros autores, muestran que la carga minima de
liquido para el mojado completo de la superficie del empaque depende, de la
mojabilidad del sdlido, y de la tension superficial y la viscosidad del liquido. En una
superficie con buena mojabilidad, pequefias cargas de liquido fluyen sobre el
empaque en forma de pelicula, bafiandolo mucho mejor que cuando la superficie
tiene poca mojabilidad, donde el liquido tiende a escurrir sobre el empaque. Una
tensién superficial de liquido pequefa o alta viscosidad de liquido conducen a la
formacion de flujo en forma de pelicula (en régimen de baja interaccion), lo cual

también incrementa el factor de mojado (Hofmann, 1975).

Las investigaciones realizadas por Onda et al. (1967) y Puranik y Vogelpohl

(1974), sobre lechos empacados con particulas no porosas, muestran como el
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area superficial del empaque que es mojada por el liguido depende de las
propiedades del liquido y de su flujo. Onda et al. (1967) correlacionaron sus
resultados como:

0,75
Fo ext —lex;{ 1,36-Ga(z'°5 -We? (G—Cj ] (3.19)

G

y Puranik y Vogelpohl (1974) como:

0,206
et = 1,05-Re%. Wel13s (z—Cj (3.20)
L

donde o, es la tension superficial critica del material de construccion del relleno.

El factor de mojado externo calculado de los estudios de Colombo et al. (1976)
y Mills y Dudukovic (1981), junto con los valores del factor de mojado externo
reportado por Herskowitz et al. (1979), fueron correlacionados por Mills vy
Dudukovic como una funcion de los nimeros de Reynolds, Weber y Froude:

2 \~0,0615

ap .
2
€p

fuec = tanh 0,664-Rel > Fr'% . we oVt . (3.21)

Esta correlacion estd basada en datos que incorporan pocos puntos. Sin
embargo, una comparacion de los valores de f,, predichos por esta ecuacién, con
los valores publicados por Mata y Smith (1981) muestran discrepancias

significativas a bajas tasas de liquido, pero buena concordancia a altas.

El-Hisnawi et al. (1981, 1982) plantearon una correlacion para estimar la

fraccibn de mojado externa del catalizador, basada en los numeros
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adimensionales de Reynolds y Galileo, dicha correlacién se recomienda para

lechos cataliticos con porosidades pequefias en reactores trickle bed:
f, =1,617-Re'%*!. Ga %071 (3.22)

Lakota y Levec (1990), definen la eficiencia de mojado como la relacién del
coeficiente volumétrico de transferencia de masa en flujo bifasico y el coeficiente
volumétrico de transferencia de masa cuando fluye Unicamente liquido a la misma

velocidad intrinseca de liquido:

~

d
fuen = w (3.23)
SaW _fase

Al-Dahhan y Dudukovic (1995) correlacionaron los valores experimentales del

factor de mojado, obtenido a altas presiones a través de la técnica del trazador,

con las condiciones de operacién del reactor, obteniendo:

- q1/9
1+(¢P/z%
PL9

Ga,

fW =1,104 ‘Rei/3. (324)

3.5.- Distribucion Radial de Liquido:

Para el correcto disefio de un reactor trickle bed, es esencial tener una buena
distribucion radial de liquido, en la que todas las particulas de catalizador sean
efectivamente mojadas. Este parametro es particularmente importante para los
reactores a escala laboratorio, donde tanto el flujo de liquido como la longitud del
lecho son pequefios. Hay tres aspectos importantes de la distribucion de liquido,

gue deben ser considerados:
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1.- La profundidad del lecho debe ser tal, que se pueda alcanzar la distribucion
de liquido de equilibrio (esta es, la distribucion que no cambia con la profundidad
del lecho). Esta longitud del lecho depende de los flujos de gas y liquido, las
propiedades fisicas del liquido, tamafio y forma de la particula, diametro de la
columna y especialmente de la distribucion de la alimentacion en el tope del lecho
empacado.

2.- La distribucion de equilibrio del liquido, depende de los flujos de gas y
liquido, propiedades fisicas del liquido y, tamafio y forma de la particula. Una
distribucion inapropiada del liquido resulta en un uso no — optimo del catalizador,
una desactivacion rapida de una parte del lecho catalitico y en una inestabilidad
térmica dentro del reactor. EI método de empacamiento de las particulas
cataliticas, particularmente las de forma cilindricas extrudadas, afectan la
distribucién de liquido en los reactores trickle bed. Ng y Chu (1987), y Al-Dahhan,
Wu y Dudukovic (1995), reportan que aunque la distribucién de liquido uniforme,
se alcance a nivel del distribuidor dentro del reactor, significantes desviaciones,
canalizaciones y/o segregaciones, podrian ocurrir debido a la inapropiada forma

en que las que las particulas de relleno y catalizador son empacadas.

3.- El flujo de pared, (que es definido para los reactores trickle bed por Kundu
et al. (2001), como el exceso de flujo de liquido adyacente a las paredes del
reactor), afecta directamente el desempefio de los reactores trickle bed, ya que
permite la disminucion de la velocidad de reaccion debido a que la pared no es

cataliticamente activa. Las fases gas y liquido, tienden a fluir hacia las paredes del
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reactor, debido a que la fraccidn vacia del lecho es mayor cerca de las paredes del
mismo. Este fendmeno depende principalmente de las velocidades superficiales
de liquido y gas, de la relacion entre el diametro del reactor y el diametro de
particula, de las propiedades fisico - quimicas del medio de reaccion (densidad,
viscosidad y tension superficial) y, de la mojabilidad, porosidad, forma vy

orientacion de las particulas cataliticas.

La influencia de los diferentes pardmetros mencionados, sobre la distribucion
de liquido dentro de reactor, ha sido estudiada en los trabajos de: Snow y Grosboll
(1977), Herskowitz y Smith (1978), Lutran et al. (1991), Tukac y Hanika (1992),
Moller et al. (1996) y Kundu et al. (2001) entre otros. Sin embargo, existe muy
poca informacion a cerca de la distribucidn de flujo en reactores comerciales.

3.6.- Transferencia de Masa Gas — Liquido:

En el trabajo presentado por Goto et al. (1975), se hace referencia a tres
resistencias de transporte importantes en los reactores trickle bed: gas — liquido,
liguido — particula e intraparticula. Como en el modelo que se propone se trata el
problema desde el punto de vista macroscopico, se hace mayor referencia a la
transferencia en la interfase gas — liquido. En la figura que se muestra a

continuacion, se presenta una muestra grafica de ésta resistencia:
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Figura 3.5.- Perfiles de concentracion en un reactor trickle bed.

Para la transferencia de masa en estado estacionario, la rapidez con la cual un
compuesto alcanza la interfase gas - liquido, debe ser igual a aquélla con la cual
se difunde en la otra fase, de forma tal que no haya acumulacién o agotamiento de
dicho compuesto en la interfase. Las diferencias en las concentraciones entre las
fases, se consideran como las fuerzas motrices para la transferencia de masa, por
lo tanto, el flujo de un compuesto se puede escribir en funcion de los coeficientes
de transferencia de masa respecto a cada fase y de los cambios de concentracion

apropiados para cada una.

Considerando que k. y kg, son los coeficientes de transferencia de masa
aplicables en forma local para las fases liquido y gas respectivamente, y a, g €s el
area de contacto interfacial entre el gas y el liquido por unidad de volumen de
reactor, se tiene que el flujo molar de compuestos en la interfase se puede

expresar de acuerdo a la siguiente expresién basada en la teoria de la doble
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pelicula, en donde el superindice i se refiere a la interfase:
Na =kgag - €ac - Clyo ki - tiA,L ~Cay (3.25)

Si se supone que es aplicable la Ley de Henry, se tiene que las
concentraciones en la interfase estan en equilibrio:

aG =Ha -Cay (3.26)
donde Ha es la constante de la Ley de Henry.

En determinaciones experimentales de la rapidez de transferencia de masa,
generalmente es posible determinar, por muestreo y analisis, las concentraciones
de soluto en la masa total de los fluidos. Sin embargo, el muestreo adecuado de

los fluidos en la interfase es generalmente imposible, puesto que la mayor parte de
las diferencias de concentracion, como C,¢ - CiA,G' tienen lugar en distancias
extremadamente pequefias. Un aparato de muestreo resultaria tan grande en

comparacion con esta distancia que seria imposible acercarse lo suficiente a la

interfase. Por tanto, el muestreo y el analisis proporcionaran valores de Cpg Y

CaL, pero no de C‘A,G y CiA,L. En estas circunstancias, solo puede determinarse

un efecto global en funcién de las concentraciones en la masa principal.

Otra forma de expresar el flujo molar de una fase a otra es a través de la

utilizacion del concepto de los coeficientes globales de transferencia de masa:

~

Ny =Kgag - tA,G —Ci\IG =Kag - ti,L —Car (3.27)

-

donde Kg y K. son los coeficientes globales en cada fase y Ca g y Ci, son las
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concentraciones en fase gas y liquido que estan en equilibrio con las
correspondientes concentraciones en los senos del liquido y gas respectivamente.

Similarmente se puede escribir:

ac =Ha-Ca, (3.28)
C
e A,G
_ A 3.29
A=, (3.29)

Combinando estas ecuaciones (3.25 — 3.28), se obtienen las siguientes

relaciones:
CA,G_C‘Z,G = (: AG/ cAG_CiG/ (: AG/ H cAL AL - (3.30)

Sustituyendo las diferencias de concentracion por sus equivalentes (flux /
coeficiente), dados por las ecuaciones 3.24 y 3.26, se obtienen las relaciones
entre los coeficientes de transferencia de masa para cada fase por separado; el
coeficiente global tendra la forma de una suma de resistencias (de aqui el térmico

de teoria de “doble pelicula o doble resistencia”).

1 1 H,
L1 M 3.31
1 1 1

= — 3.32
K.~ Hy ke ke (3.82)

Suponiendo que los valores numéricos de k. y kg son aproximadamente
iguales, se puede demostrar facilmente la importancia del valor de la constante de
la ley de Henry. Si Ha tiene un valor pequefio, en el equilibrio sélo una pequefia

concentracion de A en el gas proporciona una concentracion muy grande en el
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liquido (el soluto A es muy soluble en el liquido), entonces el término Ha/k. en la
ecuacion 3.30 se vuelve poco importante, la resistencia principal se representa por
1/kc y se dice que la rapidez de transferencia de masa esta controlada por la fase

gaseosa. Llevando al extremo lo anterior se tiene:

1.1 (3.33)

~

0 tA,G —Ci\IG P tA,G —CiA,G B (3.34)

En estas circunstancias, ni los cambios muy grandes en el porcentaje de k.
afectaran significativamente a Kg, y serd mas adecuado dirigir los esfuerzos al
aumento de la rapidez de transferencia de masa mediante la disminucion de la
resistencia de la fase gaseosa. Inversamente, cuando Ha es muy grande (el soluto
A es relativamente insoluble en el liquido), con k. y kg casi iguales, el primer
término del lado derecho de la ecuacion 3.31, se vuelve poco importante y la
resistencia principal a la transferencia de masa se presenta dentro del liquido;

entonces se dice que éste controla la rapidez. Finalmente, se tiene:

1.1 (3.35)

6 ti,L —Car = tiA,L —CarL (3.36)

>

En estos casos, los esfuerzos para efectuar cambios grandes en la rapidez de
transferencia de masa se deben dirigir a las condiciones que modifican el

coeficiente del liquido k.

Como se puede observar, los coeficientes globales son mas sencillos de usar,
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en comparacion con los coeficientes locales, debido a que no es necesaria la

determinacién de las composiciones interfaciales.

En los reactores trickle bed, la fase gaseosa es generalmente o un compuesto
con alto porcentaje de pureza (como es el caso en los procesos de
hidrogenacion), o un gas ligeramente soluble (como en los procesos de oxidacion);
por lo que el coeficiente de transferencia de masa gas — liquido con mayor
influencia e importancia es el k.ac. En este sentido, Turek y Lange (1981),
exponen que en la mayoria de los casos de transferencia de masa gas — liquido,
donde el reactante gaseoso esta en exceso estequiométrico y/o tiene poca
solubilidad en el liquido, puede postularse que no hay una resistencia significativa

en la pelicula gaseosa de la interfase gas — liquido.

Por otra parte Goto et al. (1977), muestran que los coeficientes de
transferencia de masa local kg.aic Y ki.a.c son aproximadamente un orden de
magnitud diferentes, por lo que el valor de la constante de Henry, determina la
importancia relativa de las resistencias en las fases gas y liquido. Para gases poco
solubles como el hidrégeno, nitrdgeno y oxigeno, los valores de la constante de
Henry son mucho mayores que la unidad, por lo que segun la expresion 3.32,
KL.aLc es aproximadamente igual a k..a, .

Los coeficientes de transferencia de masa son dificiles de determinar
experimentalmente, por lo que normalmente son estimados por correlaciones.
Segun Gianetto y Specchia (1992), existen pocos trabajos que consideran el caso

cocorriente en la determinaciéon del coeficiente de transferencia de masa local del
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lado del gas, ya que en la mayoria de los estudios debido al tipo de proceso
analizado, se emplean los coeficientes de transferencia de masa del lado del
liquido, predichos a través de correlaciones obtenidas con experimentacion en
sistemas de absorcién de gases como CO, y amoniaco en soluciones acuosas.
Por esta razon, las correlaciones deben ser empleadas con cuidado ya que se
obtienen en equipos a escala laboratorio y con sistemas distintos a los empleados
comercialmente.

En este sentido Reiss (1967), Yaici (1985) y Wild et al. (1992) proponen las
siguientes correlaciones, para determinar coeficientes locales de transferencia de

masa en el gas.

Tabla 3.3.- Correlaciones para predecir el coeficiente de transferencia de

masa local del lado del gas.

Correlacion: Expresion:

Reiss (1967):

Keaw =2+0,91- €, 73 (3.37)
AP ft - Ibf

E,=V.ec|—|,€en 3.38

g s,G ( 7 ] S'ft3 ( )

Yaici (1985):

0,72
ket = 0,049 262 @ g 0015 Rel® Red. 5c05 | (%] (3.39)

P



Wild et al. (1992):

Régimen de baja interaccion:

h 1 -5

1,1
Kedus = 0,067 I8 .| X35 .ReDS. Wel? . 508 .| 2 - 3.40
cAc =0, ? c -Re [ Weg” - Ci,G B [ A 1 ( . )

Régimen de alta interaccién y transicion:

0,9

Dig 0,5 0,8 0,3 05 [y -dy o
kGaLG = 01123d_’2 XG’ ‘ReL’ WeG’ ‘SCIIIG = (3.41)

h 1-gg

Régimen de alta interaccion:

h 1 -5

1,3
k =045 Di,G XO,5 Re 0,8 w 0,2 S 0,5 av i dh i 3.42
cac = U, e |t e Weg™ - oG | (3.42)
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Por otra parte, Biardi y Baldi (1999), sugieren que para reactores trickle bed

operados a bajas velocidades de liquido (0,05 — 0,5 mm.s™), las correlaciones

para calcular k_.a ¢ de Goto y Smith (1975) y Turek y Lange (1981) pueden ser

empleadas. Ambas correlaciones dependen principalmente de las propiedades

fisicas y de la velocidad del flujo de liquido, asi como también del coeficiente de

difusidbn molecular del componente transferido. Las correlaciones referidas son

respectivamente:
0,5
k.a "2 '
Mas _ [L] .(_“L j (3.43)
Di,L 2N PL 'Di,L
kiag

LS _16,8-Ga %2 -ReX. ScY (3.44)
iL
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Los valores de a4 y o en la correlacion de Goto y Smith (1975), dependen del
diametro de la particula, y estan entre 2,8 y 7,8, y entre 0,39 y 0,40
respectivamente.

Wild et al. (1992), presentan correlaciones para los regimenes de baja y alta
interaccion, y para el régimen de transicion. Estas correlaciones fueron obtenidas
empiricamente para presiones atmosféricas. A continuacion se presentan cada

una de ellas respectivamente:

3,4

k,a _ -d? 1 1 1 1 d V4
LT M _58.107¢. X4 .ReLA-WeLA -Scé 2 (3.45)
Div ¢ T (12
, Y, 1,3
. 1 4 1 1 : 4
Ko b 45, x /2 Re{5-We/® -5c? .[M] (3.46)
iL T e
i Y, 3,8
. 1 1 1 3 . 4
ki - di - 0,091 X%‘ -ReLA- WE;LA 'SCi/EO . M (3.47)
iL ¢ ’ 1-2

En los reactores trickle bed, las resistencias a la transferencia de masa gas —
liquido, tienen un efecto determinante en el desempefio global del reactor. Por
consiguiente, una acertada estimacion de estos coeficientes de transferencia de
masa es importante para lograr un buen disefio del reactor y su posterior
escalamiento.

La velocidad de transferencia de masa de reactantes y productos, desde el
liquido hasta la superficie del catalizador es muy importantes y necesita ser

considerada al evaluar el desempefio de los reactores trickle bed. Por esta razén,
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el coeficiente de transferencia de masa volumétrico ksas es un importante
parametro en el momento de disefiar y escalar el reactor. Desafortunadamente, el
valor de dicho coeficiente es dificil predecirlo a priori.

Muchas correlaciones empiricas han sido reportadas para predecir el
coeficiente ksa,s; sin embargo, todos los estudios han sido realizados a presiones
atmosféricas y los procesos industriales son operados a altas presiones. En tal
sentido Al-Dahhan et al. (1997), llevaron a cabo estudios para verificar la
aplicabilidad de las correlaciones obtenidas hasta ahora, en procesos operados a
altas presiones; estos llegaron a la conclusibn que como las correlaciones
dependen de parametros que se ven afectados por la presion (retencion de
liquido, factor de mojado, caida de presion, densidad del gas, area interfacial gas -
liquido, etc.), y como las correlaciones fueron derivadas a partir de datos
obtenidos a presion atmosférica, existen discrepancias entre las correlaciones, y
sugieren nuevas experimentaciones para deducir nuevas correlaciones aplicables

en rangos de operaciones de presiones mas elevadas.
3.7.- Transferencia de Calor:

Biardi y Baldi (1999), exponen que en los reactores trickle bed, los efectos del
calor generado por la reaccion, sobre el desempefio del reactor deben ser

considerados en tres niveles:
e Gradiente de temperatura intraparticula;
e Transporte de calor en la interfase solido — liquido;

e Distribucién de temperatura en el reactor.
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El gradiente de temperatura intraparticula depende de dos parametros: el

namero de Prater y el nimero de Arrhenius, los cuales son respectivamente:

B — CAS' (AHF EDeff (3.48)
}‘eff ’ Ts

(3.49)

Por otra parte, la diferencia de temperatura entre el sélido y el fluido esta

gobernada por el numero de Biot de la particula:

Bi =~ P (3.50)

Baldi et al. (1986), demostraron que el gradiente de temperatura dentro de
particulas cuyos poros se encuentran llenos de liquido, es casi despreciable
debido al bajo valor de D¢ (difusividad intraparticula), y al relativamente alto valor
de e (conductividad térmica intraparticula). Ademds, agregaron que si las
particulas estan en contacto con el liquido que fluye a través del lecho, el nUmero
de Biot de las mismas es bastante alto, debido a que el coeficiente de
transferencia de calor tiene también un valor considerablemente alto. Esto significa
que si las particulas estan eventualmente y efectivamente mojadas, no hay
gradiente de temperatura y la reaccion al nivel de la particula se lleva a cabo

isotérmicamente.
Sin embargo, Biardi y Baldi (1999), sefialan que a bajas velocidades de
liquido, la inestabilidad térmica puede tomar lugar en los reactores trickle bed,

debido a la desigual distribucion de liquido a escala de la particula. Mills y
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Dudukovic (1981), describen ésta inestabilidad térmica de la siguiente manera: en
las zonas de poca irrigacion, donde hay tapones de liquido estancados, se
produce un incremento de la temperatura que provoca la evaporacion del escaso
liquido presente. Esto causa una reduccion en la capacidad de las particulas de
transferir calor y aumenta el area disponible para que el gas reaccione, por lo que
se produce un incremento en la velocidad de reaccion de la fase gaseosa, lo que
continta favoreciendo el aumento de temperatura y evaporacion de liquido en los
poros del catalizador en zonas adyacentes. Estas zonas calientes, se generan y
se pueden extender por todo el reactor, bajo condiciones particulares de
operacion. Este fendmeno ha sido observado por Germain et al. (1974) y Hanika
et al. (1976, 1981).

Una vaporizacion excesiva de liquido puede provocar transicion de un sistema
de reaccion liquido — sélido a un sistema gas — sélido (Hanika et al., 1976). Esta
transicion no es recomendable ya que genera aumentos considerables de
temperatura en el reactor, zonas de acumulacién de calor, sobrecalentamiento del
catalizador y posible desactivacion y sinterizacion del mismo, ademas podrian
favorecerse reacciones colaterales no deseables. El grado de vaporizacion es
controlado ajustando la relacion de los flujos de gas y liquido a la entrada del
reactor, de tal manera que el flujo méasico del solvente volatil sea sutilmente mayor

gue el que se evapora debido al calor de reaccion.

En el caso de reacciones altamente exotérmicas, el control de temperatura se

logra recirculando una parte del flujo de liquido de salida (previamente enfriado), a
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la entrada o a lo largo del reactor. Sin embargo, por este método los reactantes
liquidos son diluidos y la velocidad de reaccién decrece. Por esta razon, la
inyeccion de reactantes gaseosos de enfriamiento a lo largo del reactor, podria
resultar en una alternativa mejor; pero como la capacidad calorifica del gas es
baja, éste método solo puede ser utilizado en condiciones medianas de calor de
reaccion. Otro método menos frecuente debido a los costos, aunque muy eficiente,
es el interenfriamiento de los fluidos entre dos secciones del reactor por
intercambiadores de calor.

En vista de esto, Mills y Duducovic (1981) sefialan que es importante operar
los reactores de lecho mojado con una buena distribucion de liquido y con
particulas completamente mojadas.

3.8.- Velocidades de Reaccion:

Para poder llevar a cabo la reaccion quimica en un reactor trickle bed es
necesario que los reactantes se localicen simultaneamente sobre la superficie
activa del catalizador. A continuacién se presenta un diagrama esquematico de la

localizacion de la superficie catalitica dentro del reactor.

Lecho Catalitico Pellet de Catalizador Superficie de pellet catalitico

Figura 3.6.- Esquema de un reactor empacado con un lecho catalitico.
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En las reacciones en fase fluida catalizadas por soélidos, por lo general, hay
gue considerar las siguientes siete etapas: (1) transferencia de masa por difusion
de la o las especies reaccionantes desde el seno de la fase (gas o liquido) hasta la
superficie externa del catalizador; (2) difusién de los reactantes desde la boca del
poro hasta las cercanias de la superficie interna del catalizador; (3) quimiadsorcion
de al menos una de las especies reactivas sobre la superficie catalitica; (4)
reaccion quimica entre los reactivos adsorbidos o entre un reactivo adsorbido y
moléculas en fase fluida que chocan contra la superficie; (5) desorcion de los
productos de la superficie catalitica; (6) difusion de los productos desde el interior
del pellet hasta la boca del poro en la superficie externa; y (7) difusion de los

productos hasta el seno del fluido.

() (B)________ (B (B)
2 }_/ - __|}.,I_:).._ _— I_\E}-J__I_ -
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S / \ Externa
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(_ — _// //'
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Figura 3.7.- Pasos en una reaccion catalitica heterogénea.
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Cuando los pasos de difusion (1, 2, 6 y 7) son muy rapidos comparados con
los pasos de adsorcion, reaccion y desorcion, las concentraciones en los sitios
cercanos a los puntos activos del catalizador son indistinguibles de las medidas en
el seno del liquido. En este caso, los pasos de transferencia de masa no afectan la
velocidad global de reaccion. Si por el contrario, los pasos de adsorcion, reaccion
y desorcion son mas rapidos comparados con los de transferencia de masa,

entonces en ese caso el transporte de masa afecta la velocidad de reaccion.

Si se considera que la etapa 4, donde ocurre la reaccidn quimica es entre
especies guimiadsorbidas sobre la superficie, se dice que la reaccion se produce
segun el mecanismo de Langmuir — Hinshelwood; mientras que si la reaccion
guimica involucra una especie quimiadsorbida y una en la fase del fluido, el
mecanismo se denomina de Rideal - Eley. Los mecanismos del primer tipo son

mas comunes que los de Rideal - Eley.

Sedriks y Kenney (1973), Goto et al. (1981), Ishigaki y Goto (1999) y otros han
estudiado la velocidad global de reaccion en reactores trifasicos gas — liquido —
sélido, y a partir de sus resultados se han propuesto tres modelos basados en el
mojado parcial del lecho catalitico.

Un modelo propone que la velocidad global de reaccion se ve solamente
afectada por la reaccion que se lleva a cabo en la fase liquida. En éste modelo,
basandose en los trabajos de Colombo et al. (1976), se asume que el volumen
interno del poro catalitico (aun no estando mojado exteriormente), esta

completamente lleno de liquido debido a las fuerzas capilares, por lo que la
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velocidad global de reaccion se aproxima a la suma de las contribuciones de la
superficie externa mojada y la no mojada, utilizando el factor de mojado del

catalizador como un factor de peso:
Faiobali = fw 1L ci,L S =fy tﬁ_ 3 (3.51)

El segundo término en la ecuacién (3.51) corresponde a la velocidad de
reaccion en la superficie externa no mojada, donde la concentracion superficial
puede aproximarse generalmente a la concentracion en el liquido que esta en
equilibrio liquido — vapor; esto es posible ya que la resistencia a la transferencia de

masa gas — soélido puede ser asumida insignificante.

Otro modelo de mojado parcial asume a parte de la zona completamente
mojada, la presencia de una parte completamente seca en el lecho catalitico, en
donde se lleva a cabo la reaccion en fase gaseosa, por lo que dicha reaccién
también afecta la velocidad global de reaccion. La zona seca podria aparecer por
ejemplo como resultado de la vaporizacion parcial de componentes volatiles en el
liquido, provocada por la transferencia de calor en la interfase gas — sélido en
reacciones altamente exotérmicas. Sedriks y Kenney (1973) propusieron a partir

de aqui, la siguiente expresion para la velocidad global de reaccion.
Feiobayi = fw *TLi ci,L o -fy g ci,G _ (3.52)

Recientemente, Ishigaki y Goto (1999), establecieron un tercer modelo basado
en tres posibles estados de mojado del lecho catalitico, el cual de acuerdo a lo que
proponen puede constar de: particulas internamente mojadas que pueden estar

parcialmente mojadas superficialmente, y particulas completamente secas como
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ilustra la figura 3.8.

Superficie no mojada
Fraccion fp,y

Particulas
internamente
mojadas

Superficie mojada
Fraccion f,,

Particulas secas
Fraccién f,

Figura 3.8.- Modelo de Ishigaki y Goto (1999), para establecer los estados de mojado del
lecho catalitico en un reactor trickle bed.

Las fracciones mojadas y no mojadas de las particulas internamente mojadas
son definidas como fyw y fow, respectivamente; las fracciones completamente secas

como fp. En este caso la velocidad global de reaccion es expresada como:

Fatobali = fw 1L €L +fow Ty (:uel_ } fo Ts,i (:ueG 3 (3.53)
donde:
fw +fow +fp =1 (3.54)

En este tercer modelo, la fraccion de mojado fy se obtiene a partir de las

correlaciones existentes (en el caso del trabajo de Ishigaki y Goto, se utilizo la de
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Mills y Dudukovic, 1981), mientras que las fracciones restantes se obtienen
experimentalmente.

El concepto de una velocidad global de reaccion en funcion de una sola fase,
no es particularmente util en el disefio de reactores multifasicos cuando hay dos o
mas fases en flujo continuo. Esto se debe a que una velocidad global expresada
en términos de las propiedades del seno de una de las fases, no describe lo que
esta ocurriendo en la otra fase también en movimiento. Por tal razén, Smith (1981)
expone que para efectos de disefio es mas conveniente escribir directamente las
ecuaciones de conservacion para cada fase fluyendo, como es el caso de los dos

altimos modelos expuestos.
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V. REACTORES TRICKLE BED — MODELO MATEMATICO

Con el objeto de poder evaluar los efectos de diferentes variables de
operacion como temperatura, presion, relacion H, / Carga y LHSV entre otras,
sobre el rendimiento obtenido en los reactores trickle bed utilizados en la
hidrodesulfurizacién del diesel y VGO, se construyd un modelo matematico que

permite simular el desempefio de dichos reactores.
Para la construccion del modelo fueron realizadas las siguientes suposiciones:
1.- El reactor es operado en estado estacionario.
2.- El reactor es adiabatico, y se asume equilibrio térmico entre las fases.

3.- Las velocidades superficiales del gas y el liquido se consideran constantes

en el area transversal del reactor, a lo largo de toda la longitud axial.

4.- Se considera que las velocidades de los fluidos cambian en la direccién

axial del reactor.

5.- Los gradientes de Concentracion en la seccion transversal del reactor, se
consideran despreciables a lo largo del lecho.

6.- El patron de flujo tanto en la fase gaseosa como en la liquida, se aproxima
a flujo piston.

7.- Se desprecia la dispersion axial en la fase liquida.

8.- Se considera caida de presion, la cual se estima por correlaciones

publicadas en la literatura.

9.- Se considera la posibilidad de transferencia de masa de las especies que
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intervienen, en la interfase gas — liquido. Para ello se aplica la teoria de la doble
pelicula, y para estimar los coeficientes locales de transferencia de masa, se
utilizan las correlaciones publicadas en la literatura.

10.- Se considera la posibilidad de mojado parcial del catalizador, éste se
estima por correlaciones para el factor de mojado del lecho catalitico.

11.- Debido a la suposicién anterior, se considera que puede haber reaccion
quimica tanto en la fase gaseosa como en la liquida, dependiendo de la fraccion
de mojado del catalizador. Para esto se utiliza el modelo que considera que el
lecho catalitico puede presentarse en dos formas, fracciones completamente
mojadas y/o completamente secas.

12.- El factor de efectividad del catalizador es usado para describir la
transferencia de masa intraparticula en el catalizador.

13.- Se asume que los compuestos transportados entre las fases fluidas y la
superficie del catalizador, son consumidos o producidos por reaccién quimica.

14.- La reaccion de hidrodesulfurizacion se describe por una ecuacion cinética
del tipo Langmuir — Hinshelwood.

El modelo desarrollado fue formulado incluyendo los siguientes balances:

1.- Conservacion de masa global para cada una de las fases fluidas, (2
ecuaciones)

2.- Conservacion de masa por fase fluida para cada una de las especies

presentes en el sistema, (2xn ecuaciones).

3.- Balance global de energia (1 ecuacion).
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4.1.- Formulacion del Modelo Matematico:

A continuacion se presentan el conjunto de ecuaciones diferenciales que
simulan el desempefio de los reactores trickle bed utilizados en los procesos de
hidrodesulfurizacion de diesel y VGO. Primero se presentan las ecuaciones de
conservacion de masa para cada fase, y posteriormente el balance de energia

global.
4.1.1.-- Balances de masa en la fase gaseosa:

Como se considera que las velocidades superficiales de los fluidos varian a lo
largo del reactor, es necesario plantear las expresiones de balance de masa global

en cada una de las fases.

Balance de masa global:

ncespdC; 5 noesp dvgg n°esp Ce
Vs - |—z1 d—;+ > Cig- d, + 2 |Ki-ag, |_I|—'—CiL

i=1 z i=1 i '

n° esp

+ % s *9sGi ti,G —Ci'ch =0 (41

Las siguientes son las ecuaciones de balance de masa para cada una de las
especies quimicas en la fase gaseosa, que estan involucradas en el proceso de

hidrodesulfurizaciéon diesel o VGO.

Balances por componentes:

Hidrégeno (Hy):

CHz,G
Hy,

+Ks, “8sey, - I:HZ,G -Ci6 =0 (4.2)

dCH2 G dvgg <
\V —_ 4 . =4 -a .
S,G H,,G LH LG,H
dz 2 dz 2 2

B CHz,L
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Sulfuro de Hidrogeno (H,S):

dCy_sc dv CH S,G
Veg —2— + —56 4K a 2 _C
5,G H.S,G ° LHyS “ALG,HyS —Chps,L
2
S _
+Kg s " Qs hys - I:st,G —Chsc =0 (43

Compuestos orgénicos sulfurosos (R-S):

dCr s C dvs g K C RSG
Vs, A +LlrsG dz +Krs"AGrs " H —CRrosL
R-S

s
+Ksr s "AsgRr.s - I:R-s,G -CRsc } 0 44

Compuestos organicos sin azufre (R-H):

dCrne C dvs g K C RHG _ -
Vs T dz +CRHG - dz +KLR-H " AGRH " H —CRHL
R-H

s
+Ksp 1 Asg b tR—H,G —CRonc } 0 (45
4.1.2.-- Balances de masa en la fase liquida:

Al igual que se hizo para la fase gaseosa, a continuacion se plantean las

ecuaciones de balance de masa global y balances de masa por componentes para

la fase liquida:

Balance de masa global:

nesp dC,| n°esp dvg, noesp Cic
Ve - 4 C., - - K, .-a,: | —-C.
S,L ié dZ i§l i,L dZ gi L, LG,i H. i,L

n° esp

+ % s “9AsLi- ti,L —CfL =0 (4.9)




Balances por componentes:

Hidrégeno (Hy):

CHZ G
J 27 _C
{ HHz HZIL}

s _
+Ksp, 3sgy, - bio - Chou =0

Sulfuro de Hidrégeno (H,S):

dCst,L dvg, Cst,G
—_ — = _K .a —_
LHzS "G Hps | T
H,S

—ChosL

S
+ I(S,st ’ aSG,HzS ’ tHzS,L - CH25,L } 0

Compuestos organicos sulfurosos (R-S):

_ dCR~S,L

dVS,L
Vs dz

C

R-S,G
——= K| r.s - 3GgRr.s " = —Cp_
dz LR-S "AIGR-S R-S.L

+ CR—S,L :
Hr-s

s
+Ksr s "Asgr.s - I:R-s,L -CRsL } 0

Compuestos organicos sin azufre (R-H):

dCR—H,L
Vsi dz

C dvs, K CR—H,G C
RHL T g,  LRH "AIGR-H " H —CRoHL
R-H

S
+Ksron " 3sg,RH tR—H,L —CronL } 0

4.1.3.-- Balances de masa en la fase soélida:

4.7)

(4.8)

(4.9)

(4.10)
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Como se asume que los compuestos transportados entre las fases fluidas y la

superficie del catalizador, son consumidos o producidos por reaccion quimica, se

plantean los siguientes balances de materia entre las fases fluidas y la fase sélida:



Para reaccion en fase gaseosa:

n° Rx

\
Ks,i-asg - {i,G _CiS,G } ~€=fy 3pg - _Zlvi,j Te,
j=

Para reaccion en fase liquida:

n° Rx

Ksi-ag - [i,L _CiS,L } ~fw -pg M- J_;lvi,j T
4.1.4.-- Balance global de energia:
F oF,
HL . 0 L +H LG

ar_ " ez ¢ &

donde:

n° esp

Fo = i—z1 CiL- Vs

n° esp
Fe = Zi Cic Vsa
i=

aFL n°esp dv 5L n° esp dCi,L
= iL +VgL - 2

0z i-1 dz -1 dz
aFG n°esp dv 5,G n°esp dC PG
— = iG +VsG X

0z i=1 dz i1 dz

4.1.5.- Condiciones limites del modelo matematico:

(4.11)

(4.12)

(4.13)

(4.14)

(4.15)

(4.16)

(4.17)

50

Como el sistema de ecuaciones diferenciales es de primer orden, es necesario

definir una condicién limitante para cada una de las ecuaciones propuestas. Por

esta razon, se fijan las condiciones fronteras en las registradas a la entrada del

reactor, z = 0:
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Condiciones a la entrada del reactor:

Veg(z=0) = vzrl‘gada (4.20)
Ciy,6(z=0)=Cle™ (4.21)
Chys6(z=0) = ceH';t;?ga (4.22)
Crosc(z=0)= Cifit;fga (4.23)
Crnc(z=0)=Cyie (4.24)
Vg, (z2=0) = v‘;r,‘fada (4.25)
Cyyp 1 (z=0) = CPE® (4.26)
Ciys, (z=0) = CHE™ (4.27)
CrsL(z=0)= C(;n_t;?fa (4.28)
Cpon (z=0) = CFTP (4.29)
T(z =0) = Tend® (4.30)

4.2 .- Solucion numérica del modelo matematico:

Para resolver el modelo matematico propuesto, se utilizé el lenguaje de
programacién VISUAL FORTRAN version 6.5, en interfase con el simulador
comercial de procesos PROIlI con PROVISION version 5.61. Para resolver el
sistema de ecuaciones diferenciales, se utiliz6 especificamente la subrutina

DIVPAG de Fortran, la cual es una subrutina de una libreria IMSL que permite
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resolver sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden con
condiciones iniciales. Dicha subrutina, se basa en el método riguroso de Gear, el
cual es un método implicito lineal de diferenciacion hacia atras.

Con el lenguaje de programacion, se construyé una subrutina en donde se
programoé el modelo propuesto para simular el reactor trickle bed, dicha subrutina
fue creada dentro de una libreria de conexion dinamica (UASLB.dII) que permite el
enlace con PROII, aportando la ventaja de poder tener acceso a todas las
variables termodinamicas que se pueden obtener del simulador, como lo son en el
caso de este modelo: densidad, viscosidad, entalpia, tension superficial del
liquido, capacidad calorifica, constante de Henry, constante de particion y volumen
molar. En el Apéndice B, se expone como se construyd el enlace entre Fortran y
PROII, y se explica como funcionan tanto la libreria DIVPAG utilizada para

resolver el sistema de ecuaciones diferenciales, como la interfase Fortran — PROII.

No obstante, para poder resolver el sistema de ecuaciones diferenciales, es

necesario evaluar una serie de paradmetros relacionados con el modelo:
1.- Difusividad molecular de los componentes en el liquido.
2.- Cinética de las reacciones de hidrodesulfurizacion.
3.- Coeficientes de transferencia de masa local gas — liquido.
4.- Caida de presion en el reactor.
5.- Fraccién de mojado del lecho catalitico.
6.- Retencion de liquido.

A continuacion se exponen las expresiones y correlaciones utilizadas para
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estimar dichos parametros:

Difusividad molecular:

Para estimar los coeficientes de transferencia de masa gas — liquido, es
necesario conocer la difusividad molecular de los componentes en el liquido. En
este sentido, si se asume dilucion infinita como se hizo en el modelo propuesto por
Korsten et al. (1996) para reactores trickle bed utilizados en hidrotratamiento, la
difusividad puede ser estimada por la correlacién de Tyn-Calus, publicada por

Reid et al. (1987):

0,267
D, =893.10°% |2t (lj (4.31)

0,433
) M

donde v_ representa el volumen molar del solvente a la temperatura normal de
ebullicién, y v; el volumen molar del soluto i.

Cinética de las reacciones de hidrodesulfurizacién:

En los procesos de hidrotratamiento de diesel y VGO, se pueden llevar a cabo
una variedad de reacciones quimicas. De acuerdo a Gates et al. (1979), estas
reacciones pueden ser clasificadas dentro de las siguientes categorias: (i)
hidrodesulfurizacion, (i)  hidrodesnitrogenacion, (iii)  hidrogendlisis,  (iv)
hidrogenacion, (v) craqueo, y (vi) desmetalizacibn en el caso de fracciones
pesadas. Las reacciones (i) — (iv) y (vi) implican consumo de hidrégeno, mientras
gue (v) y (vi) tienen efecto sobre la actividad y tiempo de vida del catalizador
(Kodama et al., 1980). En este trabajo se consideran Unicamente reacciones de

hidrodesulfurizacién, aunque el modelo disefiado puede ser extendido en un futuro
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para considerar el resto de las reacciones involucradas.

Girgis y Gates (1991) y Vrinat (1983), han demostrado que las reacciones de
hidrodesulfurizaciéon a las condiciones usuales de los procesos de hidrotratamiento
son irreversibles, por lo que en este trabajo no se consideran reacciones
reversibles. Por otra parte, Papayannakos y Marangozis, 1984, y Korsten y
Hoffmann, 1996, indican que el proceso de hidrodesulfurizacion es afectado por
las concentraciones de hidrogeno y compuestos sulfurosos disueltos, del mismo
modo que la reaccién es inhibida por la presencia de sulfuro de hidrégeno (H-S),
el cual es adsorbido en los sitios activos del catalizador. Tomando en
consideracion toda esta informacién, se propone la siguiente expresion cinética del
tipo Langmuir — Hinshelwood, para predecir las velocidades de reaccion de

hidrodesulfurizacion.

Reaccion en fase gaseosa:

™1 ™2
chS,G — (:Hz,G S

6, = Kups- 5 (4.32)
(+Kads 'Cst,G)
Reaccion fase liquida:
Ml ™2
R-SL_ ° Hpy,L _J
;i =Kups > (4.33)

("‘ Kads : Cst,L Y.

donde las velocidades de reaccion en ambas fases por unidad de masa de
catalizador, estan correlacionadas con las concentraciones de cada una de la
especies involucradas, en la fase respectiva. Los pardmetros exponenciales ml y

m2 representan el orden de reaccion del compuesto sulfuroso e hidrégeno,
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respectivamente; kyps es el coeficiente cinético de reaccion y Koqs €s el coeficiente

de equilibrio de adsorcion del sulfuro de hidrogeno sobre la superficie catalitica.

El efecto de la temperatura sobre las velocidades de reaccion de
hidrodesulfurizaciéon, ha sido incluido en los parametros kpps Y Kags. El coeficiente

cinético de reaccion, se expresa en términos de la ecuacion de Arrhenius:

—Ea

donde konps es el factor de frecuencia y Eapps la energia de activacion de la
reaccion de hidrodesulfurizacién. Mientras que la constante de equilibrio de
adsorcién del sulfuro de hidrogeno sobre la superficie catalitica, se describe por la

ecuacion de Van't Hoff (Korsten et al. 1996):

AH

Ko =Ky -exp(ra%sj (4.35)

donde AH.qs €s la entalpia de adsorcion de sulfuro de hidrégeno.

Los ordenes de reaccion y los valores de la energia de activacion de la
reaccion de hidrodesulfurizacion y los pardmetros de la ecuacion para estimar la
constante de adsorcion de H,S, usados en este modelo fueron seleccionados de
el trabajo realizado por Korsten y Hoffmann, 1996. Mientras que el factor de
frecuencia ko yps fue ajustado en este trabajo.

Para la estimacion de los coeficientes de transferencia de masa gas — liquido,
la caida de presion, la fraccion de mojado y la retencion de liquido es determinante

definir el régimen de flujo que se maneja en el reactor, ya que como se mostré en
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el capitulo anterior, las correlaciones para éstos parametros estan dadas de

acuerdo al grado de interaccion entre las fases

En los reactores trickle bed operados a las condiciones de alta presion, los
regimenes de flujo escurrido y pulso son los frecuentemente presentados. Sin
embargo, de acuerdo a Wammes et al. (1990) el régimen de flujo pulso no es
alcanzado a altas presiones, si el peso molecular de la fase gaseosa es del orden
del nitrégeno (28g/mol). En una unidad de operacion de hidroproceso, por
ejemplo, a 310 °C y 5000 KPa, el peso molecular de la fase gaseosa es
aproximadamente 20 g/mol, por lo tanto existen fuertes indicios que el flujo
escurrido es el régimen de flujo dominante.

Partiendo de la premisa que se opera bajo régimen de flujo escurrido, las
siguientes correlaciones son las utlizadas para estimar los coeficientes de
transferencia de masa local gas — liquido, la caida de presion, fraccion de mojado

y retencion de liquido en el reactor:
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Tabla 4.1.- Correlaciones para predecir los coeficientes de transferencia de

masa local gas — liquido, la caida de presién, fraccion de mojado y retencion de

liquido en el reactor.

Parametro:

Correlacion:

Coeficientes de transferencia de masa local en el gas

Coeficientes de transferencia de masa local en el liquido

Caida de Presién

Fraccién de mojado

Retencion de liquido

Reiss (1967)

Goto et al. (1975)

Wild et al. (1992)

Holub et al. (1992, 1993)
Larachi et al. (1991)
El-Hisnawi et al. (1981, 1982)
Holub et al. (1992, 1993)

Larachi et al. (1991)
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V. ESCENARIOS DE ESTUDIO

Con el objeto de validar el modelo matematico planteado para simular
reactores trickle bed utilizados en la hidrodesulfurizacion del diesel y VGO, se
realizaron diferentes simulaciones, para comparar en forma cualitativa los
resultados arrojados por éste, con otros obtenidos en estudios previos de

hidrotratamiento de diesel y VGO.

La idea es comparar como es el comportamiento de variables como: fraccion
de mojado del lecho, holdup de liquido, perfil de temperatura, caida de presion,
transferencia de masa gas - liquido y conversion global de compuesto sulfuroso,
para tres escalas de volimenes de reactores diferentes, ante diferentes
condiciones de operacion. En la tabla que se presenta a continuacion, se
muestran los volumenes, dimensiones y caracteristicas del lecho, de los reactores

estudiados:

Tabla 5.1.- Dimensiones de los reactores estudiados, caracteristicas del lecho.

Volumen de Reactor, Vg [m?] Longitud / Didmetro, [m]
155 30/2,56
0,005 1/0,08
0,0002 0,64 /0,02

Propiedades del lecho

Diametro de particula, [mm] 1,72

Densidad, [kg/m?] 720

Porosidad 0,38
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Los tres reactores se consideran que operan con el mismo tipo de catalizador,
y se estudia como es el efecto de cada una de las condiciones, sobre las tres
escalas de reactores. Esto se hace, para poder discernir el efecto de la escala

sobre cada uno de los parametros estudiados.

A continuacién se presentan las caracteristicas de los fluidos liquido y gas,

considerados como base para realizar las simulaciones de validacion:
5.1.- Fluidos Base de Estudio:

En la dltima década se han venido haciendo muchos estudios en aras de
determinar procesos factibles para obtener combustibles con bajo contenido de
azufre. De estos estudios, se ha determinado que hay muchisimos compuestos
sulfurosos presentes tanto en corrientes de diesel como VGO con reactividades

diferentes a la hidrodesulfurizacion, (Ma et al. 1996a, Sakanishi et al. 1992).

Ma. et al. (1994, 1996b), con el fin de simplificar los estudios en los procesos
de hidrodesulfurizacion, agruparon los compuestos sulfurosos de acuerdo a los
rangos de reactividad a la desulfurizacion, en cuatro grupos de sulfurosos tanto en
el diesel como en el VGO. Para el caso del diesel, estos cuatro grupos son: Alquil-
Benzotiofenos, Dibenzotiofenos sin sustituyentes en las posiciones 4 y 6, Alquil-
Dibenzotiofenos con un grupo alquil en la posicion 4 6 6, y Alquil-Dibenzotiofenos
con dos grupos alquil en las posiciones 4 y 6. Mientras que para el VGO: Alquil-
Benzotiofenos, Alquil-Dibenzotiofenos, Alquil-fenantro[4,5-b,c,d]tiofenos y Alquil-
Benzonaftotiofenos. El propdsito de estas agrupaciones, es poder simular las

reacciones de desulfurizacion que se llevan a cabo en los procesos de
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hidrotratamiento tanto del diesel como del VGO, con una cantidad de compuestos

manejables que simulen el total de los presentes.

Como lo que se pretende demostrar con este proyecto, es la capacidad del
modelo de reproducir las tendencias de los parametros mencionados
anteriormente. Para la validaciéon, se tom6 como base un flujo de diesel,
caracterizado por Ma et al. (1994), cuyas caracteristicas se muestran en la tabla
siguiente. Y para efectos de simplificacidon, se consideré la existencia de una sola

especie azufrada, el Dibenzotiofeno.

Tabla 5.2.- Caracteristicas del diesel considerado como fluido liquido base

para los estudios de Hidrodesulfurizacion.

Destilacion, D — 86, [K]

IBP 505,37

10% V 540,37

30 %V 555,37

50 %V 565,37

70% V 575,93

90 % V 594,26

FBP 612,04
Gravedad API, [°API] 37

Azufre Total (S), % P 0,706

Composicion, % V

Saturados 78
Olefinas S
Aromaticos 17
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Por otra parte, en los procesos de hidrodesulfurizacion, la fase gaseosa a la
entrada del reactor consiste generalmente de hidrogeno de alta pureza, en el caso
de este proyecto, se considera que el flujo de gas es hidrégeno al 100% de
pureza.

5.2.- Casos de Estudio:

La influencia de los flujos de liquido y gas, determinados por los parametros
LHSV y relacién hidrégeno / carga, se estudiaron tomando como base condiciones
fijas de temperatura y presién de entrada; dichas condiciones se plantean en el
conjunto de escenarios 1, que se muestra en la tabla 5.3, en donde se exponen
los diferentes casos estudiados. Mientras que para el estudio de la sensibilidad del
sistema, ante las variaciones de temperatura y presion de entrada, se fijaron los
parametros LHSV vy la relacién hidrégeno / carga, como se muestra en el conjunto
de escenarios 2, en la tabla mencionada.

Las correlaciones utilizadas para calcular los parametros: caida de presion,
transferencia de masa gas — liquido y holdup de liquido en el modelo, también
fueron objeto de estudio, puesto que se utiliz6 mas de una correlacién en cada
caso, para determinar la sensibilidad del sistema ante el cambio de las mismas.
De igual forma, fue estudiada la influencia del catalizador, ya que se comparoé el
caso base, con otro en donde la constante de frecuencia de la velocidad de
reaccion de hidrodesulfurizacion fue multiplicada por un factor de 1,5. La
sensibilidad ante estos cambios, se estudié bajo los casos planteados en el

conjunto de escenarios 1.
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Un altimo caso que se plante6 fue comparar bajo el conjunto de escenarios 1,
la sensibilidad de las variables del sistema, ante la operacion adiabatica, y la
operacion isotérmica, considerando como temperatura de operacion en el caso
isotérmico a la temperatura equivalente isotérmica, la cual es derivada de la
temperatura de entrada y salida de la operacién adiabatica, por la siguiente

expresion:

2 ~
Tieq = TO +§ q-f —To/ (51)

Tabla 5.3.- Escenarios estudiados en la validaciéon del modelo.

Conjunto de Escenarios 1:
Temperatura de entrada: 643,15K
Presién de entrada: 1000psi

LHSV, [h] Relacion H, / Carga, [NV/V]
100
0,5 300
500
100
1 300
500
100
1,5 300
500
Conjunto de Escenarios 2:
LHSV: 0,5h™
Relacion H, / Carga: 300 NV/V
Temperatura de Entrada, [K] Presion de entrada, [psi]
500
613,15 700
1000
500
643,15 700
1000
500
673,15 700
1000
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VI.- RESULTADOS Y DISCUSION

El conocimiento claro de las posibles respuestas de un proceso y sus
tendencias ante variaciones de las condiciones de entrada y de operacion,
contribuye a reducir los estudios de optimizaciéon de procesos, al focalizar la
atencion sobre aquellas variables en las que se observa mayor influencia sobre el
rendimiento y eficiencia de las operaciones. Con esto como base, se llevaron a
cabo las simulaciones planteadas en el capitulo anterior, y a continuacion se
muestran los resultados obtenidos de dichas simulaciones, y se plantean los
analisis respectivos sobre las tendencias y sensibilidades observadas en las
respuestas del sistema.

Los gréficos generados en las simulaciones, se presentan en el Apéndice A.
En este capitulo se mostraran solamente aquellos necesarios para demostrar las
tendencias de los diferentes parametros, y se hara referencia a los presentados en
dicho apéndice.

6.1.- Sensibilidad a Cambios en el LHSV:

Como se menciond anteriormente, para el estudio de la sensibilidad ante
cambios de los pardmetros LHSV y relacion hidrégeno / carga, se tom6 como base
condiciones fijas de temperatura y presion de entrada, 643,15 K y 1000 psi,

respectivamente.

En la figura 6.1, se muestran como varia la conversion de Dibenzotiofeno

(DBT) ante diferentes valores de velocidad espacial de liquido (LHSV), para cada
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volumen de reactor considerado.

e
90 \ \

85 \‘
80 \

75 T T ]
0.5 1 15

LHSV, [h™]

Conversion global de
DBT, [%]

—e— Volumen de Reactor =155 m3 —8— Volumen de Reactor = 0,005 m3

—a— Volumen de Reactor = 00,0002 m3

Figura 6.1.- Conversion global de DBT vs. LHSV, para distintos volumenes de
reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacién H, / Carga = 100 NV/V.

En los procesos de hidrotratamiento, la velocidad espacial de liquido, LHSV,
se define como la cantidad de hidrocarburo alimentado que se mantiene en
contacto con el lecho catalitico por un tiempo determinado. El aumento de ésta
velocidad, implica que el hidrocarburo pasa a través del lecho catalitico més
rapido, estando menor tiempo dentro del reactor. Como el lecho catalitico es fijo,
se observa que la conversion de DBT sufre una reduccién al aumentar el LHSV
desde 0, 5 a 1,5 h™*, porque se disminuye el tiempo de contacto con el catalizador.

En la figura 6.1, se observa que para el caso del reactor de volumen industrial
(155 m®), el efecto del LHSV es menor en comparacién con los dos reactores de
menor volumen, en los que las conversiones son muy similares, aunque

ligeramente menores para el de 0,0002 m®. En el reactor de mayor volumen, la
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conversion de DBT disminuye desde 99% hasta 86%, mientras que para los otros
dos (0,005 y 0,0002 m®), desde 95% hasta77 %, en el rango de 0,5a 1,5 h™.

En las figuras A.2 y A.3 del apéndice A, se muestran las mismas tendencias
sobre la conversion de DBT, para las relaciones H, / Carga de 300 y 500 NV/V.

El efecto del LHSV sobre la fraccion de mojado del lecho catalitico, se muestra
en la figura 6.2, en la que se observa que al aumentar la velocidad espacial del
liqguido, aumenta la fraccibn de mojado del lecho, debido a que al aumentar la

velocidad espacial, se aumenta el flujo volumétrico de operacion.
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e — 08
o € I
S 5 07
S S, . 4 — *
jg 0.6 —
S 05
L
0.4 .
05 1 15

LHSV, [h™}]

—e— Volumen de Reactor = 155 m3 —=&— Volumen de Reactor = 0,005 m3

—a— Volumen de Reactor =0,0002 m3

Figura 6.2.- Fracciobn de mojado del lecho catalitico vs. LHSV, para distintos
volimenes de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacién H, / Carga = 100 NV/V.

Para el caso del reactor industrial, a las condiciones de temperatura, presion y
relacion hidrégeno / carga utilizadas en este caso, las variaciones de la velocidad

espacial no repercuten sobre la fraccion de mojado, ya que se observa que para el
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rango de 0,5 a 1,5 h, la fraccién de mojado siempre es 1, lo que implica que el
lecho estd completamente mojado en este rango. No obstante, al variar la relacion
hidrogeno / carga hasta 500 NV/V, (ver figuras A.5 y A.6), se observa la misma
tendencia que para los reactores de menor volumen, en los que la fraccion de

mojado aumenta al incrementar el LHSV.

En la figura 6.2, también se observa que cuando se aumenta la escala del
reactor, la fraccion de mojado es mayor. En capitulos anteriores, se mostré que la
fraccion de mojado esté involucrada dentro de las velocidades de reaccion, puesto
gue representa un factor de peso sobre las velocidades de reaccion que ocurren
en ambas fases liquido y gas. Cuando el factor de mojado es 1, como lo es bajo
estas condiciones para el reactor industrial operado a los distintos LHSV, la
conversion global de DBT en cada caso esta dada por la reaccién en fase liquida
solamente, ya que no ocurre reaccion en fase gaseosa. En este caso, se puede
decir que la dnica influencia sobre la conversion de DBT, esta dada por la

velocidad espacial del liquido.

No obstante, lo mismo no se puede determinar, para los reactores de menor
volumen, en los que la fraccion de mojado bajo estas condiciones varia desde 0,6
a 0,7 al variar el LHSV desde 0,5 a 1,5 h™. En estos reactores a pesar que ocurre
reaccion de desulfurizacion en ambas fases, las conversiones que se obtienen en
comparacion con el reactor de mayor escala son menores (ver figura 6.1), lo que
nos indica que para estos reactores de menor volumen, existe una variable a parte

del LHSV vy la fraccibn de mojado, que es determinante sobre los valores de
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conversion.

Estos resultados de fraccion de mojado, para las escalas de reactores
consideradas, y su sensibilidad ante las variaciones de la velocidad espacial,
coinciden con los resultados obtenidos por Ng, 1986, Ng y Chu, 1987 y Satterfield,
1975, quienes concluyen que para reactores en régimen de flujo trickle, en
reactores de escala piloto las fracciones de mojado varian entre 0,12 y 0,6
dependiendo de la velocidad espacial; mientras que para reactores industriales la
fraccion de mojado la ubican entre 0,7 y 1.

En la figura 6.3, se presenta la influencia de la velocidad espacial sobre el
holdup de liquido total en el reactor. Como es de esperarse al aumentar el LHSV,

aumenta la retencion de liquido dentro del reactor.

o
(o]
1

0.55

05 / S

Retencion de liquido,
[adim.]

o l—;!/%
0.4
0.35 T T 1
0.5 1 15
LHSV, [ h™]

—e— Volumen de Reactor =155 m3 —8— Volumen de Reactor = 0,005 m3
—a— Volumen de Reactor =0,0002 m3

Figura 6.3.- Retencion de liquido vs. LHSV, para distintos volumenes de reactor. T =
643,15 K, P = 1000 psi, Relaciéon H, / Carga = 100 NV/V.
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La retencion de liquido o holdup (R.), se define como el volumen de liquido
contenido en el volumen de la columna, por lo que su valor esta muy influenciado
por la velocidad espacial del liquido. La velocidad espacial es directamente
proporcional al flujo volumétrico de liquido, por lo que al aumentar el LHSV, lo que
se incrementa es el flujo volumétrico de liquido que pasa a través de la columna, y
al aumentar éste ultimo, se tiene mayor cantidad de liquido en un momento dado

dentro del reactor.

En el caso de la retencion de liquido, al contrario que en la fraccién de mojado,
el LHSV tiene mayor influencia sobre el reactor de mayor volumen. En la figura
6.3, se puede observar que el reactor de 155 m?, experimenta un aumento en el
holdup de liquido de 0,45 hasta 0,55 aproximadamente, cuando se varia de 0,5 a
1,5 h':: mientras que en los reactores de menor escala la diferencia es apenas de
0,03. Sin embargo, al igual que para la fraccion de mojado, se tiene que a mayor
escala, mayor es la retencion de liquido a las mismas condiciones de operacion.

En el apéndice A, en las figuras A.8 y A.9, se muestran los graficos
correspondientes a las relaciones hidrogeno / carga de 300 y 500 NV/V, en estos

se observan las mismas tendencias.

La influencia que tiene el LHSV sobre la caida de presion en los reactores
trickle bed es pequefa, sobre todo cuando se refiere a las escalas de volimenes
menores, como se observa en la figura 6.4. En donde, es notable que para el caso
del reactor de 155 m®, existe una leve tendencia a disminuir la caida de presion

cuando se aumenta la velocidad espacial del liquido (0,5 psi de diferencia entre
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0,5y 1,5 h), mientras que para los reactores de voliimenes pequefios, aunque
pareciera que la caida de presidén no variara al cambiar el LHSV, se observa una

ligera tendencia a aumentar.

No obstante, si se observan las figuras A.11 y A.12, se puede notar que
cuando se aumenta la relacion hidrégeno / carga hasta 500 NV/V, no se observan

variaciones de caida de presion ante cambios en la velocidad espacial.

La caida de presion para el reactor industrial est4 en el orden de 24 psi, lo que
indica menos de 1 psi por cada metro, que es precisamente lo que se registra a
nivel de refineria, mientras que para los reactores de volumenes pequefios, 0,005
y 0,0002 m?, la caida de presién indica que por cada centimetro de longitud, se

pierden aproximadamente 0,008 psi.
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—a— Volumen de Reactor =0,0002 m3

Figura 6.4.- Caida de Presion vs. LHSV, para distintos volimenes de reactor. T =
643,15 K, P = 1000 psi, Relaciéon H, / Carga = 100 NV/V.
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Por otra parte, en las figuras 6.5, 6.6 y 6.7 se puede observar que la influencia
de la velocidad espacial sobre los perfiles de temperatura, no es tan significativa,
aunque se pueden distinguir mas variaciones en los perfiles de reactores de
menor tamafo. La tendencia que muestran dichos perfiles de temperatura
desarrollados para cada volumen de reactor, es que a valores mayores de LHSV,
se registran perfiles de menores temperaturas. Por o que a menores valores de
velocidad espacial va a existir un mayor delta de temperatura entre la entrada y la

salida del reactor.

Al comparar los perfiles obtenidos para cada uno de los reactores estudiados,
se observa gque en cada caso, la temperatura aumenta significativamente al inicio
del reactor, por efectos de la reaccion quimica que consume en un principio una
cantidad considerable del hidrogeno disuelto en el hidrocarburo; también se
observa que los perfiles de temperatura crecen con mayor velocidad a medida que

aumenta el volumen del reactor.

Temperatura, [K]

640 T T T T ]
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

Longitud axial del Reactor, [I/L, adim.]

—e—LHSV=05h-1 —=—LHSV=1h-1 —+—LHSV=15h-1 |

Figura 6.5.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 155 m®, alcanzados al variar
LHSV. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion H, / Carga = 100 NV/V.
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Figura 6.6.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 0,005 m®, alcanzados al variar

LHSV. T =643,15K

, P =1000 psi, Relacién H, / Carga = 100 NV/V.
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Figura 6.7.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 0,0002 m?, alcanzados al variar

LHSV. T = 643,15 K,

P = 1000 psi, Relacion H, / Carga = 100 NV/V.
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La temperatura es una variable que esta directamente ligada a la conversion,
en el caso de las reacciones de desulfurizacion el proceso es favorecido con el
aumento de la temperatura, ya que las reacciones involucradas son exotérmicas;
por esa razdn es logico observar que en donde se obtienen perfiles de mayor
temperatura se alcancen mayores conversiones, como ocurre en éste caso. No
obstante, no siempre es asi debido a otros factores que intervienen en el proceso,
como es el caso de la vaporizacién de compuestos desde el hidrocarburo durante
la operacion, que involucra la disminucion de temperatura en el proceso; esto sera

explicado posteriormente con mas detalle.
6.2.- Sensibilidad ante Cambios en la Relacién H, / Carga:

En el proceso de hidrodesulfurizacion de diesel y VGO, las corrientes de
hidrocarburo e hidrégeno son mezcladas y pasadas por un horno antes de entrar
al reactor; en el proceso de mezclado y calentamiento ocurren dos fenédmenos que
son de mucho interés, y que se deben comprender para poder realizar el analisis
de los resultados. En el proceso de mezclado ocurre un descenso de temperatura,
debido a la vaporizacién de compuestos presentes en el liquido; de aqui se explica
que en el proceso se tenga que calentar la alimentacion antes de introducirla al
reactor; por otra parte en el proceso de calentamiento se experimenta la
transferencia a la fase gaseosa de una fraccion de los compuestos sulfurosos (en

este caso solo el DBT).

La sensibilidad a la relacion hidrégeno / carga se lleva a cabo porque las

unidades de hidrodesulfurizacion deben operar con una cantidad de hidrogeno
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minima suficiente que permita alcanzar las especificaciones requeridas en el
combustible de salida. Sin embargo, en las simulaciones, se observa que mientras
mayor es la relacion hidrégeno / carga que se utilice, mayor es el descenso de la
temperatura en la etapa de mezclado, y la transferencia de especies sulfurosas a
la fase gaseosa. Esto ultimo, afecta la fraccion de mojado del catalizador, la cual
como se vera mas adelante disminuye con el aumento de la relacion hidrogeno /
carga, lo que implica que la reaccion en fase gas pasa a ocupar un papel de
mayor importancia.

Como se dijo en la teoria, la fraccion de mojado representa un factor de peso
en la velocidad de reaccién global, por lo que si su valor es menor que la unidad,
cabe la posibilidad de las reacciones en fase gas. Sin embargo, si bien es cierto
qgue al aumentar la relacion hidrogeno / carga, hay mas presencia de compuesto
sulfuroso en la fase gas, también es cierto que la fraccion de mojado disminuye,
pero no en un orden suficiente como para aumentar en el mismo grado la
conversion global. Por esta razon, éste parametro viene a ser de gran importancia
en la optimizacion del proceso de hidrodesulfurizacion, ya que como se puede
observar en la figura 6.8, de acuerdo a las condiciones de operacion a las que se
trabaje, va a existir un punto éptimo donde se alcanzan las conversiones mas
altas.

Si se observan las figuras A.17 y A.18, se pueden notar las tendencias,
cuando se opera a LHSV igual a 1y 1,5 h™, y se puede distinguir que para todos

los casos de LHSV, la relacion hidrogeno / carga optima se localiza en el valor de
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300 NV/V.
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Figura 6.8.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / Carga, para diferentes
volimenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™".

Hasta ahora, se puede decir que de acuerdo a las condiciones de operacién
estudiadas, el punto 6ptimo de mayor conversién es a LHSV igual a 0,5 h™? y a una

relacion H, / Carga igual a 300 NV/V.

En cuanto a la influencia de la relacion H, / Carga sobre la fraccion de mojado,
como se menciond anteriormente y se muestra en la figura 6.9, dicha fraccion
disminuye con la relacién hidrégeno / carga, por los efectos de los fenémenos
explicados anteriormente. A parte, que al aumentar la cantidad de hidrégeno para
una velocidad espacial de liquido constante, es razonable que por manejar mayor
cantidad de gas en el reactor, la fraccion de mojado disminuya.

En las figuras A.20 y A.21, se pueden observar las tendencias para LHSV

igual a 1 y 1,5 h™, y es importante notar que para estos valores de LHSV, la
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variacion de la relacion hidrégeno / carga no ejerce casi influencia en la fraccion

de mojado del reactor de 155 m3 ya que gracias a los valores de velocidad

espacial, el lecho logra estar siempre completamente mojado.
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—e— Volumen de Reactor =155 m3 —=— \olumen de Reactor = 0,005 m3

Figura 6.9.- Fraccion de mojado del catalizador vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volimenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™.

En cuanto a la influencia de la relacion H, / Carga sobre la retencion de
liquido, por discrepancias de las tendencias obtenidas entre la correlacion de
Holub et al. (1992, 1993), con respecto a la de Larachi et al. (1991), este punto se
tratara mas adelante en la seccion de sensibilidad al cambio de correlaciones.

En la figura 6.10, se observa la influencia de la variacion de la relacion H; /

Carga sobre la caida de presion en los distintos volimenes de reactores

estudiados.
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Figura 6.10.- Caida de presion vs. Relacién H, / Carga, para diferentes volimenes de
reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™.

De acuerdo a Larachi et al. (1991), la caida de presion en reactores trickle bed
se debe principalmente a las siguientes causas: fuerzas de friccibn en las
interfases liquido — gas, gas — sélido (condiciones de mojado parcial), y liquido —
sélido; fuerzas inerciales, causadas por las sucesivas aceleraciones Yy
desaceleraciones de los fluidos cuando atraviesan el lecho empacado; fuerzas
capilares. La importancia de cada una de estas fuerzas, depende del grado de

interaccién que haya entre cada una de las fases.

Como se menciond en capitulos anteriores, al elevar el flujo de gas se
promueve al aumento del grado de interaccién entre las fases, por lo que es de
esperarse gue la caida de presion aumentara al incrementar la relacion hidrégeno
/ carga. En las figuras A.23 y A.24, se pueden observar las tendencias para los

casos de LHSV igualaly1,5h™
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En las figuras 6.11, 6.12 y 6.13, se presentan los perfiles de temperatura ante
las variaciones de la relacion H, / Carga, para cada uno de los volimenes de
reactores estudiados. Como se puede observar en cada una de las gréficas, a
medida que aumenta la relacion H, / Carga, disminuye el perfil de temperaturas.
Estos resultados se deben al efecto de la vaporizacion de compuestos presentes
en la fase liquida.

Como se explico anteriormente, en el momento de mezclarse la corriente
gaseosa con la de hidrocarburo se produce una disminucion de temperatura que
es mas intensa para mayores relaciones H, / Carga; luego de mezcladas ambas
corrientes, la corriente de alimentacion al reactor se calienta en un horno (en este
caso hasta 643,15 K). En los casos de mayor relacion H;, / Carga, el incremento de
temperatura en el horno es mas significativo, por lo que ocurre una vaporizacion
importante de compuestos presentes en la fase liquida, que trae como
consecuencia que disminuya la concentracion de saturacion de hidrogeno en el

hidrocarburo.

Como se mencioné anteriormente, el mayor aumento de temperatura se
produce al principio del reactor, cuando disminuye significativamente la
concentracion de hidrégeno en el liquido por efectos de la reaccion de
desulfurizacion; para los casos donde se utiliza una relacion H, / Carga superior,
se tiene que a la entrada del reactor, la cantidad de moles de hidrégeno en el
liquido es pequefia (ver figura 6.14), por lo que el incremento de temperatura en la

etapa inicial del reactor no es tan notable como para los casos donde la relacion
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H, / Carga es menor.
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Figura 6.11.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H, / Carga, para el
reactor de volumen 155 m®. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™.
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Figura 6.12.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H, / Carga, para el
reactor de volumen 0,005 m®. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™.
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Figura 6.13.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H, / Carga, para el
reactor de volumen 0,0002 m®. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™.
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Figura 6.14.- Variacion de la cantidad de moles de hidrégeno en el liquido ante

diferentes relaciones H, / Carga, para el reactor de volumen 155 m® T = 643,15 K, P =
1000 psi, LHSV =0,5h™.
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En un principio, se hubiese esperado que para la relaciéon H, / Carga igual a
300 NV/V (en donde se obtienen mayores conversiones de DBT), se registraran
los mayores deltas de temperaturas. Sin embargo, por el efecto de vaporizacion, la
concentracion de DBT en el liquido disminuye al aumentar la relacion hidrégeno
carga, por lo que la velocidad de reaccion en la etapa inicial del reactor disminuye,
y dicha disminucién se refleja en la temperatura que se alcanza a lo largo del

lecho.
6.3.- Sensibilidad ante Cambios de Temperatura de Entrada:

Como se explicé en el capitulo anterior, las sensibilidades a los cambios de
Temperatura y Presion de entrada, fueron realizadas tomando como base las
condiciones de operacién que ofrecen mayor conversién, LHSV igual a 0,5 h* y
relacion H, / Carga igual a 300 NV/V.

En la figura 6.15, se puede observar como varia la conversion global de DBT,
con el incremento de la temperatura de entrada al reactor, para los diferentes

volimenes de reactores estudiados.

Como la reaccion de desulfurizacion es exotérmica, la misma es favorecida
por el incremento de la temperatura a la entrada del reactor, como de hecho se
observa en las tendencias reportadas, ante una presion de entrada de 1000 psi en
la figura 6.15. Las tendencias observadas a presiones de 700 y 500 psi, se pueden

observar en las figuras A.29 y A.30.

Al igual que en los casos anteriores, las mayores conversiones, se alcanzan

siempre en el reactor de mayor escala, mientras que para los reactores de menor
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volumen, se observan conversiones muy parecidas, siendo las del reactor de

0,0002 m? ligeramente menores a las que se obtienen con el reactor de 0,005 m>.
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—a— Volumen de Reactor =0,0002 m3

Figura 6.15.- Conversion global de DBT vs. Temperatura de entrada, para diferentes
volimenes de reactores. P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™*, H, / Carga = 300 NV/V.

Para el caso de la fraccion de mojado, se tiene que al aumentar la temperatura
de entrada al reactor, la fraccion de mojado del lecho disminuye, como se puede
observar en la figura 6.16.

Al igual que para los casos anteriores, la fraccion de mojado disminuye al
disminuir la escala del reactor, no obstante, la dependencia con la temperatura
para los tres volumenes de reactores es muy parecida, porque las pendientes de
las rectas que se obtienen en cada caso para las fracciones de mojado son muy
similares.

Las tendencias, que se observan a presiones de entrada de 700 y 500 psi, se

muestran en las figuras A.32 y A.33.
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Figura 6.16.- Fraccién de mojado del catalizador vs. Temperatura de entrada, para
diferentes volimenes de reactores. P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™*, H, / Carga = 300 NV/V.

El caso de los efectos de la temperatura de entrada, sobre la retencion de
liquido, sera discutido cuando se trate la sensibilidad al cambio de correlaciones,
en la seccidn de sensibilidad al cambio de correlaciones.

La sensibilidad de la temperatura de entrada sobre la caida de presion, se
puede notar en la figura 6.17 que se muestra a continuacién, en donde se observa
gue al aumentar la temperatura de entrada en el reactor, la caida de presion

disminuye, y este efecto es notable para las tres escalas de reactores utilizadas.

Al variar la temperatura de entrada desde 613,15 hasta 673,15 K,
manteniendo la relacién H, / Carga en 300 NV/V, el LHSV en 0,5 h, y la presién
de entrada constante, se tiene que la densidad de la corriente liquida disminuye,
por lo que el flujo méasico del liquido va a ser menor en la medida que se aumente

la temperatura a la entrada del reactor. Y como se menciond anteriormente, al
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disminuir el flujo masico de liquido que circula a través del reactor, la interaccion

entre las fases disminuye, por lo que se observa que la caida de presion decrece.
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Figura 6.17.- Caida de Presion vs. Temperatura de entrada, para diferentes
volimenes de reactores. P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h*, H, / Carga = 300 NV/V.

En las figuras A.35 y A.36, se observan las tendencias, para los casos en que
la presion de entrada es 700 y 500 psi.

6.4.- Sensibilidad ante Cambios de Presiéon de Entrada:

La presion de entrada, tiene un efecto sobre la conversion global de DBT, muy
parecido al que tiene la temperatura, ya que la maxima conversion se alcanza a
las presiones de entrada mayores, como se observa en la figura 6.18.

Al aumentar la presion, manteniendo constante: el LHSV, la relacion H; /

Carga, y la temperatura de entrada, se tiene que la densidad del hidrocarburo
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aumenta, por lo que el flujo masico de liquido que se maneja dentro del reactor es
mayor, por esa razon al incrementar la presién, se consigue una mayor
conversion.

Las tendencias para la temperatura de entrada de 643,15 K, se muestran en la

figura A.38.
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Figura 6.18.- Conversion global de DBT vs. Presion de entrada, para diferentes
volimenes de reactores. T = 613,15 K, LHSV = 0,5 h™, H, / Carga = 300 NV/V.

Los efectos de la presién de entrada sobre la fraccién de mojado, se muestran
en la figura 6.19. En ésta se observa que a medida que aumenta la presion de
entrada, la fraccion de mojado del lecho catalitico se incrementa. La explicacion de
este resultado radica en lo expuesto anteriormente, ya que al aumentar la presion
de entrada al reactor, manteniendo las variables de LHSV, relacion H, / Carga y

temperatura de entrada, constantes, se incrementa el flujo masico de liquido y por
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ende la fraccion de mojado.
Las tendencias, para el caso en que la temperatura de entrada es de 643,15

K, se pueden observar en la figura A.40.
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Figura 6.19.- Fraccion de mojado del lecho catalitico vs. Presién de entrada, para
diferentes volimenes de reactores. T = 613,15 K, LHSV = 0,5 h™, H, / Carga = 300 NV/V.

La dependencia de la caida de presién, con respecto a la presion de entrada
al reactor, se puede notar en la figura 6.20, en donde se observa que la caida de
presion en las diferentes escalas de reactores, tiende a disminuir en forma muy
suave a medida que aumenta la presion de entrada; sin embargo, no se puede
aseverar esta tendencia, porque si se observa la figura A.41, donde se reporta la
tendencia para el caso en que la temperatura de entrada es de 613,15 K, en ese
caso no se registra ningun tipo de influencia de la presion de entrada, sobre los

valores de caida de presion obtenidos en cada caso para cada volumen de
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reactor. Por razon, se dice que ésta dependencia es relativa, y depende de la
temperatura de entrada al reactor y de la fraccion que se vaporice en las fases de

mezclado de las corrientes gas e hidrocarburo, y calentamiento de la corriente de

alimentacion.
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Figura 6.20.- Caida de presion vs. Presion de entrada, para diferentes volimenes de
reactores. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h*, H, / Carga = 300 NV/V.

Lo anteriormente expuesto, se corrobora al observar los perfiles de
temperatura que se obtienen a medida que se aumenta la presion de entrada en el
reactor. Como es de esperarse los perfiles a temperaturas superiores, se obtienen
a las presiones mayores, debido a que en esos casos se registran las mayores
conversiones de DBT, figuras 6.21y 6.22.

En la figura 6.21, se puede verificar que la diferencia de temperatura que se
logra alcanzar entre un perfil y otro de acuerdo a la presion de entrada, no llega a

superar los 4 grados entre uno y otro, mientras que en la figura 6.22, en donde la
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temperatura de entrada que se considera es superior, los perfiles llegan alcanzar

diferencias de hasta 8 grados entre si.

Resulta que al aumentar la presion de entrada al reactor, para poder mantener
los siguientes parametros constantes: LHSV, relacion H, / Carga y temperatura de
entrada, es necesario alimentar mayor flujo de liquido, puesto que la densidad del
hidrocarburo aumenta con la presiéon. Sin embargo, el incremento de flujo a ser
alimentado para una presion u otra no es tan importante, aunque se hace mas
distinguible la diferencia, cuando se tienden a considerar temperaturas de entrada

cada vez, mas elevadas.
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Figura 6.21.- Perfiles de Temperatura vs. Longitud del reactor, para diferentes
presiones de entrada. Reactor de 155 m®. T = 613,15 K, LHSV = 0,5 h™*, H, / Carga = 300
NV/V.
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Figura 6.22.- Perfiles de Temperatura vs. Longitud del reactor, para diferentes

presiones de entrada. Reactor de 155 m®. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h™*, H, / Carga = 300
NV/V.

6.5.- Sensibilidad al cambio de correlaciones:

Con el objeto de verificar las tendencias arrojadas por el modelo matematico,
se procedié a utilizar dos correlaciones de comparacion para estudiar los
resultados de caida de presion, holdup de liquido y coeficiente de transferencia de
masa gas -liquido.

6.5.1.- Correlacion de caida de presion y holdup de liquido:

Los resultados mostrados hasta ahora, fueron estimados utilizando la
correlacion para la caida de presion y holdup de liquido, propuesta por Holub et al.
(1992, 1993). En esta seccion se mostraran los resultados, para comparar las

tendencias cuando se utilizan las correlaciones de Larachi et al. (1991).

En cuanto a resultados de conversién y fraccion de mojado, el cambio de
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correlaciones para la caida de presion y retencion de liquido, no tiene ninguna

incidencia, por lo que estos parametros no seran comentados.

Por las tendencias que se observan, se hace muy interesante ésta
comparacién, ya que con la correlacion de Larachi et al. (1991), se obtienen
valores de retencion y caida de presibn mas bajos, que los obtenidos con la
ecuacion de Holub et al. (1992, 1993). No obstante, esto se podria esperar, ya que
Al Dahhan et al. (1998), hicieron estudios donde comparaban ambas
correlaciones, y de acuerdo a sus resultados, demostraron que la correlacion de
Holub et al. tanto para el holdup como para la caida de presion, ofrece menos
desviacion que las correlaciones de Larachi et al. No obstante, para el caso del
holdup, la diferencia entre una correlacion y otra es menos del 5%.

Como se puede observar en la figura 6.23, la tendencia de la retencién del
liguido al variar la velocidad espacial es igual para ambas correlaciones, no
obstante, se observa que los valores obtenidos por la correlacion de Larachi et al.
son bastante pequefios. Para observar las tendencias obtenidas a relaciones

hidrégeno / carga de 300 y 500 NV/V, ver figuras A.46 y A.47.
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Figura 6.23.- Retencion de liquido vs. LHSV, para diferentes volumenes de reactores.
Comparacion de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, H, / Carga = 100 NV/V.

Sin embargo, en la figura 6.24, se puede observar que la tendencia de ambas
correlaciones ante las variaciones en la relacion hidrégeno / carga, no es la
misma. Para el caso de la correlacién de Holub et al. se obtiene que la retencién
de liquido aumenta con la relacion hidrégeno / carga, mientras que con la
correlacion de Larachi et al. se obtiene que la retencion disminuye.

Como se menciond anteriormente, la retencion de liquido se define como el
volumen de liquido contenido en el volumen de la columna; en el caso de
aumentar la relacion hidrégeno / carga, manteniendo el resto de los parametros
constantes, lo que se esta haciendo es aumentar la cantidad de H, que va a pasar
a través del reactor, por lo que en este caso lo que se esperaria seria una

disminucién en el valor de la retencién de liquido, como en efecto lo demuestra la
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correlacion propuesta por Larachi et al. (1991).

Las tendencias para valores de LHSV igual a 1 y 1,5 h™, se muestran en las

figuras A.49 y A.50.
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Figura 6.24.- Retencion de liquido vs. Relacion H, / Carga, para diferentes
volimenes de reactores. Comparacion de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi,
LHSV =0,5h™

Iguales discrepancias se presentan cuando se estudia la sensibilidad del
holdup de liquido ante variaciones en la temperatura y presién de entrada, en
cuyos casos las tendencias entre ambas correlaciones son diferentes. En la figura

6.25y 6.26, se muestran tales tendencias.
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Figura 6.25.- Retencion de liquido vs. Temperatura de entrada, para el reactor de
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Figura 6.26.- Retencion de liquido vs. Presién de entrada, para el reactor de 155 m?®.
Comparacion de correlaciones. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h™!, H, / carga = 300 NV/V.

En cuanto a la tendencia con respecto a la temperatura de entrada, se tiene
gue para condiciones fijas, donde se varia Unicamente la temperatura, para poder

mantener el resto de los parametros fijos, el flujo masico de liquido se tiene que
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variar en sentido descendente cuando se aumenta la temperatura. Por ésta razon,
lo que se espera es que al aumentar la temperatura de entrada, dejando fijos el
LHSV, la relacion H, / carga y la presion de entrada, el holdup disminuya, como es
el caso de la tendencia mostrada por la correlacion de Larachi et al.

Mientras que para el caso de la presion, se tiene que para condiciones fijas,
donde se varia Unicamente la presion a la entrada del reactor, para poder
mantener el resto de los parametros fijos, el flujo masico de liquido se tiene que
variar en sentido ascendente cuando se aumenta la presion. Por ésta razon, se
espera que al aumentar la presion de entrada, dejando fijos el LHSV, la relacion
H. / carga y la temperatura de entrada, el holdup aumente, como en efecto lo logra

mostrar la tendencia conseguida a través de la correlacion de Larachi et al.

Para el caso de las tendencias en la caida de presion, no se presentan
discrepancias entre ambas correlaciones, puesto que como se puede observar en
las figuras 6.27 y 6.28, las tendencias que se obtienen por ambas correlaciones
son similares. Las diferencias estan en la magnitud de los valores de caida de

presion.
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Figura 6.27.- Caida de Presion vs. Temperatura de entrada, para el reactor de 155
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Comparacion de correlaciones. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h™!, H, / carga = 300 NV/V.
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6.5.2.- Correlacion de transferencia de masa gas - liquido:

Los resultados estimados hasta ahora, fueron obtenidos utilizando como
correlacion de transferencia de masa gas — liquido, la correlacion de Goto et al.
(1975); para efectos de comparacion en esta seccion, se utilizara la correlacién de
Wild et al. (1992). Para la comparacién, solo se hara referencia a la conversion
global de DBT y a los perfiles de temperatura que se obtienen en cada caso, ya
que los parametros: factor de mojado, retencion de liquido y caida de presion no

se ven afectados.

En la figura 6.29, que se muestra a continuacién, se puede observar la
influencia de variar la correlacion de transferencia de masa sobre las conversiones

de DBT alcanzadas en los diferentes volimenes de reactores.

Como era de esperarse, el cambio de correlacion de transferencia de masa
afecta la conversion de DBT, para los reactores de pequefia escala porque en
estos se experimentan fendmenos de transferencia de masa gas - liquido,
mientras que para el reactor industrial solo se presenta una pequefia desviacion

menor del 1% para valores de LHSV de 1,5 h™, ver figuras A.52 y A.53.

Las conversiones de DBT para el caso de los reactores de 0,005 y 0,0002 m®
varian desde 95% hasta 55% en el peor de los casos al cambiar de correlacién, y
estas desviaciones se deben a que en los reactores de pequeiia escala como
éstos que se estudian, existen problemas de transferencia de masa, es decir, la

velocidad de transferencia de masa en la interfase gas — liquido es muy lenta.
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Figura 6.29.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / carga, para diferentes
volimenes de reactores. Comparacién de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi,
LHSV =0,5 h™.

En cuanto a los perfiles de temperatura, estos presentan variaciones
solamente para los casos de menor escala, puesto que aqui es donde ocurren
variaciones significativas sobre el porcentaje de conversion de DBT. A
continuacion se muestran los perfiles que se obtienen para cada volumen de

reactor:
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Figura 6.30.- Perfiles de Temperaturas para diferentes relaciones H, / Carga. T =
643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™. Vg = 155 m°.
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Figura 6.31.- Perfiles de Temperaturas para diferentes relaciones H, / Carga. T =
643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™. Vg = 0,005 m®,
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Figura 6.32.- Perfiles de Temperaturas para diferentes relaciones H, / Carga. T =
643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™. Vg = 0,0002 m®.

Como era de esperarse, los perfiles que se obtienen con la correlacién de
Goto et al. son de mayores temperaturas, que los que se obtienen al utilizar la
correlacion de Wild et al., ya que con la primera se obtienen conversiones mucho
mayores.

6.6.- Sensibilidad ante Cambios en el Factor de Frecuencia de la Cinética:

El factor de frecuencia, fue ajustado inicialmente para realizar todas las

3 3 0,45
sensibilidades en el valor de 0,145.10° ( cm )-(le] , donde el reactor
gcat *S mo

industrial (155 m®), bajo las condiciones de LHSV igual a 0,5 h™ y relacién
hidrogeno / carga igual a 300 NV/V, maneja una conversion global de DBT de

99,85%.
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Con el objeto de observar la sensibilidad ante cambios que puedan haber
sobre la actividad del catalizador, para las diferentes escalas de reactor, se varié
por un factor de 1,5 la frecuencia de la cinética de reaccion. Sélo se hara
referencia a la conversion de DBT y a los perfiles de temperatura, ya que los

cambios en la cinética no tienen efectos notables sobre el resto de las variables.

En la figura 6.33, se muestra como varia la conversion global de DBT, para las
distintas escalas de reactores ante diferentes factores de frecuencia, considerando
una velocidad espacial de liquido de 0,5 h™. En esta grafica se puede observar
como al aumentar el factor de frecuencia, las conversiones para los distintos

volumenes de reactores aumentan.

100 ~ * *

©
5]

©
(o]

7

100 300 500
Relacién H, / Carga, [NV/V]

Conversién global de DBT,
[

©
i

—— \Vol. de Reactor=155m3-1,5k —=—\/ol. de Reactor =0,006 m3-1,5.k
—a— \ol. de Reactor =0,0002 m3-1,5.k —— Vol. de Reactor =155 m3
—=—\/ol. de Reactor = 0,005 m3 —a— Vol. de Reactor = 0,0002 m3

Figura 6.33.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / Carga. Variaciones en la
velocidad de reaccion. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™.
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En el Apéndice A, en las figuras A.55 y A.56, se muestran las tendencias para
LHSV igual a 1 y 1,5 h™. Si se comparan las tendencias observadas para los
distintos LHSV, se puede notar, que al aumentar la velocidad espacial del liquido,
las mejoras que se observan en la conversion global de DBT son cada vez
mayores para las tres escalas de reactores. No obstante, donde se observan
aumentos mas notables debido a la variacion del factor de frecuencia, es en los

reactores de menor escala.

En cuanto a los perfiles de temperatura, en las figuras 6.34, 6.35 y 6.36, se
puede observar como éstos, a pesar que las conversiones mejoran hasta en un
5% como es el caso de los reactores de menor escala, los perfiles no muestran
variaciones significativas, aunque presentan la tendencia de tener mayores

temperaturas, al aumentar la conversion.
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Longitud axial del Reactor, [m]
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—a—H2/Carga =500 NV/V- 1,5k ——H2/Carga =100 NVV
H2 / Carga = 300 NV/V —a— H2 /Carga =500 NV/V

Figura 6.34.- Perfiles de temperatura para distintas relaciones H,/Carga.
Comparacion de cinética. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™, Vg = 155 m®.
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H2 / Carga = 300 NV/V

—a— H2 /Carga =500 NV/V

Figura 6.35.- Perfiles de

temperatura para distintas relaciones H,/Carga.

Comparacion de cinética. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™, Vs = 0,005 m?,
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Figura 6.36

.- Perfiles de

temperatura para distintas

6.7.- Comparacion entre Caso Isotérmico y Adiabéatico:

relaciones Hj/Carga.
Comparacion de cinética. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h*, Vg = 0,0002 m?.

Muchos modelos matematicos, para efectos de simplificaciébn asumen que el

reactor opera isotérmicamente a la temperatura equivalente isotérmica, que no es
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mas que la temperatura de entrada del reactor adiabatico mas dos tercios del delta

de temperatura que se registra en dicho reactor.

Con el objeto de comparar los resultados que arrojan ambos modelos sobre
las variables de interés, se calcularon las respectivas temperaturas isotérmicas
equivalentes, a partir de los resultados obtenidos en las simulaciones del reactor

adiabatico, en el marco del conjunto de escenarios 1.

En cuanto a los efectos sobre la conversion global de DBT, en la figura 6.37 se
observa que aunque para cada escala de reactor, el caso adiabético ofrece
conversiones superiores al isotérmico, las diferencias entre un caso y otro estan
en un orden de magnitud menor al 1%, y se observan las mismas tendencias ante
las variaciones de la relacion H, / Carga. Las mayores diferencias se presentan

para los reactores de menor volumen.

En las figuras A.58 y A.59, se presentan las tendencias que se observan
cuando se opera a LHSV de 1y 1,5 h™. En éstas figuras, se puede notar que a
medida que aumenta la velocidad espacial del liquido, la diferencia entre los
resultados de ambos casos aumenta, aunque igual no superan una diferencia del

1% y se siguen conservando las tendencias.



103

Conversion global de
DBT, [%]

100 300 500
Relacién H, / Carga, [NV/V]

—e— \ol. de Reactor =155 m3 - Isotérmico —=—\/ol. de Reactor = 0,005 m3 - Isotérmico
—a— Vol. de Reactor = 0,0002 m3 - Isotérmico —e— Vol. de Reactor = 155 m3 - Adiabatico
—s=—\/0ol. de Reactor = 0,005 m3 - Adiabatico —=— Vol. de Reactor =0,0002 m3 - Adiabéatico

Figura 6.37.- Conversién global de DBT vs. Relacion H, / Carga, para diferentes
voliumenes de reactores. Comparacion de casos Isotérmico y Adiabético. T = 643,15 K, P
= 1000 psi, LHSV =0,5h™.

En el caso de la fraccion de mojado, los valores que se obtienen del caso
adiabdatico, son superiores a los observados en el caso isotérmico, como se puede
observar en la figura 6.38. Para los casos en que se considera relacion hidrégeno /
carga igual a 100 NV/V, los resultados que arrojan ambos modelos son iguales; no
obstante, al incrementar dicha relacion la discrepancia entre un resultado y otro
aumenta, aunque la diferencia en los resultados no llega a superar el 4 % de
desviacién. Esta tendencia sobre la relaciéon H, / Carga, se observa para los tres

casos de LHSV estudiados, ver figuras A.60, A.61, A.62.
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Figura 6.38.- Fraccion de mojado del lecho catalitico vs. Relacion H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. Comparacion de casos Isotérmico y Adiabatico. T =
643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™.

En cuanto a la influencia sobre la retencion de liquido, como se puede
observar en la figura 6.39, a diferencia de los casos anteriores, los valores mas
altos de holdup de liquido se obtienen con el modelo isotérmico, sin embargo, las
discrepancias entre los resultados obtenidos por un modelo y otro, no superan en
ningun caso el 1%.

Las tendencias que se obtuvieron para valores de LHSV de 1 a 1,5 h™, se

pueden observar en las figuras A.64 y A.65.



105

0.65 -

|

=}
°
S
=)
% £ /
= 05
S 3
o ©
S 0.45 N j_
c — =
Q 0.4
Q
m 0.35 T T 1
100 300 500

Relacién H, / Carga, [NV/V]

—e— Vol. de Reactor = 155 m3 - Isotérmico —=— \/ol. de Reactor = 0,005 m3 - Isotérmico
—a— Vol. de Reactor = 0,0002 m3 - Isotérmico —— Vol. de Reactor = 155 m3 - Adiabatico
—=—\/ol. de Reactor = 0,005 m3 - Adiabatico —=— Vol. de Reactor =0,0002 m3 - Adiabatico

Figura 6.39.- Retencion de liquido vs. Relacion H, / Carga, para diferentes
volumenes de reactores. Comparacion de casos Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P
= 1000 psi, LHSV =0,5h™.

Para el caso de la caida de presion, al igual que para los pardmetros ya
mencionados, las diferencias que se obtienen entre un modelo y otro son menores
que el 1%. En la figura 6.40, se muestran los resultados de caida de presion de

ambos modelos ante la variacién de la relacion H, / carga.

Como se puede observar en la figura 6.40, las mayores diferencias entre los
valores arrojados para la caida de presion, ocurren a valores mas bajos de
relacion hidrégeno / carga, esta tendencia se observa en los resultados obtenidos

para valores de LHSV de 1y 1,5 h™, que se muestran en las figuras A.67 y A.68.
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Figura 6.40.- Caida de presion vs. Relacién H, / Carga, para diferentes volimenes de
reactores. Comparacion de casos Isotérmico y Adiabatico. T = 643,15 K, P = 1000 psi,
LHSV =0,5h™.
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VIl.- CONCLUSIONES

Con los resultados arrojados por el modelo matematico, y luego de hacer el

analisis sobre cada una de las variables involucradas, se concluye lo siguiente:

- El modelo matematico desarrollado, logra simular el comportamiento en
estado estacionario de los reactores trickle bed, utlizados en la
hidrodesulfurizacién de diesel y VGO, ya que logra reproducir el efecto que tienen
las variables de operacion, sobre el desempefio y rendimiento del proceso, tanto

en reactores industriales, como en reactores de escala laboratorio y pilotos.
De los estudios realizados, para validar el modelo, se concluye:

- En los procesos de hidrotratamiento, la conversion de los compuestos
sulfurosos disminuye al aumentar la velocidad espacial de los hidrocarburos,

LHSV.

- Al aumentar la velocidad espacial de los hidrocarburos, tanto la fraccién de
mojado del lecho como el holdup de liguido aumenta. Sin embargo, para reactores
de escala pequefia, las fracciones de mojado son siempre menores, a las
fracciones de mojado que se obtienen en reactores industriales.

- La influencia de la velocidad espacial de hidrocarburos, no es significativa
sobre los perfiles de temperatura en el reactor.

- La relacién H, / Carga, presenta un 6ptimo de rendimiento en el proceso,
dependiendo de las condiciones de operacion que se manejen. Para todos los

casos estudiados, el 6ptimo siempre se ubico en una relacién igual a 300 NV/V.
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- Al aumentar la relacion H, / Carga de operacion, la fraccion de mojado del
lecho, la retencion de liquido y las temperaturas de los perfiles disminuyen,

mientras que la caida de presion aumenta.

- A medida que aumenta la temperatura de entrada, aumenta la conversion de
los compuestos sulfurosos, pero disminuye la fraccion mojada del lecho, la

retencion de liquido y la caida de presién en el reactor.

- A medida que aumenta la presion de entrada, aumenta la conversion de los
compuestos sulfurosos, la fraccion mojada del lecho, la retencion de liquido y las

temperaturas en los perfiles del lecho.

- Al resolver el modelo en forma isotérmica, con la temperatura equivalente
isotérmica, se obtienen las mismas tendencias que para el caso adiabatico, y los
resultados de conversién, fraccion de mojado y retencion, para el caso de los
reactores industriales, no se obtienen diferencias mayores al 1%, mientras que

para los reactores de menor escala las diferencias no pasan el 4%.

- Al cambiar la correlacion para los coeficientes de transferencia de masa gas
— liquido, los reactores de pequefia escala presentan grandes diferencias a nivel
de las conversiones del compuesto sulfuroso, por los problemas de transferencia
de masa que estos experimentan; mientras que el reactor industrial no presenta

diferencias superiores al 1%.
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VIIl.- RECOMENDACIONES

Como el modelo esta disefiado para operar con cualquier cantidad de
compuestos sulfurosos, seria muy interesante estudiar el desempefio del reactor
trickle bed, cuando se consideran las cuatro especies azufradas tanto para el
diesel como el VGO, propuestas por Ma. et al. (1994, 1996b).

De igual forma, como el modelo es flexible para incluir cualquier tipo de
reaccion, en un futuro, seria importante poder simular otras reacciones también

involucradas en el proceso de hidrotratamiento del diesel y el VGO.
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APENDICE A: Gréficos de Sensibilidad

A.l.- Sensibilidad a Cambios en el LHSV:
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—a— Volumen de Reactor = 0,0002 m3

Figura A.1.- Conversion global de DBT vs. LHSV, para distintos volimenes de

reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion H, / Carga = 100 NV/V.
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Figura A.2.- Conversion global de DBT vs. LHSV, para distintos volimenes de

reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion H, / Carga = 300 NV/V.
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Figura A.3.- Conversion global de DBT vs. LHSV, para distintos volumenes de

reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion H, / Carga = 500 NV/V.
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Figura A.4.- Fraccion de mojado del lecho catalitico vs. LHSV, para distintos

volimenes de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacién H, / Carga = 100

NV/V.
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volumenes de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion H, / Carga = 300

NV/V.
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Figura A.7.- Retencion de liquido vs. LHSV, para distintos volimenes de

reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion H, / Carga = 100 NV/V.
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Figura A.8.- Retencion de liquido vs. LHSV, para distintos volumenes de

reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion H, / Carga = 300 NV/V.
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Figura A.9.- Retencion de liquido vs. LHSV, para distintos volimenes de

reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion H, / Carga = 500 NV/V.
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Figura A.13.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 155 m?, alcanzados al

variar LHSV. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion H, / Carga = 100 NV/V.
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Figura A.14.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 0,005 m?, alcanzados al

variar LHSV. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion H, / Carga = 100 NV/V.
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Figura A.15.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 0,0002 m®, alcanzados

al variar LHSV. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relacion H, / Carga = 100 NV/V.

A.2.- Sensibilidad a Cambios en larelacion H, / Carga:
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Figura A.16.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / Carga, para

diferentes volimenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™%.
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Figura A.17.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / Carga, para

diferentes volimenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV =1 h™%.
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Figura A.25.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H, / Carga,

para el reactor de volumen 155 m*. T = 643,15 K, P

1000 psi, LHSV = 0,5 h™.
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Figura A.26.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H, / Carga,

para el reactor de volumen 0,005 m*. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™.



132

670 -
__ 665 e F———————————¢
X r/r—**
< 660 S —————
@ 655
s |/ e
E 650 L,y ——Ah—h—& - el - - - - - -
E //,/f
I—
645
[
640 T T T T ]
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
Longitud axial del Reactor, [I/L, adim.]
—e—H2/Carga =100 NV/V —=—H2/Carga = 300 NV/V —— H2 / Carga = 500 NV/V

Figura A.27.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H, / Carga,
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Figura A.28.- Conversion global de DBT vs. Temperatura de entrada, para
diferentes volimenes de reactores. P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™%, H, / Carga = 300

NV/V.
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Figura A.33.- Fraccién de mojado del lecho vs. Temperatura de entrada, para

diferentes volimenes de reactores. P = 500 psi, LHSV = 0,5 h*, H, / Carga = 300

NV/V.
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Figura A.35.- Caida de presion vs. Temperatura de entrada, para diferentes

volimenes de reactores. P = 700 psi, LHSV = 0,5 h™, H, / Carga = 300 NV/V.
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Figura A.36.- Caida de presion vs. Temperatura de entrada, para diferentes

volimenes de reactores. P = 500 psi, LHSV = 0,5 h™, H, / Carga = 300 NV/V.
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A.4.- Sensibilidad a Cambios en la Presién de entrada:
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Figura A.37.- Conversion global de DBT vs. Presion de entrada, para
diferentes volimenes de reactores. T = 613,15 K, LHSV = 0,5 h™*, H, / Carga = 300

NV/V.
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Figura A.38.- Conversion global de DBT vs. Presion de entrada, para
diferentes volimenes de reactores. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h™, H, / Carga = 300

NV/V.



138

o -
° 1 . — ¢
< 0.9 o "
o
€ — 08
)
3 5 07
c @©
c — 06 = —y
§ 0.5 A
= 0.4 T T \
L
500 700 1000

Presion de entrada, [psi]

—e— Volumen de Reactor =155 m3 —=— Volumen de Reactor = 0,005 m3
—a— Volumen de Reactor =0,0002 m3

Figura A.39.- Fraccion de mojado del lecho catalitico vs. Presion de entrada,
para diferentes volimenes de reactores. T = 613,15 K, LHSV = 0,5 h™, H, / Carga

=300 NV/V.
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Figura A.40.- Fraccion de mojado del lecho catalitico vs. Presion de entrada,
para diferentes volimenes de reactores. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h*, H, / Carga

=300 NV/V.



139

Presion de entrada, [psi]

30 - 1
S 28 09 &
3 ki
g — 26 . i . 08 £
= * <¥ .
O o (0]
T = 24 07 ©
© ©
o ©
5 2 06 g
@) A— r A @)
20 ; ; 0.5
500 700 1000

—e— Volumen de Reactor =155 m3
—a— Volumen de Reactor =0,0002 m3

—=— \olumen de Reactor = 0,005 m3

[psi]

Figura A.41.- Caida de Presion vs. Presion de entrada, para diferentes

volimenes de reactores. T = 613,15 K, LHSV = 0,5 h™*, H, / Carga = 300 NV/V.
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Figura A.42.- Caida de Presion vs. Presion de entrada, para diferentes

volimenes de reactores. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h™*, H, / Carga = 300 NV/V.
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Figura A.43.- Perfiles de Temperatura vs. Longitud del reactor, para diferentes
presiones de entrada. Reactor de 155 m3. T = 613,15 K, LHSV = 0,5 h-1, H2 /

Carga = 300 NV/V.
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Figura A.44.- Perfiles de Temperatura vs. Longitud del reactor, para diferentes
presiones de entrada. Reactor de 155 m®. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h, H2 /

Carga = 300 NV/V.
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A.5.- Cambio de correlaciones de Caida de Presion y Holdup de liquido:

- 0.6 q
S 0.55 S —
= 0.5 pa—— <
g 045 X
) E 0.4 & —&—
'2 5 0.35
o © 03
g 0.25
Q 0.2
3 0.15 ~ = —
x 0.1 T
0.5 1 1.5
LHSV, [ h™
—e— Volumen de Reactor =155 m3 - Holub et al. —8— \olumen de Reactor = 0,005 m3 - Holub et al.
—a&— Volumen de Reactor =0,0002 m3 - Holub etal. —<— Volumen de Reactor =155 m3 - Larachi et al.
Volumen de Reactor = 0,005 m3 - Larachi etal. —e—Volumen de Reactor =0,0002 m3 - Larachi etal.

Figura A.45.- Retencién de liquido vs. LHSV, para diferentes volimenes de

reactores. Comparacion de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, H, / Carga =

100 NV/V.
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—a— Volumen de Reactor = 0,0002 m3 - Holub etal. —<— Volumen de Reactor =155 m3 - Larachi etal.
Volumen de Reactor = 0,005 m3 - Larachi etal. —e—\Volumen de Reactor =0,0002 m3 - Larachi etal.

Figura A.46.- Retenciéon de liquido vs. LHSV, para diferentes volumenes de
reactores. Comparacion de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, H, / Carga =

300 NV/V.
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Figura A.47.- Retencion de liquido vs. LHSV, para diferentes volimenes de

reactores. Comparacion de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, H, / Carga =

500 NV/V.
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Figura A.48.- Retencion de liquido vs. Relacion H, / Carga, para diferentes

volimenes de reactores. Comparacion de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000

psi, LHSV =0,5h™.
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Figura A.49.- Retencion de liquido

vs. Relacion H, / Carga, para diferentes

volumenes de reactores. Comparaciéon de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000

psi, LHSV =1 h™,
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Figura A.50.- Retencion de liquido

vs. Relacion H, / Carga, para diferentes

volimenes de reactores. Comparacion de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000

psi, LHSV =1,5h™,
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A.6.- Cambio de correlacion de transferencia de masa:
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Figura A.51.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / carga, para
diferentes volimenes de reactores. Comparacién de correlaciones. T = 643,15 K,

P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™.
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Figura A.52.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / carga, para
diferentes volimenes de reactores. Comparacion de correlaciones. T = 643,15 K,

P = 1000 psi, LHSV =1 h™.
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Figura A.53.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / carga, para
diferentes volimenes de reactores. Comparacion de correlaciones. T = 643,15 K,
P = 1000 psi, LHSV =1,5h™.

A.7.- Sensibilidad ante Cambios en el Factor de Frecuencia de la

Cinética:
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Figura A.54.- Conversién global de DBT vs. Relacién H, / Carga. Variaciones

en la velocidad de reaccion. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™.
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Figura A.55.- Conversion global de DBT vs. Relacién H, / Carga. Variaciones
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B
@ 1004 o

¢ —o
(D)
© % ~— L
© 90 N
o)
o 'g‘ 85 ‘l
o) — _a_
c 80
\o /
‘B 75 =
e 70 . . .
5 100 300 500
o)

Rolacidn H. [ Caraa  [N\//\/]
—e— \Vol. de Reactor=155m3-1,5.k —=— \/ol. de Reactor =0,005 m3-1,5k

—a— Vol. de Reactor = 0,0002 m3 - 1,5.k —— Vol. de Reactor = 155 m3
—=—\ol. de Reactor = 0,005 m3 —— \ol. de Reactor =0,0002 m3

Figura A.56.- Conversién global de DBT vs. Relacién H, / Carga. Variaciones

en la velocidad de reaccion. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1,5 h™*.
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A.8.- Comparacion entre caso Isotérmico y Adiabéatico:
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Figura A.57.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / Carga, para

diferentes volimenes de reactores.

Comparaciéon de casos Isotérmico y

Adiabético. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™.
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Figura A.58.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / Carga, para

diferentes volimenes de reactores.

Comparaciéon de casos Isotérmico vy

Adiabético. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV =1 h™.
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Figura A.59.- Conversion global de DBT vs. Relacion H, / Carga, para

diferentes volimenes de reactores.
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Figura A.60.- Fraccion de mojado del lecho vs. Relacion H2 / Carga, para

diferentes volimenes de reactores.

Comparaciéon de casos Isotérmico vy

Adiabatico. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1.
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Figura A.61.- Fraccion de mojado del lecho vs. Relacién H, / Carga, para
diferentes volimenes de reactores. Comparacion de casos Isotérmico y

Adiabatico. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1 h™.
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Figura A.62.- Fraccién de mojado del lecho vs. Relacién H, / Carga, para
diferentes volumenes de reactores. Comparacion de casos Isotérmico vy

Adiabético. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1,5 h™.
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Figura A.63.- Retencion de liquido vs. Relacion H, / Carga, para diferentes

volumenes de reactores. Comparacién de casos Isotérmico y Adiabético. T =

643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™".
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Figura A.64.- Retencion de liquido vs. Relacién H, / Carga, para diferentes

volimenes de reactores. Comparacién de casos Isotérmico y Adiabatico. T =

643,15 K, P = 1000 psi, LHSV =1 h™.
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volumenes de reactores. Comparacion de casos Isotérmico y Adiabatico. T =

643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1,5 h™.
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Figura A.66.- Caida de presién vs. Relacion H, / Carga, para diferentes
volimenes de reactores. Comparacién de casos Isotérmico y Adiabatico. T =

643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h™.
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Figura A.67.- Caida de presion vs. Relacion H, / Carga, para diferentes

volumenes de reactores. Comparacion de casos Isotérmico y Adiabético. T =

643,15 K, P = 1000 psi, LHSV =1 h™.
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Figura A.68.- Caida de presién vs. Relacion H, / Carga, para diferentes

volimenes de reactores. Comparacién de casos Isotérmico y Adiabatico. T =

643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1,5 h™.
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APENDICE B: Funcionamiento PROII — Visual Fortran

El simulador comercial PROII con Provision, permite incorporar dentro del
programa estandar de PROIl métodos de calculos para equipos, mediante
subrutinas afadidas por el usuario, escritas en el lenguaje de programacion
Fortran.

B.1.- Enlace entre Visual Fortran y PROII con Provision:

Para efectos de conectar PROII con el programa realizado en Fortran, es
necesario contar con: el compilador Compagq Visual Fortran 6.1 a 6.5; Windows 98,
Windows NT, o Windows 2000, y PROII 4.0 o superiores. Es importante destacar
que los compiladores Lahey Fortran y Microsoft PowerStation Fortran no son
compatibles con las versiones 4.0 y superiores de PROIIl que permiten el uso de
subrutinas afiadidas por el usuario. Para efectos de este trabajo se utiliz6 Compagq

Visual Fortran en la version 6.5 y PROII versién 5.61.

Para lograr la conexion entre la subrutina programada en Fortran y PROII, es

necesario seguir los siguientes pasos:

1.- Una vez abierto el programa Compagq Visual Fortran 6.5, se selecciona de

la barra de menu: File / Open Workspace.
2.- Se selecciona el archivo, \SIMSCI\PROII5S5\USER\UAS\EXAMPLES\
UASLB.DSW, y se hace clic en OK.

3.- Hasta este momento se ha creado el proyecto de trabajo, posteriormente

en dicho proyecto, se procede a afadir la subrutina que ha sido creada. Para el
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caso de este trabajo, en este momento, se anexa al proyecto la subrutina donde
se encuentra el modelo matematico del reactor. Dicha subrutina debe estar
obligatoriamente identificada como: SUBROUTINE USERXX (IPARM, RPARM,
SUPPLE, HEAT, IDATA, ISOLVE, ISTOP), donde:

XX Es un nimero que va desde 41-60, 81-160, e identifica la subrutina

afiadida por el usuario.
IPARM Vector de parametros enteros (250).
RPARM Vector de parametros reales (500).
SUPLE Vector que almacena datos reales (10000).
HEAT  Calor x 10°. (10).
IDATA Vector de parametros enteros que en Sus posiciones contiene

informacion de: numero de alimentaciones, de productos, de intercambiadores de
calor, de componentes, contenido de agua, etc.

ISOLVE Del 0 al 9, indica que el problema no tiene solucion, 10 indica
solucién alcanzada.

ISTOP 0, Continua célculo; 1, se detiene el célculo.

Los parametros IPARM, RPARM, SUPLE y HEAT, son valores asignados
desde la subrutina afadida por el usuario, y permiten almacenar en ellos
condiciones iniciales suministradas desde el Flowsheet de PROII. Mientras que
ISOLVE e ISTOP son inicializados a cero por PROII, y se utilizan en el programa,
para detener en un momento dado la simulacion.

4.- Una vez creado todo el programa, se procede a compilar. En el momento
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de compilacién se crea la libreria dinamica de conexion (UASLB.dIl), que permite

la interfase entre las subrutinas de Fortran y PROII.

5.- Después que ha sido creado el archivo UASLB.dIl, se procede a copiar el

mismo, en la siguiente direccion: SIMSCI\PROII55\BIN.

6.- Para crear la ventana de datos de entrada en PROII, de la subrutina
desarrollada, se deben crear dos archivos ASCII en el archivo PROILini. Estos
archivos deben ser llamados UASLIST.ini y USERXX.ini. Una vez seguidos todos
y cada uno de estos pasos, el modelo afiadido puede ser utilizado desde cualquier

Flowsheet de PROII.

Para detalles del procedimiento, se aconseja leer el Manual PDTS UAS
USER’S GUIDE, suministrado por SIMSCI para comprension de la implementacion
de subrutinas afiadidas por el usuario en el simulador PROII con Provision.

B.2.- Transferencia de datos en la interfase Fortran — PROII:

Una vez creada la subrutina de trabajo (SUBROUTINE USERXX), en ella
se desarrolla el modelo matematico, considerando las subrutinas de interfase
gue permiten el intercambio de datos entre el programa Fortran y PROII, las
mas importantes y utilizadas en este trabajo se sefialan a continuacion (para el
detalle de los argumentos en cada subrutina, se recomienda leer el capitulo 12
del Manual mencionado anteriormente):

URXINF Identifica el tipo y nimero de corriente en el Flowsheet de

PROII.

URXSTR Permite el intercambio de informacibn sobre las
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especificaciones de una corriente, entre los programas. Flujo molar, temperatura,

presion, entalpia, identificacion de estado, y composicion molar.

TTPROP Permite el calculo de Presion de vapor y entalpia molar de gas

ideal de cada componente, y propiedades de transporte de la corriente.
UFLSH Permite el calculo de diferentes tipos de Flash.

UHS Permite calcular entropia, entalpia, capacidad calorifica, y

factor de compresibilidad de las corrientes.

UDENS Permite la estimacion del flujo volumétrico de las corrientes.
KCOMPU Determina las constantes de particion de los componentes.
HCOMPU Estima las entalpias en un flash.

Y vectores de propiedades calculadas por PROII, que pueden ser utilizados en

cualguier momento en el programa, como:
[FACTOR/ Vector que almacena factores de conversion.
IXPROPX/ Vector que almacena datos de los componentes puros.

Las variables de entrada y salida de PROII, obligatoriamente deben estar en
precision simple, a excepcion de las intercambiadas con la subrutina KCOMPU,
que estdn en doble precision. Como en el modelo matemético se manejan
pardmetros con érdenes de magnitud pequefios, para efectos de la utilizacion de
dichas variables en el modelo y con el objeto de no perder informacién numérica
en los niumeros decimales, cada parametro sustraido de PROII es almacenado en
archivos de textos con formato de doble precision, desde donde posteriormente

son leidos para ser utilizados en las operaciones del modelo. Para efectos de
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regresar datos nuevamente a PROIl, simplemente se almacenan dichos

parametros, en variables declaradas con precision simple.

El proceso de almacenamiento y lectura de informacion en archivos de texto,
no interfiere en absoluto con el tiempo de simulacidén, puesto que se manejan

tiempos de simulacion del orden de 3 a 4 segundos.

Los datos que se suministran desde PROII, son los siguientes:

- Especificaciones de las corrientes de entrada al reactor.

- Longitud y Diametro del reactor.

- Diametro promedio de las particulas.

- Densidad del catalizador.

- Porosidad del lecho catalitico.

- Factor de eficiencia del catalizador.

- Numero de reacciones de desulfurizacion.

- Numero de pseudocomponentes en la fase liquida.

- Numero de pseudocomponentes en la fase gaseosa.

Mientras que cualquier resultado que se desee estudiar, puede ser visto desde
archivos de textos creados en Fortran.

B.3.- Descripcién de la subrutina DIVPAG utilizada para resolver el
sistema de ecuaciones diferenciales:

Como se menciond anteriormente, esta subrutina de doble precision permite
resolver sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden con

condiciones iniciales, bajo el método riguroso de Gear, que se basa en férmulas
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de diferenciacion hacia atras. Los argumentos de dicha subrutina, se muestran a
continuacion:

CALL DIVPAG (IDO, N, FCN, FCNJ, A, t, TEND, TOL, PARAM, y)

IDO Parametro entero que indica el estado de la computacion del
programa. La llamada inicial de la subrutina es hecha con IDO = 1, mientras que
cuando la subrutina estéa resolviendo el sistema de ecuaciones, IDO = 2. La ultima
llamada de la subrutina es hecha con IDO = 3, para indicar el final de su uso.

N Numero de ecuaciones diferenciales.

FCN Es una subrutina suplida por el usuario, donde se exponen las
funciones a evaluar, debe ser declarada como EXTERNAL en la subrutina
USERXX:

CALL FCN (N, t, y, yprime), donde:

N Numero de ecuaciones.

t Variable independiente, en el caso de este trabajo es Z, la
longitud del reactor.

y Arreglo de tamafio N, que contiene los valores de las variables
dependientes, en este caso: concentraciones de las especies, velocidades
superficiales de liquido y gas, y temperatura del sistema.

yprime Arreglo de tamafio N, que contiene los valores del
vector y’.

FCNJ  Subrutina para computar el Jacobiano, debe ser declarada como

EXTERNAL también.
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CALL FCN (N, t, y, DYPDY), donde:

DYPDY Un arreglo con una estructura y tipo de datos, que
contienen las derivadas parciales requeridas. Para efectos de este trabajo, este
arreglo no fue suministrado, ya que se seleccioné la opcion del uso de un método

corto realizado por el mismo programa para estimar el Jacobiano.

A Matriz estructurada que es utilizada cuando el método es implicito, ese no

es el caso de éste trabajo.

t Variable independiente, en el proceso de solucion el valor de t tiende a

TEND.

TEND  Valor de t, donde la solucidn es requerida, puede ser menor que t, en

este trabajo representa el tamafio del paso de integracion.

TOL Tolerancia para controlar el error, en este caso se establece un error
relativo de 1.10°.

PARAM Arreglo de tamafio 50, donde se establecen parametros para la

solucion de las ecuaciones.

y Arreglo de tamafio N, que contiene los valores de las variables
dependientes, en este caso: concentraciones de las especies, velocidades
superficiales de liquido y gas, y temperatura del sistema.

Para una mejor compresion de ésta subrutina, se recomienda revisar el
Manual de IMSL “Fortran Subroutines for Mathematical Applications, Math Library”,
Volumen 1 y 2, que se encuentra incorporado en el Programa Compaq Visual

Fortran.



