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RESUMEN 

 

De acuerdo a las especificaciones establecidas por la Asociación de 

Protección Ambiental de los Estados Unidos (Environmental Protection Agency, 

EPA), para el año 2006 se implementará en ese país un nuevo reglamento que 

obliga a disminuir el contenido de azufre en el diesel desde 500 hasta 15 ppm. En 

vista que PDVSA está ampliamente involucrada en el proceso de globalización 

mundial, el nuevo reglamento a ser implementado por la EPA plantea la necesidad 

de realizar modificaciones en los procesos de hidrodesulfurización 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 opción 

de operación con reacciones multifásicas en un lecho catalítico parcialmente 

mojado. Con esa motivación, en este trabajo se propone un modelo matemático 

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 librería dinámica de conexión; dicha integración, permite la 

interacción entre el programa desarrollado en Visual Fortran y las variables 

termodinámicas necesarias estimadas en el simulador comercial. 

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

masa diferencial de las especies químicas presentes en el proceso, definidas 
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sobre las ecuaciones de conservación de masa para cada fase, y del balance de 

energía del sistema. Las propiedades termodinámicas como: densidad, 

viscosidad, entalpía, tensión superficial del líquido, capacidad calorífica, constante 

de Henry, constante de partición y volumen molar, se estiman a partir de PROII, 

mientras que la difusividad molecular, los coeficientes de transferencia de masa 

gas – líquido, la caída de presión, la fracción de mojado y la retención de líquido, 

son variables y parámetros determinados por correlaciones planteadas para este 

tipo de reactores. El modelo matemático propuesto, incluye también una expresión 

para la velocidad de reacción de hidrodesulfurización, descrita con la ecuación 

cinética del tipo Langmuir – Hinshelwood. 

En el proceso de simulación llevado a cabo para validar el modelo propuesto, 

se estudiaron las sensibilidades de: la conversión global del compuesto sulfuroso, 

la fracción de mojado del lecho, el holdup de líquido, el perfil de temperatura, la 

caída de presión y la transferencia de masa gas - líquido, para tres escalas de 

reactores ante diferentes condiciones de operación, utilizando hidrógeno puro 

como alimentación gaseosa y como alimentación líquida diesel con 0,706% de S 

constituido únicamente de Dibenzotiofeno como compuesto sulfuroso. A partir de 

éstas simulaciones, se concluyó que el modelo matemático desarrollado, logra 

simular el comportamiento en estado estacionario de los reactores trickle bed, 

utilizados en la hidrodesulfurización de diesel y VGO, ya que logra reproducir el 

efecto que tienen las variables de operación, sobre el desempeño y rendimiento 

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

 Pág. 

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

nombre en inglés, al líquido retenido en un volumen de reactor. 

 

16 

Pellet: Se refiere a la unidad de partícula de catalizador.  39 

Runaway: Así se define el estado de inseguridad y/o peligro de 

explosión en los reactores, en donde debido generalmente a la presencia 

de reacciones altamente exotérmicas, y a la formación 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.- INTRODUCCIÓN 

 

Unos de los problemas más importantes a resolver a escala mundial es la 

contaminación atmosférica ocasionada por las emisiones tóxicas de las industrias. 

Los gases que registran mayores índices de emisión anual son los óxidos de 

carbono, nitrógeno y azufre los cuales son generados principalmente por la 

industria petrolera y/o por la combustión de los productos que se obtienen de la 

misma. 

En específico el dióxido de azufre y los productos que este forma en la 

atmósfera, son considerados muy peligrosos para la salud humana, la vegetación 

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

Las soluciones propuestas para el problema de la contaminación del aire 

causada por el azufre son diversas, algunas sugieren la utilización de 

combustibles con bajo contenido de azufre, mientras que otras apuntan hacia la 

remoción del azufre antes, durante, o después del proceso de combustión. En este 

sentido y con el fin de colocar en el mercado productos con bajo contenido de 

azufre, en las refinerías venezolanas se han implementado en la mayoría de los 

procesos, secciones de hidrotratamiento para lograr la hidrodesulfurización de los 

combustibles. 

El reactor multifásico trickle bed, por las características de funcionamiento y 

operación, es ampliamente recomendado para trabajos de hidrotratamiento, por lo 

que es utilizado para la remoción del azufre en las corrientes de gasóleos de vacío 
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y diesel dentro del proceso de refinación. En dichos reactores se introduce una 

alimentación combinada de combustible (líquido) e hidrógeno (gas), y la reacción 

entre el líquido 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 diseño de este tipo 

de reactores, consiste en la dificultad para el establecimiento de la distribución de 

los flujos de gas y líquido dentro del lecho catalítico, 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 diseño de este tipo de 

reactores. 

La viabilidad económica de este tipo de reactores en los procesos de 

hidrodesulfurización, y la inminente necesidad de estudio del mismo en pro de una 

optimización 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 catalíticos involucran la utilización de 

hidrógeno, el cual se obtiene como subproducto en grandes cantidades en 

procesos como la reformación catalítica. Y precisamente el mismo incremento del 

requerimiento en el mercado de combustibles con mayor octanaje, ha propiciado 
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la expansión en el área de reformación, por lo que la disponibilidad de hidrógeno 

se ha elevado y hace que estos procesos se conviertan económicamente 

rentables en cuanto a la disponibilidad de la materia prima.  

El objetivo de éste trabajo es precisamente generar y programar un modelo 

matemático, que permita el ingreso de variables termodinámicas y físicas desde el 

simulador de procesos comercial PROII con Provision, para simular reactores 

trifásicos Trickle Bed, utilizados en la hidrodesulfurización de diesel y VGO. 

En los próximos capítulos, el lector encontrará una amplia reseña de los 

reactores trickle bed, la formulación del modelo matemático propuesto con las 

respectivas suposiciones realizadas, el planteamiento de los escenarios evaluados 

para la validación del modelo y los resultados de los estudios de sensibilidad 

realizados, con las respectivas conclusiones y recomendaciones derivadas del 

análisis. 
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II.- PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA 

 

Las especificaciones establecidas por la Asociación de Protección Ambiental 

de los Estados Unidos (Environmental Protection Agency, EPA), indican que el 

contenido máximo permitido de azufre en el diesel actualmente es de 500 ppm. 

Sin embargo, para el mes de junio del año 2006, se implementará 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. 

Petróleos 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 está ampliamente involucrada en el proceso de globalización 

mundial, el nuevo reglamento a ser implementado por la EPA indica la necesidad 

de realizar modificaciones en los procesos de hidrodesulfurización actuales, para 

mejorar la calidad del diesel y alcanzar las nuevas especificaciones.  

En este sentido PDVSA, en su afán por adaptarse a estos requerimientos 

ambientales a mediano plazo, considera necesario e imprescindible, estudiar el 

comportamiento de los reactores trickle bed, en función 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 opción de operación con reacciones multifásicas en un lecho 

catalítico parcialmente mojado en donde son posible reacciones en ambas fases 
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fluidas, la intención de este proyecto fue desarrollar un modelo para este tipo de 

reactores, que permite su simulación con la ventaja de tener acceso a las 

variables termodinámicas necesarias estimadas en los simuladores comerciales 

existentes, valiéndose del uso previo de lenguajes de programación. 
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III.- REACTOR TRICKLE BED – DESCRIPCIÓN 

 

Existen diferentes formas de describir los reactores multifásicos. En principio, 

todos los reactores en los cuales más de una fase está presente podrían ser 

definidos como multifásicos. Sin embargo, esta especificación es generalmente 

utilizada para identificar sistemas constituidos al menos por dos fases fluidas (gas-

líquido, líquido-líquido), o sistemas trifásicos (gas-líquido-sólido). En adelante, se 

centrará la atención en reactores trifásicos, en los cuales la fase sólida está 

constituida por el catalizador. 

Los reactores trifásicos, son ampliamente empleados en procesos catalíticos 

debido a la versatilidad que ofrecen, entre ellos se pueden mencionar los 

siguientes: Hidrogenación, Hidrodesulfurización, Hidrodenitrificación, Síntesis 

Fischer-Tropsch, Hidrocraqueo.  

Estos reactores se pueden clasificar, de acuerdo a la fase sólida, en reactores 

de lecho fijo y reactores de lecho suspendido. En los primeros el catalizador se 

encuentra estático dentro del reactor,  mientras que en el segundo, el catalizador 

sólido está en movimiento. 

Los rectores trifásicos pueden ser operados en forma continua, semi-batch y 

batch. En la operación continua existe flujo continuo de ambas fases, y 

generalmente se emplea en las reacciones rápidas. En la operación semi-batch, la 

fase líquida una vez alimentada al reactor no sale hasta el final de la operación, 

pero el gas fluye en forma continua; este modo se recomienda para convertir una 
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carga de líquido en producto mediante reacciones lentas. En la operación batch, 

inicialmente se carga el reactor con gas y líquido, sin que posteriormente haya 

flujo de alguna de las fases fuera del equipo; este esquema de operación se 

presenta frecuentemente en escala laboratorio. 

La escogencia del reactor más adecuado para un proceso determinado, está 

estrictamente relacionada con los requerimientos y características del proceso 

mismo, y de los aspectos de ingeniería relacionados. En el caso de los procesos 

de hidrodesulfurización de diesel y VGO,  los reactores de lecho escurrido (trickle 

bed), los cuales son operados en forma continua con flujo de gas y líquido en 

forma descendente y co - corriente, son los frecuentemente utilizados debido a las 

siguientes ventajas ante los otros:  

1) El campo del flujo de líquido, está cercano al de un reactor ideal tipo flujo 

pistón, por lo que son posibles altas tasas de conversión. 

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

3) Alta relación catalizador / reactante. Esta característica permite altas 

velocidades de reacción y minimizar cualquier reacción indeseable. 

4) Ausencia de partes móviles dentro del reactor, lo que disminuye los costos 

de mantenimiento y operación. 

5) El flujo de líquido puede ser fijado, en términos del mojado del catalizador, y 

las resistencias de transferencia de masa y calor. 

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

podría ser muy costoso, a parte de poder causar serios problemas operacionales 
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que podrían interferir con la operación continua del proceso. 

Naturalmente, existen algunas desventajas que no se pueden dejar de 

mencionar. Entre éstas se tienen: baja capacidad calorífica, 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, podría resultar poco 

económico el reemplazo frecuente del lecho catalítico. 

A continuación se exponen las principales características y parámetros de los 

reactores Trickle Bed. 

3.1.- Regímenes de Flujo: 

Los regímenes hidrodinámicos en un reactor Trickle Bed, están dados por la 

forma como las fases líquidas y gaseosas se distribuyen espacialmente al 

descender a través del lecho empacado. En los reactores Trickle Bed, como se 

mencionó anteriormente, el líquido fluye a través del lecho catalítico en forma 

descendente como una película que cubre la superficie del mismo, mientras que el 

gas fluye co - corriente por los espacios vacíos. 

Dependiendo de las propiedades físicas de los fluidos, de las velocidades de 

gas y líquido que se manejan, de la presión, la temperatura y, de la forma, tamaño 

y porosidad de las partículas 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 regímenes 
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para un sistema aire – agua, ver figura 3.2. 

 

 

Figura 3.1.- Representación esquemática 

de un reactor trickle bed. 

 

 

 

Figura 3.2.- Representación esquemática de los 

regímenes de flujo encontrados en un reactor trickle 

bed: a) flujo escurrido, b) flujo pulso, c) flujo de rocío, 

d) flujo burbuja. 

El flujo escurrido (régimen de baja interacción), es observado a bajos flujos de 

gas y líquido (L < 3 a 5 kg/m2.s), con baja interacción hidrodinámica, ya que el 

líquido se muestra mojando el lecho catalítico 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 prácticamente no se ve 

influenciada por la variación del caudal de gas. 

Si se incrementa el flujo de gas en comparación al flujo de líquido, aparece el 

régimen de rociado, donde el líquido es arrastrado por el gas en forma de gotas. 
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Pero si por el contrario, se incrementa el flujo de líquido (L entre 5 y 35 kg/m2.s), y 

se mantiene el flujo de gas, se observa el flujo pulsante, caracterizado por la 

formación de dos zonas intercaladas, ricas en líquido y gas respectivamente. 

Estas fluctuaciones son debidas a la formación de puentes de líquido en los 

canales del lecho, causadas por el grosor de las películas de líquido, las cuales 

forman olas debido a la interacción con el flujo gaseoso. En este régimen, el 

mojado de las partículas es casi completo, lo que implica un aumento del área 

interfacial sólido – líquido, mejorando la transferencia de masa. 

Cuando el flujo de líquido es incrementado (L > 35 kg/m2.s), y es bajo el flujo 

de gas, se observa el patrón de burbuja, en donde la fase líquida 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 regímenes se ubican generalmente dentro de las siguientes dos 

categorías, referidas al nivel de interacción, baja interacción y alta interacción. 

Mientras el régimen de baja interacción (régimen de flujo escurrido), se manifiesta 

a bajos rendimientos de líquido y gas, el régimen de alta interacción (flujos en 

régimen pulso, rocío, 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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espumosos y no espumosos), utilizando reactores trickle bed operados a presión 

atmosférica. 

 

Figura 3.3a.- Diagrama de patrones de flujo 

para líquidos no espumosos. 

Figura 3.3b.- Diagrama de patrones de flujo 

para líquidos espumosos. 

 

El método más común para detectar la transición entre diferentes regímenes 

de flujo, consiste en la observación del patrón 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 regímenes de flujo y 

en la incertidumbre de sus límites. Sin embargo, la representación gráfica de los 
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datos experimentales en forma de mapas de regímenes de flujo es muy útil 

considerando la carencia de una teoría generalizada aceptable respecto al 

mecanismo de transición entre los distintos regímenes. 

3.2.- Caída de Presión: 

La caída de presión específica de las dos fases P/z, es definida como la 

variación de la presión interna por unidad de longitud del reactor. Éste es un 

parámetro importante desde el punto de vista del diseño, ya que está relacionado 

con la energía suministrada al sistema. 

Dependiendo de las condiciones de operación, la caída de presión puede 

variar desde muy pequeños valores en flujo escurrido, a muy altos valores en los 

regímenes de alta interacción, como lo demuestran los estudios realizados por 

Midoux et al. (1976), Specchia y Baldi (1977), y Talmor (1977), quienes registran 

que la caída de presión se incrementa cuando las tasas de flujo de gas y líquido 

aumentan. Sin embargo, aunque la precisión de esta determinación es buena para 

los flujos escurridos y de burbujas dispersas, no lo es para el flujo pulsante, debido 

a las importantes variaciones en la caída de presión que se presentan. 

Por otra parte, Midoux et al. (1976), encontraron que la pérdida de presión 

para líquidos con tendencia a formar espumas (flujo espumante) puede ser diez 

veces más grande que para líquidos no espumantes, aunque las tasas de flujo de 

gas y líquido, y las propiedades físico – químicas sean las mismas para ambos. 

En los regímenes de baja interacción, la caída de presión puede ser predicha 

por una correlación del tipo Ergun, como es el caso del modelo fenomenológico 
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expuesto por Holub et al. (1992,1993) y que se expone a continuación: 

L
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G
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Mientras que para regímenes de alta interacción, una buena precisión se 

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

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

fs y fv, involucra correcciones para el grado de interacción entre las fases. Nótese 

que cuando fs = fv= 0, el modelo se reduce al expuesto anteriormente. 
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11 G
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G
L         (3.2e) 

BL
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i
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Re          (3.2f) 

LLiRe     50 L      (3.2g) 

LLi Ln505,3Re  305 L      (3.2h) 

LLi Ln5,205,5Re  30L      (3.2i) 

Donde: 
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A parte de estos modelos para estimar la caída de presión en reactores Trickle 

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

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

bed. 

__________________________________________________________________ 

Correlación:  Expresión: 
__________________________________________________________________ 

Ellman et al. (1988): 

 Régimen de baja interacción: 
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2G
2,1

2G2
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 (3.3a) 
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 Régimen de alta interacción: 

   
5,1

1G
2

1G2

Gh X27,53X96,6
Gz2

dP
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Wammes et al. (1991a): 

 Régimen de baja interacción: 
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Larachi et al. (1991): 

 Régimen de baja interacción: 
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Larachi et al. (1994): 

 Régimen de alta interacción: 
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__________________________________________________________________ 
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3.3.- Retención de Líquido y Gas: 

La retención de líquido o holdup (RL), se define como el volumen de líquido 

contenido en una unidad de volumen de la columna, es una medida, aunque 

aproximada e incompleta, de la efectividad de contacto entre el líquido y el 

catalizador sólido. 

El holdup de líquido juega un papel importante en la hidrodinámica y en la 

transferencia de calor y masa de los reactores trickle bed. En las reacciones 

altamente exotérmicas, el conocimiento del holdup de líquido es esencial para 

evitar la formación de zonas calientes dentro del reactor, y prevenir un posible 

runaway. El holdup de líquido también afecta la eficiencia de mojado del 

catalizador, la cual a su vez afecta la selectividad de la reacción dependiendo si la 

reacción toma lugar sobre el área mojada solamente, o sobre las áreas seca y 

mojada del catalizador. 

El holdup de líquido comprende al líquido retenido internamente en los poros 

del catalizador, definido como holdup interno (RL,int), más el que se encuentra por 

fuera del catalizador ocupando parcialmente el volumen del lecho empacado, 

definido como holdup externo. Este último puede ser dividido en holdup estático 

(RL,st) o residual, y en holdup dinámico (RL,din). 

El holdup estático esta dado por la fracción de líquido que permanece en el 

lecho después que este ha sido mojado completamente y drenado, y depende de 

las propiedades físicas del líquido y, de la forma, tamaño y capacidad de mojado 

de las partículas; el holdup dinámico, es la fracción de líquido recolectado en el 
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fondo de la columna cuando el líquido es drenado luego de haber sido cerrada 

súbitamente la alimentación, y se ve afectado por el flujo de gas y líquido, las 

propiedades físicas de los mismos y las características del empaque 

La retención de líquido total, puede ser determinada para partículas 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 presentará más adelante, las correlaciones que se 

han desarrollado para estimar el holdup de líquido, vienen expresadas en función 

de la saturación de líquido ( L), que es un parámetro que mide la cantidad de 

líquido contenido en el volumen vacío del reactor. La forma de obtener la retención 

de líquido a partir de la saturación es a partir de la relación con la porosidad del 

lecho: 

BLLR           (3.8) 

El holdup estático, situado alrededor de los puntos de contacto de las 

partículas, resulta del balance entre las fuerzas capilares y gravitacionales, y es 

independiente del flujo de gas y, del flujo y viscosidad del líquido. Van Swaaij et al. 

(1969) correlacionaron empíricamente el holdup estático como una función del 

número de Eötvos (Eö): 

öE045,01

05,01

B
st,L         (3.9) 

Sáez et al. (1991) experimentaron con números de Eötvos entre 0,03 y 5, y 

para este rango propusieron la siguiente correlación: 
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öE1

11,01

B
st,L          (3.10) 

Wammes et al. (1991b) determinaron el holdup estático 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 descripción de la 

retención estática; mientras que ambas también arrojan errores similares para 

números de Eötvos en el rango de 1,2 < Eö < 3,2. 

Para el cálculo del holdup total y dinámico las correlaciones más importantes 

están listadas a continuación: 

 

Tabla 3.2.- Correlaciones para predecir el holdup total y dinámico de líquido 

en reactores trickle bed. 

__________________________________________________________________ 

Correlación:  Expresión: 
__________________________________________________________________ 

holdup dinámico: 

Specchia y Baldi (1977): 
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Kohler y Richarz (1985): 
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Wammes et al. (1991b): 
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holdup total: 

Larachi et al. (1991): 
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Holub et al. (1993): 
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Como se puede observar en las expresiones de la tabla 2, el holdup de líquido 

es generalmente correlacionado usando el número de Reynolds (Re) y el número 

de Galileo (Ga). El número de Galileo representa la relación del número de 

Reynolds al cuadrado con el número de Froude (Fr), el cual es la relación entre las 

fuerzas asociadas con la energía cinética y las fuerzas asociadas con la 

aceleración. 

3.4.- Contacto Líquido – Sólido: 

En los reactores trickle bed, como se ha mencionado anteriormente, la fase 

líquida fluye en forma descendente y co - corriente al gas, sin embargo, 

dependiendo de varios parámetros el líquido puede cubrir sólo una fracción de la 

superficie externa de las partículas, especialmente a bajas velocidades 

superficiales de líquido. Por otra parte, se tiene que la tasa de conversión 

observada en un reactor trifásico 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 partículas: mojado externo y mojado interno. La fracción de la superficie 

externa de la partícula que es efectivamente mojada, es llamada factor de mojado 

externo (fwext). El volumen interno de las partículas porosas podría llenarse sólo 
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parcialmente como resultado de varios factores, como es el caso de una pobre 

distribución de líquido a través del reactor, o la vaporización de un líquido volátil en 

una reacción altamente exotérmica. La fracción del volumen interno de la partícula 

lleno de líquido se conoce como factor de mojado interno (fwint). Sin embargo, con 

una distribución razonable de un líquido no volátil 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 retención de líquido y el factor de mojado: 

 

 

Figura 3.4.- Distribución del flujo de líquido en los reactores trickle bed. 

 

El mojado parcial de las partículas en un reactor trickle bed, puede aumentar o 

reducir la velocidad global de reacción, 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 líquida, el área de transferencia de masa 

líquido – sólido y la superficie activa del catalizador decrecen con la reducción del 

mojado externo e interno de las partículas de relleno, causando una caída de la 

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

reacción. 

Las técnicas experimentales utilizadas para determinar el factor de mojado, 

son generalmente de dos tipos: las que utilizan métodos físicos y las que utilizan 

métodos químicos. Algunas técnicas que utilizan métodos físicos se basan en 

mediciones tales como fotografías o determinación 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 áreas interfaciales locales, y en un 

reactor trickle bed el área interfacial se forma y se rompe constantemente. Otra 

técnica física 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 perturbación en la concentración de 

entrada de un trazador químico, arrojando como resultado constantes cinéticas de 

reacción o difusividades aparentes; estas respuestas se traducen en una relación 

entre difusividad aparente del trazador en las partículas porosas del lecho y la 

difusividad obtenida con el trazador en presencia total del líquido. Las técnicas 

experimentales que utilizan métodos químicos se basan en el estudio de 

reacciones químicas, y están fundamentadas en la teoría de disolución con 

reacción química; estos métodos químicos permiten el cálculo de áreas 

interfaciales totales. 

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

de la velocidad superficial del líquido y que además aumenta con la retención. 
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Colombo et al. (1976) determinaron la eficiencia de mojado interna y externa a 

partir del análisis de las curvas de respuesta para un escalón invertido en la 

concentración de entrada del trazador, encontrando que el mojado interno de las 

partículas de catalizador es prácticamente total, aún a bajas tasas de flujo de 

líquido, siempre y cuando no ocurra mala distribución de líquido y reacciones muy 

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

Rv

Ra
ext,w

k

k
f           (3.18) 

tiende a ser completo al aumentar el flujo de líquido, y depende del tamaño del 

empaque y de la difusividad molecular del reactante; (kRa y kRv son las constantes 

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

Investigaciones realizadas por otros autores, muestran que la carga mínima de 

líquido para el mojado completo de la superficie del empaque depende, de la 

mojabilidad del sólido, y de la tensión superficial y la viscosidad del líquido. En una 

superficie con buena mojabilidad, pequeñas cargas de líquido fluyen sobre el 

empaque en forma de película, bañándolo mucho mejor que cuando la superficie 

tiene poca mojabilidad, donde el líquido tiende a escurrir sobre el empaque. Una 

tensión superficial de líquido pequeña o alta viscosidad de líquido conducen a la 

formación de flujo en forma de película (en régimen de baja interacción), 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 partículas no porosas, muestran como el 
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área superficial del empaque que es mojada por el líquido depende de las 

propiedades del líquido y de su flujo. Onda et al. (1967) correlacionaron sus 

resultados como: 

75,0

L

c2,0
L

05,0

Lext,w WeGa36,1exp1f     (3.19) 

y Puranik y Vogelpohl (1974) como: 

206,0

L

c135,0
L

047,0

Lext,w WeRe05,1f       (3.20) 

donde c, es la tensión superficial crítica del material de construcción 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 y 

Dudukovic como una función de los números de Reynolds, Weber y Froude: 

0615,0

2
B

2

pp171,0
L

195,0
L

333,0
Lext,w

da
WeFrRe664,0tanhf   (3.21) 

Esta correlación está basada en datos que incorporan pocos puntos. Sin 

embargo, una comparación de los valores de fw predichos por esta ecuación, con 

los valores publicados por Mata y Smith (1981) muestran discrepancias 

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

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

fracción de mojado externa del catalizador, basada en los números 
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adimensionales de Reynolds y Galileo, dicha correlación se recomienda para 

lechos catalíticos con porosidades pequeñas en reactores trickle bed: 

0711,0
L

1461,0
Lw GaRe617,1f        (3.22) 

Lakota y Levec (1990), definen la eficiencia de mojado como la relación del 

coeficiente volumétrico de transferencia de masa en flujo bifásico y el coeficiente 

volumétrico de transferencia de masa cuando fluye únicamente líquido a la misma 

velocidad intrínseca de líquido: 

fase1ws

fases2ws
ext,w

ak

ak
f         (3.23) 

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 operación del reactor, obteniendo: 

9/1

L

L3/1
Lw

Ga

g

z/P
1

Re104,1f       (3.24) 

3.5.- Distribución Radial de Líquido: 

Para el correcto diseño de un reactor trickle bed, es esencial tener una buena 

distribución radial de líquido, en la que todas las partículas de catalizador sean 

efectivamente mojadas. Este parámetro es particularmente importante para los 

reactores a escala laboratorio, donde tanto el flujo de líquido como la longitud del 

lecho son pequeños. Hay tres aspectos importantes de la distribución de líquido, 

que deben ser considerados: 
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1.- La profundidad del lecho debe ser tal, que se pueda alcanzar la distribución 

de líquido de equilibrio (esta es, la distribución que no cambia con la profundidad 

del lecho). Esta longitud del lecho depende de los flujos de gas y líquido, las 

propiedades físicas del líquido, tamaño y forma de la partícula, diámetro de la 

columna y especialmente de la distribución de la alimentación en el tope del lecho 

empacado. 

2.- La distribución de equilibrio del líquido, depende de los flujos de gas y 

líquido, propiedades físicas del líquido y, tamaño y forma de la partícula. Una 

distribución inapropiada del líquido resulta en un uso no – óptimo del catalizador, 

una desactivación rápida de una parte del lecho catalítico y en una inestabilidad 

térmica dentro del reactor. El método de empacamiento de las partículas 

catalíticas, particularmente las de forma cilíndricas extrudadas, afectan la 

distribución de líquido en los reactores trickle bed. Ng y Chu (1987), y Al-Dahhan, 

Wu y Dudukovic (1995), reportan que aunque la distribución de líquido uniforme, 

se alcance a nivel del distribuidor dentro del reactor, significantes desviaciones, 

canalizaciones y/o segregaciones, podrían ocurrir debido a la inapropiada forma 

en que las que las partículas 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 líquido adyacente a las paredes del 

reactor), afecta directamente el desempeño de los reactores trickle bed, ya que 

permite la disminución de la velocidad de reacción debido a que la pared no es 

catalíticamente activa. Las fases gas y líquido, tienden a fluir hacia las paredes del 



 27 

reactor, debido a que la fracción vacía del lecho es mayor cerca de las paredes del 

mismo. Este fenómeno depende principalmente de las velocidades superficiales 

de líquido y gas, de la relación entre el diámetro del reactor y el diámetro de 

partícula, de las propiedades físico - químicas del medio de reacción (densidad, 

viscosidad y tensión superficial) y, de la mojabilidad, porosidad, forma y 

orientación de las partículas catalíticas. 

La influencia de los diferentes parámetros mencionados, sobre la distribución 

de líquido 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 información a cerca de la distribución de flujo en reactores comerciales. 

3.6.- Transferencia de Masa Gas – Líquido: 

En el trabajo presentado por Goto et al. (1975), se hace referencia a tres 

resistencias de transporte importantes en los reactores trickle bed: gas – líquido, 

líquido – partícula e intrapartícula. Como en el modelo que se propone se trata el 

problema desde el punto de vista macroscópico, se hace mayor referencia a la 

transferencia en la interfase gas – líquido. En la figura que se muestra a 

continuación, se presenta una muestra gráfica de ésta resistencia: 
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Figura 3.5.- Perfiles de concentración en un reactor trickle bed. 

 

Para la transferencia de masa en estado estacionario, la rapidez con la cual un 

compuesto alcanza la interfase gas - líquido, debe ser igual a aquélla con la cual 

se difunde en la otra fase, de forma tal que no haya acumulación 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 función de los coeficientes 

de transferencia de masa respecto a cada fase y de los cambios de concentración 

apropiados para cada una. 

Considerando que kL y kG, son los coeficientes de transferencia de masa 

aplicables en forma local para las fases líquido y gas respectivamente, y aLG es el 

área de contacto interfacial entre el gas y el líquido 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 expresión basada en la teoría de la doble 
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película, en donde el superíndice i se refiere a la interfase: 

L,A
i

L,ALGL
i

G,AG,ALGGA CCakCCakN     (3.25) 

Si se supone que es aplicable la Ley de Henry, se tiene que las 

concentraciones en la interfase están en equilibrio: 

i
L,AA

i
G,A CHC          (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 análisis, 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 concentración, como G,AC  - i
G,AC , tienen lugar en distancias 

extremadamente pequeñas. Un aparato de muestreo resultaría tan grande en 

comparación con esta distancia que sería imposible acercarse lo suficiente a la 

interfase. Por tanto, el muestreo y el análisis proporcionarán valores de G,AC  y 

L,AC , pero no de i
G,AC  y i

L,AC . En estas circunstancias, sólo puede determinarse 

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

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

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

L,A
e

L,ALGL
e

G,AG,ALGGA CCaKCCaKN     (3.27) 

donde KG y KL son los coeficientes globales en cada fase y e
G,AC  y e

L,AC  son las 
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concentraciones en fase gas y líquido que están en equilibrio con las 

correspondientes concentraciones en los senos del líquido y gas respectivamente. 

Similarmente se puede escribir: 

L,AA
e

G,A CHC          (3.28) 

A

G,Ae
L,A

H

C
C           (3.29) 

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

relaciones: 

L,A

i

L,AA
i

G,AG,A
e

G,A

i

G,A

i

G,AG,A
e

G,AG,A CCHCCCCCCCC  (3.30) 

Sustituyendo las diferencias de concentración 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 tendrá la forma de una suma de resistencias (de aquí el térmico 

de teoría de “doble película o doble resistencia”). 

L

A

GG k

H

k

1

K

1
         (3.31) 

LGAL k

1

kH

1

K

1
         (3.32) 

Suponiendo que los valores numéricos de kL y kG son aproximadamente 

iguales, se puede demostrar fácilmente la importancia del valor de la constante de 

la ley de Henry. Si HA tiene un valor pequeño, en el equilibrio sólo una pequeña 

concentración de A en el gas proporciona una concentración muy grande en el 
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líquido (el soluto A es muy soluble en el líquido), entonces el término HA/kL en la 

ecuación 3.30 se vuelve poco importante, la resistencia principal se representa por 

1/kG y se dice que la rapidez de transferencia de masa está controlada por la fase 

gaseosa. Llevando al extremo lo anterior se tiene: 

GG k

1

K

1
          (3.33) 

ó i

G,AG,A
e

G,AG,A CCCC        (3.34) 

En estas circunstancias, ni los cambios muy grandes en el porcentaje de kL 

afectarán significativamente a KG, y será más adecuado dirigir los esfuerzos al 

aumento de la rapidez de transferencia de masa mediante la disminución de la 

resistencia de la fase gaseosa. Inversamente, cuando HA es muy grande (el soluto 

A es relativamente insoluble en el líquido), con kL y kG casi iguales, el primer 

término del lado derecho de la ecuación 3.31, se vuelve poco importante y la 

resistencia principal a la transferencia de masa se presenta dentro del líquido; 

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

LL k

1

K

1
          (3.35) 

ó L,A
i

L,AL,A
e

L,A
CCCC        (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 líquido kL.  

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

determinación 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 

hidrogenación), o un gas ligeramente soluble (como en los procesos de oxidación); 

por lo que el coeficiente de transferencia de masa gas – líquido con mayor 

influencia e importancia es el kL.aLG. En este sentido, Turek y Lange (1981), 

exponen que en la mayoría de los casos de transferencia de masa gas – líquido, 

donde el reactante gaseoso está en exceso estequiométrico y/o tiene poca 

solubilidad en el líquido, puede postularse que no hay una resistencia significativa 

en la película gaseosa de la interfase gas – líquido. 

Por otra parte Goto et al. (1977), muestran que los coeficientes de 

transferencia de masa local kG.aLG y kL.aLG 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 líquido. Para gases poco 

solubles como el hidrógeno, nitrógeno y oxígeno, los valores de la constante de 

Henry son mucho mayores que la unidad, por lo que según la expresión 3.32, 

KL.aLG es aproximadamente igual a kL.aLG. 

Los coeficientes de transferencia de masa son difíciles de determinar 

experimentalmente, por lo que normalmente son estimados por correlaciones. 

Según Gianetto y Specchia (1992), existen pocos trabajos que consideran el caso 

cocorriente en la determinación del coeficiente de transferencia de masa local del 
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lado del gas, ya que en la mayoría de los estudios debido al tipo de proceso 

analizado, se emplean los coeficientes de transferencia de masa del lado del 

líquido, predichos a través de correlaciones obtenidas con experimentación en 

sistemas de absorción de gases como CO2 y amoníaco en soluciones acuosas. 

Por esta razón, 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), Yaïci (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. 

__________________________________________________________________ 

Correlación:  Expresión: 
__________________________________________________________________ 

Reiss (1967): 

  3
2

gLGG E91,02ak       (3.37) 
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Yaïci (1985): 
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Wild et al. (1992): 

Régimen de baja interacción: 
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B
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Régimen de alta interacción y transición: 
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Régimen de alta interacción: 
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Por otra parte, Biardi y Baldi (1999), sugieren que para reactores trickle bed 

operados a bajas velocidades de líquido (0,05 – 0,5 mm.s-1), las correlaciones 

para calcular kL.aLG de Goto y Smith (1975) y Turek y Lange (1981) pueden ser 

empleadas. Ambas correlaciones dependen principalmente de las propiedades 

físicas y de la velocidad del flujo de líquido, así como también del coeficiente de 

difusión molecular del componente transferido. Las correlaciones referidas son 

respectivamente: 
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Los valores de 1 y 2 en la correlación de Goto y Smith (1975), dependen del 

diámetro de la partícula, y están entre 2,8 y 7,8, y entre 0,39 y 0,40 

respectivamente. 

Wild et al. (1992), presentan correlaciones para los regímenes de baja y alta 

interacción, y para el régimen de transición. Estas correlaciones fueron obtenidas 

empíricamente para presiones atmosféricas. A continuación se presentan cada 

una de ellas respectivamente: 

4,3

4
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1
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8,3

4
1

B

hv10
3

L,i
5

1

L
5

1

L
4

1

G
L,i

2
hLGL
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ScWeReX091,0
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   (3.47) 

En los reactores trickle bed, las resistencias a la transferencia de masa gas – 

líquido, tienen un efecto determinante en el desempeño global del reactor. Por 

consiguiente, una acertada estimación de estos coeficientes de transferencia de 

masa es importante para lograr un buen diseño del reactor y su posterior 

escalamiento. 

La velocidad de transferencia de masa de reactantes y productos, desde el 

líquido hasta la superficie del catalizador es muy importantes y necesita ser 

considerada al evaluar el desempeño de los reactores trickle bed. Por esta razón, 



 36 

el coeficiente de transferencia de masa volumétrico kSaLS es un importante 

parámetro en el momento de diseñar y escalar el reactor. Desafortunadamente, el 

valor de dicho coeficiente es difícil predecirlo a priori. 

Muchas correlaciones empíricas han sido reportadas para predecir el 

coeficiente kSaLS; 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 conclusión que como las correlaciones 

dependen de parámetros que se ven afectados por la presión (retención de 

líquido, factor de mojado, caída de presión, densidad del gas, área interfacial gas -  

líquido, etc.), y como las correlaciones fueron derivadas a partir de datos 

obtenidos a presión atmosférica, existen discrepancias entre las correlaciones, y 

sugieren nuevas experimentaciones para deducir nuevas correlaciones aplicables 

en rangos de operaciones de presiones más elevadas. 

3.7.- Transferencia de Calor: 

Biardi y Baldi (1999), exponen que en los reactores trickle bed, los efectos del 

calor generado por la reacción, sobre el desempeño del reactor deben ser 

considerados en tres niveles: 

 Gradiente de temperatura intrapartícula; 

 Transporte de calor en la interfase sólido – líquido; 

 Distribución de temperatura en el reactor. 
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El gradiente de temperatura intrapartícula depende de dos parámetros: el 

número de Prater y el número de Arrhenius, los cuales son respectivamente: 

seff

effrA s

T

DHc
        (3.48) 

sTR

E
          (3.49) 

Por otra parte, la diferencia de temperatura entre el sólido y el fluido está 

gobernada por el número de Biot de la partícula: 

eff

ps

p

dh
Bi           (3.50) 

Baldi et al. (1986), demostraron que el gradiente de temperatura dentro de 

partículas cuyos poros se encuentran llenos de líquido, es casi despreciable 

debido al bajo valor de Deff (difusividad intrapartícula), y al relativamente alto valor 

de eff (conductividad térmica intrapartícula). Además, agregaron que si las 

partículas están en contacto con el líquido que fluye a través del lecho, el número 

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 partículas están eventualmente y efectivamente mojadas, no hay 

gradiente de temperatura y la reacción al nivel de la partícula se lleva a cabo 

isotérmicamente. 

Sin embargo, Biardi y Baldi (1999), señalan que a bajas velocidades de 

líquido, la inestabilidad térmica puede tomar lugar en los reactores trickle bed, 

debido a la desigual distribución de líquido a escala de la partícula. Mills y 
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Dudukovic (1981), describen ésta inestabilidad térmica de la siguiente manera: en 

las zonas de poca irrigación, donde hay tapones de líquido estancados, se 

produce un incremento de la temperatura que provoca la evaporación del escaso 

líquido presente. Esto causa una reducción en la capacidad de las partículas de 

transferir calor y aumenta el área disponible para que el gas reaccione, por lo que 

se produce un incremento en la velocidad de reacción de la fase gaseosa, lo que 

continúa favoreciendo el aumento de temperatura y evaporación de líquido 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 

operación. Este fenómeno ha sido observado por Germain et al. (1974) y Hanika 

et al. (1976, 1981). 

Una vaporización excesiva de líquido puede provocar transición de un sistema 

de reacción líquido – sólido a un sistema gas – sólido (Hanika et al., 1976). Esta 

transición no es recomendable ya que genera aumentos considerables de 

temperatura en el reactor, zonas de acumulación de calor, sobrecalentamiento del 

catalizador y posible desactivación y sinterización del mismo, además podrían 

favorecerse reacciones colaterales no deseables. El grado de vaporización es 

controlado ajustando la relación de los flujos de gas y líquido a la entrada del 

reactor, de tal manera que el flujo másico del solvente volátil sea sutilmente mayor 

que el que se evapora debido al calor de reacción. 

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

logra recirculando una parte del flujo de líquido de salida (previamente enfriado), a 
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la entrada o a lo largo del reactor. Sin embargo, por este método los reactantes 

líquidos son diluidos y la velocidad de reacción decrece. Por esta razón, la 

inyección de reactantes gaseosos de enfriamiento a lo largo del reactor, podría 

resultar en una alternativa mejor; pero como la capacidad calorífica del gas es 

baja, éste método solo puede ser utilizado en condiciones medianas de calor de 

reacción. 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) señalan que es importante operar 

los reactores de lecho mojado con una buena distribución de líquido y con 

partículas completamente mojadas. 

3.8.- Velocidades de Reacción: 

Para poder llevar a cabo la reacción química en un reactor trickle bed es 

necesario que los reactantes se localicen simultáneamente sobre la superficie 

activa del catalizador. A continuación se presenta un diagrama esquemático de la 

localización de la superficie catalítica dentro del reactor. 

 

Lecho Catalítico Pellet de Catalizador Superficie de pellet catalíticoLecho Catalítico Pellet de Catalizador Superficie de pellet catalítico

 

Figura 3.6.- Esquema de un reactor empacado con un lecho catalítico. 
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En las reacciones en fase fluida catalizadas por sólidos, por lo general, hay 

que considerar las siguientes siete etapas: (1) transferencia de masa por difusión 

de la o las especies reaccionantes desde el seno de la fase (gas o líquido) hasta la 

superficie externa del catalizador; (2) difusión de los reactantes desde la boca del 

poro hasta las cercanías de la superficie interna del catalizador; (3) quimiadsorción 

de al menos una de las especies reactivas sobre la superficie catalítica; (4) 

reacción química entre los reactivos adsorbidos o entre un reactivo adsorbido y 

moléculas en fase fluida que chocan contra la superficie; (5) desorción de los 

productos de la superficie catalítica; (6) difusión de los productos desde el interior 

del pellet hasta la boca del poro en la superficie externa; y (7) difusión de los 

productos hasta el seno del fluido. 

 

Superficie Catalítica

Difusión

Interna

Difusión

Externa

Superficie Catalítica

Difusión

Interna

Difusión

Externa

 

Figura 3.7.- Pasos en una reacción catalítica heterogénea. 
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Cuando los pasos de difusión (1, 2, 6 y 7) son muy rápidos comparados con 

los pasos de adsorción, reacción y desorción, las concentraciones en los sitios 

cercanos a los puntos activos del catalizador son indistinguibles de las medidas en 

el seno del líquido. En este caso, los pasos de transferencia de masa no afectan la 

velocidad global de reacción. Si por el contrario, los pasos de adsorción, reacción 

y desorción son más rápidos comparados con los de transferencia de masa, 

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

Si se considera que la etapa 4, donde ocurre la reacción química es entre 

especies quimiadsorbidas sobre la superficie, se dice que la reacción se produce 

según el mecanismo de Langmuir – Hinshelwood; mientras que si la reacción 

química involucra una especie quimiadsorbida y una en la fase del fluido, el 

mecanismo se denomina de Rideal - Eley. Los mecanismos del primer tipo son 

más 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 reacción en reactores trifásicos gas – líquido – 

sólido, y a partir de sus resultados se han propuesto tres modelos basados en el 

mojado parcial del lecho catalítico. 

Un modelo propone que la velocidad global de reacción se ve solamente 

afectada por la reacción que se lleva a cabo en la fase líquida. En éste modelo, 

basándose en los trabajos de Colombo et al. (1976), se asume que el volumen 

interno del poro catalítico (aún no estando mojado exteriormente), está 

completamente lleno de líquido debido a las fuerzas capilares, por lo que la 
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velocidad global de reacción 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: 

e
L,ii,LWL,ii,LWi,Global Crf1Crfr       (3.51) 

El segundo término en la ecuación (3.51) corresponde a la velocidad de 

reacción en la superficie externa no mojada, donde la concentración superficial 

puede aproximarse generalmente a la concentración en el líquido que está en 

equilibrio líquido – vapor; esto es posible ya que la resistencia a la transferencia de 

masa gas – sólido 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 catalítico, en 

donde se lleva a cabo la reacción en fase gaseosa, por lo que dicha reacción 

también afecta la velocidad global de reacción. La zona seca podría aparecer por 

ejemplo como resultado de la vaporización parcial de componentes volátiles en el 

líquido, provocada por la transferencia de calor en la interfase gas – sólido en 

reacciones altamente exotérmicas. Sedriks y Kenney (1973) propusieron a partir 

de aquí, la siguiente expresión para la velocidad global de reacción. 

G,ii,GWL,ii,LWi,Global Crf1Crfr       (3.52) 

Recientemente, Ishigaki y Goto (1999), establecieron un tercer modelo basado 

en tres posibles estados de mojado del lecho catalítico, el cual de acuerdo a lo que 

proponen puede constar de: partículas internamente mojadas que pueden estar 

parcialmente mojadas superficialmente, y partículas completamente secas como 



 43 

ilustra la figura 3.8. 

 

Partículas secas
Fracción fD

Partículas 
internamente

mojadas

Superficie mojada
Fracción fW

Superficie no mojada
Fracción fDW

Partículas secas
Fracción fD

Partículas 
internamente

mojadas

Superficie mojada
Fracción fW

Superficie no mojada
Fracción fDW

 

Figura 3.8.- Modelo de Ishigaki y Goto (1999), para establecer los estados de mojado del 

lecho catalítico en un reactor trickle bed. 

 

Las fracciones mojadas y no mojadas de las partículas internamente mojadas 

son definidas como fW y fDW, respectivamente; las fracciones completamente secas 

como fD. En este caso la velocidad global de reacción es expresada como: 

e
G,ii,GD

e
L,ii,LDWL,ii,LWi,Global CrfCrfCrfr     (3.53) 

donde: 

1fff DDWW          (3.54) 

En este tercer modelo, la fracción de mojado fW se obtiene a partir de las 

correlaciones existentes (en el caso del trabajo de Ishigaki y Goto, se utilizó 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 reacción en función de una sola fase, 

no es particularmente útil en el diseño de reactores multifásicos cuando hay dos o 

más 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 

está ocurriendo en la otra fase también en movimiento. Por tal razón, Smith (1981) 

expone que para efectos de diseño es más conveniente escribir directamente las 

ecuaciones de conservación para cada fase fluyendo, como es el caso de los dos 

últimos modelos expuestos. 
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IV. REACTORES TRICKLE BED – MODELO MATEMÁTICO 

 

Con el objeto de poder evaluar los efectos de diferentes variables de 

operación como temperatura, presión, relación H2 / Carga y LHSV entre otras, 

sobre el rendimiento obtenido en los reactores trickle bed utilizados en la 

hidrodesulfurización del diesel y VGO, se construyó un modelo matemático que 

permite simular el desempeño de dichos reactores. 

Para la construcción del modelo fueron realizadas las siguientes suposiciones: 

1.- El reactor es operado en estado estacionario. 

2.- El reactor es adiabático, y se asume equilibrio térmico entre las fases. 

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

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

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

axial del reactor. 

5.- Los gradientes de Concentración en la sección transversal del reactor, se 

consideran despreciables a lo largo del lecho. 

6.- El patrón de flujo tanto en la fase gaseosa como en la líquida, se aproxima 

a flujo pistón. 

7.- Se desprecia la dispersión axial en la fase líquida. 

8.- Se considera caída de presión, 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 – líquido. Para ello se aplica la teoría de la doble 

película, 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 catalítico. 

11.- Debido a la suposición anterior, se considera que puede haber reacción 

química tanto en la fase gaseosa como en la líquida, dependiendo de la fracción 

de mojado del catalizador. Para esto se utiliza el modelo que considera que el 

lecho catalítico 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 intrapartícula en el catalizador. 

13.- Se asume que los compuestos transportados entre las fases fluidas y la 

superficie del catalizador, son consumidos o producidos por reacción química. 

14.- La reacción de hidrodesulfurización se describe por una ecuación cinética 

del tipo Langmuir – Hinshelwood. 

El modelo desarrollado fue formulado incluyendo los siguientes balances: 

1.- Conservación de masa global para cada una de las fases fluidas, (2 

ecuaciones) 

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

presentes en el sistema, (2xn ecuaciones). 

3.- Balance global de energía (1 ecuación). 
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4.1.- Formulación del Modelo Matemático: 

A continuación se presentan el conjunto de ecuaciones diferenciales que 

simulan el desempeño de los reactores trickle bed utilizados en los procesos de 

hidrodesulfurización de diesel y VGO. Primero se presentan las ecuaciones de 

conservación de masa para cada fase, y posteriormente el balance de energía 

global. 

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

Como se considera que las velocidades superficiales de los fluidos varían 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: 

esp n

1i
L,i

i

G,i
i,LGi,L

G,S
esp n

1i
G,i

esp n

1i

G,i
G,S C

H

C
aK

dz

dv
C

dz

dC
v  

      0CCak
esp n

1i

S
G,iG,ii,SGi,S  (4.1) 

Las siguientes son las ecuaciones de balance de masa para cada una de las 

especies químicas en la fase gaseosa, que están involucradas en el proceso de 

hidrodesulfurización diesel o VGO. 

Balances por componentes: 

Hidrógeno (H2): 

L,2H

2H

G,2H

2H,LG2H,L
G,S

G,
2

H

G,
2

H

G,S C
H

C
aK

dz

dv
C

dz

dC
v  

     0CCak S
G,2HG,2H

2H,SG2H,S  (4.2) 
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Sulfuro de Hidrógeno (H2S): 

L,S2H
S

2
H

G,S
2

H

S2H,LGS2H,L
G,S

G,S
2

H

G,S
2

H

G,S C
H

C
aK

dz

dv
C

dz

dC
v  

     0CCak S
G,S2HG,S2HS2H,SGS2H,S  (4.3) 

Compuestos orgánicos sulfurosos (R-S): 

L,SR
SR

G,SR
SR,LGSR,L

G,S
G,SR

G,SR
G,S C

H

C
aK

dz

dv
C

dz

dC
v  

     0CCak S
G,SRG,SRSR,,SGSR,S  (4.4) 

Compuestos orgánicos sin azufre (R-H): 

L,HR
HR

G,HR
HR,LGHR,L

G,S
G,HR

G,HR
G,S C

H

C
aK

dz

dv
C

dz

dC
v  

     0CCak S
G,HRG,HRHR,,SGHR,S  (4.5) 

4.1.2.-- Balances de masa en la fase líquida: 

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

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

la fase líquida: 

Balance de masa global: 

esp n

1i
L,i

i

G,i
i,LGi,L

L,S
esp n

1i
L,i

esp n

1i

L,i
L,S C

H

C
aK

dz

dv
C

dz

dC
v  

      0CCak
esp n

1i

S
L,iL,ii,SLi,S  (4.6) 
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Balances por componentes: 

Hidrógeno (H2): 

L,2H

2H

G,2H

2H,LG2H,L
L,S

L,
2

H

L,
2

H

L,S C
H

C
aK

dz

dv
C

dz

dC
v  

     0CCak S
L,2HL,2H

2H,SG2H,S   (4.7) 

Sulfuro de Hidrógeno (H2S): 

L,S2H
S

2
H

G,S
2

H

S2H,LGS2H,L
L,S

L,S
2

H

L,S
2

H

L,S C
H

C
aK

dz

dv
C

dz

dC
v  

     0CCak S
L,S2HL,S2HS2H,SGS2H,S  (4.8) 

Compuestos orgánicos sulfurosos (R-S): 

L,SR
SR

G,SR
SR,LGSR,L

L,S
L,SR

L,SR
L,S C

H

C
aK

dz

dv
C

dz

dC
v  

     0CCak S
L,SRL,SRSR,,SGSR,S  (4.9) 

Compuestos orgánicos sin azufre (R-H): 

L,HR
HR

G,HR
HR,LGHR,L

L,S
L,HR

L,HR
L,S C

H

C
aK

dz

dv
C

dz

dC
v  

     0CCak S
L,HRL,HRHR,,SGHR,S  (4.10) 

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

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

superficie del catalizador, son consumidos o producidos por reacción química, se 

plantean los siguientes balances de materia entre las fases fluidas y la fase sólida: 
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Para reacción en fase gaseosa: 

Rx n

1j
j,Gj,iBw

S

G,iG,iSGi,S rf1CCak     (4.11) 

Para reacción en fase líquida: 

Rx n

1j
j,Lj,iBw

S

L,iL,iSLi,S rfCCak      (4.12) 

4.1.4.-- Balance global de energía: 

GGLL

G
G

L
L

CpFCpF

z

F
H

z

F
H

dz

dT
        (4.13) 

donde: 

L,S

esp n

1i
L,iL vCF          (4.14) 

G,S

esp n
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G,iG vCF          (4.15) 
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esp n

1i

G,i
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espn
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G,S
G,i

G
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dC
v

dz
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F
      (4.17) 

4.1.5.- Condiciones límites del modelo matemático: 

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

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

esta razón, 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: 

entrada

G,SG,S v)0z(v         (4.20) 

entrada

G,2HG,2H C)0z(C         (4.21) 

entrada

G,S2HG,S2H C)0z(C         (4.22) 

entrada

G,SRG,SR C)0z(C         (4.23) 

entrada

G,HRG,HR C)0z(C         (4.24) 

entrada

L,SL,S v)0z(v         (4.25) 

entrada

L,2HL,2H C)0z(C         (4.26) 

entrada

L,S2HL,S2H C)0z(C         (4.27) 

entrada

L,SRL,SR C)0z(C         (4.28) 

entrada

L,HRL,HR C)0z(C         (4.29) 

entradaT)0z(T         (4.30) 

4.2.- Solución numérica del modelo matemático: 

Para resolver el modelo matemático propuesto, se utilizó el lenguaje de 

programación VISUAL FORTRAN versión 6.5, en interfase con el simulador 

comercial de procesos PROII con PROVISION versión 5.61. Para resolver el 

sistema de ecuaciones diferenciales, se utilizó específicamente la subrutina 

DIVPAG de Fortran, la cual es una subrutina de una librería 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 implícito lineal de diferenciación hacia atrás. 

Con el lenguaje de programación, se construyó una subrutina en donde se 

programó el modelo propuesto para simular el reactor trickle bed, dicha subrutina 

fue creada dentro de una librería de conexión dinámica (UASLB.dll) que permite el 

enlace con PROII, aportando la ventaja de poder tener acceso a todas las 

variables termodinámicas que se pueden obtener del simulador, como lo son en el 

caso de este modelo: densidad, viscosidad, entalpía, tensión superficial del 

líquido, capacidad calorífica, constante de Henry, constante de partición y volumen 

molar. En el Apéndice B, se expone cómo se construyó el enlace entre Fortran y 

PROII, y se explica como funcionan tanto la librería 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 parámetros relacionados con el modelo: 

1.- Difusividad molecular de los componentes en el líquido. 

2.- Cinética de las reacciones de hidrodesulfurización. 

3.- Coeficientes de transferencia de masa local gas – líquido. 

4.- Caída de presión en el reactor. 

5.- Fracción de mojado del lecho catalítico. 

6.- Retención de líquido. 

A continuación se exponen las expresiones y correlaciones utilizadas para 
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estimar dichos parámetros: 

Difusividad molecular: 

Para estimar los coeficientes de transferencia de masa gas – líquido, es 

necesario conocer la difusividad molecular de los componentes en el líquido. En 

este sentido, si se asume dilución 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 correlación de Tyn-Calus, publicada por 

Reid et al. (1987): 

L
433,0

i

267,0
L8

L,i

T
1093,8D        (4.31) 

donde L representa el volumen molar del solvente a la temperatura normal de 

ebullición, y i el volumen molar del soluto i. 

Cinética de las reacciones de hidrodesulfurización: 

En los procesos de hidrotratamiento de diesel y VGO, se pueden llevar a cabo 

una variedad de reacciones químicas. De acuerdo a Gates et al. (1979), estas 

reacciones pueden ser clasificadas dentro de las siguientes categorías: (i) 

hidrodesulfurización, (ii) hidrodesnitrogenación, (iii) hidrogenólisis, (iv) 

hidrogenación, (v) craqueo, y (vi) desmetalización en el caso de fracciones 

pesadas. Las reacciones (i) – (iv) y (vi) implican consumo de hidrógeno, mientras 

que (v) y (vi) tienen efecto sobre la actividad y tiempo de vida del catalizador 

(Kodama et al., 1980). En este trabajo se consideran únicamente reacciones de 

hidrodesulfurización, aunque el modelo diseñado 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 

hidrodesulfurización 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 hidrodesulfurización es afectado por 

las concentraciones de hidrógeno y compuestos sulfurosos disueltos, del mismo 

modo que la reacción es inhibida por la presencia de sulfuro de hidrógeno (H2S), 

el cual es adsorbido en los sitios activos del catalizador. Tomando en 

consideración toda esta información, se propone la siguiente expresión cinética del 

tipo Langmuir – Hinshelwood, para predecir las velocidades de reacción de 

hidrodesulfurización. 

Reacción en fase gaseosa: 

2
G,S2Hads

2m
G,2H

1m
G,SR

HDSj,G
CK1

CC
kr        (4.32) 

Reacción fase líquida: 

2
L,S2Hads

2m
L,2H

1m
L,SR

HDSj,L
CK1

CC
kr        (4.33) 

donde las velocidades de reacción en ambas fases por unidad de masa de 

catalizador, están correlacionadas con las concentraciones de cada una de la 

especies involucradas, en la fase respectiva. Los parámetros exponenciales m1 y 

m2 representan el orden de reacción del compuesto sulfuroso e hidrógeno, 
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respectivamente; kHDS es el coeficiente cinético de reacción y Kads es el coeficiente 

de equilibrio de adsorción del sulfuro de hidrógeno sobre la superficie catalítica. 

El efecto de la temperatura sobre las velocidades de reacción de 

hidrodesulfurización, ha sido incluido en los parámetros kHDS y Kads. El coeficiente 

cinético de reacción, se expresa en términos de la ecuación de Arrhenius: 

TR

Ea
expkk HDS

HDS,0HDS        (4.34) 

donde k0,HDS es el factor de frecuencia y EaHDS la energía de activación de la 

reacción de hidrodesulfurización. Mientras que la constante de equilibrio de 

adsorción del sulfuro de hidrógeno sobre la superficie catalítica, se describe por la 

ecuación de Van’t Hoff (Korsten et al. 1996): 

TR

H
expKK ads

0ads         (4.35) 

donde Hads es la entalpía de adsorción de sulfuro de hidrógeno. 

Los ordenes de reacción y los valores de la energía de activación de la 

reacción de hidrodesulfurización y los parámetros de la ecuación para estimar la 

constante de adsorción de H2S, usados en este modelo fueron seleccionados de 

el trabajo realizado por Korsten y Hoffmann, 1996. Mientras que el factor de 

frecuencia k0,HDS fue ajustado en este trabajo. 

Para la estimación de los coeficientes de transferencia de masa gas – líquido, 

la caída de presión, la fracción de mojado y la retención de líquido es determinante 

definir el régimen de flujo que se maneja en el reactor, ya que como se mostró en 
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el capítulo anterior, las correlaciones para éstos parámetros están dadas de 

acuerdo al grado de interacción entre las fases 

En los reactores trickle bed operados a las condiciones de alta presión, los 

regímenes 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 nitrógeno (28g/mol). En una unidad de operación 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 utilizadas para estimar los coeficientes de 

transferencia de masa local gas – líquido, la caída de presión, fracción de mojado 

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

masa local gas – líquido, la caída de presión, fracción de mojado y retención de 

líquido en el reactor. 

__________________________________________________________________ 

Parámetro:       Correlación: 
__________________________________________________________________ 

Coeficientes de transferencia de masa local en el gas  Reiss (1967) 

Coeficientes de transferencia de masa local en el líquido  Goto et al. (1975) 

        Wild et al. (1992) 

Caída de Presión      Holub et al. (1992, 1993) 

        Larachi et al. (1991) 

Fracción de mojado      El–Hisnawi et al. (1981, 1982) 

Retención de líquido      Holub et al. (1992, 1993) 

        Larachi et al. (1991) 

__________________________________________________________________ 
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V. ESCENARIOS DE ESTUDIO 

 

Con el objeto de validar el modelo matemático planteado para simular 

reactores trickle bed utilizados en la hidrodesulfurización 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: fracción 

de mojado del lecho, holdup de líquido, perfil de temperatura, caída de presión, 

transferencia de masa gas - líquido y conversión global de compuesto sulfuroso, 

para tres escalas de volúmenes de reactores diferentes, ante diferentes 

condiciones de operación. En la tabla que se presenta a continuación, se 

muestran los volúmenes, dimensiones y características del lecho, de los reactores 

estudiados: 

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

Volumen de Reactor, VR [m3] Longitud / Diámetro, [m] 

155  30 / 2,56 

0,005 1 / 0,08 

0,0002 0,64 / 0,02 

Propiedades del lecho 

Diámetro de partícula, [mm] 1,72 

Densidad, [kg/m3] 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 parámetros estudiados. 

A continuación se presentan las características de los fluidos líquido y gas, 

considerados como base para realizar las simulaciones de validación: 

5.1.- Fluidos Base de Estudio: 

En la última 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 muchísimos compuestos 

sulfurosos presentes tanto en corrientes de diesel como VGO con reactividades 

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

Ma. et al. (1994, 1996b), con el fin de simplificar los estudios en los procesos 

de hidrodesulfurización, agruparon los compuestos sulfurosos de acuerdo a los 

rangos de reactividad a la desulfurización, 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 posición 4 ó 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 propósito de estas agrupaciones, es poder simular las 

reacciones de desulfurización 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 parámetros mencionados 

anteriormente. Para la validación, se tomó como base un flujo de diesel, 

caracterizado por Ma et al. (1994), cuyas características se muestran en la tabla 

siguiente. Y para efectos de simplificación, se consideró la existencia de una sola 

especie azufrada, el Dibenzotiofeno. 

 

Tabla 5.2.- Características del diesel considerado como fluido líquido base 

para los estudios de Hidrodesulfurización. 

Destilación, 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 

Composición, % V 

Saturados 78 

Olefinas 5 

Aromáticos 17 
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Por otra parte, en los procesos de hidrodesulfurización, la fase gaseosa a la 

entrada del reactor consiste generalmente de hidrógeno de alta pureza, en el caso 

de este proyecto, se considera que el flujo de gas es hidrógeno al 100% de 

pureza. 

5.2.- Casos de Estudio: 

La influencia de los flujos de líquido y gas, determinados por los parámetros 

LHSV y relación hidrógeno / carga, se estudiaron tomando como base condiciones 

fijas de temperatura y presión 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 presión de entrada, se fijaron los 

parámetros LHSV y la relación hidrógeno / carga, como se muestra en el conjunto 

de escenarios 2, en la tabla mencionada. 

Las correlaciones utilizadas para calcular los parámetros: caída de presión, 

transferencia de masa gas – líquido y holdup de líquido en el modelo, también 

fueron objeto de estudio, puesto que se utilizó más de una correlación 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 comparó el 

caso base, con otro en donde la constante de frecuencia de la velocidad de 

reacción de hidrodesulfurización fue multiplicada por un factor de 1,5. La 

sensibilidad ante estos cambios, se estudió bajo los casos planteados en el 

conjunto de escenarios 1. 
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Un último caso que se planteó fue comparar bajo el conjunto de escenarios 1, 

la sensibilidad de las variables del sistema, ante la operación adiabática, y la 

operación isotérmica, considerando como temperatura de operación en el caso 

isotérmico a la temperatura equivalente isotérmica, la cual es derivada de la 

temperatura de entrada y salida de la operación adiabática, por la siguiente 

expresión: 

0f0ieq TT
3

2
TT         (5.1) 

 

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

Conjunto de Escenarios 1: 

Temperatura de entrada: 643,15K 

Presión de entrada: 1000psi 

LHSV, [h-1] Relación H2 / Carga, [NV/V] 

0,5 

100 

300 

500 

1 

100 

300 

500 

1,5 

100 

300 

500 

Conjunto de Escenarios 2: 

LHSV: 0,5 h-1 

Relación H2 / Carga: 300 NV/V 

Temperatura de Entrada, [K] Presión de entrada, [psi] 

613,15 

500 

700 

1000 

643,15 

500 

700 

1000 

673,15 

500 

700 

1000 



 63 

VI.- RESULTADOS Y DISCUSIÓN 

 

El conocimiento claro de las posibles respuestas de un proceso y sus 

tendencias ante variaciones de las condiciones de entrada y de operación, 

contribuye a reducir los estudios de optimización de procesos, al focalizar la 

atención 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 capítulo anterior, y a continuación se 

muestran los resultados obtenidos de dichas simulaciones, y se plantean los 

análisis respectivos sobre las tendencias y sensibilidades observadas en las 

respuestas del sistema. 

Los gráficos generados en las simulaciones, se presentan en el Apéndice A. 

En este capítulo se mostrarán solamente aquellos necesarios para demostrar las 

tendencias de los diferentes parámetros, y se hará referencia a los presentados en 

dicho apéndice. 

6.1.- Sensibilidad a Cambios en el LHSV: 

Como se mencionó anteriormente, para el estudio de la sensibilidad ante 

cambios de los parámetros LHSV y relación hidrógeno / carga, se tomó como base 

condiciones fijas de temperatura y presión de entrada, 643,15 K y 1000 psi, 

respectivamente. 

En la figura 6.1, se muestran como varía la conversión de Dibenzotiofeno 

(DBT) ante diferentes valores de velocidad espacial de líquido (LHSV), para cada 
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volumen de reactor considerado. 
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Figura 6.1.- Conversión global de DBT vs. LHSV, para distintos volúmenes de 

reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 100 NV/V. 

 

En los procesos de hidrotratamiento, la velocidad espacial de líquido, LHSV, 

se define como la cantidad de hidrocarburo alimentado que se mantiene en 

contacto con el lecho catalítico por un tiempo determinado. El aumento de ésta 

velocidad, implica que el hidrocarburo pasa a través del lecho catalítico más 

rápido, estando menor tiempo dentro del reactor. Como el lecho catalítico es fijo, 

se observa que la conversión de DBT sufre una reducción al aumentar el LHSV 

desde 0, 5 a 1,5 h-1, 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 m3), el efecto del LHSV es menor en comparación con los dos reactores de 

menor volumen, en los que las conversiones son muy similares, aunque 

ligeramente menores para el de 0,0002 m3. En el reactor de mayor volumen, la 
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conversión de DBT disminuye desde 99% hasta 86%, mientras que para los otros 

dos (0,005 y 0,0002 m3), desde 95% hasta77 %, en el rango de 0,5 a 1,5 h-1. 

En las figuras A.2 y A.3 del apéndice A, se muestran las mismas tendencias 

sobre la conversión de DBT, para las relaciones H2 / Carga de 300 y 500 NV/V. 

El efecto del LHSV sobre la fracción de mojado del lecho catalítico, se muestra 

en la figura 6.2, en la que se observa que al aumentar la velocidad espacial del 

líquido, aumenta la fracción de mojado del lecho, debido a que al aumentar la 

velocidad espacial, se aumenta el flujo volumétrico de operación. 
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Figura 6.2.- Fracción de mojado del lecho catalítico vs. LHSV, para distintos 

volúmenes de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 100 NV/V. 

 

Para el caso del reactor industrial, a las condiciones de temperatura, presión y 

relación hidrógeno / carga utilizadas en este caso, las variaciones de la velocidad 

espacial no repercuten sobre la fracción de mojado, ya que se observa que para el 
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rango de 0,5 a 1,5 h-1, la fracción de mojado siempre es 1, lo que implica que el 

lecho está completamente mojado en este rango. No obstante, al variar la relación 

hidrógeno / 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 fracción de 

mojado aumenta al incrementar el LHSV. 

En la figura 6.2, también se observa que cuando se aumenta la escala del 

reactor, la fracción de mojado es mayor. En capítulos anteriores, se mostró que la 

fracción de mojado está involucrada dentro de las velocidades de reacción, puesto 

que representa un factor de peso sobre las velocidades de reacción que ocurren 

en ambas fases líquido 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 

conversión global de DBT en cada caso está dada por la reacción en fase líquida 

solamente, ya que no ocurre reacción en fase gaseosa. En este caso, se puede 

decir que la única influencia sobre la conversión de DBT, está dada por la 

velocidad espacial del líquido. 

No obstante, lo mismo no se puede determinar, para los reactores de menor 

volumen, en los que la fracción de mojado bajo estas condiciones varía desde 0,6 

a 0,7 al variar el LHSV desde 0,5 a 1,5 h-1. En estos reactores a pesar que ocurre 

reacción de desulfurización en ambas fases, las conversiones que se obtienen en 

comparación 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 y la fracción de mojado, que es determinante sobre los valores de 
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conversión. 

Estos resultados de fracción 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 varían entre 0,12 y 0,6 

dependiendo de la velocidad espacial; mientras que para reactores industriales la 

fracción 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 líquido total en el reactor. Como es de esperarse al aumentar el LHSV, 

aumenta la retención de líquido dentro del reactor. 
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Figura 6.3.- Retención de líquido vs. LHSV, para distintos volúmenes de reactor. T = 

643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 100 NV/V. 
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La retención de líquido o holdup (RL), se define como el volumen de líquido 

contenido en el volumen de la columna, por lo que su valor está muy influenciado 

por la velocidad espacial del líquido. La velocidad espacial es directamente 

proporcional al flujo volumétrico de líquido, por lo que al aumentar el LHSV, lo que 

se incrementa es el flujo volumétrico de líquido que pasa a través de la columna, y 

al aumentar éste último, se tiene mayor cantidad de líquido en un momento dado 

dentro del reactor. 

En el caso de la retención de líquido, al contrario que en la fracción 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 m3, experimenta un aumento en el 

holdup de líquido de 0,45 hasta 0,55 aproximadamente, cuando se varía de 0,5 a 

1,5 h-1; mientras que en los reactores de menor escala la diferencia es apenas de 

0,03. Sin embargo, al igual que para la fracción de mojado, se tiene que a mayor 

escala, mayor es la retención de líquido a las mismas condiciones de operación. 

En el apéndice A, en las figuras A.8 y A.9, se muestran los gráficos 

correspondientes a las relaciones hidrógeno / carga de 300 y 500 NV/V, en estos 

se observan las mismas tendencias. 

La influencia que tiene el LHSV sobre la caída de presión en los reactores 

trickle bed es pequeña, sobre todo cuando se refiere a las escalas de volúmenes 

menores, como se observa en la figura 6.4. En donde, es notable que para el caso 

del reactor de 155 m3, existe una leve tendencia a disminuir la caída de presión 

cuando se aumenta la velocidad espacial del líquido (0,5 psi de diferencia entre 
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0,5 y 1,5 h-1), mientras que para los reactores de volúmenes pequeños, aunque 

pareciera que la caída de presión 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 relación hidrógeno / carga hasta 500 NV/V, no se observan 

variaciones de caída de presión ante cambios en la velocidad espacial. 

La caída de presión para el reactor industrial está 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 refinería, mientras que para los reactores de volúmenes pequeños, 0,005 

y 0,0002 m3, la caída de presión indica que por cada centímetro de longitud, se 

pierden aproximadamente 0,008 psi. 
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Figura 6.4.- Caída de Presión vs. LHSV, para distintos volúmenes de reactor. T = 

643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / 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 más variaciones en los perfiles de reactores de 

menor tamaño. 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 lo 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 que en cada caso, la temperatura aumenta significativamente al inicio 

del reactor, por efectos de la reacción química que consume en un principio una 

cantidad considerable del hidrógeno disuelto en el hidrocarburo; también se 

observa que los perfiles de temperatura crecen con mayor velocidad a medida que 

aumenta el volumen del reactor. 
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Figura 6.5.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 155 m3, alcanzados al variar 

LHSV. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 100 NV/V. 
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Figura 6.6.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 0,005 m3, alcanzados al variar 

LHSV. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 100 NV/V. 
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Figura 6.7.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 0,0002 m3, alcanzados al variar 

LHSV. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 100 NV/V. 
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La temperatura es una variable que está directamente ligada a la conversión, 

en el caso de las reacciones de desulfurización el proceso es favorecido con el 

aumento de la temperatura, ya que las reacciones involucradas son exotérmicas; 

por esa razón es lógico observar que en donde se obtienen perfiles de mayor 

temperatura se alcancen mayores conversiones, como ocurre en éste caso. No 

obstante, no siempre es así debido a otros factores que intervienen en el proceso, 

como es el caso de la vaporización de compuestos desde el hidrocarburo durante 

la operación, que involucra la disminución de temperatura en el proceso; esto será 

explicado posteriormente con más detalle. 

6.2.- Sensibilidad ante Cambios en la Relación H2 / Carga: 

En el proceso de hidrodesulfurización de diesel y VGO, las corrientes de 

hidrocarburo e hidrógeno son mezcladas y pasadas por un horno antes de entrar 

al reactor; en el proceso de mezclado y calentamiento ocurren dos fenómenos que 

son de mucho interés, y que se deben comprender para poder realizar el análisis 

de los resultados. En el proceso de mezclado ocurre un descenso de temperatura, 

debido a la vaporización de compuestos presentes en el líquido; de aquí se explica 

que en el proceso se tenga que calentar la alimentación antes de introducirla al 

reactor; por otra parte en el proceso de calentamiento se experimenta la 

transferencia a la fase gaseosa de una fracción de los compuestos sulfurosos (en 

este caso solo el DBT). 

La sensibilidad a la relación hidrógeno / carga se lleva a cabo porque las 

unidades de hidrodesulfurización deben operar con una cantidad de hidrógeno 
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mínima suficiente que permita alcanzar las especificaciones requeridas en el 

combustible de salida. Sin embargo, en las simulaciones, se observa que mientras 

mayor es la relación hidrógeno / 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 último, afecta la fracción de mojado del catalizador, la cual 

como se verá más adelante disminuye con el aumento de la relación hidrógeno / 

carga, lo que implica que la reacción en fase gas pasa a ocupar un papel de 

mayor importancia. 

Como se dijo en la teoría, la fracción de mojado representa un factor de peso 

en la velocidad de reacción 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 

que al aumentar la relación hidrógeno / carga, hay más presencia de compuesto 

sulfuroso en la fase gas, también es cierto que la fracción de mojado disminuye, 

pero no en un orden suficiente como para aumentar en el mismo grado la 

conversión global. Por esta razón, éste parámetro viene a ser de gran importancia 

en la optimización del proceso de hidrodesulfurización, ya que como se puede 

observar en la figura 6.8, de acuerdo a las condiciones de operación a las que se 

trabaje, va a existir un punto óptimo donde se alcanzan las conversiones más 

altas. 

Si se observan las figuras A.17 y A.18, se pueden notar las tendencias, 

cuando se opera a LHSV igual a 1 y 1,5 h-1, y se puede distinguir que para todos 

los casos de LHSV, la relación hidrógeno / carga óptima se localiza en el valor de 
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Figura 6.8.- Conversión global de DBT vs. Relación H2 / Carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 

 

Hasta ahora, se puede decir que de acuerdo a las condiciones de operación 

estudiadas, el punto óptimo de mayor conversión es a LHSV igual a 0,5 h-1 y a una 

relación H2 / Carga igual a 300 NV/V. 

En cuanto a la influencia de la relación H2 / Carga sobre la fracción de mojado, 

como se mencionó anteriormente y se muestra en la figura 6.9, dicha fracción 

disminuye con la relación hidrógeno / carga, por los efectos de los fenómenos 

explicados anteriormente. A parte, que al aumentar la cantidad de hidrógeno para 

una velocidad espacial de líquido constante, es razonable que por manejar mayor 

cantidad de gas en el reactor, la fracción 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-1, y es importante notar que para estos valores de LHSV, la 
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variación de la relación hidrógeno / carga no ejerce casi influencia en la fracción 

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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Figura 6.9.- Fracción de mojado del catalizador vs. Relación H2 / Carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 

 

En cuanto a la influencia de la relación H2 / Carga sobre la retención de 

líquido, por discrepancias de las tendencias obtenidas entre la correlación de 

Holub et al. (1992, 1993), con respecto a la de Larachi et al. (1991), este punto se 

tratará más adelante en la sección de sensibilidad al cambio de correlaciones. 

En la figura 6.10, se observa la influencia de la variación de la relación H2 / 

Carga sobre la caída de presión en los distintos volúmenes de reactores 

estudiados. 
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Figura 6.10.- Caída de presión vs. Relación H2 / Carga, para diferentes volúmenes de 

reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 

 

De acuerdo a Larachi et al. (1991), la caída de presión en reactores trickle bed 

se debe principalmente a las siguientes causas: fuerzas de fricción en las 

interfases líquido – gas, gas – sólido (condiciones de mojado parcial), y líquido – 

sólido; fuerzas inerciales, causadas por las sucesivas aceleraciones y 

desaceleraciones de los fluidos cuando atraviesan el lecho empacado; fuerzas 

capilares. La importancia de cada una de estas fuerzas, depende del grado de 

interacción que haya entre cada una de las fases. 

Como se mencionó en capítulos anteriores, al elevar el flujo de gas se 

promueve al aumento del grado de interacción entre las fases, por lo que es de 

esperarse que la caída de presión aumentara al incrementar la relación hidrógeno 

/ carga. En las figuras A.23 y A.24, se pueden observar las tendencias para los 

casos de LHSV igual a 1 y 1,5 h-1. 
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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 relación H2 / Carga, para cada uno de los volúmenes de 

reactores estudiados. Como se puede observar en cada una de las gráficas, a 

medida que aumenta la relación H2 / Carga, disminuye el perfil de temperaturas. 

Estos resultados se deben al efecto de la vaporización de compuestos presentes 

en la fase líquida. 

Como se explicó anteriormente, en el momento de mezclarse la corriente 

gaseosa con la de hidrocarburo se produce una disminución de temperatura que 

es más intensa para mayores relaciones H2 / Carga; luego de mezcladas ambas 

corrientes, la corriente de alimentación al reactor se calienta en un horno (en este 

caso hasta 643,15 K). En los casos de mayor relación H2 / Carga, el incremento de 

temperatura en el horno es más significativo, por lo que ocurre una vaporización 

importante de compuestos presentes en la fase líquida, que trae como 

consecuencia que disminuya la concentración de saturación de hidrógeno en el 

hidrocarburo. 

Como se mencionó anteriormente, el mayor aumento de temperatura se 

produce al principio del reactor, cuando disminuye significativamente la 

concentración de hidrógeno en el líquido por efectos de la reacción de 

desulfurización; para los casos donde se utiliza una relación H2 / Carga superior, 

se tiene que a la entrada del reactor, la cantidad de moles de hidrógeno en el 

líquido es pequeña (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 relación 
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H2 / Carga es menor. 
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Figura 6.11.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H2 / Carga, para el 

reactor de volumen 155 m3. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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Figura 6.12.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H2 / Carga, para el 

reactor de volumen 0,005 m3. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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Figura 6.13.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H2 / Carga, para el 

reactor de volumen 0,0002 m3. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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Figura 6.14.- Variación de la cantidad de moles de hidrógeno en el líquido ante 

diferentes relaciones H2 / Carga, para el reactor de volumen 155 m3. T = 643,15 K, P = 

1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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En un principio, se hubiese esperado que para la relación H2 / 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 vaporización, la 

concentración de DBT en el líquido disminuye al aumentar la relación hidrógeno 

carga, por lo que la velocidad de reacción en la etapa inicial del reactor disminuye, 

y dicha disminución se refleja en la temperatura que se alcanza a lo largo del 

lecho. 

6.3.- Sensibilidad ante Cambios de Temperatura de Entrada: 

Como se explicó en el capítulo anterior, las sensibilidades a los cambios de 

Temperatura y Presión de entrada, fueron realizadas tomando como base las 

condiciones de operación que ofrecen mayor conversión, LHSV igual a 0,5 h-1 y 

relación H2 / Carga igual a 300 NV/V. 

En la figura 6.15, se puede observar como varía la conversión global de DBT, 

con el incremento de la temperatura de entrada al reactor, para los diferentes 

volúmenes de reactores estudiados. 

Como la reacción de desulfurización 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 presión 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 m3 ligeramente menores a las que se obtienen con el reactor de 0,005 m3. 

90

92

94

96

98

100

613.15 643.15 673.15

Temperatura de entrada, [K]

C
o

n
v
e

rs
ió

n
 g

lo
b

a
l 

d
e

 

D
B

T
, 

[%
]

Volumen de Reactor = 155 m3 Volumen de Reactor = 0,005 m3

Volumen de Reactor = 0,0002 m3

 

Figura 6.15.- Conversión global de DBT vs. Temperatura de entrada, para diferentes 

volúmenes de reactores. P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 NV/V. 

 

Para el caso de la fracción de mojado, se tiene que al aumentar la temperatura 

de entrada al reactor, la fracción de mojado del lecho disminuye, como se puede 

observar en la figura 6.16. 

Al igual que para los casos anteriores, la fracción de mojado disminuye al 

disminuir la escala del reactor, no obstante, la dependencia con la temperatura 

para los tres volúmenes 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. 



 82 

0.4

0.5

0.6

0.7

0.8

0.9

1

613.15 643.15 673.15

Temperatura de entrada, [K]

F
ra

c
c
ió

n
 d

e
 m

o
ja

d
o

, 

[a
d

im
.]

Volumen de Reactor = 155 m3 Volumen de Reactor = 0,005 m3

Volumen de Reactor = 0,0002 m3

 

Figura 6.16.- Fracción de mojado del catalizador vs. Temperatura de entrada, para 

diferentes volúmenes de reactores. P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 NV/V. 

 

El caso de los efectos de la temperatura de entrada, sobre la retención de 

líquido, será discutido cuando se trate la sensibilidad al cambio de correlaciones, 

en la sección de sensibilidad al cambio de correlaciones. 

La sensibilidad de la temperatura de entrada sobre la caída de presión, se 

puede notar en la figura 6.17 que se muestra a continuación, en donde se observa 

que al aumentar la temperatura de entrada en el reactor, la caída de presión 

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 relación H2 / Carga en 300 NV/V, el LHSV en 0,5 h-1, y la presión 

de entrada constante, se tiene que la densidad de la corriente líquida disminuye, 

por lo que el flujo másico del líquido va a ser menor en la medida que se aumente 

la temperatura a la entrada del reactor. Y como se mencionó anteriormente, al 
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disminuir el flujo másico de líquido que circula a través del reactor, la interacción 

entre las fases disminuye, por lo que se observa que la caída de presión decrece. 
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Figura 6.17.- Caída de Presión vs. Temperatura de entrada, para diferentes 

volúmenes de reactores. P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 NV/V. 

 

En las figuras A.35 y A.36, se observan las tendencias, para los casos en que 

la presión de entrada es 700 y 500 psi. 

6.4.- Sensibilidad ante Cambios de Presión de Entrada: 

La presión de entrada, tiene un efecto sobre la conversión global de DBT, muy 

parecido al que tiene la temperatura, ya que la máxima conversión se alcanza a 

las presiones de entrada mayores, como se observa en la figura 6.18. 

Al aumentar la presión, manteniendo constante: el LHSV, la relación H2 / 

Carga, y la temperatura de entrada, se tiene que la densidad del hidrocarburo 
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aumenta, por lo que el flujo másico de líquido que se maneja dentro del reactor es 

mayor, por esa razón al incrementar la presión, se consigue una mayor 

conversión. 

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.- Conversión global de DBT vs. Presión de entrada, para diferentes 

volúmenes de reactores. T = 613,15 K, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 NV/V. 

 

Los efectos de la presión de entrada sobre la fracción de mojado, se muestran 

en la figura 6.19. En ésta se observa que a medida que aumenta la presión de 

entrada, la fracción de mojado del lecho catalítico se incrementa. La explicación de 

este resultado radica en lo expuesto anteriormente, ya que al aumentar la presión 

de entrada al reactor, manteniendo las variables de LHSV, relación H2 / Carga y 

temperatura de entrada, constantes, se incrementa el flujo másico de líquido y por 
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ende la fracción 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.- Fracción de mojado del lecho catalítico vs. Presión de entrada, para 

diferentes volúmenes de reactores. T = 613,15 K, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 NV/V. 

 

La dependencia de la caída de presión, con respecto a la presión de entrada 

al reactor, se puede notar en la figura 6.20, en donde se observa que la caída de 

presión en las diferentes escalas de reactores, tiende a disminuir en forma muy 

suave a medida que aumenta la presión de entrada; sin embargo, no se puede 

aseverar ésta 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 ningún tipo de influencia de la presión de entrada, sobre los 

valores de caída de presión obtenidos en cada caso para cada volumen de 
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reactor. Por razón, se dice que ésta dependencia es relativa, y depende de la 

temperatura de entrada al reactor y de la fracción que se vaporice en las fases de 

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

alimentación. 
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Figura 6.20.- Caída de presión vs. Presión de entrada, para diferentes volúmenes de 

reactores. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 NV/V. 

 

Lo anteriormente expuesto, se corrobora al observar los perfiles de 

temperatura que se obtienen a medida que se aumenta la presión 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 6.21 y 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 presión 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 sí. 

Resulta que al aumentar la presión de entrada al reactor, para poder mantener 

los siguientes parámetros constantes: LHSV, relación H2 / Carga y temperatura de 

entrada, es necesario alimentar mayor flujo de líquido, puesto que la densidad del 

hidrocarburo aumenta con la presión. Sin embargo, el incremento de flujo a ser 

alimentado para una presión u otra no es tan importante, aunque se hace más 

distinguible la diferencia, cuando se tienden a considerar temperaturas de entrada 

cada vez, más elevadas. 
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Figura 6.21.- 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 6.22.- Perfiles de Temperatura vs. Longitud del reactor, para diferentes 

presiones de entrada. Reactor de 155 m3. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 

NV/V. 

 

6.5.- Sensibilidad al cambio de correlaciones: 

Con el objeto de verificar las tendencias arrojadas por el modelo matemático, 

se procedió a utilizar dos correlaciones de comparación para estudiar los 

resultados de caída de presión, holdup de líquido y coeficiente de transferencia de 

masa gas -líquido. 

6.5.1.- Correlación de caída de presión y holdup de líquido: 

Los resultados mostrados hasta ahora, fueron estimados utilizando la 

correlación para la caída de presión y holdup de líquido, propuesta por Holub et al. 

(1992, 1993). En esta sección se mostrarán los resultados, para comparar las 

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

En cuanto a resultados de conversión y fracción de mojado, el cambio de 
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correlaciones para la caída de presión y retención de líquido, no tiene ninguna 

incidencia, por lo que estos parámetros no serán comentados. 

Por las tendencias que se observan, se hace muy interesante ésta 

comparación, ya que con la correlación de Larachi et al. (1991), se obtienen 

valores de retención y caída de presión más bajos, que los obtenidos con la 

ecuación de Holub et al. (1992, 1993). No obstante, esto se podría esperar, ya que 

Al Dahhan et al. (1998), hicieron estudios donde comparaban ambas 

correlaciones, y de acuerdo a sus resultados, demostraron que la correlación de 

Holub et al. tanto para el holdup como para la caída de presión, ofrece menos 

desviación que las correlaciones de Larachi et al. No obstante, para el caso del 

holdup, la diferencia entre una correlación y otra es menos del 5%. 

Como se puede observar en la figura 6.23, la tendencia de la retención del 

líquido al variar la velocidad espacial es igual para ambas correlaciones, no 

obstante, se observa que los valores obtenidos por la correlación de Larachi et al. 

son bastante pequeños. Para observar las tendencias obtenidas a relaciones 

hidrógeno / carga de 300 y 500 NV/V, ver figuras A.46 y A.47. 
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Figura 6.23.- Retención de líquido vs. LHSV, para diferentes volúmenes de reactores. 

Comparación de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, H2 / 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 relación hidrógeno / carga, no es la 

misma. Para el caso de la correlación de Holub et al. se obtiene que la retención 

de líquido aumenta con la relación hidrógeno / carga, mientras que con la 

correlación de Larachi et al. se obtiene que la retención disminuye.  

Como se mencionó anteriormente, la retención de líquido se define como el 

volumen de líquido contenido en el volumen de la columna; en el caso de 

aumentar la relación hidrógeno / carga, manteniendo el resto de los parámetros 

constantes, lo que se está haciendo es aumentar la cantidad de H2 que va a pasar 

a través del reactor, por lo que en este caso lo que se esperaría sería una 

disminución en el valor de la retención de líquido, como en efecto lo demuestra la 
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correlación propuesta por Larachi et al. (1991). 

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

figuras A.49 y A.50. 
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Figura 6.24.- Retención de líquido vs. Relación H2 / Carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. Comparación de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, 

LHSV = 0,5 h-1. 

 

Iguales discrepancias se presentan cuando se estudia la sensibilidad del 

holdup de líquido ante variaciones en la temperatura y presión de entrada, en 

cuyos casos las tendencias entre ambas correlaciones son diferentes. En la figura 

6.25 y 6.26, se muestran tales tendencias. 
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Figura 6.25.- Retención de líquido vs. Temperatura de entrada, para el reactor de 

155 m3. Comparación de correlaciones. P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1, H2 / carga = 300 

NV/V. 
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Figura 6.26.- Retención de líquido vs. Presión de entrada, para el reactor de 155 m3. 

Comparación de correlaciones. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h-1, H2 / carga = 300 NV/V. 

 

En cuanto a la tendencia con respecto a la temperatura de entrada, se tiene 

que para condiciones fijas, donde se varía únicamente la temperatura, para poder 

mantener el resto de los parámetros fijos, el flujo másico de líquido se tiene que 
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variar en sentido descendente cuando se aumenta la temperatura. Por ésta razón, 

lo que se espera es que al aumentar la temperatura de entrada, dejando fijos el 

LHSV, la relación H2 / carga y la presión de entrada, el holdup disminuya, como es 

el caso de la tendencia mostrada por la correlación de Larachi et al. 

Mientras que para el caso de la presión, se tiene que para condiciones fijas, 

donde se varía únicamente la presión a la entrada del reactor, para poder 

mantener el resto de los parámetros fijos, el flujo másico de líquido se tiene que 

variar en sentido ascendente cuando se aumenta la presión. Por ésta razón, se 

espera que al aumentar la presión de entrada, dejando fijos el LHSV, la relación 

H2 / carga y la temperatura de entrada, el holdup aumente, como en efecto lo logra 

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

Para el caso de las tendencias en la caída de presión, 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 están en la magnitud de los valores de caída de 

presión. 
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Figura 6.27.- Caída de Presión vs. Temperatura de entrada, para el reactor de 155 

m3. Comparación de correlaciones. P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1, H2 / carga = 300 NV/V. 
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Figura 6.28.- Caída de Presión vs. Presión de entrada, para el reactor de 155 m3. 

Comparación de correlaciones. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h-1, H2 / carga = 300 NV/V. 
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6.5.2.- Correlación de transferencia de masa gas - líquido: 

Los resultados estimados hasta ahora, fueron obtenidos utilizando como 

correlación de transferencia de masa gas – líquido, la correlación de Goto et al. 

(1975); para efectos de comparación en esta sección, se utilizará la correlación de 

Wild et al. (1992). Para la comparación, solo se hará referencia a la conversión 

global de DBT y a los perfiles de temperatura que se obtienen en cada caso, ya 

que los parámetros: factor de mojado, retención de líquido y caída de presión no 

se ven afectados. 

En la figura 6.29, que se muestra a continuación, se puede observar la 

influencia de variar la correlación de transferencia de masa sobre las conversiones 

de DBT alcanzadas en los diferentes volúmenes de reactores. 

Como era de esperarse, el cambio de correlación de transferencia de masa 

afecta la conversión de DBT, para los reactores de pequeña escala porque en 

estos se experimentan fenómenos de transferencia de masa gas - líquido, 

mientras que para el reactor industrial solo se presenta una pequeña desviación 

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

Las conversiones de DBT para el caso de los reactores de 0,005 y 0,0002 m3 

varían desde 95% hasta 55% en el peor de los casos al cambiar de correlación, y 

estas desviaciones se deben a que en los reactores de pequeña escala como 

éstos que se estudian, existen problemas de transferencia de masa, es decir, la 

velocidad de transferencia de masa en la interfase gas – líquido es muy lenta.  
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Figura 6.29.- Conversión global de DBT vs. Relación H2 / carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. Comparación de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, 

LHSV = 0,5 h-1. 

 

En cuanto a los perfiles de temperatura, estos presentan variaciones 

solamente para los casos de menor escala, puesto que aquí es donde ocurren 

variaciones significativas sobre el porcentaje de conversión de DBT. A 

continuación 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 H2 / Carga. T = 

643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. VR = 155 m3. 
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Figura 6.31.- Perfiles de Temperaturas para diferentes relaciones H2 / Carga. T = 

643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. VR = 0,005 m3. 
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Figura 6.32.- Perfiles de Temperaturas para diferentes relaciones H2 / Carga. T = 

643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. VR = 0,0002 m3. 

 

Como era de esperarse, los perfiles que se obtienen con la correlación de 

Goto et al. son de mayores temperaturas, que los que se obtienen al utilizar la 

correlación 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 

sensibilidades en el valor de 0,145.106 

45,0
3

cat

3

mol

cm

sg

cm
, donde el reactor 

industrial (155 m3), bajo las condiciones de LHSV igual a 0,5 h-1 y relación 

hidrógeno / carga igual a 300 NV/V, maneja una conversión 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 varió 

por un factor de 1,5 la frecuencia de la cinética de reacción. Sólo se hará 

referencia a la conversión 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 varía la conversión global de DBT, para las 

distintas escalas de reactores ante diferentes factores de frecuencia, considerando 

una velocidad espacial de líquido de 0,5 h-1. En esta gráfica se puede observar 

como al aumentar el factor de frecuencia, las conversiones para los distintos 

volúmenes de reactores aumentan. 
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Figura 6.33.- Conversión global de DBT vs. Relación H2 / Carga. Variaciones en la 

velocidad de reacción. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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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-1. Si se comparan las tendencias observadas para los 

distintos LHSV, se puede notar, que al aumentar la velocidad espacial del líquido, 

las mejoras que se observan en la conversión global de DBT son cada vez 

mayores para las tres escalas de reactores. No obstante, donde se observan 

aumentos más notables debido a la variación 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 conversión. 
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Figura 6.34.- Perfiles de temperatura para distintas relaciones H2/Carga. 

Comparación de cinética. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1, VR = 155 m3. 
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Figura 6.35.- Perfiles de temperatura para distintas relaciones H2/Carga. 

Comparación de cinética. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1, VR = 0,005 m3. 
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Figura 6.36.- Perfiles de temperatura para distintas relaciones H2/Carga. 

Comparación de cinética. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1, VR = 0,0002 m3. 

 

6.7.- Comparación entre Caso Isotérmico y Adiabático: 

Muchos modelos matemáticos, para efectos de simplificación asumen que el 

reactor opera isotérmicamente a la temperatura equivalente isotérmica, que no es 
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más que la temperatura de entrada del reactor adiabático 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 

adiabático, en el marco del conjunto de escenarios 1. 

En cuanto a los efectos sobre la conversión global de DBT, en la figura 6.37 se 

observa que aunque para cada escala de reactor, el caso adiabático ofrece 

conversiones superiores al isotérmico, las diferencias entre un caso y otro están 

en un orden de magnitud menor al 1%, y se observan las mismas tendencias ante 

las variaciones de la relación H2 / 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 1 y 1,5 h-1. En éstas figuras, se puede notar que a 

medida que aumenta la velocidad espacial del líquido, la diferencia entre los 

resultados de ambos casos aumenta, aunque igual no superan una diferencia del 

1% y se siguen conservando las tendencias. 
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Figura 6.37.- Conversión global de DBT vs. Relación H2 / Carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. Comparación de casos Isotérmico y Adiabático. T = 643,15 K, P 

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

 

En el caso de la fracción de mojado, los valores que se obtienen del caso 

adiabático, 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 relación hidrógeno / 

carga igual a 100 NV/V, los resultados que arrojan ambos modelos son iguales; no 

obstante, al incrementar dicha relación la discrepancia entre un resultado y otro 

aumenta, aunque la diferencia en los resultados no llega a superar el 4 % de 

desviación. Esta tendencia sobre la relación H2 / 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.- Fracción de mojado del lecho catalítico vs. Relación H2 / Carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. Comparación de casos Isotérmico y Adiabático. T = 

643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 

 

En cuanto a la influencia sobre la retención de líquido, como se puede 

observar en la figura 6.39, a diferencia de los casos anteriores, los valores más 

altos de holdup de líquido se obtienen con el modelo isotérmico, sin embargo, las 

discrepancias entre los resultados obtenidos por un modelo y otro, no superan en 

ningún caso el 1%. 

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

pueden observar en las figuras A.64 y A.65. 
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Figura 6.39.- Retención de líquido vs. Relación H2 / Carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. Comparación de casos Isotérmico y Adiabático. T = 643,15 K, P 

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

 

Para el caso de la caída de presión, al igual que para los parámetros 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 caída de presión de 

ambos modelos ante la variación de la relación H2 / carga. 

Como se puede observar en la figura 6.40, las mayores diferencias entre los 

valores arrojados para la caída de presión, ocurren a valores más bajos de 

relación hidrógeno / carga, esta tendencia se observa en los resultados obtenidos 

para valores de LHSV de 1 y 1,5 h-1, que se muestran en las figuras A.67 y A.68. 
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Figura 6.40.- Caída de presión vs. Relación H2 / Carga, para diferentes volúmenes de 

reactores. Comparación de casos Isotérmico y Adiabático. T = 643,15 K, P = 1000 psi, 

LHSV = 0,5 h-1. 
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VII.- CONCLUSIONES 

 

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

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

- El modelo matemático desarrollado, logra simular el comportamiento en 

estado estacionario de los reactores trickle bed, utilizados en la 

hidrodesulfurización de diesel y VGO, ya que logra reproducir el efecto que tienen 

las variables de operación, sobre el desempeño 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 conversión de los compuestos 

sulfurosos disminuye al aumentar la velocidad espacial de los hidrocarburos, 

LHSV. 

- Al aumentar la velocidad espacial de los hidrocarburos, tanto la fracción de 

mojado del lecho como el holdup de líquido aumenta. Sin embargo, para reactores 

de escala pequeña, 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 relación H2 / Carga, presenta un óptimo de rendimiento en el proceso, 

dependiendo de las condiciones de operación que se manejen. Para todos los 

casos estudiados, el óptimo siempre se ubicó en una relación igual a 300 NV/V. 
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- Al aumentar la relación H2 / Carga de operación, la fracción de mojado del 

lecho, la retención de líquido y las temperaturas de los perfiles disminuyen, 

mientras que la caída de presión aumenta. 

- A medida que aumenta la temperatura de entrada, aumenta la conversión de 

los compuestos sulfurosos, pero disminuye la fracción mojada del lecho, la 

retención de líquido y la caída de presión en el reactor. 

- A medida que aumenta la presión de entrada, aumenta la conversión de los 

compuestos sulfurosos, la fracción mojada del lecho, la retención de líquido 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 adiabático, y los 

resultados de conversión, fracción de mojado y retención, 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 correlación para los coeficientes de transferencia de masa gas 

– líquido, los reactores de pequeña 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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VIII.- RECOMENDACIONES 

 

Como el modelo está diseñado para operar con cualquier cantidad de 

compuestos sulfurosos, sería muy interesante estudiar el desempeño 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 

reacción, en un futuro, sería importante poder simular otras reacciones también 

involucradas en el proceso de hidrotratamiento del diesel y el VGO. 
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APÉNDICE A: Gráficos de Sensibilidad 

A.1.- Sensibilidad a Cambios en el LHSV: 
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Figura A.1.- Conversión global de DBT vs. LHSV, para distintos volúmenes de 

reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 100 NV/V. 
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Figura A.2.- Conversión global de DBT vs. LHSV, para distintos volúmenes de 

reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 300 NV/V. 
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Figura A.3.- Conversión global de DBT vs. LHSV, para distintos volúmenes de 

reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 500 NV/V. 
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Figura A.4.- Fracción de mojado del lecho catalítico vs. LHSV, para distintos 

volúmenes de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 100 

NV/V. 
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Figura A.5.- Fracción de mojado del lecho catalítico vs. LHSV, para distintos 

volúmenes de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 300 

NV/V. 
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Figura A.6.- Fracción de mojado del lecho catalítico vs. LHSV, para distintos 

volúmenes de reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 500 

NV/V. 
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Figura A.7.- Retención de líquido vs. LHSV, para distintos volúmenes de 

reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 100 NV/V. 
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Figura A.8.- Retención de líquido vs. LHSV, para distintos volúmenes de 

reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 300 NV/V. 
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Figura A.9.- Retención de líquido vs. LHSV, para distintos volúmenes de 

reactor. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 500 NV/V. 
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Figura A.10.- Caída de Presión vs. LHSV, para distintos volúmenes de reactor. 

T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 100 NV/V. 
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Figura A.11.- Caída de Presión vs. LHSV, para distintos volúmenes de reactor. 

T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 300 NV/V. 
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Figura A.12.- Caída de Presión vs. LHSV, para distintos volúmenes de reactor. 

T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 500 NV/V. 
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Figura A.13.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 155 m3, alcanzados al 

variar LHSV. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 100 NV/V. 
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Figura A.14.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 0,005 m3, alcanzados al 

variar LHSV. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 100 NV/V. 



 126 

640

645

650

655

660

665

670

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

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

T
e

m
p

e
ra

tu
ra

, 
[K

]

LHSV = 0,5 h-1 LHSV = 1 h-1 LHSV = 1,5 h-1

 

Figura A.15.- Perfiles de Temperatura en el reactor de 0,0002 m3, alcanzados 

al variar LHSV. T = 643,15 K, P = 1000 psi, Relación H2 / Carga = 100 NV/V. 

A.2.- Sensibilidad a Cambios en la relación H2 / Carga: 
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Figura A.16.- Conversión global de DBT vs. Relación H2 / Carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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Figura A.17.- Conversión global de DBT vs. Relación H2 / Carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1 h-1. 
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Figura A.18.- Conversión global de DBT vs. Relación H2 / Carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1,5 h-1. 
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Figura A.19.- Fracción de mojado del catalizador vs. Relación H2 / Carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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Figura A.20.- Fracción de mojado del catalizador vs. Relación H2 / Carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1 h-1. 
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Figura A.21.- Fracción de mojado del catalizador vs. Relación H2 / Carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1,5 h-1. 
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Figura A.22.- Caída de Presión vs. Relación H2 / Carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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Figura A.23.- Caída de Presión vs. Relación H2 / Carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1 h-1. 
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Figura A.24.- Caída de Presión vs. Relación H2 / Carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1,5 h-1. 
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Figura A.25.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H2 / Carga, 

para el reactor de volumen 155 m3. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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Figura A.26.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H2 / Carga, 

para el reactor de volumen 0,005 m3. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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Figura A.27.- Perfiles de Temperatura ante diferentes relaciones H2 / Carga, 

para el reactor de volumen 0,0002 m3. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 

A.3.- Sensibilidad a Cambios en la Temperatura de entrada: 
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Figura A.28.- Conversión global de DBT vs. Temperatura de entrada, para 

diferentes volúmenes de reactores. P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 

NV/V. 
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Figura A.29.- Conversión global de DBT vs. Temperatura de entrada, para 

diferentes volúmenes de reactores. P = 700 psi, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 

NV/V. 
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Figura A.30.- Conversión global de DBT vs. Temperatura de entrada, para 

diferentes volúmenes de reactores. P = 500 psi, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 

NV/V. 
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Figura A.31.- Fracción de mojado del lecho vs. Temperatura de entrada, para 

diferentes volúmenes de reactores. P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 

NV/V. 
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Figura A.32.- Fracción de mojado del lecho vs. Temperatura de entrada, para 

diferentes volúmenes de reactores. P = 700 psi, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 

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

diferentes volúmenes de reactores. P = 500 psi, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 

NV/V. 
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Figura A.34.- Caída de presión vs. Temperatura de entrada, para diferentes 

volúmenes de reactores. P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 NV/V. 
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Figura A.35.- Caída de presión vs. Temperatura de entrada, para diferentes 

volúmenes de reactores. P = 700 psi, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 NV/V. 
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Figura A.36.- Caída de presión vs. Temperatura de entrada, para diferentes 

volúmenes de reactores. P = 500 psi, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 NV/V. 

 



 137 

A.4.- Sensibilidad a Cambios en la Presión de entrada: 
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Figura A.37.- Conversión global de DBT vs. Presión de entrada, para 

diferentes volúmenes de reactores. T = 613,15 K, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 

NV/V. 
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Figura A.38.- Conversión global de DBT vs. Presión de entrada, para 

diferentes volúmenes de reactores. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 

NV/V. 



 138 

0.4

0.5

0.6

0.7

0.8

0.9

1

500 700 1000

Presión de entrada, [psi]

F
ra

c
c
ió

n
 d

e
 m

o
ja

d
o

, 

[a
d

im
.]

Volumen de Reactor = 155 m3 Volumen de Reactor = 0,005 m3

Volumen de Reactor = 0,0002 m3

 

Figura A.39.- Fracción de mojado del lecho catalítico vs. Presión de entrada, 

para diferentes volúmenes de reactores. T = 613,15 K, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga 

= 300 NV/V. 
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Figura A.40.- Fracción de mojado del lecho catalítico vs. Presión de entrada, 

para diferentes volúmenes de reactores. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga 

= 300 NV/V. 
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Figura A.41.- Caída de Presión vs. Presión de entrada, para diferentes 

volúmenes de reactores. T = 613,15 K, LHSV = 0,5 h-1, H2 / Carga = 300 NV/V. 
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Figura A.42.- Caída de Presión vs. Presión de entrada, para diferentes 

volúmenes de reactores. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h-1, H2 / 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 m3. T = 643,15 K, LHSV = 0,5 h-1, H2 / 

Carga = 300 NV/V. 
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A.5.- Cambio de correlaciones de Caída de Presión y Holdup de líquido: 
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Figura A.45.- Retención de líquido vs. LHSV, para diferentes volúmenes de 

reactores. Comparación de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, H2 / Carga = 

100 NV/V. 
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Figura A.46.- Retención de líquido vs. LHSV, para diferentes volúmenes de 

reactores. Comparación de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, H2 / Carga = 

300 NV/V. 
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Figura A.47.- Retención de líquido vs. LHSV, para diferentes volúmenes de 

reactores. Comparación de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 psi, H2 / Carga = 

500 NV/V. 
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Figura A.48.- Retención de líquido vs. Relación H2 / Carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. Comparación de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 

psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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Figura A.49.- Retención de líquido vs. Relación H2 / Carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. Comparación de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 

psi, LHSV = 1 h-1. 
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Figura A.50.- Retención de líquido vs. Relación H2 / Carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. Comparación de correlaciones. T = 643,15 K, P = 1000 

psi, LHSV = 1,5 h-1. 
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A.6.- Cambio de correlación de transferencia de masa: 
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Figura A.51.- Conversión global de DBT vs. Relación H2 / carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. Comparación de correlaciones. T = 643,15 K, 

P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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Figura A.52.- Conversión global de DBT vs. Relación H2 / carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. Comparación de correlaciones. T = 643,15 K, 

P = 1000 psi, LHSV = 1 h-1. 
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Figura A.53.- Conversión global de DBT vs. Relación H2 / carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. Comparación de correlaciones. T = 643,15 K, 

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

 

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

Cinética: 
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Figura A.54.- Conversión global de DBT vs. Relación H2 / Carga. Variaciones 

en la velocidad de reacción. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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Figura A.55.- Conversión global de DBT vs. Relación H2 / Carga. Variaciones 

en la velocidad de reacción. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1 h-1. 
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Figura A.56.- Conversión global de DBT vs. Relación H2 / Carga. Variaciones 

en la velocidad de reacción. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1,5 h-1. 
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A.8.- Comparación entre caso Isotérmico y Adiabático: 
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Figura A.57.- Conversión global de DBT vs. Relación H2 / Carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. Comparación de casos Isotérmico y 

Adiabático. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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Figura A.58.- Conversión global de DBT vs. Relación H2 / Carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. Comparación de casos Isotérmico y 

Adiabático. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1 h-1. 
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Figura A.59.- Conversión global de DBT vs. Relación H2 / Carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. Comparación de casos Isotérmico y 

Adiabático. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1,5 h-1. 
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Figura A.60.- Fracción de mojado del lecho vs. Relación H2 / Carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. Comparación de casos Isotérmico y 

Adiabático. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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Figura A.61.- Fracción de mojado del lecho vs. Relación H2 / Carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. Comparación de casos Isotérmico y 

Adiabático. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1 h-1. 
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Figura A.62.- Fracción de mojado del lecho vs. Relación H2 / Carga, para 

diferentes volúmenes de reactores. Comparación de casos Isotérmico y 

Adiabático. T = 643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1,5 h-1. 
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Figura A.63.- Retención de líquido vs. Relación H2 / Carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. Comparación de casos Isotérmico y Adiabático. T = 

643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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Figura A.64.- Retención de líquido vs. Relación H2 / Carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. Comparación de casos Isotérmico y Adiabático. T = 

643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1 h-1. 
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Figura A.65.- Retención de líquido vs. Relación H2 / Carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. Comparación de casos Isotérmico y Adiabático. T = 

643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1,5 h-1. 
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Figura A.66.- Caída de presión vs. Relación H2 / Carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. Comparación de casos Isotérmico y Adiabático. T = 

643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 0,5 h-1. 
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Figura A.67.- Caída de presión vs. Relación H2 / Carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. Comparación de casos Isotérmico y Adiabático. T = 

643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1 h-1. 
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Figura A.68.- Caída de presión vs. Relación H2 / Carga, para diferentes 

volúmenes de reactores. Comparación de casos Isotérmico y Adiabático. T = 

643,15 K, P = 1000 psi, LHSV = 1,5 h-1. 
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APÉNDICE B: Funcionamiento PROII – Visual Fortran 

 

El simulador comercial PROII con Provision, permite incorporar dentro del 

programa estándar de PROII métodos de cálculos para equipos, mediante 

subrutinas añadidas por el usuario, escritas en el lenguaje de programación 

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 Compaq 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 PROII que permiten el uso de 

subrutinas añadidas por el usuario. Para efectos de este trabajo se utilizó Compaq 

Visual Fortran en la versión 6.5 y PROII versión 5.61. 

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

necesario seguir los siguientes pasos: 

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

la barra de menú: File / Open Workspace. 

2.- Se selecciona el archivo, \SIMSCI\PROII55\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 añadir 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 matemático del reactor. Dicha subrutina debe estar 

obligatoriamente identificada como: SUBROUTINE USERXX (IPARM, RPARM, 

SUPPLE, HEAT, IDATA, ISOLVE, ISTOP), donde: 

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

añadida por el usuario. 

IPARM Vector de parámetros enteros (250). 

RPARM Vector de parámetros reales (500). 

SUPLE Vector que almacena datos reales (10000). 

HEAT Calor x 10-6. (10). 

IDATA Vector de parámetros enteros que en sus posiciones contiene 

información de: número 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 solución, 10 indica 

solución alcanzada. 

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

Los parámetros IPARM, RPARM, SUPLE y HEAT, son valores asignados 

desde la subrutina añadida 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 simulación. 

4.- Una vez creado todo el programa, se procede a compilar. En el momento 
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de compilación se crea la librería dinámica de conexión (UASLB.dll), que permite 

la interfase entre las subrutinas de Fortran y PROII. 

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

mismo, en la siguiente dirección: 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 PROII.ini. Estos 

archivos deben ser llamados UASLIST.ini y USERXX.ini. Una vez seguidos todos 

y cada uno de estos pasos, el modelo añadido 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 comprensión de la implementación 

de subrutinas añadidas por el usuario en el simulador PROII con Provisión. 

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 matemático, considerando las subrutinas de interfase 

que permiten el intercambio de datos entre el programa Fortran y PROII, las 

más importantes y utilizadas en este trabajo se señalan a continuación (para el 

detalle de los argumentos en cada subrutina, se recomienda leer el capítulo 12 

del Manual mencionado anteriormente): 

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

PROII. 

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

presión, entalpía, identificación de estado, y composición molar. 

TTPROP  Permite el cálculo de Presión de vapor y entalpía molar de gas 

ideal de cada componente, y propiedades de transporte de la corriente. 

UFLSH  Permite el cálculo de diferentes tipos de Flash. 

UHS  Permite calcular entropía, entalpía, capacidad calorífica, y 

factor de compresibilidad de las corrientes. 

UDENS  Permite la estimación del flujo volumétrico de las corrientes. 

KCOMPU Determina las constantes de partición de los componentes. 

HCOMPU Estima las entalpías en un flash. 

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

cualquier momento en el programa, como: 

/FACTOR/ Vector que almacena factores de conversión. 

/XPROPX/ Vector que almacena datos de los componentes puros. 

Las variables de entrada y salida de PROII, obligatoriamente deben estar en 

precisión simple, a excepción de las intercambiadas con la subrutina KCOMPU, 

que están en doble precisión. Como en el modelo matemático se manejan 

parámetros con órdenes de magnitud pequeños, para efectos de la utilización de 

dichas variables en el modelo y con el objeto de no perder información numérica 

en los números decimales, cada parámetro sustraído de PROII es almacenado en 

archivos de textos con formato de doble precisión, desde donde posteriormente 

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

parámetros, en variables declaradas con precisión simple. 

El proceso de almacenamiento y lectura de información en archivos de texto, 

no interfiere en absoluto con el tiempo de simulación, puesto que se manejan 

tiempos de simulación 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 Diámetro del reactor. 

- Diámetro promedio de las partículas. 

- Densidad del catalizador. 

- Porosidad del lecho catalítico. 

- Factor de eficiencia del catalizador. 

- Número de reacciones de desulfurización. 

- Número de pseudocomponentes en la fase líquida. 

- Número 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.- Descripción de la subrutina DIVPAG utilizada para resolver el 

sistema de ecuaciones diferenciales: 

Como se mencionó anteriormente, esta subrutina de doble precisión permite 

resolver sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden con 

condiciones iniciales, bajo el método riguroso de Gear, que se basa en fórmulas 
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de diferenciación hacia atrás. Los argumentos de dicha subrutina, se muestran a 

continuación: 

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

IDO Parámetro entero que indica el estado de la computación del 

programa. La llamada inicial de la subrutina es hecha con IDO = 1, mientras que 

cuando la subrutina está resolviendo el sistema de ecuaciones, IDO = 2. La última 

llamada de la subrutina es hecha con IDO = 3, para indicar el final de su uso. 

N  Número 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 Número de ecuaciones. 

  t Variable independiente, en el caso de este trabajo es Z, la 

longitud del reactor. 

  y Arreglo de tamaño N, que contiene los valores de las variables 

dependientes, en este caso: concentraciones de las especies, velocidades 

superficiales de líquido y gas, y temperatura del sistema. 

  yprime Arreglo de tamaño 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 seleccionó la opción 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 implícito, ese no 

es el caso de éste trabajo. 

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

TEND. 

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

este trabajo representa el tamaño del paso de integración. 

TOL Tolerancia para controlar el error, en este caso se establece un error 

relativo de 1.10-5. 

PARAM Arreglo de tamaño 50, donde se establecen parámetros para la 

solución de las ecuaciones. 

y Arreglo de tamaño N, que contiene los valores de las variables 

dependientes, en este caso: concentraciones de las especies, velocidades 

superficiales de líquido y gas, y temperatura del sistema. 

Para una mejor compresión 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. 


