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RESUMEN

Las reacciones de hidrotratamiento constituyen uno de los principales procesos en refinacion, es por tal motivo que en la
busqueda para obtener un mayor entendimiento de estos procesos se procedera a incluir la vaporizacion de la carga y la
reaccion en la fase gas. Estas consideraciones conllevan a modelos de calculo mucho mas complejos, pero mucho mas
ajustados a lo que ocurre realmente durante el proceso de hidrotratamiento. Los resultados obtenidos en este trabajo,
muestran un efecto competitivo entre la disminucién de la concentracion y el aumento del tiempo de residencia en la
conversion, efectos de la vaporizacion; de igual forma se puede observar, a través de un error promedio global, con
respecto a una serie de datos experimentales, que el sistema que considera la vaporizacion de la carga y la reaccion en las
dos fases se ajusta mucho mejor, con un error global de 4,80%, mientras que sistema no considera la vaporizacion presento
un error de 5,22%. Partiendo del analisis comparativo entre las resistencias a la transferencia de masa y las resistencias de
reaccion quimica, se concluy6 que los efectos de la transferencia de masa estan ausentes en el reactor y en las condiciones
de operacion donde se obtuvieron los datos experimentales.
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EFFECT OF FEED VAPORIZATION IN HYDROTREATING REACTIONS
ABSTRACT

Hydrotreating reactions are one of the main refining processes. In this paper, in order to reach a greater understanding
of these processes, the vaporization of the feedstock and the reaction in the gas phase are considered. These factors lead
to a more complex calculation model, but much more alike to what really happens during the hydrotreating process.
Results from this study show a competitive effect between the decrease in concentration and increased residence time over
conversion, as the effect of vaporization. The global average error compared to experimental data showed that the system
with vaporization and the reaction in both phases fits much better, with an overall error of 4.80%, while the system with
vaporization and the reaction only in the liquid phase obtained an overall error of 5.22%. Starting from the comparative
study among the resistances to mass transfer and the resistances of the chemical reaction, it is possible to conclude that
there are no mass transfer effects in the reactor, at the operating conditions where experimental data were obtained.

Keywords: Hydrotreating, Vacuum gas oil, Vapor-liquid equilibrium, Modeling and reactor.

INTRODUCCION

Los procesos de hidrotratamiento son utilizados en la
industria de la refinacion para retirar contaminantes tales
como azufre y nitrégeno (Jiménez et al. 2007), los cuales
se remueven a través de reacciones de hidrodesulfuracion e
hidrodesnitrogenacion, respectivamente.

El estudio de las reacciones de hidrotratamiento de cortes
pesados, como los gasdleos de vacio (VGO), ha adquirido
gran importancia debido al aumento de las restricciones

ambientales que limitan la concentracion de contaminantes
en los combustibles, tales como la gasolina y el diesel.
Por ejemplo, para el afio 2010 la Unién Europea, limito la
concentracion de azufre a un maximo de 10 wt ppm (Lopez
& Dassori, 2001), lo que ha convertido a este proceso en
uno de los aspectos centrales de la refinacion (Korsten &
Hoffmann, 1996).

Es por tal razén que diversos autores han buscado modelar
y simular estas reacciones bajo diferentes suposiciones; por
ejemplo, Gopalan (1998), Yang et al. (2005), Marafi et al.
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(2003) modelaron reactores de flujo piston para reacciones
de hidrodesulfuracion e hidrodesnitrogenacion en fase gas
o liquida.

Otros autores, como Botchwey et al. (2003), Jiménez et
al. (2007), Korsten & Hoffman (1996) y Lopez & Dassori
(2001), modelaron las reacciones de hidrotratamiento
en reactores Trickle-Bed, presentando resistencia a la
transferencia de masa en diferentes interfases dependiendo
de las suposiciones realizadas por cada uno de los autores.

Todos estos trabajos tienen una suposicion en comun,
considerar que la carga no se vaporiza. Sin embargo, los
trabajos realizados por Akgerman et al. (1985), LaVope &
Satterfield (1988), Kocis & Ho (1986) y Gauthier et al.
(2007) introducen la vaporizacion al balance de masa del
reactor. Adicionalmente, Reinhoudt ez a/. (2001) y Thybaut
et al. (2006) plantean que las reacciones de hidrotratamiento
e hidrocraqueo se pueden llevar a cabo tanto en la fase gas
como en la fase liquida. Sin embargo, no se encontraron
trabajos previos en los cuales se evalue la vaporizacion y la
reaccion en fase gas y fase liquida simultaneamente.

A pesar de que desde 1985, se plantea que en las
condiciones de operacion industrial de las reacciones de
hidrotratamiento se puede llegar a alcanzar hasta un 50%
de vaporizacion (Akgerman et al. 1985), la mayoria de
los trabajos realizados sobre procesos de hidrotratamiento
toman la suposicion de que la carga no se vaporiza.

Es por tal razon que se estudiara el efecto de la vaporizacion
de la carga en reacciones de hidrotratamiento.

MODELO CINETICO

Los modelos cinéticos utilizados en este trabajo, son los
planteados por Korten & Hofmann (1996) y Lépez &
Dassori (2001). Dichos modelos son:

1 \m2
Trps = Kpps - ((lcj_csl){—(g}b))z (1)
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( Crey )m3 ' ( Ch, )m4 2)
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donde: K, . es la constante de velocidad de reaccion para
la Hidrodesulfuracién, K, , es la constante de adsorcion de
sulfuro de hidrégeno, C, ., es la concentracion molar del
hidrocarburo azufrado, C,, es la concentracion molar de
hidrégeno y C, ¢ es la concentracién molar de sulfuro de
hidrégeno. De forma similar, se tiene que K, eslaconstante
de velocidad de reaccion para la Hidrodesnitrogenacion,
K, la constante de adsorciéon del amoniaco, C, ., es la
concentracion molar del hidrocarburo nitrogenado y C, .

es la concentracion molar de amoniaco.

Las constantes de velocidad de reaccion y de adsorcion
se rigen por la ecuaciéon de Arrhenius (Lopez & Dassori,
2001), respectivamente.

K. = Bci 3)
K, = Feft 4

donde: K es la constante de velocidad de velocidad
de reaccidon, bien sea para hidrdesulfuracion o
hidrodesnitrogenaciéon, Bm es el factor de frecuencia
asociado con la velocidad de reaccion y £ es la energia
de activacion. Asi mismo, K, es la constante de adsorcion
del compuesto i, F, es el factor de frecuencia asociado
con la constante de adsorcioén y qadsi es el calor molar de
adsorcion.

Finalmente, se tiene que los modelos cinéticos seleccionados
para llevar a cabo este trabajo se utilizaran tanto para
modelar la reaccion en la fase gas como en la fase liquida,
siendo las concentraciones participantes en la reaccion,
la concentracion de cada uno de los elementos en la fase
correspondiente. Esto basado en los trabajos realizados
por Reinhoudt ef al. (2001) y Thybaut et al. (2006). Estos
trabajos utilizan el mismo modelo cinético para evaluar
reacciones de hidrotratamiento e hidrocraqueo en fase
liquida y en fase gas.

REACTOR DE FLUJO PISTON IDEAL (FPI)

El balance de masa en la fase gas para el sistema que
no considera vaporizacion y para el que considera la
vaporizacion de la carga pero que la reaccion solo se lleva a
cabo en la fase liquida, es:

donde: F'¢ representa el flujo molar del compuesto i en el
gas'y Vel volumen del lecho catalitico. Para el sistema que
considera la vaporizacion de la carga y la reaccion en ambas
fases el balance de masa para cada componente queda:

G
(CZZFT‘} = PvViTe (6)

donde: p, representa la densidad del lecho catalitico,
v, el coeficiente estequiometrico del compuesto i y r, la
velocidad de la reaccion.

El balance de masa para la fase liquida y para los tres casos
que se evaluaran en este trabajo, queda:
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L
Cclg/t = PvViTe ™

donde: F' representa el flujo molar del compuesto i en el
liquido.

REACTOR DE FLUJO PISTON IDEAL CON
TRANSFERENCIA DE MASA (FPITM)

Para el caso en el cual no se considera la vaporizacion de
la carga se tiene que para los componentes gaseosos que
participan en la reaccion: hidrégeno, amoniaco y sulfuro de
hidrogeno, el balance de masa queda:

Jg%?zl;“LKai(ﬁ—cf):o 8)

donde: Ka/ representa el coeficiente de transferencia de
masa por unidad de édrea, U, la velocidad lineal del gas,
P, la presion parcial del compuesto i, H, la constante de
Henry del compuesto i, R la constante universal de los
gases, T la temperatura, z la longitud del reactor y C* es
la concentracién molar del compuesto i en la fase liquida.

Para el caso que considera la vaporizacion de los
hidrocarburos, pero la reaccion s6lo se lleva a cabo en la fase
liquida, se tienen que considerar, aparte de los componentes
gaseosos, el compuesto azufrado, el compuesto nitrogenado
y el hidrocarburo puro en el balance de masa.

Para el caso con vaporizacion de la carga y reaccion en
las dos fases, las ecuaciones del balance de masa deben
considerar la transferencia de masa de la fase gas a la
fase solida. Por lo que las ecuaciones de balance de masa
quedan:

UG dR L -P1 L G G S —
e dl s kot (4-—ct)+Kas(cf—c) =0 ©)

donde: Kal representa el coeficiente de transferencia
de masa entre el gas y la superficie del sélido, C° la
concentracion molar del compuesto i en el gas y C° la
concentracion molar del compuesto i en la superficie del
solido.

Los componentes transferidos entre la fase gas y la

superficie del catalizador son producidos o consumidos por
la reaccidon quimica, por lo tanto:

Ka$(C¢—C%) = p,vir. (10)

Para el caso en el cual no se considera la vaporizacion de

la carga tenemos que para los componentes gaseosos que
participan en la reaccion: hidrégeno, amoniaco y sulfuro
de hidroégeno, el balance de masa tiene que considerar los
términos de transferencia en la inter-fase liquido-gas:

ac;

U. d L

~Kat(L-—ct)+Kai(ct—cn=0 (D

Mientras que el componente azufrado y nitrogenado
so6lo tienen que considerar la transferencia en la interfase
liquido-solido:

ac;

(12)
Us dz

+Kai(CF—C%)=0

Para los casos que consideran la vaporizacion de la carga,
el balance de masa de los componentes azufrados y
nitrogenados deben incluir los términos de transferencia de
masa entre la interfase liquido-gas.

Los componentes transferidos entre la fase liquida y la
superficie del catalizador son producidos o consumidos por
la reaccion quimica, por lo tanto:

Kaé(ci[‘_of) = OpV;Te (13)
EFECTO DE LA VAPORIZACION DE LA CARGA
MODELAJE MATEMATICO

La vaporizacion y condensacion de forma general,
afecta la concentracion de las especies, lo que afecta la
conversion. Para introducir la vaporizacion en el modelaje
del reactor, se puede suponer que el equilibrio entre el gas
y el liquido esta establecido en toda la superficie del lecho
catalitico. Adicionalmente, se supone que cuando no existe
vaporizacion el catalizador estd completamente mojado por
el liquido y que cuando existe vaporizacion, el catalizador
se encuentra mojado sélo por la fraccion liquida de los
hidrocarburos.

Con base en esa suposicion, es apropiado utilizar un modelo
de equilibrio instantaneo (flash), para determinar la fraccion
molar de las especies.

Matematicamente, el reactor se modela como N etapas en
serie, en la cual cada etapa contiene una etapa de equilibrio
flash, y una seccion diferencial del reactor. En la Figura
1 podemos observar un esquema del modelo matematico
(LaVope & Satterfield, 1988)

Al suponer que en cada punto del reactor se tiene que el gas
y el liquido estan en equilibrio, entonces parte de la carga
se vaporiza.
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Figura 1. Modelo matematico del reactor con
vaporizacion de la carga (LaVope & Satterfield, 1988)

Los trabajos realizados por Kocis & Ho (1986) y Gauthier et
al. (2007), plantean un tiempo de residencia real, en funcién
del flujo volumétrico de liquido real y la vaporizacion, el
cual se puede expresar como (Gauthier et al. 2007):

v
r=—r>—~ (14)
Q; ( 1 _fs)
donde: O/ representa el flujo volumétrico y f la fraccion
vaporizada.

Expresando la velocidad espacial del liquido como el
inverso del tiempo de residencia, se llega a la expresion
planteada por Kocis & Ho (1986):

LHSV.=LHSV(1—f.) 15)
donde: LHSV, es la velocidad espacial efectiva del liquido y
LHSYV es la velocidad espacial del liquido.

El término f, que represente la fraccion vaporizada, se
calcula como:

_ Jue
=
i

donde: £, .’ es el flujo molar de hidrocarburo total que entra
al reactor y f,, , es el flujo molar de hidrocarburo en la fase
gas.

(16)

REACTOR FLUJO PISTON IDEAL (FPI)

Por lo que la ecuacion para modelar el balance de masa en
la fase liquida para un reactor FPI queda:

ari _ 1
T Vi 0 Te

&) (0

Partiendo de que el factor (/-f,) representa la fraccion no
vaporizada y que, como se menciond anteriormente, fs
corresponde con la fraccidon vaporizada, el balance de masa
para la reaccion en fase gas se puede expresar como se
muestra a continuacion:

dFy _ 1

& TRV a8

REACTORFLUJOPISTONCONTRANASFERENCIA
DE MASA (FPITM)

Para el reactor flujo piston ideal con transferencia de masa,
el balance de masa para la fase liquida queda:

ac

i 1 L ﬂ_ L . .
v, 9% = (1_fs)(KaS(Hi C)tvpr) (19
Mientras que para el gas, el balance queda:
i 9g =5 -Kat(ff—ct)+ororn) @)

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA

El coeficiente de transferencia de masa en la interfase
liquido-gas, puede ser determinado a partir de la correlacion
de Goto & Smith (1975):

2

M= as( G ()

donde: D/ es la difusividad del compuesto 7 en el liquido,
u, es la viscosidad dindmica del liquido, p, es la densidad
del liquido y G, es el flujo masico del liquido.

La ecuacion de Van Krevelen-Krekels (Froment &
Bischoff, 1990) permite calcular la transferencia de masa
entre la inter-fase liquido-solido para un régimen de baja
interaccion:

Ka3

= 1sl ) () =

DENSIDAD

Para obtener la densidad del liquido en las condiciones de
operacion, se dispone de la correlacion de Standing-Katz,
en la cual se parte de la densidad en una condicion estandar
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y se le agrega algebraicamente, el efecto de la temperatura
y de la presion sobre esta variable (Ahmed, 1989):

PL(T,P) =00+ A0, — Apr (23)

La dependencia de la presion puede ser calculada como:

Apr=[0,167+ 16,181 1070,04259[;][ﬁ] o
2
—0,01[0,299 + 263 - 10—0.0693@][1(.]?%]

La dependencia de la temperatura puede ser calculada
como:

Apr=[0,0133+152,4(p,+ Ap,) ** T —520] 25)

—[8,1-10°—0,0622 - 10 "™ 2 [T — 520
donde: p, es la densidad del liquido a condiciones estandar,
P es lapresion y T es la temperatura.

En el calculo de la densidad, se tiene que introducir la
temperatura en [°R], la presion en [psia] y la densidad del
liquido a condiciones estandar en [Ib/ft*].

VISCOCIDAD DINAMICA

Para calcular la viscosidad dindmica de una mezcla de
hidrocarburos se puede utilizar la correlaciéon de Glaso
(Ahmed, 1989):

(= 3,141-10"(T — 460) """ (log. (API))" (26)

Donde la temperatura se debe introducir en [°R] y donde el
superindice [a] se calcula como:

a =10,313[log. (T — 460)] — 36,447 (27)
Por ultimo, los grados API se calculan como:
API=<141’5>—131,5 (28)
Qo
DIFUSIVIDAD

La difusividad del compuesto i gaseoso, en un hidrocarburo
liquido se puede calcular a través de la correlacion de Tyn-
Calus, la cual asume dilucion infinita (Reid ef al. 1987). La
temperatura se debe introducir en [K]:

0,267
Di=893-10" (% (L) (29)

VOLUMEN MOLAR

Para calcular el volumen molar del compuesto i se puede
utilizar la siguiente ecuacion en funcion del volumen molar
critico (Perry & Green, 1997):

v = 0,285 U#MS (30)

Los volumenes molares criticos de los gases estan
tabulados, como el hidrégeno, sulfuro de hidrogeno y
amoniaco. Para el solvente, el hidrocarburo, el compuesto
azufrado y nitrogenado, el volumen molar critico puede
ser determinado a partir de la correlacion de Riazi-Daubert
(Ahmed, 1989):

v, = 0,49655 T2 00 “™ PM (3D

donde: T, .. es la temperatura promedio de ebullicion del
liquido en [°R] y PM es su peso molecular.

CONSTANTE DE HENRY

El equilibrio gas-liquido puede ser descrito a través de la
Ley de Henry. En este caso, la constante de Henry para el
hidrégeno, el sulfuro de hidrogeno y el amoniaco se puede
calcular en funcion del volumen molar del compuesto i, la
solubilidad del compuesto i en el liquido y la densidad del
liquido a las condiciones de operacion:

H YiOL

(32)
donde: y, es la solubilidad de compuesto i en el liquido.
SOLUBILIDAD DEL HIDROGENO

La solubilidad del hidrégeno en el liquido es calculada a

través de la correlacion derivada por Korsten & Hoffmann
(1996):

_ T iy, L
7112 - CL(J+a1T+a2 00 +CL3T +CL4 pé

(33)

Las constantes necesarias para resolver la ecuacion (33) se
pueden observar en la Tabla 1.

107



Tabla 1. Constantes asociadas a la ecuacion (33) (Korsten

& Hoffman, 1996)
Variable Valor
a, -0,559729
a, 0,42947.1073
a, 3,07539.1073
a, 1,954593.10¢
a, 0,835783

SOLUBILIDAD DEL SULFURO DE HIDROGENO

La solubilidad del sulfuro de hidrogeno se puede calcular
con una correlaciéon obtenida a partir de los datos
experimentales de Yokoyama ef al. (1993), en los cuales
se presentan datos de solubilidad de sulfuro de hidrogeno
en varios hidrocarburos como isooctano, n-decano,
n-tridecano, n-hexadecano y escualano, en un rango de
temperatura entre 323 K y 523 K y presiones por debajo
de 1,6 MPa:

_ bt by T+ b, + by
Vs = b T+ by TP + b-T°

(34

Las constantes necesarias para resolver la Ecuacion (34) se
pueden observar en la Tabla 2.

Tabla 2. Constantes asociadas con la Ecuacion (34)
(Canales & Chacon, 2008)

Variable Valor
b, -7,795528
7,082215.10
-5,021224.10°
-8,836683.107
-7,795528
3,007901.10""
3,692988.10°
2,074746.10°

w

N

w

o

||| |loc|o|o

7

SOLUBILIDAD DEL AMONIACO
La solubilidad del amoniaco se calcula segtn la correlacion

presentada por Korsten & Hoffmann (1996) y utilizada por
Lépez & Dassori (2001):

7 ms = exp(3,3670 —0,008470 T') (35)

Donde la temperatura se debe introducir en [K].

CONSTANTES
HIDROCARBURO

DE EQUILIBRIO DEL

Para lograr estimar las constantes de equilibrio del
hidrocarburo, asi como del
nitrogenado, se utiliz6 la siguiente ecuacion planteada por
Riazi (2005), en la cual la temperatura de introduce en [K]:

compuesto azufrado y

P(‘z

K.=(2)exp(5,3727(0+ D(1-T¢)) GO

donde: P, es la presion critica, T, es la temperatura critica
y w, es el factor acéntrico.

Las constates de equilibrio se relacionan con las constantes
de Henry de la siguiente forma:

P,_£y1_£Kl

37
C; Cixi  C, 37

Hi:

donde: C, es la concentracion molar total del liquido, yi
es la fraccion molar del compuesto i en el gas y x, es la
fraccion molar del compuesto 7 en el liquido.

METODOLOGIA

El procedimiento de calculo consistid en determinar las
constantes termodinamicas ¢ hidrodinamicas. Con estas
constantes se procedid a calcular los diferentes sistemas
de ecuaciones diferenciales utilizando el método numérico
Runge—Kutta 4 (RK4).

Para el modelo de reactor de flujo piston ideal, el
procedimiento de calculo consistié en plantear un equilibrio
liquido vapor previo a cada paso del método numérico.
Para el sistema sin vaporizaciéon, se suponian que los
hidrocarburos eran no volatiles, de forma que el equilibrio
liquido vapor permitia determinar la transferencia de los
gases, hidrogeno, sulfuro de hidrégeno y amoniaco entre el
liquido y el gas. Para los dos casos en los que se consideraba
la vaporizacion de la carga se procedio a plantear que todos
los compuestos, tanto los hidrocarburos como los gases,
presentaban equilibrio entre el liquido y el vapor.

Para el modelo de reactor flujo piston ideal con transferencia
de masa, se utilizd6 el mismo método numérico, RK4,
para el célculo del sistema de ecuaciones diferenciales.
La metodologia para los casos que consideraban la
vaporizacion de la carga fue similar a la implementada en
el reactor de FPI, como lo plantean LaVope y Satterfield
(1988) se suponia que en toda la superficie del catalizador
se alcanzaba el equilibrio entre las dos fases. Para el sistema
que suponia que la carga era no volatil, la transferencia
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entre las dos fases estaba determinada por los términos
de resistencia a la transferencia de masa presentes en el
balance de masa del reactor.

AJUSTE DE LOS PARAMETROS CINETICOS

Los parametros cinéticos que se ajustaron fueron las
constantes de velocidad de reaccion, para HDS y HDN, y
de adsorcion, para el H,S y el NH,. Para realizar el ajuste de
las constantes cinética se utilizo el paquete de Optimetool
de Matlab R2007b®, utilizando como funcion objetivo la
que se muestra a continuacion:

e =2 V(CSi—CSup) +(CNo— CN., ! (38)

donde: CS , vy CSeXp representan la concentracion
de compuestos azufrados calculada y experimental,
respectivamente. De igual manera, CN_, y CN,,, son la
concentracion de compuestos nitrogenados calculada y
experimental, respectivamente. Los datos experimentales
que se utilizaron en la funcion objetivo, fueron los
publicados por (Botchwey et al. 2003), que corresponden
a un gasoleo derivado de un bitumen de Athabasca, con un

rango de puntos de ebullicion de 340 a 550 °C.

RESULTADOS Y DISCUSION
PERFILES DE CONCENTRACION

Los perfiles de concentracion, tanto para los casos
evaluados con el modelo de reactor de flujo piston ideal
como para los casos evaluados con el modelo de reactor
flujo piston ideal con transferencia de masa, se generaron
con las constantes cinéticas ajustadas para el sistema sin
vaporizacion, de forma de que se observe el efecto de
suponer esta simplificacion. Al considerar la vaporizacion
de la carga, se presenta un efecto competitivo sobre la
conversion. Al haber vaporizacion, la concentracion de
los reactivos disminuye, por lo que la conversion también
lo hace, mientras que al disminuir el flujo de liquido se
produce un aumento en el tiempo de residencia, lo que
aumenta la conversion.

Para estudiar cual de estos efectos es mas influyente, se
mostraran los perfiles de concentracion asi como los errores
que se obtienen al evaluar cada uno de los tres casos, con
las constantes ajustadas al sistema sin vaporizacién, como
ya se dijo, para que se pueda observar las consecuencias de
tomar esta simplificacion.

RESULTADOS
PISTON IDEAL

PARA EL REACTOR DE FLUJO

A continuacion (Figura 2-9), se muestran los perfiles
de concentracion y de presion para los componentes
participantes en la reaccion.

Para efectos de los graficos que se exhibiran, se utiliza la
siguiente nomenclatura:

SV: Sistema sin vaporizacion

CV: Sistema con vaporizacion

CVR: Sistema con vaporizacién y reaccion en las
dos fases.

Las condiciones de operacion a las cuales se evaluaron los
sistemas para generar los perfiles de concentracion y de
presion se muestran en la Tabla 3.

Tabla 3. Condiciones de operacion para generar los
perfiles de presion y concentracion

Temperatura Presién
°C) (MPa) LHSV 0]
400 6,5 1 600

En la Figura 3, se muestra que al considerar la vaporizacion,
la presion parcial del hidrogeno disminuye, por lo que
la concentraciéon en el liquido es menor, como se puede
observar en la Figura 2.
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Figura 2. Concentracion de hidrogeno en el liquido
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EnlaFigura4, se observa como al considerar la vaporizacion
disminuye la concentracién de compuesto azufrado.
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Figura 4. Concentracion del compuesto azufrado en el
liquido

En la Figura 5, se observa el mismo efecto dado que la
concentracion del compuesto nitrogenado disminuye al
considerar la vaporizacion al sistema.
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Figura 5. Concentracion de compuesto nitrogenado en el
liquido

Por lo tanto se puede decir que al introducir el equilibrio
liquido vapor del compuesto azufrado y del compuesto
nitrogenado en el sistema, se produce una disminucion en las
concentraciones de los reactantes, por lo que la conversion
alcanzada para el caso con vaporizacion, es menor.
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Figura 6. Concentracion de sulfuro de hidrégeno en el
liquido

En lo que respecta al sulfuro de hidroégeno, se puede
observar como su concentracion aumenta a lo largo del
reactor (Figura 6) y que es superior para el sistema sin
vaporizacion ya que para los casos en que se considera la
vaporizacion, la presencia de hidrocarburos en la fase gas
diluye su fraccion molar.

Por lo tanto y como se observa en la Figura 7, la presion
parcial de sulfuro de hidrégeno para el caso sin vaporizacion
es superior que para los casos en donde se considera la
vaporizacion.
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Figura 7. Presion parcial de sulfuro de hidrogeno
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Figura 8. Concentracion de amoniaco en el liquido

El mismo efecto se puede observar en las Figuras 8 y 9,
donde la presion parcial y la concentracion de amoniaco
en el sistema sin vaporizacidn, es superior al de los otros
dos casos.
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Las consecuencias de la disminucién de la concentracion
se pueden observar en las Figuras 10 y 11, en las
cuales se muestra la conversion tanto en la reaccion de
hidrodesulfuracion como en la de hidrodesnitrogenacion,
para cada uno de los tres casos evaluados con el modelo de
reactor de flujo piston ideal.
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Figura 10. Conversion del compuesto azufrado
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Figura 11. Conversion del compuesto nitrogenado

RESULTADOS PARA EL MODELO DE REACTOR
DE FLUJO PISTON IDEAL CON TRANSFERENCIA
DE MASA

A continuacion, se mostraran los perfiles de concentracion
y de presion a lo largo del reactor para cada uno de los
componentes que participan en la reaccion. Estos perfiles
se generaron a las mismas condiciones de operacion que
los perfiles obtenidos a través del modelo de reactor de
flujo piston ideal, las condiciones de operacion se pueden
observar en la Tabla 3.

De la Figura 12 hasta la Figura 19, se muestran los perfiles
de concentracion y de presion para los componentes
participantes en la reaccion a través del modelo de flujo
piston ideal con transferencia de masa.

En la Figura 12, en la curva para el caso SV, se puede
observar que primero presenta una pendiente negativa, que

posteriormente asciende. Esto se debe a que en el primer
intervalo, la velocidad de reaccion es superior a la velocidad
de transferencia de masa, mientras que para la seccion de la
curva con pendiente positiva, la velocidad de transferencia
de masa es superior que la velocidad de reaccion.
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Figura 12. Concentracion de hidrogeno en el liquido

De igual forma podemos ver como al suponer que los casos
con vaporizacion estan en equilibrio de fases a lo largo de
todo el reactor, la concentracion de hidrogeno es siempre
superior, a diferencia que para el reactor de flujo piston
ideal.
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Figura 13. Presion parcial de hidrogeno

En la Figura 13 se muestra como al incluir la resistencia a
la transferencia de masa, la presion parcial de hidrogeno
disminuye practicamente de forma lineal, mientras que
para los casos en donde se considera la vaporizacion esta
disminuye abruptamente.

EnlaFigura 14 se observa como disminuye la concentracion
del compuesto azufrado a lo largo de todo el reactor, con lo
cual se puede afirmar, tal y como se evidencia en la Figura
20, que al incluir la vaporizacion en el modelo se alcanzan
mayores conversiones que cuando no se considera, lo que
concuerda con los resultados obtenidos por Akgerman et
al. (1985) y Chen et al. (2011). Ademas, cuando no existe
vaporizacion la cantidad total de compuesto azufrado esta
completamente ubicada en el liquido, mientras que cuando
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existe la posibilidad de vaporizacion, la cantidad total del
compuesto distribuye entre el liquido y el vapor.
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Figura 15. Concentracion de compuesto nitrogenado en
el liguido

Para el compuesto nitrogenado (Figura 15) se observa el
mismo efecto que para el compuesto azufrado.
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Figura 16. Concentracion de sulfuro de hidrogeno en el
liquido

En la Figura 16 se muestra la concentracion de sulfuro de
hidrogeno para los tres sistemas, a lo largo de todo el reactor.
En la cual, la concentracion de sulfuro de hidrégeno en el
liquido es superior para el caso SV que para los dos casos
con vaporizacion.
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Figura 17. Presion parcial de sulfuro de hidrogeno

Podemos observar en la Figura 17 como cambia el perfil de
presion parcial de sulfuro de hidrogeno, a lo largo de todo
el reactor.
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Figura 18. Concentracion de amoniaco en el liquido

Para el amoniaco (Figura 18 y Figura 19) se puede observar
el mismo efecto que para el sulfuro de hidrégeno.
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Figura 19. Presion parcial de amoniaco

En el modelo de reactor flujo piston ideal con transferencia
de masa, a diferencia del reactor de flujo piston ideal, se
muestra una diferencia considerable en lo que respecta a
la tendencia de las curvas entre los casos que consideran
vaporizacion y el caso que no considera la vaporizacion.
Adicionalmente, se pueden observar comportamientos
opuestos entre los dos tipos de reactor, para el modelo
FPI la conversion tiende a disminuir al introducir la
vaporizacion, mientras que en el modelo FPITM aumenta.
Este comportamiento se muestra en las Figuras 20 y 21.

Como se pudo observar en las Figuras 12 hasta la Figura 19,
esta diferencia considerable se debe a que en los casos que
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Figura 20. Conversion del compuesto azufrado

Q000

b #0.00 -
% 7000 — rL— .
8 —% 60,00 — - -
TR s g
BH  sm "
28 g0 L
E 2000 ,}: P — =
g 4 oV
L] 1000 o st VR
00
o 10 20 30
Longitad del reartor [

Figura 21. Conversion del compuesto nitrogenado

consideran vaporizacion, se introduce la suposicion de que
en todo punto del catalizador esta presente el equilibrio, por
lo que, a pesar que las concentraciones de los compuestos
azufrados y nitrogenados son ligeramente menores en el
liquido, la concentracion de hidrogeno en el liquido es
mucho mayor.

EFECTO DEL AUMENTO DEL TIEMPO DE
RESIDENCIA POR EFECTO DE LA VAPORIZACION

Para evaluar como es el cambio en la conversion por efecto
del aumento de tiempo de residencia, y observar este efecto,
se procedi6 a modificar la fraccion de la carga vaporizada
para las mismas condiciones de operacion a través del
modelo de reactor FPI, considerando vaporizacion y la
posibilidad de reaccion en las dos fases. En las Figuras 22
y 23 se observa como a medida que aumenta la fraccion
vaporizada, la conversion alcanzada es mayor.
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Figura 22. Conversion del compuesto azufrado para
varias fracciones de vaporizacion
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Figura 23. Conversion del compuesto nitrogenado para
varias fracciones de vaporizacion

Como se puede observar en la Figura 22 y 23, al aumentar
la fraccion vaporizada de la carga, pero manteniendo las
mismas condiciones de operacion, la conversion alcanzada
en el reactor aumenta. Sin embargo, como se supuso que los
reactores se comportaban de forma isotérmica (condicion
de obtencién de los datos experimentales), se puede
observar en la Figura 24 que la vaporizacion se produce
principalmente a la entrada del reactor y que, a pesar que a
lo largo del reactor va aumentando la fraccion vaporizada,
esta es practicamente despreciable con respecto a la
vaporizacion alcanzada en la entrada del mismo.
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Figura 24. Fraccion vaporizada en funcion de la longitud
del reactor

Por tal razén se puede llegar a pensar que al considerar un
modelo de reactor adiabatico, en vez de uno isotérmico, el
efecto de la vaporizacion se haria mas considerable.

Por ultimo en la Figura 25, observaremos como cambia la
fraccion vaporizada a la entrada del reactor en funcion de

las condiciones de operacion.
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Figura 25. Fraccion de la carga vaporizada a diferentes
condiciones de operacion
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Se hace evidente que la vaporizacion es directamente
proporcional a la temperatura e inversamente proporcional
a la presion.

COMPARACION DE LOS ERRORES PARA CADA
SISTEMA CON LAS CONSTANTES AJUSTADAS

Finalmente, buscaremos comparar como se ajusta cada
modelo a los datos experimentales utilizados. Para esto
procederemos a utilizar las constantes cinéticas que se
determinaron para cada uno de los casos y comparar los
errores globales promedio que se obtiene para cada uno de
ellos.

Para el modelo de reactor de flujo piston ideal, se muestra
en la Tabla 4, los valores obtenidos para el error global. En
la Tabla 5 se muestra los valores obtenidos para el error
global para el modelo de reactor de flujo piston ideal con
transferencia de masa.

Tabla 4. Error promedio global para cada caso, a través
del modelo de reactor FPI

Cv
4,80

SV
5,22

CVR
4,23

Tabla 5. Error promedio global para cada caso, a
través del modelo de reactor de flujo piston ideal con
transferencia de masa
Cv
4,01

SV
6,23

CVR
4,00

Como se puede observar las tablas anteriores, el caso que
considera la vaporizacion de la carga y la reaccion en las dos
fases, es el que mejor se ajusta a los datos experimentales
en los dos modelos de reactores.

Adicionalmente, comparando las Tablas 4 y 5 se puede ver
que a pesar que el modelo del reactor FPITM es mucho
mas complejo que el modelo de FPI, la diferencia entre los
errores globales es pequefa. Esto permite presumir que los
efectos de la resistencia a la transferencia de masa estan
ausentes en el montaje experimental de donde se obtuvieron
los datos.

En la Tabla 6, se muestra una comparacion entre la
resistencia a la transferencia de masa y la de reaccion
quimica.

Tabla 6. Término de resistencia para las diferentes etapas
de la reaccion

KiaSL rHDS rHDN
FPITM 588,23 3,7.10° 2,11.10°

Como se observa en la Tabla 6, la resistencia a la
transferencia de masa es practicamente despreciable
comparada a las resistencias de la reaccion quimica.

CONCLUSIONES

Se determind que los cambios que se producen en las
concentraciones por efecto de la vaporizacion, con respecto
al sistema sin vaporizacion, tienen una mayor influencia
sobre la conversion alcanzada que el aumento en el tiempo
de residencia.

A través del modelo de reactor de FPI se pudo identificar
como al incluir la vaporizacion de la carga, se produce una
disminucion en las concentraciones, con respecto al sistema
sin vaporizacion, lo que conlleva a que las conversiones
alcanzadas sean menores para los casos con vaporizacion.
A través del modelo de reactor FPITM se pudo observar que
las conversiones alcanzadas en los casos con vaporizacion
fueron mayores que en los casos sin vaporizacién. En este
caso, al suponer el equilibrio de fases en toda la superficie
del catalizador, para introducir la vaporizacion, si bien
disminuye un poco la concentracion del compuesto azufrado
y del compuesto nitrogenado, aumenta considerable la
concentracion del hidrogeno en el liquido.

A mayor vaporizacion, mayor tiempo de residencia, por lo
que se alcanzan mayores conversiones.

Para un reactor isotérmico se obtuvo que la vaporizacion
ocurre principalmente en la entrada del mismo y que es
directamente proporcional a la temperatura e inversamente
proporcional a la presion.

El caso que considera la vaporizacion y la posibilidad de
reaccion en las dos fases, es el que mejor se ajusta a los
datos experimentales. En tal sentido, el modelo de FPITM
arroj6 un error global 4,0% y el modelo de FPI un 4,23%.
Por lo tanto, se puede decir que si bien la introduccion del
equilibrio liquido vapor y la posibilidad de reaccion en fase
gas en un modelo de reactor FPITM conlleva una mayor
dificultad, el error promedio global obtenidos es menor que
en los demas casos.

Por ultimo, tenemos que a las condiciones en que se
obtuvieron los datos experimentales, el paso que gobierna
el proceso es la velocidad de reaccion, por lo que los
efectos de la velocidad de transferencia de masa son casi
despreciables.
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Constante de la ec. (26)

Relacion entre la constante de adsorcion
y la de desorcion

Factor de frecuencia asociado a Ia
velocidad de reaccion [(cm?®/gcat s)
ml(cm?*/mol)m? para HDS y (cm?/gcat
s)m3(cm?/mol)m4 para HDN]
Concentracion molar de i [mol/cm3]
Difusividad [cm?¥/s]

Energia de activacion [J/mol]

Fraccion vaporizada

Flujo molar de hidrocarburo que entra
al reactor [mol/s]

Flujo de molar de hidrcarburo en el gas
[mol/s]

Flujo molar de i [mol/s]

Factor de frecuencia asociado a la
constante de adsorcion [cm?/mol]

Flujo masico por unidad de area [g/
cm?s]

Constante de Henry [Mpa cm*/mol]
Constante de equilibrio liquido-gas

Coeficiente de transferencia de masa
externo por unidad de area [s]

Constante de adsorcion del compuesto
[cm?/mol]

Constante de velocidad de la reaccion
[em/s]

Orden de reaccion global

Presion [MPa]

Peso molecular

Calor molar de adsorcion (J/mol)

Flujo volumétrico [cm?/s]

Velocidad de reaccion [mol/s]
Constante universal de los gases
Superficie especifica del catalizador
Temperatura [K]

Velocidad lineal (cm/s)

Volumen molar del compuesto i (cm?/
mol)

Volumen molar critico del compuesto i
(cm*/mol)

Volumen molar del liquido (cm3/mol)
Volumen del lecho catalitico (cm?)
Fraccion molar del liquido

Fraccion molar de los gases

Letras latinas
zZ Fraccion molar
Z Longitud del reactor [cm]
Letras griegas
p Densidad [Ib/ft?]
Viscosidad dindmica [mPa s]
Y Solubilidad del compuesto i en el
liquido [NI H/kg_ . ]
0] Relacion Hidrogeno/Carga [ml/ml]
Subindices
b Lecho catalitico
c Critico
G Gas
H, Hidrogeno
H,S Sulfuro de hidrégeno
HC Hidrocarburo
HCN Hidrocarburo nitrogenado
HCS Hidrocarburo azufrado
HDN Hidrodesnitrogenacion
HDS Hidrodesulfuracion
i Componente i
L Liquido
NH, Amoniaco
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