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Resumen.

En el presente trabajo se desarrollaron dos modelos simplificados de reactor
adiabdtico para hidrotratamiento de gasoleos pesados, haciendo uso del programa de
simulacion, Aspen Plus 11.1. Este modelo simplificado fue desarrollado a partir de
un modelo riguroso, producto del ajuste cinético de las principales reacciones
presentes en el proceso de HDT y del ajuste del balance de energia del reactor en
configuracion adiabatica dentro de la simulacidén, todo esto con la finalidad de poder
utilizar el citado modelo en aplicaciones en donde el modelo riguroso aumenta

considerablemente los tiempos de corrida en Aspen Plus 11.1.

A partir de data obtenida en planta piloto, se ajustaron los pardmetros
cinéticos de las principales reacciones involucradas en el sistema (HDS, HDN y
HDA). Luego se generd data con el modelo riguroso de simulacion ajustado, para a
partir de ésta, desarrollar una serie de correlaciones, con las cuales estimar los
principales pardmetros que definen la calidad del producto de la corriente de proceso.
Con estas correlaciones se desarrollaron dos modelos simplificados, que se
diferencian entre si, en la manera de determinar la temperatura de salida. En uno de
ellos se estim6 dicho pardmetro a partir de una correlacion desarrollada para
representar un balance de energia simplificado y el otro provisto de un lazo de

muestreo de temperaturas de productos.



Los resultados del ajuste de los pardmetros cinéticos de las reacciones de HDS
y HDN se consideran como satisfactorios, ya que se obtuvieron niveles de error
menores al 10% por ciento entre los resultados de Aspen Plus 11.1 y los obtenidos en
planta piloto. El modelo cinético ajustado demostrd ser estable frente a cambios en
las principales condiciones de operacion para HDS, no asi para HDN donde la
aplicacion del modelo se restringe a temperaturas isotérmicas equivalentes que se
encuentren entre 340 y 380°C, ya que para temperaturas fuera de este rango el

comportamiento del modelo no es apropiado.

Entre los modelos de reactor adiabatico desarrollados, no se hallaron
diferencias significativas en cuanto al tiempo de ejecucion y a los resultados

obtenidos, por lo que se consideran a éstos como iguales.
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1.- Introduccion.

El término hidrotratamiento describe una amplia gama de procesos que tienen
en comun la utilizacion de hidrégeno como reactante. En la industria de la refinacion
de petréleo, el hidrotratamiento puede definirse como el contacto de una alimentacioén
de hidrocarburos con hidrogeno, en presencia de un catalizador y bajo condiciones de

operacion apropiadas.

La aplicacion mas importante del proceso de hidrotratamiento en la industria
petrolera, es la desulfurizacion de las fracciones que componen al petroleo crudo.
Este proceso comunmente conocido como Hidrodesulfurizacion (HDS), ha sido

ampliamente estudiado desde los primeros afios del siglo XX.

El término desulfurizacion se refiere a la eliminacion del azufre contenido en
las moléculas orgénicas, para producir sulfuro de hidrogeno y una o mas moléculas
de hidrocarburo en presencia de hidrogeno. La instalacion de plantas de Reformado
Catalitico en los complejos refinadores, hizo factible el proceso de HDT/HDS para la
industria petrolera, ya que resolvid la problematica causada por la falta de hidrogeno.
Las unidades de Reformado producen grandes cantidades de dicho elemento como
subproducto, al formar insaturaciones en las cadenas carbonadas. En adicion a esto,
el incremento de los contenidos de azufre en los cortes de petroleo a ser refinados,

han hecho del proceso HDT/HDS uno de los mas importantes alrededor del mundo.

En los inicios de la década de los 70, comenzd a despertar en la sociedad a
nivel mundial, una creciente preocupacion por las modificaciones a las que el entorno
ambiental estaba siendo sometido. Diversos factores, entre los que se encuentra
principalmente la expansion en el uso del automdvil, trajeron como consecuencia que
a comienzos de esa década, la contaminaciéon en varias ciudades del mundo
industrializado llegara a niveles alarmantes. Esto a su vez trajo como consecuencia,

que a partir de ese momento las restricciones ambientales impuestas a la industria
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petrolera, fuesen cada vez mas numerosas y estrictas, sobre todo la aplicada a los
niveles de azufre en los diferentes combustibles, ya que la combustion de los
compuestos sulfurados contenidos en estos combustibles, es una de las principales

causas de contaminacion atmosférica.

Existen otras muchas finalidades que se buscan con la aplicacion del
hidrotratamiento, como por ejemplo la reduccion de los niveles de corrosion en las
plantas y la proteccion del catalizador utilizado en unidades de craqueo catalitico,
ademas mediante el HDT, se retiran los demas contaminantes presentes en las
fracciones de crudo como son los compuestos nitrogenados, érgano-metalicos y

halogenados, entre otros.

En afios recientes la Hidrodesnitrogenacion (HDN) ha ido ganando también
importancia, dadas las exigentes consideraciones ambientales y la creciente necesidad
de procesar aceites pesados o cortes de baja calidad, los cuales contienen grandes
cantidades de compuestos nitrogenados (Ho et al, 1993). Las reacciones de HDS y
HDN se llevan a cabo de manera simultanea, la interaccion que entre ellas se da,
depende de muchos factores durante su desarrollo, por lo que el estudio del

hidrotratamiento se hace alin mas complejo al considerar la hidrodesnitrogenacion.

Existen diversos factores que impondran en los proximos afios, retos
importantes a las refinerias alrededor del mundo. Entre éstos tenemos que el mercado
internacional de hidrocarburos es altamente cambiante, las dietas de las refinerias
tienden a ser cada vez mds pesadas con un alto contenido contaminante, y por ello ,
se requiere cada vez mas, mayor cantidad de destilados livianos que cumplan con
estrictas especificaciones de calidad. Debido a esto, se considera que los procesos de
hidrotratamiento para remocion de azufre y otros compuestos, se perfilan como
procesos claves para brindarle a las refinerias, la flexibilidad necesaria para adaptarse

a los nuevos tiempos.
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2.- Planteamiento del Problema.

El estudio y desarrollo de procesos dirigidos a reducir el contenido de azufre
en destilados pesados es de gran importancia en el mundo energético de hoy por tres

razones fundamentales:

1. Los 6xidos de azufre liberados a la atmodsfera durante la combustion de
los hidrocarburos sulfurados son los mayores causantes de la contaminacién

ambiental por lluvia 4cida.

2. Los compuestos sulfurados desactivan y por lo tanto afectan el
rendimiento de catalizadores en varios procesos de la industria, como por ejemplo en

el craqueo catalitico.

3. Muchos compuestos poliaromaticos que contienen azufre han sido
considerados como contaminantes cancerigenos de gran peligrosidad para el ser

humano.

En virtud de estos inconvenientes en la industria petrolera, se ha observado
un creciente interés por el proceso de hidrotratamiento de gasoleos pesados, dado que
éste es necesario para tratar las cada vez mas comunes dietas de crudos pesados, y
luego poder obtener a partir de éstas, un mayor rendimiento en destilados livianos que
cumplan con las estrictas restricciones ambientales impuestas a éstos productos en el

mercado mundial.

El departamento de Refinacion y Comercio de PDVSA-Intevep S.A se
encuentra en la actualidad desarrollando modelos de simulacion en el programa
Aspen Plus, con la finalidad de dar respuesta a distintos problemas de optimizacion
de procesos dentro de las plantas refinadoras del circuito PDVSA, entre ellos el

funcionamiento de las unidades HDT/HDS.
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Para estudiar el comportamiento del proceso llevado a cabo en las unidades de
HDT/HDS, es necesario ajustar la cinética involucrada en este proceso catalitico y

luego a partir de ésta, modelar el comportamiento de los reactores adiabaticos.

Al modelar el comportamiento de los reactores de hidrotratamiento de forma
rigurosa, se deben introducir en el simulador una gran cantidad de pardmetros que en
conjunto definan las principales propiedades o caracteristicas de los compuestos y
reacciones involucradas en el sistema. Esto hace que el simulador tarde un tiempo
considerable en ejecutar la resolucion de las multiples ecuaciones diferenciales

asociadas a los balances de masa y energia por medio de métodos numéricos.

Por lo tanto, una vez que se ha modelado el comportamiento del reactor de
HDT, se hace muy engorroso su uso en otros ambientes de simulacién desarrollados
para otras aplicaciones de mucha importancia, como balances térmicos de planta,
estudios de rendimiento de la unidad de FCC, funcionamiento de equipos en planta,

entre muchos otras.

Se plantea entonces la alternativa de desarrollar un modelo de reactor
adiabatico de HDT basado en correlaciones semiempiricas con un limitado rango
predictivo, con el cual se puedan realizar corridas en un tiempo considerablemente
corto, obteniendo los mismos niveles de exactitud observados para el modelo
riguroso, para de esta manera poderlo incluir en simulaciones desarrolladas para

estudiar otras aplicaciones.
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3.- Objetivos.

A continuacion se presentan los objetivos planteados en el presente Trabajo

Especial de Grado:

Objetivo General: Realizar un estudio del proceso de hidrotratamiento
de gasoleos pesados, aplicado a una unidad de una unidad de una de las refinerias del
circuito PDVSA, con la finalidad de obtener un modelo de reactor reducido,

representativo y versatil en Aspen Plus.

Obijetivos Especificos:

° Hacer una revision del actual modelo cinético y de simulacion
desarrollado por el departamento de Refinacion y Comercio de PDVSA-Intevep, para
el estudio del proceso de hidrotratamiento de gasoleos pesados en el paquete de

simulacion Aspen Plus 11.1.

° Realizar el ajuste de los pardmetros cinéticos de las reacciones de
hidrodesulfuracion e hidrodesnitrogenacion, necesarios para la representacion del
comportamiento de un catalizador, en el proceso HDT de VGO en planta piloto,

mediante la utilizacion del simulador Aspen Plus 11.1

° Generar datos de productos a partir del modelo riguroso de reactor
flujo piston previamente ajustado, variando las condiciones de operacion en la

simulacion realizada en Aspen Plus 11.1.

° Desarrollar una serie de correlaciones empiricas, con el fin de predecir
a partir de éstas las propiedades que describen la calidad de productos del proceso de

HDT de VGO.
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° Desarrollar dos modelos de reactores adiabaticos dentro de Aspen
Plus 11.1, que se diferencien entre si por la manera en que se determina la
temperatura de la corriente de salida, con los cuales sea posible la resolucién del
modelo de HDT utilizando las correlaciones de estimacion de calidad de producto

previamente desarrolladas.

° Verificar la resolucion integral del balance de materia y energia dentro

del modelo de reactor adiabatico desarrollado.

° Evaluar y comparar los modelos de reactor adiabatico desarrollados

con respecto a la calidad de los resultados y el tiempo de ejecucion de los mismos.
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4.- MARCO TEORICO
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A continuacion se presenta la explicacion de todos los principios y criterios
que conforman la base tedrica y conceptual que se necesita manejar, para llevar a

cabo el presente Trabajo Especial de Grado:

4.1.- Refinacion de Petroéleo.

La refinacion del petréleo consiste en primer término, en separar el aceite
crudo en diferentes fracciones basandose para esto en las diferencias en los rangos de
ebullicion. Esta separacion llamada destilacion, es llevada a cabo mediante la

volatilizacion del crudo para luego condensar sus vapores (Gary, Handwerk, 1984).

Mientras que los principios fisicos envueltos en la destilacion no han cambiado
con el pasar de los afios, los equipos utilizados han ido evolucionando gracias a los
avances tecnologicos, lo cual ha permitido, el incremento en la eficiencia del proceso.
Originalmente, la destilacion fue el Unico proceso empleado en la refinacion. No
obstante, el proceso de destilacion por si solo no era capaz de producir combustibles
que cumpliesen con los requerimientos de calidad cada vez mas exigentes en el

mercado [FCC Preteat Workshop, 2003].

Numerosos procesos adicionales a la destilacion se han desarrollado desde
mediados del siglo XX, para convertir productos de hidrocarburos de poca calidad y
valor comercial, en productos de alto valor agregado. Estos procesos operan con una
o mas fracciones de crudo provenientes de la destilacion inicial y se encargan entre

otras de llevar a cabo las siguientes funciones:

¢ Craqueo de productos mas pesados para convertirlos en mas livianos (FCC).

e Combinacion de componentes livianos para obtener otros mas pesados de
mejor calidad (Polimerizacion/ Alquilacion).

eRearreglo de las estructuras moleculares para mejorar propiedades que

aumenten su valor agregado, tal como el octanaje en las gasolinas (Isomerizacion).
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e Tratamiento para remover contaminantes como azufre y nitrogeno (HDT).

Los productos mas livianos derivados del petréleo aparte de los gases livianos
Ci-Cy, son los gases licuados de petroleo (LPG), los cuales contienen propano y
butano principalmente. El siguiente corte en volatilidad es la nafta, el cual
conformaréa luego la gasolina. Luego le sigue el kerosene, seguido del diesel y del
aceite de calefaccion. Estos tres ultimos conforman el grupo de los llamados
“destilados medianos”. La fraccion del petréleo crudo que no volatiliza a condiciones
de presion atmosférica suele ser llamada de varias maneras, residuo atmosférico o
residuo largo. Sin embargo, de este residuo ain es posible recuperar algunos
destilados en condiciones de presion de vacio. Esto condujo a implantar una segunda
etapa para destilar a presion de vacio el residuo atmosférico, para recuperar la
fraccion denominada como gasoleo de vacio, quedando como sub-producto un fondo

o residuo de vacio.

Aun hoy existen refinerias de configuracion sencilla, las cuales estan
usualmente limitadas a la destilacion atmosférica y en algunos casos, destilacion de
vacio. Estas refinerias tipicamente producen solo unos pocos productos, como naftas,
destilados, aceites residuales y asfalto. Las refinerias mas complejas tienen unidades
de proceso como coquificacion retardada, craqueo catalitico, alquilacion,
reformacion catalitica, isomerizacion, hidrotratamiento, y manufactura de lubricantes;
produciendo asi una amplia gama de productos los cuales incluyen gasolinas,
combustibles de bajo nivel de azufre, lubricantes, asfaltos y materia prima para la
industria petroquimica. Como ejemplo del esquema de una de estas complejas plantas
de refinacion puede observarse el esquema mostrado mostrado en la figura N°1 [U.S

Petroleum Refining, 2000].
En la actualidad la industria de la refinacion de petroleo se enfrenta a grandes

retos impuestos por la redefinicion de los mercados y a las restricciones ambientales.

Esto se evidencia por la creciente demanda de productos livianos, como la gasolina y
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diesel, y las exigentes especificaciones de calidad de combustibles recientemente
promulgadas para los proximos afios. Factores como el tamafio de las refinerias
necesarias para suplir al mercado, el tiempo de vida de los principales equipos, las
grandes inversiones dirigidas a reducir los niveles de azufre en la gasolina y el diesel,
la eliminacion del uso del MTBE, y la necesaria reduccion de las emisiones toxicas
provenientes del parque automotor, definen a la industria de hoy [U.S Petroleum

Refining, 2000].

A continuacion se explicara la utilidad de cada uno de los procesos
involucrados en la configuracion actual de una refineria tipica, exceptuando la

destilacion atmosférica que ha sido explicada.
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Fig 1.- Esquema de un complejo refinador de conversion profunda.
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Desalacion: es el punto inicial de los procesos de refinacion. Tiene como
objetivo disolver en agua las salas sales inorgénicas y trazas de metales presentes en
el crudo, para asi evitar corrosion y desactivacion de catalizadores en la planta. Se le
aplica un alto diferencial electrostatico para separar por gravedad a la fase acuosa del

crudo.

Destilacion de Vacio: el aceite pesado de alimentacion proviene del fondo de
la columna de destilacion atmosférica. El vacio es creado mediante el uso de
eyectores o bombas de vacio. A estas presiones sub-atmosféricas el residuo
atmosférico se vaporiza a temperaturas mas bajas temperaturas, permitiendo que la
destilacion se lleve a cabo con un minimo de craqueo térmico. Los productos
obtenidos son gasoéleo liviano de vacio, gasdleo pesado de vacio y residuo de vacio.
Estas corrientes deben ser luego procesadas para obtener productos de mayor valor

comercial.

Coquificacion Retardada: este proceso se lleva a cabo a altas temperaturas y
bajas presiones, y su objetivo es romper las macromoléculas presentes en corrientes
de residuo atmosférico o de vacio para producir gas combustible, naftas, gaséleos y

coque de petréleo.

Craqueo Catalitico Fluidizado (FCC): utiliza un catalizador de
caracteristicas acidas en combinacion con altas temperaturas para convertir gasoleos
atmosféricos y de vacio, y corrientes de otras unidades de la refineria en gases
livianos y naftas. Los gases livianos (Cs-Cs) son ricos en olefinas por lo que son
enviados directamente a operaciones de alquilacion, eterificacion o polimerizacion
para la produccion de gasolinas de alta calidad y las naftas van al pool de gasolinas.

También se produce coque.

Hidrocraqueo: se diferencia del FCC principalmente en que se mezcla la

alimentacion con hidrogeno y se utiliza un lecho fijo de catalizador, lo que permite
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desulfurar ademés de craquear la corriente de combustible. Pese a su excelente
rendimiento en jet fuel y gasolinas de alta calidad, lo costoso de la tecnologia hace

que su aplicacion sea algo restringida en la industria.

Alquilacion: esta operacion consiste en combinar olefinas, usualmente
propilenos, butenos, amilenos o una mezcla de estos, con isobutano para producir
una corriente de muy alta calidad llamada alquilato, para la preparacion de gasolina
de alto octanaje y baja presion de vapor. La combinacion de las olefinas se da en la

presencia de un catalizador fuertemente 4cido, HF o H,SO4

Reformacion Catalitica: consiste en tratar corrientes de naftas pesadas
provenientes de los procesos de destilacion atmosférica e hidrocraqueo, en presencia
de un catalizador, con el objetivo de producir insaturaciones y ciclaciéon en sus
cadenas carbonadas, de manera que el producto tenga un alto contenido de
compuestos aromaticos como benceno, tolueno, y xileno. El catalizador est4 hecho a
base de platino u otros metales nobles. El producto de este proceso tiene alto valor
tanto como gasolina de alto octanaje, como materia prima de la industria

petroquimica y se obtiene gas rico en hidréogeno como subproducto.

Isomerizacion: estas unidades son empleadas para convertir n-butano, n-
pentano y n-hexano, en sus isomeros ramificados los cuales son, productos de alto

octanaje,
Polimerizacion: combina olefinas livianas provenientes del craqueo térmico y

FCC para formar hidrocarburos mas pesados, tipicamente gasolinas. Utiliza acido

fosforico como catalizador.
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4.2.- Proceso de Hidrotratamiento.

El proceso de hidrotratamiento es de una gran flexibilidad, lo que permite su

aplicacion a casi cualquier fraccion de petrdleo (Mc Ketta, 1982).

La primera aplicacion de este proceso fue la desulfurizacion de destilados
livianos con un contenido de azufre entre 100 ppm y 1% en peso. Inicialmente se
compar6 el HDT de mercaptanos presentes en nafta con la eliminaciéon mediante el
lavado con soluciones de hidroxido de sodio. Otras técnicas como adsorcion de fase
vapor sobre arcillas naturales, bauxita natural o alimina sintética fueron alternativas

utilizadas en los primeros afios del siglo XX (McKinley J.B, 1957).

De acuerdo con el diagrama de bloques simplificado del proceso que se
muestra en la Figura 2, se puede considerar a la unidad dividida en cuatro secciones

las cuales son:

1. Preparacion de la Carga: incluye todos los acondicionamientos
especiales a los cuales se somete la carga: filtracion, presurizacion, mezcla con el gas,
y precalentamiento.

2. Sistema de reaccidn: incluye reactores, sistemas de distribucion de la
alimentacion y sistemas de enfriamiento intermedios o “quench”.

3. Sistema de separacion: equipos de separacion de fases liquido-gas y de
inyeccion de agua o aceite de lavado, incluye también enfriamiento, despresurizacion
y despojamiento del producto hidratratado.

4. Sistema de reciclo: equipos de limpieza del gas de reaccion y de
reciclo, ademas de la purga de gas necesaria para mantener la concentracion de

hidrégeno en el reactor en el nivel requerido.

De manera general el proceso se lleva a cabo de acuerdo al esquema del

diagrama de flujo de proceso mostrado en la Figura.3.
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El hidrogeno fresco proveniente de la unidad de reformacién catalitica de naftas

(85-90% en volumen) o de una planta de reformacion de gas natural (95-98% en

volumen) es comprimido y mezclado con el gas de reciclo de alto contenido de

hidrégeno, por lo general con mas del 70% en volumen [HDT/HDS Process Guide,

1988].

Carga
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] Remocion
Reciclo ‘
de H2S y NH3
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‘.

Productos

Figura 2.- Diagrama de bloques del proceso HDT/HDS.

Cuando la carga tratada tiene un alto contenido en azufre (mas del 1%), se

hace necesario aplicar un proceso de remocion de H,S al gas de reciclo,

usualmente se aplica un tratamiento con aminas, de manera que dicho compuesto

no afecte la actividad y la estabilidad del catalizador.
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Figura 3.- Diagrama simplificado de flujo del proceso HDT/HDS

La alimentacion fresca es bombeada a la presion de reaccion y mezclada con la
corriente de hidrogeno (fresco y reciclo). Esta mezcla es precalentada por intercambio
con el efluente del reactor, luego es alimentada a un horno para elevar su temperatura
hasta las condiciones de operacion del reactor. Se introduce en sentido descendente
en el reactor de lecho fijo catalitico donde tienen lugar fundamentalmente las
reacciones de desulfuracion, desnitrogenacién y saturacion de aromaticos, entre
otras, de forma tal que el azufre y el nitrdgeno organico presentes pasan a formar
sulfuro de hidrogeno y amoniaco respectivamente. La gran mayoria de las reacciones
de hidrotratamiento son exotérmicas, por lo que la temperatura a través de los
reactores aumenta, haciéndose necesaria la inyeccion de corrientes frias de hidrégeno
de reciclo “quench” generalmente, para regular el perfil de temperaturas a través del

lecho catalitico [HDT/HDS Process Guide, 1988].

Una vez que el efluente del reactor ha sido parcialmente enfriado por intercambio
de calor con la carga, pasa a través de un sistema de separacion a alta presion, de aqui
se obtiene el hidrogeno de reciclo. Luego la corriente liquida es alimentada a un
sistema de separacion de baja presion, y enviada a un despojador para remover el
sulfuro de hidrogeno residual y, de ser necesario, estabilizar el producto. La
presencia simultdnea de grandes cantidades de H,S y NH; puede generar

obstrucciones en los equipos aguas abajo, debido a la formacién de hidrosulfuro de
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amonio [FCC Pretreat Workshop, 2003]. Para prevenir este fenomeno usualmente, se
inyecta agua en el sistema de separacion. También puede utilizarse agua de lavado
cuando el hidrogeno fresco que se utiliza en el proceso proviene del reformado de
nafta, ya que es posible que trazas de 4cido clorhidrico contenido en el gas ocasionen

la formacion y precipitacion de cloruro de amonio.

En algunos casos, especificamente cuando la carga proviene directamente de
lineas y por lo tanto, no existen problemas potenciales de formacion de depositos, se
precalienta sélo la corriente liquida con los efluentes del reactor y luego se le mezcla

con el gas [HDT/HDS Process Guide, 1988].

En algunos esquemas, se utiliza la inyeccion de aceite de lavado en el sistema de

separacion para retener hidrocarburos livianos presentes en el gas de reaccion.

Las condiciones de operacion empleadas en el proceso de hidrotratamiento,
dependen del rango de ebullicién y de las caracteristicas de la carga, ademas del

grado de desulfuracion deseado y del catalizador utilizado.

Los gasoéleos de vacio son mas dificiles de tratar que los atmosféricos por ser mas
pesados, tener mayor concentracion de azufre y mayor tendencia a la formaciéon de
coque. Esta dificultad se atribuye principalmente a la remocién de azufre y nitrégeno
contenidos en las complejas estructuras aromaticas presentes en las fracciones mas
pesadas. Ademas, estas cargas pueden contener metales y por ende causar una mayor

desactivacion del catalizador de hidrotratamiento [HDT/HDS Process Guide, 1988].

Variables de Proceso.

Aunque existen muchos factores que afectan las reacciones de

hidrotratamiento, las variables mas importantes son las relacionadas con la carga, las

condiciones de operacion y el catalizador.
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a) Propiedades de la carga:

La propiedad que tiene mayor importancia es el punto de ebullicion promedio,
dado que estd junto con el origen de la alimentacion, definen las condiciones
requeridas para llevar los niveles de contaminante a los deseados. Las cargas
provenientes de craqueo térmico y catalitico suelen tener mayor contenido de azufre,
nitrogeno y compuestos aromaticos que cargas virgenes con el mismo intervalo de
ebullicion, ya que en estas ultimas dichos contaminantes no son liberados pese a al

rompimiento de las moléculas carbonadas[FCC Pretreat Workshop, 2003].

En la Tabla 4.1 se presentan las propiedades de cuatro fracciones de distintos
intervalos de ebullicién, y en la Tabla 4.2 los resultados obtenidos en el

hidrotratamiento de dichas fracciones.

Tabla. 4.1. Propiedades de cuatro cargas tipicas a hidrotratamiento.

Nafta Destilado Medio VGO Residuo

85% virgen/ 60% virgen/ atmosférico

15% coquif 40% ARL de FCC
Dest. ASTM (°F) D-86 D-86 D-1160 D-1160
IBP 180 385 680 670
10% v 235 440 800 780
50%v 280 515 860 920
90%v 340 570 990 0 -
FBP 385 640 e e
Gravedad API 54 31 20 15
Azufre (% p) 0,1 1,4 2,4 3,3
Nitrogeno (% p) 0,01 0,08 0,1 0,34
Olefinas (%v) 5 4 — -—
Pto. Fluidez (°F) - 95 130
CCR (% p) - - 1,1 8,8
Niquel (ppm) - - ---- 20
Vanadio (ppm) - - -—-- 70
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bTabla 4.2. Resultados en el hidrotratamiento de varias fracciones.

|Nafta Destilado Medio VGO Residuo
85% virgen/ 60% virgen/ atmosférico
15% coquif 40% ARL de FCC

LHSV (h™) 4 3 1,5 0,5
Presion (Ipc) 450 600 1000 1500
Gas/carga (SCFB) 600 800 1500 3000
Pureza H, (%v) 75 80 85 85
Consumo H, (SCFB) 75 175 250 700
T SOR entrada (°F) 585 580 650 660
A Temperatura 30 50 40 70

T SOR salida (°F) 615 630 690 730
HDS (%) >99 90 85 85
HDN (%) =99 50 45 40
Cicl. vida (Bbl/Ib) 220 150 70 10

En la Tabla 4.3 se muestran las propiedades de gaséleos de vacio de diferentes
procedencias (Farag et al, 2000). En ella puede observarse que el gasdleo obtenido
en un proceso de conversion o craqueo catalitico contiene una alta concentracion de
nitrégeno, aunque menor que el gaséleo de conversion térmica. Para la primera
fraccion de carga mostrada en la tabla 4.3, el contenido de nitrogeno bdasico es
bajo, lo que se explica por el hecho de que los compuestos nitrogenados son
adsorbidos en gran medida por los acidos del catalizador de craqueo catalitico.
Ademas, este tipo de gasoleo es mas aromatico y poliaromatico que el resto. Esto se
debe a que en el craqueo catalitico no se rompen los anillos aromaticos sino las
cadenas alifaticas unidas a ellos, por lo que se obtienen fracciones concentradas en
poliaromaticos principalmente. En cambio los gasoleos de conversion térmica tienen
niveles de poliaromaticos semejantes a los de destilacion atmosférica, ya que en los

procesos térmicos, los poliaromaticos son convertidos en coque, mientras que los
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aromaticos menos condensados se mantienen como producto liquido [FCC Pretreat

Workshop, 2003].

Tabla 4.3. Propiedades de Gasoleos de Vacio de distintas procedencias

HCCO LVGO HKGO HVGO

Origen FCC Destilacion Coker Destilacion
Grav. API 11.1 234 16,8 19,8
Azufre (% p) 2,32 1,72 2,69 1,90

N Total (ppm) 1530 1010 3030 1700

N Bsico (ppm) 48 249 1040 466
Aromaticos (%p) 67,5 45,1 65,6 56,6

PE (MeABP) (°C) 388 390 398 482

b) Condiciones de Operacion.

La severidad de las condiciones a las que operan las unidades de tratamiento con

hidrégeno, es mayor al aumentar la temperatura media de ebullicion de la carga y la

concentracion de impurezas. Las condiciones que normalmente se fijan son: la

temperatura, la velocidad espacial, la presion parcial de hidrogeno, y la relacion

hidrogeno/carga. Estas deben considerarse en forma conjunta para lograr una

operacion optima [FCC Pretreat Workshop, 2003] .

Temperatura: se considera la variable mas importante para controlar el nivel

de progresion de las reacciones.
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Dado que las reacciones de hidrotratamiento son exotérmicas, se observa un
incremento en la temperatura a lo largo del reactor. Para fines de andlisis cinéticos y
de diseno, se define la temperatura isotérmica equivalente como la temperatura de
entrada mas dos tercios del incremento de temperatura adiabatico [HDT/HDS Process

Guide,1988].

En general un incremento de la temperatura conlleva a un mayor nivel de
remocion de azufre y nitrogeno asi mismo hace que la saturacion de compuestos
aromaticos se incremente hasta un limite a partir del cual el equilibrio se desplaza
hacia la deshidrogenacion. Pero el fendmeno mas desfavorable para el proceso de
HDT, es la formacién de coque a altas temperaturas debido al craqueo térmico, el

cual acelera en gran medida la desactivacion del catalizador.

A medida que transcurre el tiempo de operacion de la unidad, la temperatura
del reactor debe ser aumentada para compensar la disminucion de la actividad del
catalizador y poder mantener los niveles de desulfuracion. Cuando se llega a una
temperatura maxima impuesta por la metalurgia del reactor o por inestabilidad del
producto, se debe regenerar o reemplazar el catalizador [HDT/HDS Process

Guide,1988].

Velocidad Espacial (LHSV): se define como la relacion entre el flujo
volumétrico de la corriente de alimentacion al reactor por hora (mezcla carga mas
hidrégeno) y el volumen de lecho catalitico. Por tanto el reciproco de la velocidad
espacial es el tiempo espacial que es proporcional al tiempo de residencia de la carga

en el reactor.
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En una unidad operativa el volumen del lecho de catalizador tiende a ser fija,
por lo que la velocidad espacial se puede variar al modificar el flujo de alimentacion.
Una reduccion del LSHV implica un mayor tiempo de contacto entre la carga y el
catalizador por lo que se aumentan los niveles de conversion de todas las reacciones,
asi como el consumo de hidréogeno y la deposicion de coque [HDT/HDS Process

Guide,1988].

Presién Parcial de Hidrogeno: porcion de la presion total ejercida por el
hidrogeno presente en el sistema. Esta es funcion de la presién total en el reactor y de
la concentracion de hidrogeno en el mismo. Por lo tanto puede incrementarse ésta al

aumentar cualquiera de estos dos parametros.

Para que una reaccion catalitica ocurra, los reactantes, que en este caso son el
hidrocarburo y el hidrégeno, deben ser adsorbidos en la superficie del catalizador. La
velocidad de reaccion depende de la concentracion de estos en la superficie del
catalizador, la cual es proporcional a su concentracion en la corriente alimentada al
reactor. Para obtener concentraciones equivalentes en la superficie del lecho, la
presion parcial de hidrégeno debe ser mayor que la presion parcial de los
hidrocarburos mas livianos contenidos en la fraccion de hidrocarburo tratada, ademas
de esto, el valor 6ptimo de esta relacion dependerd también de otras propiedades de

la carga como el Carbon Conradson [HDT/HDS Process_Guide,1988].

Al aumentar la presion parcial de hidrégeno aumenta la remocién de nitrogeno y

azufre y disminuye la velocidad de desactivacion del catalizador.
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Relacion Hidrogeno/Carga: flujo volumétrico de hidrogeno entre flujo
volumétrico de gasdleo alimentado; se debe suplir el hidrogeno en exceso para
cumplir con los requerimientos de altas presiones parciales de hidrogeno en el
reactor. El nivel de desulfuracion presenta un maximo al aumentar la relacion hasta
el punto que representa el paso de la operacion en flujo de escurrimiento “trickle bed”
a la operacion en fase gaseosa continua (donde el hidrocarburo ya no fluye sobre la
superficie del catalizador en forma de pelicula, sino que se ve arrastrado por la fase

gas) [FCC Pretreat Workshop, 2003].

4.3.- Compuestos y Reacciones involucradas en el proceso de

Hidrotratamiento.

En esta seccion se hara una breve descripcion de los principales grupos de
compuestos contaminantes que se encuentran en los gasdleos pesados y de las
reacciones de HDT en la que estos se ven involucrados, con sus respectivos
mecanismos, sin llegar a proporcionar datos especificos en cuanto a la cinética o a la

termodinamica de las mismas lo cual se hara mas adelante.

El petroleo contiene una gran variedad de elementos inorgdnicos como azufre,
nitrégeno, oxigeno, vanadio, sodio y ocasionalmente hierro y arsénico. Estos
elementos forman compuestos orgédnicos de diversa complejidad, desde moléculas
muy sencillas como la de los mercaptanos, hasta muy complejas como las de los
asfaltenos [Hydrotreatmen Catalyst,1988]. Debido a esta gran variedad de
compuestos se presentan diversos sistemas reaccionantes que incluyen infinidad de
reacciones quimicas. Durante el hidrotratamiento ocurren simultaneamente diversas
clases de reacciones, hidrodeslfurizacion (HDS), hidrodenitrogenacion (HDN),
hidrodearomatizacion (HDA) e hidrodeoxigenacion (HDO), las cuales deben ser
tomadas en cuenta si se pretende entender los patrones de reaccion de las unidades

comerciales (Girgis, Gates, 1991).
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4.3.1) Componentes Sulfurados y Reacciones de Desulfuracion.

El contenido de azufre en el crudo virgen puede variar desde de unas pocas partes
por milléon hasta un dos o tres por ciento en peso, dependiendo del origen del crudo.
Las cantidades relativas de las distintas clases de compuestos sulfurados varian
también segtn el origen del crudo y, para un mismo crudo, segin la fraccion de

destilacion (Schuman et al, 1971).

A medida que aumenta el punto de ebullicion promedio en los cortes de
destilacion del crudo, se incrementa la complejidad, la cantidad y el contenido de los
compuestos sulfurados. Estos pasan de ser muy simples y facilmente identificables en
los cortes livianos, a ser muy complejos y de dificil identificacion en las fracciones

mas pesadas (Grange, 1980).

En las fracciones mas pesadas el azufre esta presente casi exclusivamente en
anillos aromaticos, ya que al aumentar la densidad del corte aumenta la tendencia a
formar compuestos ciclicos (Schulz et al, 1999). Ma, Mochida y sus colaboradores
encontraron en sus investifaciones basadas en analisis a las fracciones no polares de
gaseoleos pesados que, para estas fracciones de crudo, las estructuras sulfuradas
predominantes son las siguientes y su distribucién en el gasdleo pesado: alquil
benzo[b]tiofenos (BT's), dibenzo[b,d]tiofenos (DBT's), benzonaftotiofenos (BNT's),

y fenantro[4,5-b,c,d]Jtiofenos (PT’s) cuyas estructuras se muestran a continuacion:
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H,C
CHj,
S
_ O
HsC CHy HaC
Alquil PNT Alquil BNT
HC
CHg
R
S
HsC
CHy

Alquil BT Alquil DBT

Figura 4. Especies sulfuradas mayormente encontradas en las fracciones de gasoleos pesados. En

orden descendente de aparicion en la figura: alquil [4,5-b,c,d]PT con 5 4&tomos de carbonos alquilicos,
alquil BNT con 8 atomos de carbonos alquilicos, alquil BT con 12 atomos de carbonos alquilicos y

alquil [b,d]DBT con 9 atomos de carbonos alquilicos.

Ademas de esto Ma, Mochida et al (1997), presentan resultados de distribucion de

estos compuestos para distintas fracciones de VGO que se muestran en la tabla 4.4
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Tabla 4.3.i.- Concentracion de los compuestos sulfurados tipicos en una fraccion de VGO.

Compuesto JCp (ppm)
alquil BT 4100
aquil DBT 4490
alquil MDBT 1362
alguil DMDBT 1118
alquil BNT 7147
alquil PT 2783

Para estas complejas moléculas de hidrocarburos saturados no se han podido
realizar hasta el momento estudios cinéticos y de mecanismos de reaccion detallados
dado que los analisis cromatograficos y espectrométricos son complicados; por lo
tanto se ha basado su estudio en entender los mecanismos y la cinética de estructuras

menos complejas como las que se muestran a continuacion:

S

Benzotiofeno Etilbenceno

S

Dibenzotiofeno Difenil

Figura 5.- Reacciones tipo de HDS de BT's y DBT"s .

Las reacciones de HDS son relativamente simples, exotérmicas, y pueden

producir un hidrocarburo insaturado y H,S o un hidrocarburo saturado y H,S, aunque
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este ultimo camino no se ve termodindmicamente favorecido a las condiciones
normales de las unidades de HDT. La facilidad para remover azufre disminuye en el

siguiente orden de acuerdo a los compuestos:

tiofenos>benzotiofenos>dibenzotiofenos

Estequiométricamente el tiofeno reacciona con hidrogeno segun la siguiente

ecuacion:

C4H4S+4H2:>C4HIO+HZS Ec4.3.1

En los residuos de petroleo las estructuras de azufre son similares a las de los
gasoleos, pero contienen mayor cantidad de azufre. Adicionalmente contienen
macromoléculas de compuestos asfalténicos, en las que se halla también nitrégeno,
niquel y vanadio. De éstas macroestructuras es muy dificil de remover el azufre (Ma,

Mochida et al, 1996).

La velocidad de reaccion de los diferentes isdmeros depende de la ubicacion
exacta de las cadenas alifaticas laterales (Schulz et al, 1999). En la figura 6 se
muestra que bajo las mismas condiciones de reaccion, la conversion fraccional de
diferentes compuestos dibenzotiofénicos, depende en gran medida de factores

estéricos.
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Conversion Relativa al DBT

C | O 1,0000
S
1,4533

C | O 0,2831
S

0,1385

n

H3C CHg

Figura 6.- Comparacion de la reactividad de distintas moléculas de dibenzotiofenos.

Los compuestos sulfurados de tres anillos bencénicos (BNT) tienen una
reactividad en HDS de un orden de magnitud menor que los compuestos de dos
anillos exceptuando al 4,6DMDBT y al 4MDBT, pero la reactividad es similar con

los que tienen mas de tres anillos (Girgis, Gates, 1991) .

Ma et al (1996) reporta que la reactividad de HDS de las especies sulfuradas en
VGO, no es una funcién simple de la cantidad o tipo de anillos aromaticos. Los
compuestos alquil BT'S exhiben la mayor reactividad en HDS, en cambio para el
alquil DBT’s se observan diferentes reactividades, fuertemente dependiente de la
posicion de los substituyentes alquilicos. La menor reactividad se observa para los

alquil 4,6 DMDBT’s. Los alquil PT’s (fenantrenos) y alquil BNT’s
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(Benzonaftotiofenos) tienen una menor reactividad que los DBT exceptuando los

DBT’s con substituyentes en las posiciones 4 y/o 6.

Kilanowski et al (1980) reportd que para un proceso de HDS llevado a cabo en
un reactor tipo pulso a 1 atm y 450°C sobre un catalizador CoMo/Al,O3 las
reactividades de los tiofenos, los benzotiofenos y los dibenzotiofenos eran

aproximadamente iguales.

Van Parijs et al. (1986) encontré qué en experimentos con presiones entre 5 y 30
atm con reactantes en fase gaseosa, la reactividad de los tiofenos era sustancialmente
menor a la de los BT. Benzotiofenos y Dibenzotiofenos tienen reactividades similares
en experimentos realizados en un reactor de lecho fijo a 59 atm de presién en
presencia de inhibidores fuertes como la quinolina en la alimentacién (Rodriguez,

Ancheyta, 2003).

Estos contrastes en las reactividades de HDS sugieren que ellas dependen en gran
medida de las condiciones de operacién, como por ejemplo las concentraciones de
reactantes orgdnicos y productos, hidrogeno y sulfuro de hidrégeno. Las
comparaciones entre reactividades deben hacerse cuando las concentraciones de
inhibidores y otros compuestos organicos son bajas y cuando las concentraciones de
hidrégeno y H,S son similares a las utilizadas a escala comercial (Girgis, Gates,

1991).

Los modelos cinéticos desarrollados para las reacciones de HDS proponen dos
mecanismos distintos: Hidrogendlisis e Hidrogenacion (Mochida et al, 1999). Ver
figura N°7. Las velocidades de reaccion demuestran que el mecanismo correcto es el

primero, por lo que se ve corroborado por la siguiente explicacion:
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En la hidrogenolisis luego de la adsorcion de la molécula de hidrogeno sobre
la superficie del catalizador, se rompe el enlace C-S para después transferir el atomo

del gas reactante al atomo de carbono insaturado.

H3C

\ e
H-.C
k%i ) ) —’3 1_'_ HpS

CHj

+ H,S Hidrogenolisis

Hidrogenacion

Figura 7.Mecanismos de reaccion de HDS de la molécula de tiofeno

En la hidrogenacién el atomo de hidrogeno es primero absorbido por la

insaturacion del carbono y luego rompe la escision del enlace C-S.

Houalla et al. (1978) propuso un mecanismo detallado la desulfuracion del
dibenzotiofeno basdndose en datos obtenidos en laboratorio (Girgis, Gates, 1991).
Como podemos ver en la figura N°8, la conversion del DBT procede selectivamente
hacia la reaccion donde haya menos consumo de hidrégeno haciendo que la
hidrogenaciéon del bifenil y el ciclohexilbenceno (lado derecho) sean

cosiderablemente bajas.
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Figura .8. Mecanismos de reaccion de HDS de la molécula de dibenzotiofeno. Propuesta por

Houalla et al (1978)

Farag et al (1998) reporta lo siguiente: “Compuestos sulfurados poliaromaticos
como los derivados del dibenzotiofeno, son conocidos por ser los mas dificiles de
remover. A diferencia de compuestos de uno o dos anillos de estructura sencilla, en la
desulfurizacion de compuestos sulfurados poliaromaticos, los productos observados
son generalmente obtenidos por mas de un mecanismo de reaccion. Por lo tanto estos

autores plantean considerar una red de reacciones paralelas y secuenciales.”

Ma, Mochida et al (1996) aseguran que es necesario entender por completo las
reactividades de HDS y mecanismos de reaccion de varios compuestos sulfurados,
especialmente los refractarios presentes en destilados pesados. La existencia de una
larga cantidad de compuestos policiclicos-poliaromdticos y sus derivados alquil-
sustituidos fue determinada en fracciones de hidrocarburos pesados.
Desafortunadamente, sus reactividades de HDS atn no han sido bien definidas. En
este trabajo se reportan reactividades para cuatro grupos distintos de compuestos
sulfurados segun su estructura molecular: alquil-BT’s, alquil-DBT's. alquil, PT’s y

alquil-BNT’s para un catalizador CoMo/AlL,O53.
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La mayor parte de los alquil-BT’s mostraron una reactividad considerablemente
mayor que el DBT, su reactividad relativa con respecto al DBT es mayor a 3 en la

mayoria de los casos.

Alquil-DBT's tienen reactividades bajas y muy diferentes, dependiendo de la
posicion de sus sustituyentes alquilicos. Los DBT sin sustituyentes en las posiciones
4 y/o 6 tienen reactividades relativas entre 1,14 y 0,74. Por otro lado el 4,6-DMDBT
tiene una tasa relativa constante de 0,09. Alquil-BNT’s mostré reactividades de HDS
moderadas, las cuales oscilan entre 1,02 a 0,41. La constante de los alquil-PT’s

varian entre 0,27 y 0,7.

Farag et al (1998) reporta reactividades relativas de compuestos modelos en HDS
y HDN, en un proceso que utiliza un catalizador NiMoS/Al,Os. Ellos reportan el
siguiente orden de reaccion BT>DBT>4-MDBT>4,6-DMDBT.

4.3.2) Componentes Nitrogenados y Reacciones de Desnitrogenacion.

La remocion de los compuestos nitrogenados presentes en las distintas
fracciones de petroleo es de mayor dificultad que la remocion de azufre, por lo que
requiere de condiciones mas severas para llevarse a cabo [FCC Pretreat Workshop,
2003]. Hasta hace pocos afios, las pequefias cantidades presentes de estos compuestos
en destilados livianos habian provocado un desinterés general en la industria por la

remocion de nitrégeno de fracciones de petréleo [U.S Petroleum Refining, 2000].

Hoy en dia ha cambiado esta situacion, dada la necesidad de procesar cargas
mas pesadas y de mejorar la calidad de corrientes ricas en compuestos nitrogenados
altamente refractarios, sobre todo cuando la corriente tratada es utilizada para

alimentar a la unidad de craqueo catalitico. Ademas debido a su alta adsortibidad los
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nitrogenados tienen fuertes efectos inhibidores sobre otras reacciones importantes en

HDT (Ho et al, 1993).

Los compuestos nitrogenados presentes en las fracciones de petrdleo o en
crudos sintéticos se pueden agrupar en dos grupos: heterociclicos y no heterociclicos.
Estos ultimos comprenden a las anilinas y las aminas alifaticas, las cuéles reaccionan
facilmente, los heterociclicos se dividen a su vez en anillos piridinicos de seis
miembros y anillos pirrélicos de cinco. Ambos presentan grandes diferencias en el

grado de adsorcion y en su reactividad. Véase figura 9.

D O O
N/ N/ N/
Piridina Quinolina Acridina
P @ Q)
/
N H "
H
Indol Carbazol

7,8 Benzoquinolina

Fig 9. Moléculas nitrogenadas comunes en la fracciones de VGO.

En los anillos pirrélicos (5 miembros), el par extra de electrones del nitrogeno
no esta asequible para reaccionar con los acidos, es decir estan estéricamente
impedidos por el atomo de hidrégeno, por lo que se consideran no- basicos. Por el
contrario los anillos piridinicos (6 miembros), se consideran como bases fuertes, ya
que, interactan con los sitios acidos de la superficie del catalizador (Prins et al,

2001).

Las reacciones de HDN ocurren a través de mecanismos complejos que involucran
un gran nimero de especies intermedias con diferentes reactividades y grados de

adsorcion. Por esta razon se ha basado el estudio de estas reacciones en compuestos
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modelo para lograr su comprension (Ho et al, 1993). Entre estos compuestos cabe
mencionar la piridina, la quinolina y el indol, entre otros.  Generalmente las
reacciones de hidrogenacion de estos compuestos se dan de manera mas rapida que la
hidrogenolisis, por lo que en éste radica el paso limitante de la reaccion (Bej et al,

2001).
Por lo antes explicado, se sabe que la desnitrogenacion de los compuestos
heterociclicos ocurre mediante una completa hidrogenacion de las insaturaciones del

anillo, seguida del rompimiento del enlace C-N (hidrogendlisis), lo que se tipifica en

la reaccion de la piridina (Prins et al 2001).

N CH
e . /\/\/NHz /\/ 3

/ HsC — H3C

N N +

H NH3
NH,
<j,\>

CHj;

Figura 10. Mecanismo de reaccion para la Piridina propuesto por Hanlon (1987).

Como ejemplo de la desnitrogenacion de nitrogenados basicos, se muestra en
la figura N°10 la reaccion de la piridina. En ella se muestra que la hidrogenacion de

éste compuesto es irreversible

En cuanto a los compuestos no-basicos (heterociclicos de cinco miembros), la

desnitrogenaciéon ocurre por una secuencia de reacciones de hidrogenacion e
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hidrogendlisis (Bej et al, 2001). Dentro de los compuestos no basicos, sélo para el
indol se ha propuesto un mecanismo de reaccion (Girgis, Gates, 1991), el mas
detallado fue propuesto por Bhinde (1979). Ver figura N°11. En este estudio la
hidrogenacién del indol fue apreciablemente répida, aunque €sta presenta un virtual

equilibrio con el reactante

CH
3.42x10* 4 :
fast NH,
-5
1,5x107° \f)do Mlo N
Otros .
Hidrocarburos
Productos

+ NHj

Figura 11. Mecanismo de reaccion para el Indol propuesto por Bhinde (1979).

Kwak et al (1994) reporta las siguientes reactividades relativas para
compuestos nitrogenados no basicos Indol > alquil-Indol > Carbazol > lalquil-

Carbazol > 1,8 dialquil-Carbazol.

4.3.3) Hidrogenacion de Aromaticos.

En el pretratamiento de gasdleos de vacio que seran alimentados a craqueo
catalitico, es necesario reducir el contenido de poliaromaticos ya que inducen la
formacién de coque sobre la superficie del catalizador utilizado en HDT inhibiéndolo,

lo que afecta los procesos aguas abajo.

A diferencia de todas las reacciones anteriores la hidrogenacion de aromaticos
esta determinada por un equilibrio termodinamico. A presiones parciales tipicas de

hidrégeno en la unidad (500-900psia), el incremento de la temperatura hace que la
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saturacion de aromdticos aumente, hasta un limite después del cual la
deshidrogenacién es favorecida por el aumento de la misma variable (Nguyen et al,

2003).

[éfﬂ
Figura 12.- Mecanismo de reaccion para la hidrogenacion e hidrocraqueo de antraceno sugerida

por Wiser et al (1970) [11].

G

Las reacciones de hidrogenacion de hidrocarburos aromaticos son reversibles,
provocando conversiones de equilibrio siempre menores al 100% bajo condiciones
de operacion. Se presentan productos secundarios no identificables generados por

isomerizacion de los anillos bencénicos.

4.3.4) Compuestos Oxigenados y Reacciones de Desoxigenacion

El oxigeno presente en las distintas fracciones de petroleo generalmente se

halla en forma de 4cidos nafténicos, alcoholes, éteres y fenoles.

El hidrotratamiento utilizado para llevar a cabo las reacciones de HDS y HDN
elimina en la mayoria de los casos los compuestos oxigenados adecuadamente a las
condiciones de operacion de la unidad (Girgis, Gates, 1991) . El mecanismo de

remocion de oxigeno es similar al de hidrodesulfuracion. Se adsorbe el oxigeno en la
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superficie del catalizador, se rompe el enlace C-O y luego se da la hidrogenacion.

PlscNgee
CO—C0 =02
N\ Ha

Craqueo

N

ge

Figura 13.- Mecanismo de reaccion para el 1-naftol propuesto por Li et al (1985).[11]

5 8 &

4.3.5) Hidrogenacion de Olefinas.

La saturacion de olefinas y diolefinas es muy importante para corrientes que
han sido craqueadas, ya que estos compuestos no se encuentran presentes en las
corrientes virgenes. Las cargas que provienen de craqueo y que contienen diolefinas
son inestables y deben ser protegidas del contacto con oxigeno para evitar la
formacion de gomas (polimerizacion de olefinas) antes del HDT. La reacciones de
saturacion de olefinas y diolefinas son altamente exotérmicas, por lo que cuando la
alimentacion a la unidad presenta un alto contenido de olefinas, requiere de atencion

especial el control de temperatura en el reactor.
4.3.6) Desmetalizacion.
Es sobretodo importante en el hidrotratamiento de residuos pesados, los

cuales contienen grandes cantidades de metales pesados principalmente niquel y

vanadio, entre otros. Estos elementos se encuentran contenidos en compuestos
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policiclicos altamente condensados y de alto peso molecular, llamados asfaltenos

[Hydrotreatment Catalyst, 1988].

4.3.7) Hidrocraqueo.

Las moléculas de hidrocarburos sometidas a altas temperaturas en presencia
de un catalizador adecuado e hidrogeno son propensas a craquearse para formar
moléculas mas simples. Esta reaccion se considera como no deseada ya que produce
coquificacion sobre la superficie del catalizador lo que produce su subsecuente

desactivacion [Hydrotreatment Catalyst, 1988].

4.4 - Catalizadores de Hidrotratamiento.

Los sulfuros de los metales del Grupo VI de la tabla periddica de los
elementos, son muy buenos catalizadores para reacciones de hidrogenacion con la
ventaja adicional de que son estables en presencia de compuestos organo-sulfurados
y HzS. El Molibdeno es ampliamente utilizado en las tecnologias comerciales de
hidrotratamiento; €ste es normalmente promovido por un metal del Grupo VIII,
especificamente Cobalto o Niquel, y dispuesto sobre un soporte de y —alimina. El
catalizador mas comunmente utilizado, es el denominado ‘“‘cobalto-molibdeno”,
normalmente representado como CoO-MoO;/y — Al,O; en su forma oxidada. Un
catalizador estandar comercial contendrd mas del 20% de su peso de CoO y MoO:s.
NiO-MoOs/ y — Al,O3 en lugar del catalizador promovido por cobalto es también

utilizado, especialmente cuando en la carga alimentada a la unidad, se observa un alto

contenido de compuestos nitrogenados (Thomas, 1970).

Los catalizadores de hidrotratamiento deben presentar una gran funcionalidad
catalitica, la cual incluye actividad y selectividad hacia reacciones que pudieran
generalizarse dentro de dos grandes categorias: la Hidrogenacion y la Hidrogenolisis.

Para la remocion de azufre HDS se necesita principalmente de H-, mientras que para
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el proceso de HDN ambos caminos estdn involucrados, sobre todo cuando la
molécula de nitrogeno esta asociada a un anillo aromatico. Los mecanismos
utilizados en las reacciones de hidrodesmetalizacién y hidrodesoxigenacion no se
habian establecido hasta mediados de los afios setenta (Weisser et al, 1973). Rollman
(1982) reportd reactividades de fenoles sustituidos presentes en mezclas que

contenian hidrocarburos sulfurados, nitrogenados y aromaticos.

La formulaciéon de los catalizadores de hidrotratamiento, en cuanto a las
propiedades fisicas y quimicas, tanto del soporte como de la fase activa dependen de
la aplicacion que se requiera, de la naturaleza y reactividad de la carga y de las

condiciones de operacion .

La inclusion de fracciones y crudos mas pesados a las dietas de refinacion ha
traido como consecuencia la necesidad de desarrollar nuevos catalizadores con
diferente funcionalidad. Inicialmente, los catalizadores para el hidrotratamiento de
naftas y destilados eran sélo utilizados para la remociéon de azufre. Hoy en dia, estos
catalizadores deben poseer ademas actividad desnitrogenante. En el caso de los
gasbdleos de vacio, aunado a la exigencia de disminuir los niveles de azufre y
aromaticos, la presencia de metales introduce requerimientos adicionales a los
catalizadores . A continuacion se presentan distintos tipos de catalizadores de

acuerdo a su funcionalidad catalitica:

Hidrodesulfuracion: si bien la naturaleza de la fase activa del catalizador no es
perfectamente conocida, ha sido ampliamente aceptado el hecho de que el estado
activo de los catalizadores es el sulfurado. De una adecuada presulfuracion depende
un 6ptimo desempeinio del catalizador con una alta actividad y estabilidad durante

todo el proceso.
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El proceso de presulfuracion puede realizarse en fase liquida o gaseosa.
Generalmente en fase liquida en las refinerias se utiliza mercaptanos disueltos en

gasoil. La presulfuracion en la fase gaseosa utiliza una mezcla de H, y H»S.

Se ha determinado que la relacion masica, en base atdbmica, r =M1/ (M1+M?2)

determina en cierta manera la funcionalidad catalitica. La actividlad en HDS se
maximiza para valores de r alrededor de 0,3 y 0,4. Este valor depende de si M1 es Co
o es Ni. Por otro lado la Hidrogenacién se maximiza para valores de r en el rango de
0,2-0,3. Esta actividad hidrogenante proporciona un mecanismo para controlar la
deposicion de coque y asi prolongar la vida del catalizador, sin embargo esto hace
sumamente alto el consumo de hidrogeno, de manera que la actividad H™ debe
ajustarse de forma que cumpla los requerimientos econdémicos del proceso (Ho et al,

1993).

Katzer (1975) reporta que la concentracion del elemento promotor sea Co o Ni
en su forma oxidada, estd generalmente comprendida en el intervalo de 2 a 5% en
peso. En el caso del metal activo (Mo), la concentracion de su forma oxidada esta en
el intervalo de 10 a 16% en peso, lo cual al ser sumado coincide con lo reportado por

(Weisser, 1973).

Las condiciones de operacion y las propiedades de la carga son los principales
factores que definen las especificaciones correspondientes al soporte. En principio se
puede apuntar que las mayores exigencias al soporte se refieren a sus propiedades
fisicas. El soporte mas ampliamente utilizado es la alimina, aunque también se
conocen catalizadores soportados sobre silice y silicealimina. La silice ofrece
ventajas en dureza pero varias desventajas en las propiedades quimicas del

catalizador (Weisser, 1973).

Hidrodesnitrogenacion: anteriormente el nitrégeno era parcialmente removido

durante el proceso de HDT, mas no era considerado como de suma importancia; pero
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en las ultimas decadas, la necesidad de catalizadores mas activos y selectivos hacia la
HDN ha ido haciendo cada dia mas imperativa debido a las nuevas regulaciones

ambientales.

La mayor parte de los compuestos nitrogenados del crudo, son del tipo ciclico
y se agrupan en basicos y no basicos. Sin embargo al hidrogenarse, los compuestos
no basicos adquieren caracter basico. Asi los catalizadores comunes de naturaleza
acida como los de craqueo e isomerizacion, son fuertemente envenenados por
compuestos nitrogenados de las fracciones de crudo, dada la naturaleza irreversible

de la adsorcion de algunos de estos compuestos (Kellet, 1986).

Los catalizadores generalmente utilizados para tratar cargas de alto contenido
de nitrogeno son aquellos del tipo NiMo/Al,O;. En este caso el niquel se usa como
promotor, ya que presenta un mayor poder hidrogenante que el cobalto. Se puede
utilizar un catalizador hibrido entre las modalidades de NiMo y CoMo, cuando se

requiere también de un alto nivel de remocidn de azufre (Satterfield, 1970).

La mayoria de los catalizadores de HDN contienen cantidades significativas
de fosforo; ya que este elemento: inhibe la formacion de espinetas de Ni, las cuales
son acumulaciones de dicho metal sobre la superficie del catalizador. La formacion
de espinetas de niquel se traduce en pérdida de actividad del metal; incrementa la
dispersion de metales contaminantes; disminuye la deposicion de coque, promueve la

reaccion de HDN y aumenta la acidez superficial.
Para la reaccion de HDN, al igual que en la de HDS, existe una concentracioén

optima de particula de catalizador en el lecho dentro del reactor. Generalmente, la

relacion Optima promotor sobre metales esta alrededor de 0,4.
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4.4.1) Propiedades Quimicas del Catalizador.

La propiedad quimica mas importante es la formulacion quimica del
catalizador, es decir el tipo y concentracion de la fase activa. Existen propiedades
fisicoquimicas que también son importantes como: la dispersion metalica superficial,

estado de oxidacion de la fase activa, coordinacion de los metales, etc.

4.4.2) Propiedades Fisicas.

A continuacion se describen brevemente algunas de las propiedades fisicas

mas importantes para la seleccion de un catalizador.

Area superficial: representa la superficie que el catalizador exhibe a los reactivos,
tanto externa como interna correspondiente a los poros. Se determina mediante

;. .y . rq. 2 -1
técnicas de adsorcion fisica de gas ( N, o Ar) sobre el solido y se expresaenm’g .

Contenido de humedad: se describe como la cantidad de agua contenida en el
catalizador y que no forma parte de su composicion quimica. Esta determinacion se

realiza tipicamente por medio de analisis termogravimétrico.

Distribucion de poros: relaciona directamente el volumen de poros asociado a un
diametro o radio de poros especificos. Los requerimientos para la determinacion de
tipo de poros, varian de acuerdo a su clasificacion. Los macroporos (> 400 A) son
determinados a partir de la penetracion de mercurio a presiones increméntales. Los
microcoporos (< 40 A), se determinan a partir de las isotermas de adsorcién y
desorcion de nitrogeno, mientras que no existe una técnica definida para la medicion

de los mesoporos.

Volumen real: volumen interno total del catalizador medido por picnometria de

helio. Se expresa en unidades de volumen.
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Volumen aparente o externo: es aquel que es medido por intrusion en mercurio a

presion ambiente. Este no penetra los poros.

Volumen de poros: volumen hueco contenido por las particulas de catalizador.

Diferencia entre el volumen real y el aparente.

Volumen del lecho: todo el volumen ocupado por una masa m de catalizador.

Densidad real: cociente entre la masa de catalizador entre el volumen real que este

ocupa.

Densidad aparente: relacion entre la masa m del catalizador y su volumen

aparente.

Densidades de lecho libre y de lecho compacto: las densidades de lecho libre
(BAD) y de lecho compacto (BCD), permiten predecir cuanta masa de catalizador se

necesitara para el llenado de un reactor determinado.

4.4.3) Propiedades Mecanicas.

Dentro de las propiedades fisicas, existe una serie de propiedades que por
influir directamente sobre la resistencia del catalizador a la manipulacion, son mas
bien llamadas propiedades mecénicas:

Resistencia de pastilla: la presion a la cual una pastilla de catalizador se rompe,

cuando se le somete a la aplicacion de una fuerza en su seccion transversal. Rango

recomendado: 3 - 6 Kgf past.
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Resistencia del lecho: se define la resistencia que tiene el catalizador a soportar
fuerzas, producidas bien sea por su propio peso o por el peso de la alimentacion

entrante al reactor. Rango recomendado: 10 —15 Kgf cm™.

Pérdidas por abrasion: es mediada como el porcentaje de finos producidos por la

abrasion. Rango recomendado: 0,1 — 0,5 % p finos.

4.4.4) Catalizadores para promover reacciones de hidrodesulfuracion e

hidrodesnitrogenacion en forma simulténea.

En estas dos reacciones, al ser utilizado un reactor de lecho fijo, el catalizador
debe presentar una forma, tamafio y propiedades mecanicas adecuadas. La forma
tipicamente utilizada es de extrudados que pueden ser en forma de trébol de tres o
cuatro 16bulos, de 1,5 a 3mm de didmetro y de 4 a 5 mm de longitud. Estas formas
permiten mejorar la distribucion de los metales depositados durante el
hidrotratamiento. En el caso particular de condiciones de alta severidad, donde se
requieren catalizadores de mucha dureza, se recomienda el uso de catalizadores cuya

forma tienda a ser esférica (Katzer, 1979).

El efecto de la distribucion de los poros y el area superficial sobre la actividad
catalitica no parece ser tan significativo en el caso de HDN como ha sido observado
para HDS, en cuyo caso se ha encontrado una fuerte dependencia con el area

superficial (Katzer, 1979).

Tanto la silice como la silicealimina se emplean cuando se requiere de
una
caracteristica adicional en el soporte, puede ser dureza o una mayor acidez. Con

respecto a ésta tltima se deben considerar dos aspectos fundamentales:
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Una acidez muy fuerte podria llegar a facilitar la ruptura del enlace C-N, sin
mucho consumo de hidrégeno, pero asi mismo aumentaria la ruptura del enlace
C-C y la formacion de precursores de coque, favoreciendo la desactivacion.

Una amplia distribucién de fuerza acidica favorece la adsorcion de compuestos de
distinta basicidad. De lo contrario, se presentara selectividad por adsorcion
competitiva, lo que provoca que las reacciones de HDN inhibird competitivamente las

de HDS.

A medida que aumenta el contenido de los metales en su forma activa
(Co-Mo-S 6 Ni-Mo-S) en la superficie de catalizador, se estard favoreciendo la
formacion de la llamada fase activa. El aumento de alguno de estos compuestos
unilateralmente, cambiara la funcionalidad catalitica. Por ejemplo, un aumento en la
cantidad superficial de Ni inclinara la actividad hacia la HDN, asi como un aumento
de Mo se inclinara hacia la HDS. Sin embargo y en vista de que la actividad
catalitica también estd determinada por la reactividad de la carga, la necesidad de un

ensayo catalitico es indiscutible.

Para la escogencia de un catalizador apropiado para el hidrotratamiento de una
fraccion especifica, debe considerarse fundamentalmente su actividad y estabilidad
catalitica, su costo ($/Lb), sus propiedades fisicas y mecanicas (densidades y
resistencia del lecho) y finalmente el escenario donde dicho catalizador va a ser

utilizado. Con relacion al Gltimo punto cabria considerar dos situaciones:

Una operacion poco de flexible, cuyo objetivo sea obtener un producto con un

determinado contenido de azufre, sin darle importancia al resto de sus propiedades.
Una operacion con mayor flexibilidad, cuyos objetivos pudieran ajustarse

segun las exigencias del mercado: desulfuracion, preparacion de cargas a craqueo

catalitico, hidroconversion a destilados, etc.
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Costo de catalizador: se estima segun la siguiente ecuacion:

CIF-D-V)+Ccd
F-(t+tp)

cc- ! Ec (4.4.1)

Calidad de productos: se debe considerar ¢l efecto del producto hidrotratado
como alimentacién a otras unidades, como es el caso del FCC. Se debe tomar en
cuenta la calidad y el rendimiento en productos deseados de esas unidades. Este

parametro es muy importante en el presente estudio.

Actividad del Catalizador: ésta puede ser representada de dos maneras, como la
velocidad espacial requerida para obtener la especificacion deseada del producto o la
temperatura requerida para cumplir con el mismo objetivo. Mayormente los estudios
de la actividad de un catalizador por tiempo de operacion se realizan en plantas
pilotos, en donde se obtienen multiples parametros como el nitrégeno total, azufre

discriminado, utilizando distintos catalizadores para una misma carga.

Consumo de Combustible: al utilizar catalizadores de una gran actividad, se
disminuyen los consumos de energia dentro de la planta, ya que las temperaturas de
operacion necesarias para cumplir con los requerimientos de calidad serdn menores.
Entonces se hard menor la alimentacion de combustible a los hornos de

calentamiento.

Propiedades mecanicas: son de gran importancia ya que a partir de ellas se mide
la tendencia del catalizador a fracturarse. Al fraccionarse las particulas, crean un
aumento de la caida de presion en el reactor, lo que puede conducir a un cambio del

catalizador antes de su desactivacion.

La resistencia de lecho puede considerarse como la capacidad de un lecho de

particulas a soportar esfuerzos mecanicos a que puede ser sometido por efecto de la
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presion en un reactor; mientras que, la resistencia de particula, esta asociada al efecto

que ejerce la presion sobre la particula de catalizador en si.

Vida del Catalizador: se debe realizar una estimacion de la duracion del
ciclo de operacion de cada muestra de catalizador, a partir de datos generados en
planta piloto. Es necesario considerar el tipo de alimentacion, la especificacion del

producto y la temperatura final del ciclo, ademas de las otras variables de operacion.

Fuente: HDT/HDS Shell Guide (1988).

4.4.5) Activacion del Catalizador.

Storck (1993) reporta lo siguiente: “El componente activo de los catalizadores
de hidrotratamiento es el cobalto, el niquel y el molibdeno en su estado sulfurado. Sin
embargo, debido al hecho de la fabricacion y a que los sulfuros presentan tendencia a
la combustion espontdanea en condiciones atmosféricas, éstos son vendidos bajo su
forma oxidada. Por lo tanto es necesario realizar una serie de operaciones que tengan
por objeto acelerar la transformacion de oOxidos en sulfuros, que son la forma
catalitica estable, evitando perder la actividad potencial del catalizador durante esa
operaciéon”.  En conjunto estos procedimientos son muy importantes porque

determinan la actividad futura del catalizador dentro del reactor.

Dentro del procedimiento de activacion se pueden distinguir basicamente tres

etapas:

i. Secado: dada la naturaleza higroscopica de la alimina, ésta absorbe gran
cantidad de humedad, la cual debe ser retirada antes de comenzar la operacion. Este
procedimiento se debe hacer con mucha cautela ya que de aplicar una evaporacion
brusca, el catalizador podria fraccionarse. Se recomienda un gas seco (aire, nitrogeno,

hidrégeno) con un control estricto de temperatura.
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ii. Mojado: tiene como objeto prevenir una mala distribucién en el lecho por

presencia de areas secas. Se utiliza el corte de crudo que se va luego a tratar.

iii.  Presulfuracion: el procedimiento de sulfuracion de los catalizadores de
hidrotratamiento consiste esencialmente en: Primero, poner en contacto al catalizador
con H,S u otro agente sulfurante a una temperatura ubicada entre 200-250° C hasta
que la presion parcial del H,S en el efluente sea menor de 0,03 bar. Luego,
incrementar la temperatura del lecho gradualmente hasta los 300°C, manteniendo la

presion parcial del H,S constante en el efluente.

Durante la presulfuracion compiten las reacciones de reduccion y sulfuracion de
los metales promotores. La ocurrencia de una u otra reaccion depende principalmente

de la temperatura de operacion y de la atmosfera existente.

Las especies que se buscan formar durante la presulfuracion son NizS,, MoS,,
y CooSs; ya que, éstas son las que presentan mayor actividad para las reacciones de

HDS y HDN.

Aunque se ha comprobado que el grado de sulfuraciéon aumenta con la
temperatura, es recomendable llevar a cabo el procedimiento a bajas temperaturas

para minimizar la coquificacion.

Debido a la alta exotermicidad de todas las reacciones involucradas, se da la
posibilidad de puedan ocurrir aumentos de temperatura en el lecho catalitico, lo cual

debe ser controlado para proteger al mismo.
Los agentes presulfurantes son compuestos organicos que liberan H,S a bajas

temperaturas. Es conveniente dosificar convenientemente con el agente presulfurante,

de manera que se pueda controlar el efecto exotérmico de la reaccion.
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Algunos de los agentes presulfurantes mas utilizados son:

Etil Mercaptano (EM).

Sulfuro de Hidrogeno (H,S).
Normal Butil Mercaptano (n-BM).
Disulfuro de Carbono (CS;).
Dimetil Sulfuro (DMS).

Dimetil Disulfuro (DMDS).

Dietil Sulfuro (DES).

Una fraccion de gasodleo incluyendo a la que se necesita, puede utilizarse como
agente presulfurante si reune ciertas condiciones. Se necesita de una fraccion de
hidrocarburo con una cantidad considerable de azufre (mas de 1,5%), con muy poca

cantidad de inhibidores, principalmente compuestos poliaromaticos.

4.5.- Cinética del proceso de Hidrotratamiento.

Los estudios cinéticos del proceso de HDT tienen doble interés; primero, ellos
proveen informacion acerca de los mecanismos de reaccion y segundo y muy
importante ayudan a resolver problemas de ingenieria, como por ejemplo, la
determinacion del tamafio 6ptimo de un reactor [HDT/HDS Process Guide, 1988].
Debido a la complejidad del sistema de reaccidon solo una parte de éste es

normalmente considerada en el modelaje (Nguyen et al, 2003).

La mayoria de las reacciones quimicas son consideradas como cataliticas.
Ellas son aceleradas drasticamente por los catalizadores, sea de manera homogénea o
de manera heterogénea (Somorjai, 1995). Para el estudio de la catalisis heterogénea,

se han propuesto dos principales mecanismos, el mecanismo de Langmuir-
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Hinshelwood y el de Eley-Rideal (Van Parijs et al, 1986). En el mecanismo
propuesto por Langmuir y Hinshelwood, las dos especies reaccionantes son
quimiosorbidas (adsorcion quimica) en la superficie del catalizador antes de que la
reaccion tome lugar, mientras que en el mecanismo de Eley-Rideal, una especie
reacciona directamente desde la fase gas con las especies quimiosorbidas (Hu et al,

2002).

4.5.1) Cinética de Hidrodesulfurizacion.

Las hidrodesulfurizacion de compuestos organosulfurados es de caracter
exotérmico y esencialmente irreversible bajo las condiciones de operacion empleadas
industrialmente (Girgis, Gates, 1991). Las constantes de equilibrio de estas reacciones
decrecen con un incremento de la temperatura consistentemente con la exotermicidad
de HDS, pero valores mucho menores que 1 solo se dan a temperaturas muy
superiores a las requeridas o utilizadas en la practica (Girgis, Gates, 1991). De lo
dicho anteriormente se desprende que, en un muy amplio rango de temperaturas (altas

presiones), se pueden considerar las reacciones de HDS como irreversibles.

La remocién del azufre ocurre con o sin hidrogenacion del anillo
heterociclico. Los mecanismos que involucran una primera hidrogenacion del anillo
pueden ser afectados por la termodinamica, ya que la hidrogenacion de los anillos que
contienen los atomos de azufre estd limitada (con respecto al equilibrio) a las

temperaturas practicas del proceso de HDS.

Chowdhury et al (2002) reporta que aunque muchos estudios se basan en
determinar la cinética y en los mecanismos de desulfuracion de compuestos modelos
como DBT, 4,6 DMDBT, estos no pueden ser utilizados para predecir el proceso
completo de desulfuracion de combustibles, ya que en ellos no se consideran muchos
factores como la inhibicion producida por productos de otras reacciones que ocurren

en el sistema de forma simultdnea, como por ejemplo el NH; producido en HDN.
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Diversos autores, entre ellos Chowdhury et al (2002), Korsten et al (1996) y
Rodriguez, Ancheyta (2003), adoptan la forma de la ecuacion cinética propuesta en
el mecanismo de Langmuir-Hinshelwood para sus investigaciones en HDS. Dicha

ecuacion tiene la siguiente forma:

cs)es,) @5.)

(1+ks.CS )

Nips = kHDS

Una vez que se adopta esta ecuacion para el estudio cinético de HDS, cada
autor toma diferentes consideraciones de acuerdo a los objetivos planteados. Estas
consideraciones se basan principalmente en las dimensiones del reactor a utilizar y las

condiciones de operacion del proceso.

Las velocidades con las que se llevan a cabo estas reacciones quimicas
disminuyen al aumentar el tamafo y complejidad de las moléculas organosulfuradas
presentes en las fracciones de hidrocarburo Korsten et al (1996). Para la utilizacion de
este modelo se debe considerar que el factor de eficiencia de mojado del catalizador

es constante a lo largo del reactor Chowdhury et al (2002).
Parametros de reaccion de HDS.-

Farag et al (2000) y Kabe et al (1993) estudiaron el proceso de HDS de DBT,
4-MDBT y 4,6-DMDBT y publicaron parametros cinéticos para las expresiones de
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velocidad de HDS de dichos compuestos. Estos parametros son la Ea y Ao que se

muestran en las tablas 4.4 y 4.5.

Tabla 4.4.- Parametros de la ecuacion de Arrhenius para la reaccion de HDS via

hidrogendlisis.

Ea Ko
Compuestos  (kcal/mol) (m® /(kmol.kcat.s)*)

BT 22,40 4,80E+09
DBT 31,71 1,17E+13
4-MDBT 33,12 1,33E+14
4,6-DMDBT 45,92 2.20E+17

Tabla 4.5.- Parametros de la ecuacion de Arrhenius para la reaccion de HDS via

hidrogenacion.

Ea Ko
Compuestos  (kcal/mol) (m® /(kmol kcat.s)**)

DBT 26,12 1,70E+10
4-MDBT 24,84 3,04E+15
4,6-DMDBT 12,62 5,79E+07

* unidades de Ko reportadas Farag et al (2000).
** unidades de Ko reportadas Kabe et al (1997).
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Rendimiento en HDS a escala industrial.-

Para los reactores adiabaticos de las unidades de HDT a escala industria,l se han
propuesto modelos cinéticos como el que se muestra a continuacion. El desarrollo de

estos modelos se fundamenta en las siguientes suposiciones:

Balances de masa efectuados en reactores de lecho fijo, sobre la base de un
régimen de flujo tipo piston.
Reacciones quimicas cuyo comportamiento cinético se describe “globalmente”

mediante un orden de reaccidon “N”.

Bajo estas suposiciones y considerando empiricamente el efecto de la presion parcial
de hidrogeno y la relacion del flujo de gas con el flujo de la carga liquida, el modelo

cinético en hidrodesulfuracion adquiere normalmente la siguiente forma:

o1 KeXP(_ %n)PHza(G%)b

Sp Sc LHSV

(4.5.2)

La experiencia basada en resultados de pruebas de planta piloto indican que
los parametros E, a y b, son independientes de los distintos pardmetros, como el tipo
de carga y el catalizador utilizado. El factor pre-exponencial depende en gran medida
del tipo de carga de alimentacion y de la actividad catalitica en HDS [FCC Pretreat
Workshop, 1988].

4. 5. 2) Cinética de Hidrodesnitrogenacion.
Existen dos clases principales de compuestos nitrogenados formados por

anillos heterociclicos a considerar en la cinética de la hidrodenitrogenacion, los

basicos y los no-basicos. Los compuestos no heterociclicos (cadenas alquilicas) no
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son considerados, dado que ellos reaccionan de una manera mucho mas facil y rapida

con el hidrégeno para producir hidrocarburos y amoniaco (Girgis, Gates, 1991).

Mann et al (1987) encontrd que el catalizador Ni-Mo/Al,O3 era mejor para
remover el nitrogeno, aunque su desempefio era pobre para HDS. Este reporté que las
reacciones de HDN sobre dicho catalizador siguen una cinética de pseudo primer
orden. Asi mismo, Diaz-Real et al (1993) ajusto satisfactoriamente data disponible de
un proceso de HDN por medio de un modelo de pseudo primer orden (Girgis, Gates,

1991).

Los estudios con compuestos modelos aunque aclaran aspectos fundamentales
del proceso HDN, no pueden proveer informacion acerca de la situacion bajo
condiciones de proceso con VGO donde reaccionan compuestos nitrogenados basicos
y no-basicos simultdneamente. En adicion a esto, la situacion se hace mas compleja
por el hecho de que ademads de los nitrogenados basicos presentes originalmente en la
carga, durante el proceso se generan otros a partir de compuestos no-basicos por
medio de hidrogenacion (Bej et al, 2001). De acuerdo a lo antes expuesto se tiene que
la reaccion se da de la siguiente manera:

Nyg kNB
Nitrogenado no basico — nitrogenado basico —» amoniaco + hidrocarburo

Donde knys y Kngson las constantes cinéticas aparentes para cada reaccion.

Ademas del esquema de reacciones consecutivas presentado, un esquema de
reaccion simplificado que considera al nitrogeno total alimentado en la carga es

generalmente propuesto para la HDN de VGO de la siguiente forma:

TM)I

Nitrogeno total en la carga — nitrogeno total en el producto.

Donde kyr es la constante cinética aparente para dicha reaccion.
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La conversion de compuestos nitrogenados no basicos a basicos, asi como la
remocion de nitrogeno total presente en gasodleos pesados puede ser descrita por un

simple modelo de ley de la potencia, cuya expresion cinética es la siguiente:

ro [ko('l-'r_o] exp{(‘_saj(% - %)H(CA)” c,) Ec (45.3)

Bej et al (2001) propuso la siguiente ecuacion derivado de aplicar la ley de la

potencia a un mecanismo de pseudoprimer orden:

M { L1 }LHSV Ec (4.5.4)
NN

El valor del orden de reaccion, n, depende del rango de ebullicion de la fraccion de

petroleo asi como de los tipos de compuestos nitrogenados presentes Bej et al (2001).

Para la cinética de primer orden mostrada en la ecuacion 3.5.3 Bej et al (2001)

hallo los siguientes resultados para distintos ordenes de reaccion:

Tabla 4.6.-Ordenes de reaccion de HDN obtenidos por Bej et al (2001)

Valores de R?

HDN de n=1,0 n=1,5 n=2
Nitrogeno total 0,934 0,995 0,979
Nitrégeno No-basico 0,904 0,989 0,972.
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Para distintas temperaturas se obtienen valores de las constantes Ky 'y

Ky, por medio de la ecuacion 4.5.4 para la hallar ky  se utiliza la siguiente ecuacion:

—dNys r =Ky, (CNNB )” _kNB (CNB )n Ec (4.5.5)

dt  HoNs

Parametros cineticos de HDN.-
Yang, Satterfield (1984) y Koltai et al (2001) determinaron los pardmetros
cinéticos para la desnitrogenacion de varios compuestos de nitrogeno. Estos valores

se muestran a continuacion:

Tabla 4.7.- Parametros de Arrhenius para la reaccion de HDN.

Ea ko*
Reactivo Producto (Kcal/mol) (m® /(kmol.kcat.s))
Quinolina 1,2,3,4-THQ 08,82 6,46E+02
1,2,3,4-THQ  Quinolina 27,68 3,88E+08**
Quinolina 5,6,7,8-THQ 19,19 9,95E+03
5,6,7,8-THQ  Quinolina 54,04 1,17E+16%**
1,2,3,4-THQ DHQ 13,83 3,87E+03**
DHQ 1,2,3,4-THQ 57,51 7,44E+19
5,6,7,8-THQ DHQ 06,66 5,94E+00
DHQ 5,6,7,8-THQ 44,50 3,04E+14%**
DHQ n-PCH 38,65 1,62E+12%*
Carbazol HHC 19,19 5,49E+05%*
HHC Carbazol 54,04 2,07E+16
HHC n-HB 41,12 5,14E+11

*Dimensiones reportadas por Koltai et al (2001).
**Dimensiones de Ao (m’/(kcat.s))

72



El desarrollo de los modelos cinéticos utilizados para predecir la remocion de
nitrogeno a escala industrial se fundamenta en las mismas suposiciones utilizadas
para HDS. La prediccion del nivel de nitrégeno en el producto cobra gran interés para
el VGO, dado que éste se valoriza como alimentacion para el proceso de FCC, y los

compuestos nitrogenados basicos afectan la accion del catalizador de dicha unidad.

Bej et al (2001) reporta energias de activacion de 80 y 74 kJ/mol para no
basicos a basicos respectivamente. Kwak et al reporta que una Ea de 94 kJ/mol y
n=1,7. Yang, Satterfield (1984) reportan Ea entre 76 y 98 kJ/mol para fracciones de

hidrocarburo de distinta procedencia.

Se ha encontrado que la remocion de nitrogeno en destilados de vacio durante
el hidrotratamiento a escala industrial sigue una cinética de segundo [FCC Pretreat

Workshop, 2003]. El modelo cinético de HDN sigue generalmente la siguiente forma:

1 1 Kexp(-E/EIT)PH,*(GT/C)

Np Nc LHSV

Ec  (4.5.6)

La experiencia basada en resultados de pruebas de planta piloto indica que los
parametros E, a y b, son independientes de los distintos parametros, como el tipo de
carga y el catalizador utilizado. El factor pre-exponencial depende en gran medida
del tipo de carga de alimentaciéon y de la actividad catalitica en HDN [HDT/HDS
Process Guide, 1988].

4.5.3) Cinetica de saturacion de aromaticos.
Las reacciones de hidrogenacion de hidrocarburos aromaticos son reversibles,

con conversiones de equilibrio de hidrocarburos siempre menores al 100% bajo las

condiciones normales de operacion. Como todas las reacciones involucradas en HDT
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son también exotérmicas y la extension de la reaccién en el equilibrio decrece al

incrementar la temperatura (Girgis, Gates, 1991).

Se han realizado multiples estudios acerca de la determinacion de mecanismos
cinéticos de las reacciones de hidrogenacion de compuestos aromaticos modelos, los
cuales aunque describen de cierta manera lo que ocurre dentro del proceso no pueden

describirlo por completo (Chowdhury et al, 2002).

Aunque algunos trabajos pioneros han reportado evaluaciones de la cinética y
los mecanismos de reaccion de mezclas complejas y polinucleares de compuestos
aromaticos, Chowdhury et al (2002) es el primero en proponer un modelo
generalizado para un reactor en el que se trate simultdneamente la hidrogenacion de
aromaticos y las reacciones de HDS. Dicho autor ajustd datos cinéticos para mono,
di y poliaromaticos de acuerdo no a la cantidad de anillos presentes en cada
compuesto si no al grado de hidrogenacion, es decir si se coparon con hidrégeno mas
de dos anillos, esa reaccion se tomara en cuenta en la cinética de los poliaromaticos.

En forma generalizada representan las reacciones de la siguiente manera:

k_ .
poli
Poliaromatico + H2 _—— piaromatico

k—poli

k .
di )
Diaromatico + 2 H, —= Monoaromatico

k—di

k

mono
Monoaromatico + 3 H2 —=——= Naftaleno
k

-mono

Las ecuaciones que se muestran a continuacion, representan las velocidades

de reaccion que fueron utilizadas en dicho estudio para describir la HDA:

Footi = —K0ii C poii PI—T: +K i Cy (4.5.7)
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li = _kdicdi PFT: + k—dic (4'5'8)

mono

Frono = ~KunonoCuroro Pt + K nonoC (4.5.9)

mono mono = mono —mono ~ naft

Por otro lado Rodriguez, Ancheyta ( 2003) utilizan la cinética propuesta por

Yui y Sanford, para estudiar la conversion global de los compuestos aromaticos:

Mipa :kprZCA _kr(l_CA) (4-5-9)

La hidrogenacion de aromaticos a escala industrial es una reacciéon quimica
que generalmente presenta dificultades para ser modelada matemadaticamente. La
dificultad radica en que ocurren dos reacciones en forma simultanea; es decir una
cinética reversible entre la reaccion de hidrogenacion de aromaticos y la inversa de

deshidrogenacion.

Badra y colaboradores (1988) reportan un modelo sencillo que viene dado por

las siguientes ecuaciones:

kr

AR+ (f xPH,™)

(4.5.10)

kr +kf x PH,*°
LHSV

ARp = ARe+ (ARC — ARe) x exp[— J (4.5.11)

Las constantes cinéticas se calculan mediante:
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kr = kro x exp(— E% o EIT) (4.5.12)

kf = kfo x exp(— B EIT) (4.5.13)

Los pardmetros cinéticos incluidos en el anterior modelo dependen del tipo de

carga, Badra et al (1988) reporta valores para distintas cargas.

4.6.- Tipos de Reactores y Fluidodinamica.

En los procesos de hidrotratamiento se utilizan reactores trifasicos, es decir,
reactores en los cuales una fase gaseosa y una fase liquida se ponen en contacto con
una fase solida constituida por el catalizador. El andlisis y disefio de estos reactores se
complica debido a varios factores, tales como la transferencia de masa, la difusion
interparticula, el mezclado axial y el mojado parcial de las particulas de catalizador
(Satterfield, 1970). La comprension de los aspectos basicos de los sistemas trifasicos
y el desarrollo de procesos racionales de disefo, ha sido ampliamente estudiado desde
mediados del siglo XX. Dudokovic et al (1976) realizé un extenso compendio de las
distintas modalidades de reactores utilizadas para diversos procesos cataliticos. A
continuacion se describiran los distintos tipos de reactores trifdsicos empleados, y se
analizaran algunos aspectos fluidodindmicos asociados a los reactores usados en las

unidades HDT/HDS:

4.6.1) desplazan a través de un lecho fijo de particulas. Existen tres

modalidades:
Flujo cocorriente conocidos como “trickle-bed” o de escurrimiento.

Flujo descendente de liquido y ascendente del gas.

Flujo cocorriente llamado “Empacados de burbujeo”, ambas fases ascendentes.
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Los reactores “trickle-bed” son los mas utilizados en HDT. En estos, el
liquido constituye la fase dispersa y fluye hacia abajo en forma de pelicula sobre la
superficie del catalizador, mientras que el gas es la fase continua. Esta configuracion
es preferible, ya que, permite el tratamiento de flujos mayores en la unidad. Existen
marcadas diferencias entre los reactores de escurrimiento y los de burbujeo, entre

estas tenemos:

En los reactores trickle-bed que operan con bajos flujos de liquido parte del lecho
catalitico podria no estar mojado, lo que puede ocasionar puntos calientes,
incrementos incontrolados de temperatura y baja utilizacion del catalizador. En los de
burbujeo la distribucion de liquido es mejor por lo que el catalizador permanece
mojado, aumentando asi la efectividad cuando el reactante limite estd en la fase

liquida.

La caida de presion es menor en los reactores de flujo descendente, ya que no la
fase gas no debe vencer una columna de liquido para fluir dentro del lecho, lo cual
reduce los costes de bombeo y la variacion de la presion parcial de hidrogeno por

longitud de reactor.

La presencia de liquido en los reactores de burbujeo, ayuda a prevenir la

deposicion de coque sobre el catalizador.
La transferencia de calor es mas eficiente en los reactores de burbujeo debido a la

mayor presencia de liquido y retromezclado axial.

En su estudio Satterfield (1975), sefiala que Takematsu y Parsons estudiaron la
desulfuracion de un gasoéleo en un reactor de lecho fijo a escala piloto en flujo

ascendente y flujo descendente, encontrando una mayor desulfuracion en estos
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ultimos. En este modo de operacion los componentes de bajo punto de ebullicion que
generalmente son los mas reactivos, pasan a la fase vapor y recorren el lecho mas
rapido que los elementos mas pesados que lo atraviesan lentamente, maximizandose

asi el tiempo de residencia de las fracciones mas pesadas.

4.6.2) Reactores de lecho movil:

En este tipo de reactor el catalizador se encuentra en suspension. Dependiendo

del mecanismo por el cual el catalizador se mantiene en movimiento, se clasifican en:

Reactores “slurry” agitados mecanicamente.

Reactores “slurry” de burbujeo. Las pequefias particulas se mantienen
suspendidas debido a la agitacion inducida por el gas.

Reactores de lecho fluidizado, el catalizador se mantiene suspendido por el gas y

el liquido en flujo ascendente.

Los reactores “slurry” tienen la ventaja de mayor eficiencia en la transferencia
de calor y masa, y una distribucion uniforme de catalizador, aunque en ellos se

observa un desgaste considerable de catalizador y altos requerimientos energéticos.

Dentro del sistema de los reactores trifasicos, deben ocurrir una serie de pasos
antes de que las especies se conviertan en los productos deseados. Se debe dar en
primer lugar, transferencia de masa de la fase gas al liquido, del seno del liquido al
catalizador, y difusiéon en los poros de catalizador, donde ocurren las reacciones
quimicas. Los procesos de transferencia de masa son generalmente mas rapidos en
los reactores tipo “slurry” dado que las particulas son mas pequefias lo que hace mas
eficiente al catalizador, pero la cantidad de catalizador por unidad de volumen que se
puede usar en estos reactores es mucho menor, haciendo menos eficiente al reactor.
De lo ultimo se desprende que, la velocidad de reaccion por unidad de volumen del

reactor es menor en reactores tipo “slurry”, mientras que la velocidad por unidad de
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peso de catalizador es mayor, comparandolo a un reactor de lecho fijo tipo “trickle

bed” (Herskowitz, 1985).

Adicionalmente a la transferencia de masa, la velocidad de reaccidon también
depende de los patrones de mezcla de las fases liquida y gaseosa. En este sentido, los
reactores de lecho fijo se aproximan al comportamiento de flujo piston, y los de lecho
movil presentan retromezclado de la fase liquida, lo que desfavorece la velocidad con

que se de la reaccion.

Por lo anteriormente mencionado se concluye que si se desea una alta
conversion de la fase liquida, los reactores de lecho fijo son preferibles a los de lecho

movil.

4.6.3) Fluidodinamica de reactores de lecho fijo con flujo cocorriente

descendente:

Como ya se menciond anteriormente los reactores de flujo cocorriente
descendente de gas y liquido son los mas utilizados en los procesos de
Hidrotratamiento. El disefio de estos reactores necesita del conocimiento de la
hidrodindmica del flujo, asi como también de los parametros interfaciales de
transferencia de masa gas-solido-liquido (Goto, Smith, 1975). La practica comun de
disefio se basa en la utilizacién de correlaciones empiricas para los parametros
mencionados y una cantidad importante de estudios de escalamiento (Shah, 1999). El

estudio de escalamiento es esencial por las siguientes razones:

1. El desarrollo de las correlaciones ha mostrado dependencia de un gran nimero
de factores como la cinética, el tamafio y la forma del catalizador, la tension
superficial, la mojabilidad, flujos de gas y liquido, que parecen tener un efecto

considerable sobre la operacion de los reactores.
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2. Aunque las correlaciones se basen en catalizadores y fluidos similares
a los del reactor comercial, y éstas cubran todo el intervalo de condiciones de
operacion del mismo, existe el problema de la manera en que el catalizador sea
empacado y como se configuren los distribuidores de gas y liquido, hace que los
patrones de flujo en un reactor comercial puedan ser muy diferentes a los de planta

piloto, de donde se extraen las correlaciones (Shah, 1999).

3. Muchos aspectos bdsicos de los reactores “trickle-bed” ain no se

comprenden del todo, lo que hace dificil su disefio.

» Regimenes de flujo descendente cocorriente: para caracterizar un sistema de
reaccion, se hace necesario conocer el régimen fluidodindmico presente, ya que éste
junto con otros parametros como la caida de presion, la distribucion del liquido, y la
transferencia de masa y calor son fundamentales para el disefio y escalamiento de

estos reactores.
En este tipo de reactores se observan distintos regimenes de flujo al variar las
velocidades de liquido y gas, y las condiciones de proceso. Korsten y colaboradores

(1996) los clasifican en:

a) Flujo continuo de gas o ‘“trickel-flow”: A flujos de gas y liquido

suficientemente bajos, el liquido se escurre sobre el lecho de catalizador en pelicula
laminar o en formas de gotas o “rios”, y el gas fluye a través de los espacios vacios.

b) Flujo ondulante o “rippled flow”: ¢éste régimen es una etapa de

transicion, que se crea al aumentar gradualmente el flujo de gas continuo a régimen
pulsante. En ¢l el liquido se mueve en forma turbulenta con formacidén de numerosas
ondulaciones pequeinias.

C) Flujo pulsante: ocurre a flujos relativamente altos de ambas fases

cuando el liquido retenido por fuerzas capilares entre las particulas es expulsado

periodicamente al excederse la caida de presion en estos sitios.
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d) Flujo “spray”: ocurre cuando el flujo de gas es alto y el de liquido
bajo. El gas constituye la fase continua que acarrea al liquido en forma de pequefias
gotas.

e) Burbujas dispersas: cuando el flujo de liquido es muy alto en

comparacion al de gas el lecho se llena de liquido y el gas pasa en forma de burbujas,
si se aumenta aun mas el flujo de gas entonces la burbujas se vuelven de tamafio

irregular.

Un punto muy importante que debe ser considerado, es el de la distribucion de
lafase liquida en el lecho de catalizador. Diversos aspectos como la forma en que se
empacod el catalizador, el disefio de los distribuidores o reacciones altamente
exotérmicas pueden ser causantes de una mala distribucion de liquido, lo cual puede
llegar a tener un efecto considerablemente negativo sobre el comportamiento del
reactor. La canalizacidon y las zonas o puntos calientes dentro del reactor, deben ser
evitados, por lo que se debe ser cuidadoso con el disefio del distribuidor de entrada,
en la forma en que estan orientadas las particulas en el lecho, y con la vaporizacion

del liquido a lo largo del lecho (Ng et al, 1989).

Charpentier, Favier (1975) estudiaron los sistemas espumantes en el proceso
de HDS. Ellos notaron que en presencia de flujo de gas rico en hidrogeno, en el
queroseno, en el gasoleo desulfurado y en el no desulfurado, se observa una marcada
tendencia a formar sistemas espumantes, mientras que otros compuestos como la
gasolina no presentan este fenomeno. Sin embargo no fue posible relacionar esta
tendencia con parametros fisico-quimicos, es decir, la formacién de espuma no es
unica e inequivocamente dependiente de algunas de las propiedades del fluido como
por ejemplo la tension superficial (Ng et al, 1989). Para aceites espumantes la
seleccion de condiciones de operacion se complica debido a las altas caidas de
presion producidas por regimenes interactivos a bajos flujos de ambas fases. En los
sistemas espumantes aparecen dos nuevos regimenes de flujo que vale la pena

nombrar, régimen espumante y espumante-pulsante.
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= “Holdup de liquido”: se denomina ‘“holdup” de liquido (HL) a la fraccion

volumétrica de liquido presente en el rector. Este viene dado por la razon entre el
volumen de liquido y el volumen de catalizador. Si se considera el volumen del lecho
igual al volumen ocupado por el catalizador cuya fraccion seria (HS) + volumen del

liquido (HL) + volumen del gas (HG), entonces: HL+HG+HS=1 (Satterfield, 1970).

Existe una fuerte relacion entre el holdup de liquido y la caida de presion en el
reactor. Este parametro también influencia sobre otros pardmetros, como el mojado
del catalizador, el espesor de la pelicula de liquido alrededor del catalizador y por

tanto, sobre la transferencia de calor desde el catalizador hacia los fluidos.

= Caida de presion: ademas del costo de los reactores, el costo de los

compresores de gas en un esquema de HDT puede ser sustancial. Por ello, es
importante predecir de la forma mas exacta posible la caida de presion a través de los
reactores para evitar sobredisefar o peor aun subdisenar los compresores asociados a

la unidad (Korsten et al, 1996).

Existen numerosas publicaciones que presentan correlaciones para estimar la
caida de presion en sistemas trifasicos con flujo cocorriente descendente, para fluidos
espumantes y no espumantes en las regiones hidrodindmicas que corresponden a

régimen de escurrimiento y régimen pulsante.

= Eficiencia de mojado: la eficiencia de mojado es la fraccion de la superficie

externa de las particulas de catalizador que esta cubierta de liquido. Esta depende de
una gran cantidad de variables del sistema como son los fluidos de gas y liquido, el
tamafio y la forma de las particulas de catalizador, la porosidad del lecho, la densidad,

la tension superficial y la viscosidad del liquido.
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Su importancia reside en que cuando el reactante limitante no es volatil, como
en el hidrotratamiento de gasdleos de vacio, la disminucion de la eficiencia de
mojado reduce la velocidad de reaccion, ya que disminuye la transferencia de masa

liquido-soélido y la superficie activa del catalizador.
Aunque la determinacion experimental directa de la eficiencia de mojado es
dificil, la data con que se cuenta hasta el momento indica que este parametro aumenta

al aumentar el flujo de liquido, normalmente varia entre 0,6 y 1.

= (oeficientes de transferencia de masa: indican la velocidad de transporte

de los reactantes liquidos y gaseosos a las particulas de catalizador, por lo que

gobiernan la efectividad del proceso y del catalizador.

Considerando una particula de catalizador de un reactor en régimen de
escurrimiento, el reactante gaseoso puede llegar por medio de dos rutas: a través de la
porcion no mojada del catalizador o disolviéndose en el liquido para luego difundirse
hacia la superficie de la particula. Sea volatil o no, parte del liquido pasa al
catalizador por medio de la interfase liquido-sélido. Entonces se necesita de los
coeficientes de transferencia de masa gas-liquido, liquido-sdlido y sélido-gas para

realizar un estudio detallado (Goto, Smith, 1975).
Existen numerosas correlaciones para estimar los coeficientes de transferencia
de masa promedios del lecho total, estas fueron desarrolladas a partir de datos

obtenidos en planta piloto (Shah, 1975).

. Efectividad del catalizador: ademas de la difusion y la reaccion interna, la

velocidad de transferencia de masa externa también influye sobre la eficiencia del
catalizador. Este ultimo parametro debe considerarse dado que bajo ciertas
condiciones de operacion la transferencia de masa del gas es mayor en la region no

mojada, ocasionando un aumento de la efectividad del catalizador a medida que la
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eficiencia de mojado disminuye a partir de la unidad, hasta cierto punto donde ambas

comienzan a reducirse hasta llegar a cero.

= Modelos para reactores: para poder aplicar todos los hallazgos cientificos al

disefio y a la operacion de las unidades comerciales de HDT, el modelaje del reactor

y del proceso se hace imprescindible.

Cuando el reactante limitante se encuentra en la fase gas, se requiere de un
modelo heterogéneo donde se haga una marcada distincion entre las fases liquida y
gas. De lo contrario se puede utilizar un modelo pseudohomogéneo, en donde los

efectos de la transferencia de masa no se toman explicitamente (Herskowitz, 1985).

Para el estudio de los catalizadores y la interpretacion de la data cinética
involucrada en el proceso de HDT/HDS, los experimentos deben ser llevados a cabo
en un reactor a escala planta piloto. Como la longitud de éste es de 10 a 20 veces
menor que la del reactor industrial y la relacion entre el didmetro del reactor y el
diametro de particula es mucho menor, es imposible operar ambos reactores a la
misma velocidad espacial y al mismo flujo de masa superficial simultineamente.
Normalmente se llevan a cabo a la misma velocidad masica espacial, lo que hace que
el flujo de masa superficial sea de 10 a 20 veces menor en planta piloto lo que viene

acompafiado de una muy baja conversion (Chowdhury et al, 1996).

Henry y Gilbert (1973) tomaron el modelo de flujo-piston pseudo homogéneo
como base para su argumentacion, ellos sugirieron que el efecto descrito en el
parrafo anterior se debe a un pequefio “holdup” de liquido en el reactor de planta
piloto. Mears (1974) baso la baja conversion a un mojado incompleto debido a un

flujo de liquido relativamente bajo (Herskowitz, 1985).

Paraskos et al (1975) reporté que en un modelo de flujo-piston modificado se

observa el problema de que el modelaje hecho para representar el holdup de liquido y
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para el mojado de catalizador tienen la misma estructura concerniente a la influencia
de la velocidad espacial y a la longitud del reactor. Lo que dificulta la distincion entre

cual fendmeno causa la baja conversion en planta piloto.

Korsten et al (1996) reporta que dado que la concentracion de H,S (fuerte
inhibidor) se incrementa con la longitud del reactor (a medida que se incrementa la
desulfuracion) , el modelo de flujo-piston pseudo homogéneo no puede arrojar
resultados satisfactorios, dado que en €l no se consideran los cambios en los cambios
de las concentraciones en la fase gaseosa y la transferencia de masa entre las fases
presentes. Por lo que proponen utilizar un modelo de reactor trifasico para estudiar el
proceso de HDS de gaséleos pesados. Este estudio proporciona gran cantidad de
correlaciones de diversos parametros involucrados en los distintos fendmenos de
transferencia de masa. Parte de ellas encontradas en el estudio realizado por Goto,

Smith (1975).

Chowdhury et al (2002) incluyd en el estudio a las reacciones de
hidrogenacion de aromaticos para el diesel, estableciendo la cinética de las reacciones

estudiadas.

Nguyen et al (2003) y Rodriguez, Ancheyta (2003) han realizado estudios
similares en modelaje de reactores trifdsicos de lecho fijo para HDT de gasoleos
pesados. Ellos han ajustando la cinética apropiada para los reactores tomando en
cuenta HDS, HDN y HDA y han simplificado su trabajo haciendo uso de la

herramienta de simulacién ofrecida por el paquete ASPENPLUS™.

4.7 .- Estimaciones de Calidad de Producto.-

Badra, Pacheco et al (1988) generaron una serie de correlaciones de

estimacion de calidad de productos para unidades de HDS de algunas de las refinerias
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del circuito PDVSA, con la finalidad de que éstas fuesen utilizadas en actividades de

planificacion de operaciones en dichos complejos.

Para su desarrollo se procesaron datos de operacion de las unidades y de
plantas piloto pertenecientes a PDVSA-Intevep S.A usando programas de analisis
estadistico del sistema de procesamiento “SAS”. Estas correlaciones se obtuvieron
mediante regresiones lineales sencillas de acuerdo a modelos tedricos y/o empiricos
de acuerdo al caso y en ellas se incorporaron sélo variables con significacion

estadistica y fisica.

. Contenido de Azufre: esta correlacion toma en cuenta el efecto tanto de

las variables de operacion (parametros cinéticos) como de la carga.

1 1  7,083x10%xk 0.41 (H j“
o2 LUV PR by ) 2 Exp(—18581/EIT 471
Sp Sc LHSV (PH.)" % < Exel ) @1

Donde:

EIT = [%j (4.7.2)

k =1,252 x10 * x keat x Exp (A) (4.7.3)
A=—-1038API,)—6,3x10°(T50,)* +2,737x107° (API_)(T50,) (4.7.3b)

e  Contenido de Nitrogeno:

1 1 0,3639 x k L5 (H/jo,ms
o N~ Lhoy  PH)Tx( x Exp(—10134/EIT)  (4.7.4
Np Nc  LHSV (PH.,) C p( ) (474
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k = 7,8384 x kcat x Exp (C) (4.7.5)

C = 7,644(Nc)(SGc)(Sc) — 0,06767(Nc)(SGc)* (T 90c) (4.7.5b)

e  Gravedad Especifica:

SGp = SGC — 1,05 x| 0,076 (Sc — Sp) — 3,665 x 10 * x Ln[:Cj +0,09375 (Sc — Sp) x SGC
p

(4.7.6)

. Punto de fluidez:

PF, =-0,001793(PF, x Sc x %HDS )+1,329(PF,) (4.7.7)

. Punto de anilina:

PA, = \_(PAC +460)><(Exp(1,33><10’3(%HDS)—1,41 x10(%HDS)? +7,3x10 *(API | — API_f )j— 460 (4.7.8)

. Carbon Conradson:
cc, = (0.808(%HDS ™™™ Jcc, )*** + cC, (4.7.9)

. Peso Molecular:

PM , = PM, x Exp(-0,0757(Sc — Sp)+0,04665c) (4.7.10)
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. Contenido de Aromaticos:

Ap = Ac—|(PH,)* x| —112,41ASG +113,91Ln[ gg J] +F (4.7.11)

Para Tc <380 °C = F=0.
Para Tc > 380°C = F =0,06(Tc —380)

4.8.- Simulador Aspen Plus 11.1.

En la actualidad los paquetes de simulacion son una poderosa herramienta cuyo
uso se ha generalizado en el estudio, la investigacion, el desarrollo y la operacion de

los procesos quimicos a nivel mundial.

El simulador Aspen Plus es una herramienta computacional que permite a los
ingenieros de procesos, la realizacion de balances de masa y energia rigurosos para
una amplia gama de procesos quimicos y petroquimicos. De estos balances se
obtienen datos basicos que ayudan al ingeniero a entender mejor el desenvolvimiento
de los procesos, lo que hace posible un mejor disefio y/o la optimizacion de los
mismos. Introduciéndole a este programa data termodindmica fehaciente, condiciones
de operacion reales, y rigurosos modelos de equipos, se puede simular conductas de
plantas con muy buen nivel de exactitud. La simulacion es muy Ttil a lo largo de todo
el ciclo de vida de un proceso, desde la fase de investigacion hasta su disefio y

operacion.
El programa de simulacion Aspen Plus 11.1 trae consigo un extenso manual

en formato digital que sirve de guia para un facil y rapido aprendizaje de todas las

herramientas y aplicaciones del mismo.
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El usuario puede traducir un proceso en un modelo de simulacion de procesos

de Aspen Plus siguiendo los siguientes pasos:

1 Definicion del diagrama de flujos del proceso:

° Definicion las unidades de operacién en el proceso.

° Definicidon las corrientes de proceso que fluyen desde y hacia cada

unidad de operacion.

2 Especificacion de los compuestos quimicos involucrados: éstos se pueden

tomar desde los bancos de datos de Aspen Plus o pueden ser definidos por el usuario.

3 Especificacion de los modelos termodindmicos necesarios para representar las

propiedades fisicoquimicas de los compuestos y mezclas presentes en el proceso.

4 Especificacion de los flujos y condiciones termodindmicas de las corrientes

de alimentacion.

5 Especificacion de las condiciones de operacion para cada unidad de

operacion.

Principales Caracteristicas Tecnol6dgicas del Simulador Aspen Plus 11.1:

e Exactitud en la representacion de propiedades fisicoquimicas: dispone de
un completo grupo de datos de propiedades, modelos y herramientas de analisis para

asegurar una representacion exacta de todo un amplio rango de condiciones y

aplicaciones de procesos.
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e Extensa libreria de modelos de operaciones unitarias: posee una amplia
gama de modelos de operaciones unitarias, mezcladores e intercambiadores de calor,
multiples clases de separadores, varios tipos de reactores, columnas de destilacion,

absorcion y extraccion; Entre muchos otros equipos utilizados en la industria.

e Ambiente Abierto: posee un ambiente flexible para integrar e incorporar data
de propiedades fisicoquimicas y métodos, modelos de operaciones unitarias, cinética
de reacciones y otras correlaciones dentro de la simulacion, indiferentemente de si
estos modelos o datos estdn escritos en ambientes foraneos como los programas
Excel, Fortran o Visual Basic, entre muchos otros. Las interfaces para simulacion de
data permite extraer facilmente resultados claves de la simulacidn, para integrar
dentro de una aplicacion apropiada o tecnologia especifica los softwares antes
mencionados. Esta es una de las caracteristicas mas importantes dado que permite a
los usuarios crear sus propias unidades de operaciéon mediante programacion en el

lenguaje Fortran o Visual C++.

Aplicacién User Model Excel.

En los casos en que ninguna de las unidades de operacién que contiene el
simulados Aspen Plus 11.1 cumpla con los requerimientos del usuario en un caso de
estudio en particular, éste tiene la posibilidad de desarrollar su propio modelo de
usuario haciendo uso de la herramienta User Model 2 ubicada en la libreria de
operaciones unitarias. Existen dos maneras de realizar dicho modelo, una es
realizando una subrutina en el lenguaje de programacion Fortran y la otra realizando

una hoja de célculo en el programa Excel.

Al instalar el simulador Aspen Plus 11.1, se puede tener acceso a una carpeta
llamada user que contiene numerosas subrutinas en lenguaje Fortran como ejemplos
y dos archivos de Excel que vienen provistos de los macros necesarios para realizar

un modelo de usuario User Model 2. La direccion donde se encuentra esta carpeta es
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Archivos de Programa/ Aspen Tech/ Aspen Plus 11.1/ Engine/ user. El procedimiento
explicado en detalle se encuentra en el manual Getting Started Customizing Guide del
Aspen Plus 11.1

Estos archivos estan formados por 4 hojas de calculo:

e Aspen Input: en esta hoja entran desde el simulador las propiedades de la
corriente de entrada a la unidad: flujos molares de cada componente, presion,
temperatura, densidad, entalpia, peso molecular.

e Aspen RealParams: en esta hoja entran y salen desde y hacia el simulador
una serie de parametros especificados en la simulacion por el usuario; por ejemplo:
radio y/o longitud de un reactor, nimero de tubos de un intercambiador de calor,
constantes involucradas en los célculos, entre otros. A los pardmetros que se
requieren como resultado no se les asigna ningin valor dentro de la simulacion.

eHoja 1: esta es provista para realizar todos los calculos involucrados en el
modelo.

e Aspen Output: en esta hoja el usuario debe asignar los valores a cada una de

las propiedades que definen a la corriente de salida.

Se debe hacer hincapi¢ en que estas hojas de Excel estdn hechas para trabajar

con flujos molares.
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5.- METODOLOGIA
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A continuacidn se presentan los distintos pasos de los que constd el método

planteado para cumplir con los objetivos propuestos en este trabajo especial de grado:

5.1) Revision bibliografica:

Antes de comenzar con la utilizacion del programa Aspen Plus 11.1, se realizé un
estudio tedrico completo de todo lo concerniente al proceso llevado a cabo en las
unidades de HDT/HDS. Esto incluyd una extensa revision de publicaciones que se

ubican en el area de la catalisis aplicada al proceso de hidrotratamiento.

PDVSA-Intevep S.A cuenta con el Centro de Informacién Técnica (C.1.T), el cual
es uno de los mas modernos del pais. Este cuenta con una variada y valiosa
coleccion de documentos, impresos y electronicos, que abarcan todas las areas ligadas
a la industria petrolera. Adicionalmente este centro se encuentra afiliado a varios
buscadores web y bibliotecas virtuales especializadas en la investigacion cientifica;
por medio de los cuales se pudo accesar directamente a gran cantidad de
monografias o en su defecto obtener su sumario y bibliografia especifica, para poder
ubicarla luego facilmente entre las 680 publicaciones periddicas que se encuentran

disponibles en la sala de lectura de dicho centro.

De esta manera se recopild, clasifico y se estudié a fondo informacién obtenida
acerca del modelaje de los denominados reactores “Trickle-bed”, de la reactividad de
compuestos sulfurados y nitrogenados presentes en las fracciones de gaséleo pesado,
la cinética de las reacciones involucradas, naturaleza de los catalizadores CoMo y

NiMo, entre otros muchos temas relacionados al proceso de HDT.

Esta revision bibliografica proporciond una fuerte base tedrica que permitid
posteriormente analizar los resultados que se obtuvieron de las corridas de

simulacidn.
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5.2) Aprendizaje del simulador Aspen Plus 11.1:

Las multiples y diversas aplicaciones e implementos del simulador Aspen Plus
11.1, hacen que este util programa computacional, sea complicado para los nuevos
usuarios. Es por esto, que para desarrollar destreza en su manejo, se hizo necesario

pasar previamente por una etapa de entrenamiento y familiarizacion con el simulador.

En la primera fase de este entrenamiento se llevd a cabo la lectura de los
manuales introductorios del simulador “User Guide”, donde se pudo conocer acerca
de las funciones de cada una de las partes que lo conforman, como son las secciones

de propiedades, componentes, reacciones, equipos y corrientes.

Luego se procedio a utilizar de manera simultanea el simulador y el manual, con
la finalidad de poner en practica lo aprendido al momento. Se aprendié como hacer el
diagrama de flujo de procesos de un sistema, asi como la definicion de los datos de
entrada al mismo, las variables de operacion y especificaciones de cada uno de los
equipos. Se realizaron ejemplos de como usar el simulador para realizar las siguientes
tareas: utilizacion en modo DFP, generacion de las propiedades de compuestos
desconocidos para el simulador, generacion de propiedades para pseudocompuestos,
aplicaciones de los programas Excel y Fortran dentro de Aspen Plus 11.1, entre

muchas otras.

También se estudiaron a fondo aplicaciones muy importantes para el desarrollo del

modelo de HDT/HDS de VGO, como son:

e Bloques de Célculo (calculator)

e Generacion de propiedades de pseudocompuestos,

e Especificacion de reacciones quimicas.

e Programacién de subrutinas en Fortran para desarrollar modelos en los

denominados bloques de usuarios
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Fue también de gran importancia estudiar el procedimiento realizado en el
Departamento de Refinacion y Comercio (RPRC) para generar la carga, el cual consta
principalmente de la generaciéon de pseudocompuestos y de la distribucion de
parafinas, haciendo uso de los programas Excel y Aspen Plus 11.1. Este paso fue

fundamental para poder comenzar a hacer las corridas de simulacién del modelo.

5.3) Comprension del modelo cinético y de simulacion:

Este paso consistié fundamentalmente en examinar a fondo el procedimiento de
modelaje y simulacion, desarrollado también en el departamento RPRC para el

estudio del proceso de HDT/HDS.

Con la base tedrica adquirida durante la revision bibliografica se estudio
detenidamente cada una de las suposiciones y consideraciones, tomadas en cuenta en
la realizacion del modelo en cuestion, al cual se le propusieron alternativas y
variantes que produjeran mejoras en el mismo, dado que el grupo del departamento

RPRC ha basado principalmente su trabajo en HDT/HDS de combustible diesel.

Por lo tanto se estudiaron los siguientes aspectos:

e Compuestos caracteristicos utilizados en el modelo. El modelaje del proceso
se basa en el estudio cinético de reacciones de hidrogenacion de compuestos
sulfurados, nitrogenados y aromaticos modelos; entonces de acuerdo a sus
caracteristicas y propiedades se verificaron que estos fuesen realmente los mas
representativos para el proceso de HDT/HDS de VGO. Se agregaron seis compuestos
tipo sulfurados al modelo, con lo cual se buscé6 una mayor concordancia de la
reactividad relativa con respecto a la bibliografia. También se adicionaron tres
compuestos tipo nitrogenados, con lo que se persiguid una mejor diferenciacion entre

el mecanismo de reaccion de los nitrogenados basicos y los no basicos.
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De acuerdo a lo reportado por Ma, Mochida et al (1996) se le agregd al modelo

los compuestos sulfurados, cuyas moléculas se muestran a continuacion:

HaC
HaC
R
s
HsC ‘ CH,
CH, S
SULF 1IN SULF 2N
HsC
CHs
X CH,
S H3C
CH,
S
/
HsC
HsC
SULF 3N SULF 4N
S

HsC CH,

SULF 5N SULF 6N

Figura 14.- Compuestos sulfurados tipos agreagados al modelo.
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De acuerdo a lo reportado por Bej et al (2001), se le agregd al modelo de

simulacion los siguientes compuestos nitrogenados:

H;C

O O -

NITRO1 NITRO 1P NITRO 2

Figura 15.- Compuestos nitrogenados tipos propuestos al modelo.

Las moléculas mostradas en la figuras 14 y 15 cumplen con lo planteado en

las secciones 4.3.1 y 4.3.2 del Marco Teorico de este trabajo especial de grado.

e Reacciones y mecanismos de hidrogenacion propuestos. Para cada uno de los
compuestos modelos se verificO que tanto las reacciones de HDT como sus
respectivos mecanismos (hidrogenacién o hidrogendlisis) fuesen los mas idoneos y

representativos para efectos del estudio.

e Reactividad relativa. Se verifico que las reactividades relativas entre los

compuestos modelos estuviesen acordes con lo reportado en la bibliografia.
5.4)  Andlisis de la data de planta piloto:
Para el catalizador en cuestion se realizaron cinco experiencias de forma continua
en planta piloto a las siguientes temperaturas: 340°C, 350°C, 360°C, 370°C y 380°C.

Las variables que se midieron de forma constante en planta piloto fueron: entrada de

gas rico en hidrogeno y salida de gas acido, flujo de alimentacion, flujo de producto,
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presion de alta y presion de baja, temperatura en cinco puntos del lecho. Ademas, la
corriente de salida de gas acido cuenta con analizadores cromatograficos en linea, que
censaron la concentracion de sulfuro de hidrogeno. Durante el desarrollo de las
corridas los operadores de la planta aseguraron el funcionamiento isotérmico de la
misma y posteriormente reportaron en tablas, las condiciones de operacion de cada

corrida. Apéndice A-1.

El gasoleo pesado de producto resultante de cada corrida, fue sometido a una serie
de analisis por el personal del Departamento de Quimica Analitica. Estos, luego
facilitaron los resultados en forma de una extensa lista, en la que se incluyeron los

parametros que se muestran a continuacion:

e Contenido de azufre total (% p/p).

e Contenido de nitrégeno total (ppm).

e Contenido de aromaticos (% p/p).

e Contenido de saturados (% p/p).

e Carbon Conradson (% p/p).

e Densidad @ 15°C (kg/l).

e Gravedad API, (adim)

e Indice de Refraccion @ 67°C

e Numero de Bromo

e Punto de Anilina (°C).

e  Carbon (% p/p).

e Hidrogeno (% p/p).

e Acidez Total (mgKOH/g).

e  Punto de Fluidez (°C).

e Peso Molecular.

e Viscosidad cinematica 100 y 122°F (cSt).
e Curva de destilacion ASTM-D1160 y D86.
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e Contenido de Metales: Hierro, Sodio, Vanadio, Niquel y Silicio (ppm).

Los resultados de porcentaje de HDS, HDN y HDA se graficaron con respecto a la
temperatura isotérmica de corrida para ser analizados, y luego verificar el correcto
desenvolvimiento del proceso de HDT en la planta piloto; observando las tendencias

de las curvas y las variaciones de dichos parametros con respecto a la temperatura.

5.5) Ajuste Cinetico: el procedimiento del ajuste cinético se baso en una serie

de pasos que se describen a continuacion:

5.5.1) Generacion de la Carga:

Como se explicod en la seccion 4.3 del Marco Teoérico al aumentar la temperatura
de ebullicion media de una fraccion de hidrocarburos, aumenta el nimero de
compuestos que conforman a la misma. Las fracciones de VGO se caracterizan por
contener un numero considerablemente alto de compuestos de distinta naturaleza,
como son las parafinas, aromaticos, hidrocarburos sulfurados y nitrogenados, entre

otros.

El procedimiento de generacion de la carga, consiste primeramente en seleccionar
de acuerdo a consideraciones teoricas, un numero definido de compuestos tipo de
distinta naturaleza, cuyas propiedades modelen en conjunto las propiedades de la
carga de gasoleo pesado, que fue hidrotratado previamente en planta piloto. Estas
consideraciones tedricas no son mas que criterios de distribucién de los compuestos
mas representativos en las fracciones de VGO, reportados por la bibliografia tal como

se muestra en la seccion 4.3 del marco teorico.
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El modelo de simulacion de HDT de VGO del Departamento RPRC de PDVSA-

Intevep incluye como compuestos tipos:

24 compuestos parafinicos.
10 compuestos nafténicos.

19 compuestos aromaticos.
1 compuesto olefinico.

5 compuestos sulfurados.

1 compuesto nitrogenado.

Como se explico en el paso 5.3 se le agregaron al modelo 6 compuestos
sulfurados y 3 compuestos nitrogenados, sumando un total de 11 compuestos
sulfurados y 4 compuestos nitrogenados. Los compuestos tipos considerados en el
modelo de simulacion sumaron 79 compuestos, tomando en cuenta los hidrocarburos
formados como productos de las reacciones de hidrogenacion. Ver listado de

compuestos del modelo en el apéndice A-2.

Una vez que se eligieron los compuestos tipos que modelarian las propiedades de
la fraccion de VGO, se introdujeron los resultados de curva de destilacion ASTM D-
86 y gravedad API de la carga, provistos por el departamento de Quimica Analitica,
en una simulacion de Aspen Plus 11.1, distinta al modelo de simulacion de HDT. En
esta simulacidén, se especifico el nimero de pseudocompuestos a generar; es decir,
el nimero de intervalos de ebullicion a los cuales el simulador, les adjudicaria un
valor de gravedad especifica y de peso molecular promedio. El procedimiento paso a

paso se encuentra explicado con detalle en el capitulo N°32 del manual User Guide.

Una vez que se obtuvo para cada intervalo de ebullicion (pseudocompuesto), un

valor de gravedad especifica y de peso molecular promedio, se distribuyeron los
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compuestos tipo seleccionados de acuerdo a su punto de ebullicion, dentro de cada
rango de temperaturas de ebullicion (pseudocompuesto). Para esto, se utilizé una
hoja de calculo en Excel realizada por el Departamento RPRC, donde se fue
modificando manualmente la fracciéon masica de cada uno de los compuestos tipo,
hasta que el volumen correspondiente a la masa de cada uno de ellos en conjunto
sumoé el volumen exacto de cada uno de los rangos de la curva de destilacion,
adaptandose asi a los resultados experimentales provistos por el Departamento de

Quimica Analitica. Esto se ejemplifica en la figura 16.

Para los compuestos tipos sulfurados propuestos en éste trabajo al modelo se tomd
la distribucion reportada por Ma, Mochida et al (1996) para sulfurados cinco tipos
de compuestos: BT, DBT , MBT, DMDBT, PT. Ver listado de Simbolos. Con dicha
distribucion se realizdé una normalizacion de manera de que la masa de los cinco
compuestos tipo Sulf2N, Sulf3N, Sulf4N, Sulf5N y Sulf6N, se pudiesen calcular a
partir de la masa de SulfIN, multiplicando dicho valor por los factores mostrasdos en

la tabla 5.1.

Tabla 5.1.- Factores obtenidos de la distribucién de compuestos sulfurados propuesta por Ma,

Mochida et al (1996).

Compuesto [Factor mésico
SulflN 1,00
Sulf2N 1,09
Sulf3N 0,33
Sulf4N 0,27
SulfSN 1,74
SulféN 0,68
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Figura 16.- Ejemplo de la distribucion de compuestos tipos en la curva de destilacion ASTM-D86.

De esta manera se obtuvo como resultado de este procedimiento, las fracciones
masicas de cada unos de los compuestos tipos seleccionados, para modelar la

corriente de gasdleo alimentada a la planta piloto.

5.5.2) Realizacion de la Simulacién:

Dentro de una nueva simulacién en el programa Aspen Plus 11.1 se realizé el
diagrama de flujo del esquema de planta piloto. Como se muestra en la figura 17 se
realizaron cinco diagramas de flujo iguales dentro de la misma simulacién, con la
intencion de poder correr simultdineamente las cinco temperaturas a las cuales se
realizaron las experiencias en planta piloto: 340, 350, 360, 370 y 380°C. Esto es muy

importante tenerlo en cuenta, ya que, de ahora en adelante se hablard de una sola
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corrida, en donde se consideran cinco temperaturas de operacion de cinco reactores

isotérmicos.

Como se puede ver en la figura 17, cada diagrama de flujo consta de los siguientes
equipos: un mezclador, un reactor flujo piston (RPLUG), una valvula y un separador

flash.

) Cc-360°C

D-370°c

D-380°C
L

Figura 17- Diagramas de Flujo de la simulacion
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En la corriente de alimentacion de la carga se introdujeron las fracciones masicas
de cada uno de los compuestos tipo, obtenidas en la hoja de distribucion realizada en

el programa Excel (Carga Generada).

La corriente de alimentacion de hidrogeno se supuso de 95% depureza,
conteniendo un 5% en peso de metano. Las condiciones de operacionse fijaron de

acuerdo a las experiencias en la planta piloto

Flujo de carga A= 155,1 gr/h. Flujo de Hidrogeno B= 4,2 gr/h.
Flujo de carga B=155,5 gr/h. Flujo de Hidrégeno B=4,21 gr/h.
Flujo de carga C=151,3 gr/h . Flujo de Hidroégeno C= 4,1 gr/h.
Flujo de carga D= 178,4 gr/h. Flujo de Hidrogeno D= 4,8 gr/h.
Flujo de carga E= 178,7 gr/h. Flujo de Hidrégeno E= 4,9 gr/h.

Con estos flujos de las corrientes de entrada (carga e hidroégeno), se asegurd una
velocidad espacial de 1,1 h™ y una relacion hidrogeno carga de 164 Nv/v en cada

reactor isotérmico.

Una vez introducidas las condiciones de operacion de cada uno de los equipos, las
dimensiones de los reactores y definidas las corrientes de entrada de cada uno de los
diagramas de flujo; se procedid entonces a introducir en la simulacion la
estequiometria de las reacciones quimicas involucradas en el sistema, dentro de la
opcion Reactions/ Reactions/ Stoichiometry. En la figura 18 se muestran los distintos

tipos de reacciones involucradas en el sistema.
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HDK—Reacciones de craqueo de parafinas.
HDO—Reacciones de olefinas.
HDA—Reacciones de Hidrodesaromatizacion.
HDG—Reacciones de hidrogenacion de naftenos para producir parafinas.
HDS—Reacciones de Hidrodesulfuracion:

8 H2 + SULF2N --> H2S + PROD2
3 H2 + SULFIN --> H2S + PROI
2 H2 + SULF3N --> H2S + PRO3
3 H2 + SULF4N --> H2S + PRO4
5 H2 + SULF5N --> H2S + PROS5S
2 H2 + SULF6N --> H2S + PROD
HDN—Reacciones de Hidrodesnitrogenacion:
NITRO1 + 6 H2 --> NITRO1P
NITRO2 + 4 H2 --> NITRO2P + H3N
NITROIP + 2 H2 --> NITRO1P2 + H3N
NITROI1P --> NITROI1 + 6 H2

Figura 18.- Reacciones incluidas en el modelo. Estequiometria de HDS y HDN.

Dentro de la simulacion se introdujeron un total de 58 reacciones en cada una de

las fases liquido y gas, por lo que suman en conjunto 106 reacciones.

Para cada reaccion se tomaron las consideraciones reportadas por la bibliografia,

explicadas en la seccion 4.5 del Marco Teérico. Ver Apéndice A-3.

Para las reacciones de HDS, se consider6 el mecanismo de Langmuir-
Hinshelwood. Con un orden de reaccion de 0,45 y un término de adsorcidon cuyas
constantes se consideraron iguales para todos los compuestos. Todos estos términos
ligados a la cinética, fueron especificados en la seccion Reactions/ Reactions/ Kinetic.
El término correspondiente a la adsorcion dentro del mecanismo de Langmuir-

Hinshelwood es de la siguiente forma:

105




Bads
T

LnK, s = A + + C g XLNT + D, XT Ec55.1

Donde:
Kags: Coeficiente del término de adsorcion.
T: Temperatura (K).

A, B, C, D: Términos suministrados por el usuario.

A las constantes dentro de la ecuacion 5.5.1 se le asignaron los siguientes
valores dentro de la simulacion, de acuerdo a lo considerado en el modelo

desarrollado en el Departamento de RPRC.

A =3,7265 B=332,1 C=D=0

Para las reacciones de HDN se considerd el mecanismo de ley de la potencia con
un orden de reaccion igual 1. Como se puede apreciar en la figura 18 el compuesto
nitrogenado no basico, Indol (NITROI1) reacciona con hidrogeno para formar un
equilibrio termodindmico con un compuesto considerado como badsico, el cual sufre
luego la reaccion de HDN para producir amoniaco y un hidrocarburo libre de

nitrogeno, tal como se reporta en la seccion 4.3.1.

Para las reacciones de HDA se configurd un sistema de reacciones directas e
inversas de ley de la potencia, para modelar el comportamiento de estas reacciones
bajo el esquema del equilibrio termodinamico. Se utilizdo en cada una de ellas un

orden de reaccion igual a 1.
Todas estas consideraciones se tomaron de acuerdo al modelo desarrollado en el

departamento RPRC para estudiar la cinética de las reacciones en el proceso de HDT

de VGO, las cuales en otros estudios han resultado correctas.
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5.5.3) Realizacion de Hoja de Calculo de Excel dentro de Aspen Plus
11.1.- Calculator:

Dentro del programa Aspen Plus 11.1 en la opcion Flowsheet Options se encuentra
la herramienta denominada Calculator. Esta aplicacién no es mas que una hoja de
Excel dentro del simulador. En esta hoja de calculo, se pueden definir variables tanto
de entrada como de salida, es decir, desde y hacia la simulacién, lo cual permitié en
este trabajo comparar las cantidades de azufre, nitrégeno y aromaticos de las
corrientes de salida de la simulacién con las resultantes de las corridas en planta

piloto.

En el Calculator, se definieron como variables de entrada (desde la simulacion en
Aspen Plus 11.1 a la hoja de célculo) los siguientes parametros para cada una de las

distintas temperaturas de corrida:

o Flujos masicos de las corrientes de entrada y salida al reactor.

. Flujos masicos de sulfuro de hidrogeno y amoniaco a la entrada y a la
salida.

o Flujos masicos de los compuestos tipo sulfurados, nitrogenados y

aromaticos también a la entrada y a la salida.

o Flujos masicos de las corrientes de salida del tambor flash.

Luego se realizaron los célculos pertinentes a partir de las variables previamente
definidas, para obtener los porcentajes en peso de HDS, HDN y HDA para cada uno
de los cinco reactores isotérmicos (340, 350, 360, 370 y 380°C); y luego a partir de
¢éstos, calcular el porcentaje de error entre los resultados de la simulacion y los de

planta piloto. Ver apéndice A-4.

5.5.3.a) Ecuaciones de distribucién de compuestos sulfurados en el

producto: a partir de los flujos masicos de las corrientes de salida, obtenidos para
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cada temperatura durante el ajuste de los pardmetros cinéticos, se realizO una
normalizacién del azufre contenido en cada compuesto tipo con respecto al azufre
total. De esta manera, se obtuvo un factor (dependiente de la temperatura media) por
el cual multiplicar el flujo total de azufre y poder estimar el flujo masico de cada uno
de los compuestos sulfurados tipos. En el apéndice A-5 se muestran las ecuaciones de

distribuciodn desarrolladas.

5.5.4) Iteraciones Manuales.- Hoja de vinculos de parametros cinéticos:

Una vez realizada la hoja de Excel Calculator dentro de la simulacion en Aspen
Plus 11.1, se hizo otra hoja de Excel pero esta vez fuera del paquete de simulacion.
Esta hoja se denominé Vinculos de parametros cinéticos y fue realizada para llevar a
cabo la variacion de los parametros cinéticos de las reacciones de HDS, HDN y HDA
de forma manual. En esta hoja se realizaron tres tablas, en donde se ubicaron la
energia de activacion y el factor pre-exponencial de cada una de las reacciones de

HDS, HDN y HDA introducidas previamente a la simulacion.

Se tomaron como valores iniciales de los parametros cinéticos de iteracion los
reportados por Farag et al (2000) y Kabe et al (1997) para HDS y Koltai et al (2002)
y Yang, Satterfield (1984) para HDN. Sobre cada una de las celdas donde se
ubicaron cada uno de los parametros cinéticos de cada reaccion, se poso el cursor de
la computadora y se aplico el comando CTRL+C (copiar) para luego ir a la
simulacion especificamente a la seccion Reactions\Reactions\Kinetic en donde se

deben definir los parametros cinéticos.

En la celda de Ea o Ko segtin sea el caso, se piso el boton derecho del aparecen, se

selecciond “pegar vinculo”. Des esta manera al modificar los valores de la energia

de activacion y/o el factor pre-exponencial en la hoja Vinculos de parametros
cinéticos del programa Excel, se modificarian de manera automatica dentro de la

simulacidn.
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Para el ajuste de HDA se realizé un procedimiento propuesto para simplificar el
trabajo de acuerdo a lo planteado en los objetivos. Consistid en tomar parametros
unicos para los compuestos monoaromaticos, es decir una sola Ea y un solo valor de
Ko para el conjunto de compuestos, como si se tuviese en el sistema s6lo un
compuesto monoaromatico, el cual representa el comportamiento de los compuestos

aromaticos presentes en la fraccion hidrotratada.

Cabe destacar que para realizar este procedimiento se debe trabajar con los
programas Excel y Aspen Plus 11.1 de manera simultanea y se debe hacer el

procedimiento explicado en este parrafo, para cada parametro cinético a la vez.

Una vez realizada la hoja Vinculos de pardmetros cinéticos y de haber hecho el
link de cada una de las celdas de dichos parametros con el simulador, se procedié a
realizar la corrida de la simulacidén para comparar los resultados obtenidos a partir de

los valores semillas de Ea y Ko con los resultados de planta piloto.

De manera continua se fueron variando manualmente los valores Ea y Ko de cada
una de las reacciones en la hoja Vinculos de los Pardmetros, hasta que los resultados
de la simulacion (a las cinco temperaturas de corrida), cumplieron con las tres
condiciones necesarias para que los resultados del ajuste cinético de la simulacién

pudiesen ser considerados como validos. Estas condiciones son las siguientes:

1. Porcentajes de error menores al 10% entre los valores de HDS, HDN y HDA
obtenidos en la simulacidn y los resultados en planta piloto.

2. Tendencias de HDS, HDN y HDA en funcion a la temperatura que
coincidiesen con lo reportado en la bibliografia.

3. Reactividades relativas que correspondiesen a lo reportado en la bibliografia,

en especial los compuestos sulfurados.
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Para constatar que la condicion N°2 se cumpliese para cada corrida, se realizaron
graficos dentro del Calculator, los cuales automaticamente al obtenerse los
resultados, mostraban las tendencias de HDS y HDN para cada compuesto tipo.

Como se verd mas adelante cuando se presenten los resultados.

Tabla 5.2.- Conversiones relativas supuestas para HDS.

Compuesto | X RELATIVA
Sulf1IN 4
Sulf2N 1
Sulf3N 0,02831
Sulf4N 0,01385
Sulf5N 0,55
SulféN 05
SULF1 42
SULF2 2
SULF3 2,4
SULF4 1,2
SULF5 0,54

En la tabla 5.2 se muestran las conversiones relativas consideradas para el modelo
tomadas del estudio realizado por (28). Para cada conjunto de valores de los
parametros cinéticos, se verifico dentro del calculator que los compuestos tipos
hubiesen reaccionado de acuerdo a éstas consideraciones de conversion relativa. En
dicha hoja de célculo, se realizaron ademas de los célculos de porcentaje de HDS,
HDN y HDA, calculos de conversion de cada uno de los compuestos tipo de manera

de poder verificar que se cumpliese la condicion N° 3.

Cada resultado obtenido para cada modificacion en los parametros cinéticos desde
los valores semillas, se fue copiando y enumerando en una tercera hoja de Excel,
denominada, Iteraciones Manuales. En ésta, ademas de los resultados también se
ubicaron los pardmetros cinéticos de cada corrida. Ver apéndice A-6. En la hoja
Iteraciones Manuales, no se realizé ningun tipo de calculo. Esta, solo se utilizd para

realizar de una manera ordenada y continua las sucesivas iteraciones, ya que al ir
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almacenando todos estos valores, se podia volver a cualquier punto de la iteracion, en

caso de suscitarse algun error.

Las parametros cinéticos de la ecuacion de Arrhenius de cada uno de los
compuestos sulfurados del modelo ajustado, fueron calculadas suponiendo cinética de
pseudo-primer orden para poder tener una estimacion de las reactividades relativas y
asi comparar los resultados arrojados por el ajuste con los reportados por Ma,

Mochida et al (1997).

5.6) Ajuste del Balance de Energia:

El planteamiento original de este Trabajo Especial de Grado no
incluia la realizacién del balance de energia. Se pens6 en primer momento utilizar la
data proveniente de la refineria, para desarrollar una correlacion a través de la cual,
poder calcular la temperatura de salida del reactor con respecto a las principales
variables de operacion y otros valores clave como el porcentaje de HDA. Pero al
desarrollar dicha correlaciéon se notd la arbitrariedad de los resultados y su poca
correspondencia con lo sefialado en el trabajo de Gary y Handwerk et al (1984); por
lo que se optd por realizar un ajuste de los valores de los calores de formacién de los
compuestos tipos, de manera que, al configurar todos y cada uno de los reactores,
dentro de la simulacidn en su forma adiabatica, se obtuviesen resultados satisfactorios
de la temperatura de salida y asi poder resolver el problema del balance de energia en

el modelo.

El primer paso se basé en hacer que el simulador Aspen Plus 11.1 calculase
por medio del método planteado por Joback, los calores de formacion de los
compuestos tipo introducidos en la simulacién. Para esto, se ubicd la opcion
properties/estimation/Input/Setup  seleccionando Estimate only the selected
parameters y luego en Input/Pure components/ DHFORM se seleccionaron los

compuestos a los cuales se les requeria calcular dicho pardmetro (Compuestos tipo).
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Una vez calculados los calores de formacion, se copid todo el listado de estos
parametros desde la simulacion en Aspen Plus 11.1 en el programa Excel, en donde
se ubicaron en una nueva hoja denominada Calores de Formacion. Se corri6 la
simulacion con cada uno de los cinco reactores en su configuracion adiabatica, para
observar los resultados de temperatura de salida para distintas temperaturas de
entrada 320°, 330°, 340°, 350° y 360°C. Los resultados no fueron satisfactorios; las
temperaturas de salida fueron menores a las de entrada, por lo que se necesito realizar
continuas modificaciones a los calores de formacion de los compuestos tipos hasta
obtener variaciones de temperatura en los reactores que se adecuaran a lo senalado
por Gary y Handwerk (1984) entre temperaturas de 25 y 35°C. Ver seccion 4.2 del

marco teorico.

En la hoja de Excel denominada Calores de Formacién, en la columna
continua a donde se ubicaron los valores de la estimacion hecha por el simulador
mediante el método Joback, se ubicaron una serie de factores, algunos mayores otros
menores que cero para ser multiplicados por los calores de formacion y asi obtener
una tercera columna resultante, la cual seria luego introducida dentro de la
simulacion. Ver Apéndice A-7. Estos, serian los nuevos valores de los calores de
formacion de los compuestos tipo, 'y  se especificaron en la seccion

Properties/Parameters/Pure Component.

De esta manera, se fueron modificando los valores de los calores de formacion y
por tanto, las variaciones de reaccion de cada una de las reacciones involucradas en
el sistema. Cada uno de los deltas de temperatura obtenidos, se fue comparando con

los datos provenientes de la refineria hasta que ambas tendencias concordaron.
Una vez que se obtuvo un conjunto de valores de calores de formacion, que

reprodujeran en el simulador valores de AT entre lo reportado en la bibliografia, se

sometio éste a comparacion de sus resultados con la data de la planta piloto.
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Para poder comparar los resultados del balance de energia del modelo realizado en
Aspen Plus 11.1, con la gran cantidad de datos disponibles de AT de la unidad
comercial, se realizaron ajustes lineales de dos conjuntos de valores de HDS versus
AT . El primero de ellos se realiz6 tomando alrededor de 90 pares de datos, dando

como resultado la siguiente correlacion:

AT =0,1896 x (HDS)+13,2912. Ec5.6.1

Para otro conjunto de datos de valores de HDS y AT provenientes de la

refineria se obtuvo la siguiente ecuacion:

AT =0,37962(HDS)-2,3216 Ec5.6.2

Con estas ecuaciones se realizo una hoja de Excel, en donde se hizo una tabla
de comparacién de los resultados de HDS obtenidos con el conjunto de calores de
formacion dentro de la simulacidn, los cuales seran mostrados en la secciéon de

resultados.
5.7) Generacion de Data Adiabéatica:

A partir del ajuste del modelo cinético realizado, se generaron datos de todas
las
propiedades que definen la calidad del producto, a diferentes condiciones de las
principales variables de operacion. El procedimiento de generacion de la data
adiabatica, se basd simplemente en variar las condiciones de operacion de la
simulacion, para obtener distintos resultados de diferentes variaciones, con la
intencion de tomar estos como data (semiempirica), para el desarrollo de las

correlaciones de estimacion de calidad de producto. Luego de haber ajustado los
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calores de formacion de los compuestos tipos, se configurd cada uno de los reactores

RPLUG en su forma adiabatica.

La Data Semi-empirica se denomind de esa manera, dado que si bien son
resultados obtenidos a partir de una simulacion, esta simulacion es el resultado de

modelar el comportamiento del proceso de HDT de VGO en planta piloto.

Para cada uno de los valores de velocidad espacial (LHSV=0,6; 0,8 y 1,1h-1); se
utilizaron un total de cinco temperaturas, dos valores distintos de presion en el reactor
y cuatros valores distintos de relacion hidrégeno carga. Todos los valores

considerados para estas variables se muestran en la tabla 5.3.

Tabla 5.3.- Variacion de las condiciones de operacion durante la generacion de la data

semiempirica.
LHSV(h ) Presion(psi)  (H2/C)(Nv/iv)  T(°C)
0,6 770 129,3 320
0,8 880 146,8 330
L1 164,0 340
184,7 350
360

Simultdneamente al generar la data, ésta se fue organizando en tres hojas de Excel
denominadas Data Adiabética 1, 2 y 3. Cada una de éstas fue hecha para cada uno de
los tres valores de velocidad espacial a los cuales se generd la data. En ellas se
ubicaron de manera ordenada todos los parametros dados por el simulador como
resultados de la corriente proveniente de cada uno de los reactores. Ver apéndice A-8.
Ademas de esto, en cada una de ellas se realizaron calculos importantes para nuestro
estudio, como el porcentaje en peso de azufre, nitrogeno y aromaticos en dichas

corrientes.
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5.8) Desarrollo de correlaciones de estimacion de calidad de producto:

Para generar las correlaciones de estimacion de calidad de producto se partio del

trabajo realizado por Badra et al (1998).

Dado que estas correlaciones fueron realizadas para otros crudos y otro
catalizador, se tomaron de éstas solo las estructuras de estas ecuaciones como base
para el presente trabajo. Partiendo de esto, se realizd un ajuste en Excel de las
constantes involucradas en cada ecuacion, usando de toda la data semi-empirica
generada los datos que hubiesen planteado en la seccion 4.2. De las correlaciones
presentadas por Badra et al (1988), se desarrollaron solo las siguientes, ya que se

carecia de data para estimar los otros parametros:

& Azufre en el producto (HDS).

& Nitrogeno en el producto (HDN).
& Aromaticos en el producto (HDA).
& Gravedad Especifica.

Como se puede ver en la Ec. 4.7.11 de la seccion 4.7, el desarrollo de la reaccion
de HDA puede ser realizado sin tomar en cuenta la temperatura de producto. Dado
que éste parametro es determinante en la liberacion de energia del proceso, se calculd

entonces a partir de Tc, LHSV, PPH2 y (H2/C).

Ademés de las correlaciones reportadas por [2] se generaron dos nuevas
correlaciones para determinar la temperatura de la corriente de salida de producto de

la unidad .

& Temperatura de salida a partir de LHSV, PPH,, (H2/C), HDA, Tc.
& Temperatura de salida a partir de Tc, HDA, HDS, HDN.
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Para cada correlacion a desarrollar se realizé una hoja de célculo en el programa
Excel. En cada una de ellas se organizo en tablas los valores de la propiedad, de
acuerdo a las distintas condiciones de operacion a las que éstos resultados fueron

generados. Ver apéndice A-9.

Este procedimiento contempld también un andlisis de los resultados
intermedios obtenidos. Durante el desarrollo de las correlaciones de calidad de
producto, se fueron descartando algunos datos que en forma clara no se correspondian

con las tendencias reportadas en la seccion 4.2 del marco tedrico.

Una vez organizados los valores de la data generada, se fueron ubicando en
columnas continuas de la hoja de calculo las condiciones de operaciéon a las que se
habia obtenido dicha data: LHSV, PPH,, (H2/C) y EIT. Y luego en la columna
contigua la data experimental generada (Sp, Np, Ap, Tp, SGp). Ver apéndice A-10.

Como se dijo anteriormente, el objetivo de este procedimiento es determinar el
valor de cada una de las constantes que hacen que las correlaciones de estimacion de
calidad de producto arrojen resultados con un error minimo con respecto a la data
semiempirica generada. Para esto, se ubicaron en celdas dichas constantes con
valores semillas y al lado de cada fila, en donde se ubicé cada resultado experimental
(data semiempirica), se le colocd un valor resultante de la correlacion con dichas
constantes. Luego en la columna contigua se generaron valores de error entre el valor
del resultado experimental y el valor resultante de la correlacion. En la celda que
sigue al ultimo valor de error, se colocé el valor de desviacion estandar. Este seria
luego el valor a minimizar por la herramienta Solver del programa Excel, mediante la
variacion de los valores ubicados en las celdas asignadas a las constantes de cada

ecuacion. Ver apéndice A-10.
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5.9) Desarrollo de los modelos de reactor adiabatico:

Como se mencioné en la seccion 4.8 del marco tedrico, el simulador Aspen Plus
11.1 permite al usuario la posibilidad de crear unidades de operacion si las unidades
que éste trae predeterminadas, no se ajustan a los requerimientos del usuario. Por lo
tanto, en este trabajo se hizo uso de esta importante aplicacion, dado que se
necesitaba de una unidad (reactor) en donde introducir las correlaciones de
estimacion de calidad de productos de HDT de VGO, para cumplir con el
planteamiento del problema. Para esto se plante6 inicialmente realizar subrutinas en
el lenguaje Fortran, cosa que no se pudo concretar por incompatibilidades entre los
softwares del computador. Se realiz6 entonces la otra alternativa disponible dentro

del simulador Aspen Plus 11.1, modelaje en el programa Excel.

En una nueva simulacion se siguid de igual manera el procedimiento explicado en

la seccion 5.5, con las siguientes excepciones:
o En el Flowsheet se realiz6 un solo diagrama de flujo.
o Dentro del diagrama de flujo donde antes se hallaba un reactor tipo

RPLUG se ubico esta vez un reactor User Model 2 el cual se denominé Model-A.

5.9) Realizacion del modelo basado en la correlacion de estimacion de
Tp:

Para llevar a cabo los calculos correspondientes al modelo de usuario se realizd

una hoja de calculo en Excel tal como se explica en la seccion 4.8 del marco tedrico.

Las consideraciones mas importantes en las que se basa el modelo son las

siguientes:
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Flujo masico de salida del reactor igual al flujo masico de entrada.

Al igual que todas las demds condiciones, el flujo masico de la corriente de
entrada es importado por los macros de la hoja de Excel del modelo desde la

simulacion, por lo que éste se utilizo para comenzar los calculos.

Entalpia de la corriente de salida igual a la corriente de entrada.

El reactor User Model 2 se forzd a tener configuracion adiabatica, al hacer que
dentro del modelo (Hoja de Excel), el valor de la entalpia de la corriente de entrada

importado desde la simulacion se le asignara a la entalpia de la corriente de salida.

Dentro de las especificaciones de entrada del reactor Model-A, en la opcion

User Arrays se especificaron los siguientes parametros:

. Diametro del reactor (m).

. Longitud del reactor (m).

. Relacion Hidrogeno-Carga (Nv/v).

o Aromaticos en la carga (%).

° Azufre en la carga (%).

° Nitrogeno en la carga (%).

o Gravedad especifica carga (adim).

. Velocidad espacial (h™)(Result).

. Diferencia de Temperatura (°C) (Result).
o HDS (%) (Result).

o HDN (%) (Result).

o HDA (%) (Result).

. Aromaticos en el producto (%) (Result).

. Azufre en el producto (% ) (Result).
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o Nitrogeno en el producto (% ) (Result).

o Consumo de Hidrogeno (pcs/bl) (Result).

Hoja de calculo con correlaciones: en la hoja Hoja 1 primero se hizo un listado

de todos los pesos moleculares de todos los compuestos involucrados en el sistema.

Luego se hicieron los siguientes célculos:

& HDA a partir de PPH, LHSV, (H2/C), Tc. Ec 6.6.3
& Tp apartirde HDA, PPH, LHSV, (H2/C), Tc. Ec 6.6.4
& Sp (HDS), Np (HDN) y SGp a partir de PPH,, LHSV, (H2/C),EIT. Ec 6.6.1

Luego se realiz6 la distribucion de compuestos sulfurados, nitrogenados y
aromaticos en el producto, para calcular a partir de estos factores, los flujos masicos
de estos compuestos tipo. Ver paso 5.5.3a de la metodologia. Parte del modelo se

muestra en el Apéndice A-11.

Una vez que se hallaron los flujos masicos de los compuestos sulfurados,
nitrogenados y aromaticos se determinaron los siguientes valores en la secuencia que

se muestra a continuacion:

Flujos molares compuestos sulfurados, nitrogenados y aromaticos.
Conversiones molares para cada reaccion involucrada en el modelo.

Flujos molares de productos: H,S, NHj3 e hidrocarburos producto.

DERNDCUINDE IO

Consumo de Hidrégeno.
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5.9.2) Realizacion del modelo basado en el muestreo de Tp:

Para realizar del Modelo de Muestreo se procedié de la misma manera que en el

paso 5.9, con la unica excepcion de que el User Model 2 se denomino Model-B.

Hoja de calculos: en la hoja Hoja 1 primero se hizo un listado de todos los pesos

moleculares de todos los compuestos involucrados en el sistema.

Luego se calculd HDA a partir de PPH, LHSV, (H2/C), Tc por medio de la Ec

6.6.3 mostrada en la seccion de resultados. El muestreo se basé en lo siguiente:

& Suponer una temperatura denominada como TPsyp.

& Calcular Sp (HDS), Np (HDN) y SGp a partir de PPH, LHSV,
(H2/C),EITsup.

% Calcular Tpca a partir de HDS, HDN, HDA Ec 6.6.5. Aplicando la funcion
l6gica Numero entero del programa Excel.

& Comparar mediante una funcion logica de Excel los valores de Tpsyp y TpPeca.

& De ser iguales un valor denominado Ti seria igual a Tpsy, de lo contrario

Ti=0.

El modelo se realizdé de manera de que se supusieran 41 temperaturas de salida,
desde 355 hasta 395°C. Al final de todas las suposiciones se tomo6 el valor de la

temperatura de salida igual a la sumatoria de los 41 valores de Ti.

41
Tp=)Ti Ec5.9.1
i=1

Se usaron dos funciones logicas en caso de que dos o tres temperaturas

supuestas resultaran iguales a las temperaturas calculadas.
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Si Tp es mayor a 700°C y menor a 1000°C entonces Tp; = Tp/2, de lo contrario
Tp1=0.
Si Tp es mayor a 1000°C entonces Tp, = Tp/3 C, de lo contrario Tp,=0.

Finalmente la temperatura de la corriente de salida seria igual a la suma de Tp; y Tpa.

Una vez determinado mediante la iteracion el valor de la temperatura Tp, se
calcularon de nuevo los valores Sp (HDS), Np (HDN) y SGp a partir de PPH, LHSV,
(H2/C),EIT. Ver Apéndice A-12.

Luego se realizd la distribucion de compuestos sulfurados, nitrogenados y
aromaticos en el producto, para calcular a partir de estos factores los flujos masicos

de estos compuestos tipos. Ver paso 5.5.3a de la Metodologia.

Una vez que se hallaron los flujos masicos de los compuestos sulfurados,
nitrogenados y aromaticos se determinaron los siguientes valores en la secuencia que

se muestra a continuacion:

& Flujos molares compuestos sulfurados, nitrogenados y aromaticos.

& Conversiones molares para cada reaccion involucrada en el modelo.

@ Flujos molares de productos: H,S, NH3 e hidrocarburos hidrotratados.

& Consumo de Hidrogeno.

5.10) Verificacion del Balance de Masa y Energia en los modelos de

reactor adiabatico:
La verificacion del balance del balance de masa y energia constd basicamente de

revisar que los resultados de los balances dentro de la simulacion para los modelos de

reactor adiabatico se cierren de manera adecuada. Al no cerrarse los balances de masa
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y/o energia, se chequearon las hojas de Excel correspondientes al modelo, en busca

de errores que estuviesen causando dichas desviaciones.

Una vez quela desviacion entre los flujos masicos y las entalpias de entrada

y salida fueron menores a 0,001, se consideraron los resultados como correctos.

5.11) Evaluacion y comparacion de los modelos de reactor adiabatico

desarrollados:

Se evaluaron y compararon los dos reactores modelos desarrollados con modelaje
en Excel, y el modelo actualmente utilizado en el departamento RPRC en cuanto a los
siguientes parametros:

©  Tiempo de ejecucion del programa.

©  Porcentajes de error con respecto a la data semiempirica.

Para realizar este procedimiento se elaboraron tablas comparativas, para evaluar

los resultados obtenidos.
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6.- Resultados y Discusion
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A continuacion se presentan los resultados a los cuales se lleg6 luego de
cumplir con los pasos planteados en la Metodologia de este Trabajo Especial de
Grado. Una vez presentados, estos se analizardan y discutirdn de acuerdo a los

principios y criterios reportados en el Marco Tedrico.

6.1) Ajuste Cinético de las Reacciones de HDS:

Ahora se presentan los resultados del ajuste de los parametros cinéticos de las
reacciones de HDS de los compuestos organosulfurados considerados para modelar
el comportamiento observado en planta piloto. Los parametros cinéticos presentados
en la Tabla 6.1, son aquellos con los cudles se obtuvieron resultados de HDS con
minimos valores de error entre la simulacion en Aspen Plus 11.1 y la data resultante

de planta piloto:

Tabla 6.1.- Resultados del ajuste de los parametros cinéticos de reacciones de HDS.

Fase Vapor Fase Liquida
Com puesto Ko(m”6/kmol*kcat*s) Ko(m”6/kmol*kcat*s) Ea (kcal/mol)
SulfIN 6,28E+14 1,25E+16 33,61
Sulf2N 7,80E+11 7,18E+12 35,15
Sulf3N 2,80E+12 5,53E+12 39,58
Sulf4N 1,45E+12 2,71E+13 40,81
Sulf5N 1,87E+13 7,62E+13 38,26
SulféN 1,07E+13 5,25E+13 37,79
SULF1 4 51E+15 3,14E+15 37,89
SULF2 2,46E+14 3,88E+13 38,15
SULF3 9,79E+14 3,66E+14 39,43
SULF4 2,01E+14 6,97E+12 41,21
SULF5 1,15E+14 5,85E+13 37,83

Antes de comenzar con la discusion y andlisis de los resultados del ajuste para
HDS, es necesario decir que, los resultados obtenidos para los compuestos agregados
al modelo (compuestos nuevos SulfiN) y los compuestos originales del modelo
(SULFi), seran analizados en conjunto, sin hacer referencias especificas de las

moléculas de los compuestos originales (SULFI), dado que a éstos ultimos, no se les
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puede revelar la conformaciéon de sus moléculas, por criterio de confidencialidad con

la empresa.

De acuerdo a lo reportado en la seccion 4.3.1 del Marco Teorico, la velocidad
de reaccion en HDS para los diferentes isdmeros organosulfurados, depende en gran
medida de la ubicacion de las cadenas alifaticas laterales dentro de sus moléculas
(Schulz et al, 1999). Por lo tanto, de aqui se desprende que los compuestos tipo
Sulf3N y Sulf4N, son los compuestos sulfurados con menor reactividad en HDS
debido al impedimento estérico, ya que sus moléculas se derivan del 4-MDBT vy del
4,6-DMDBT respectivamente. El ajuste de los pardmetros cinéticos de HDS se
realiz6 de manera que este fendmeno, quedara reflejado en los resultados. Por lo
tanto, sus energias de activacion son mayores que las de los otros compuestos tipo

organosulfurados.

Como se puede apreciar en la tabla 6.1, los factores preexponenciales de los
compuestos Sulf3N y Sulf4N son de un orden de magnitud menor al de los demas
compuestos sulfurados. Esto, hace coincidir los resultados obtenidos con lo
reportado por la bibliografia. De igual manera ocurre para los compuestos SULF3 Y
SULF4, cuyas reacciones de HDS se ven afectadas también por la presencia del

fendmeno del impedimento estérico.

Como se puede ver en la figura 14, la molécula del Compuesto SulfIN se
caracteriza por ser una molécula Benzotiofénica sin cadenas alifaticas en los atomos
de carbono que circundan al 4&tomo de azufre, por lo que éste compuesto no presenta
impedimento estérico. La Ea del SulfIN resultante del ajuste cinético muestra el
valor mas bajo dentro del conjunto de los parametros cinéticos de HDS, para asi

permitir una alta reactividad en comparacion a los demas compuestos. De igual
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manera el Sulf2N (DBT) no presenta impedimento estérico, por lo que los valores de
sus parametros cinéticos deben ser tales que su reactividad, sea mayor a las de Sulf3N
y Sulf4N y menor que SulfIN. El compuesto Sulf5N por ser un benzonafteno debe
ser menos reactivo que Sulf2N, por lo que su energia de activacion debe ser mayor tal

como se aprecia en la tabla 6.1.

El compuesto SulfoN (fenantreno) tiene un valor de Ea que permite una alta
reactividad, dado que en ¢él, los enlaces carbono- azufre son mas susceptibles al
rompimiento para liberar al atomo de S contenido en la molécula. Este
comportamiento se puede adjudicar al hecho de que los anillos ciclicos que
conforman dicha molécula, tenderan a reaccionar con el hidrégeno para llegar a una
conformacién molecular mads estable energéticamente, a las condiciones de operacion

de la unidad, la cual es presentada en el apéndice A-3.

Todo lo concerniente a la reactividad de los compuestos sulfurados, se vera
mejor evidenciado con la presentacion de los resultados de la siguiente seccion, en
donde se disponen en graficos, las tendencias de la conversion obtenidas para cada

compuesto tipo en funcion de la temperatura de operacion del reactor isotérmico.

Los parametros cinéticos mostrados en la tabla 6.2 generaron dentro de la

configuracion de la simulacion, los resultados que se muestran a continuacion.

Tabla 6.2.- Resultados del ajuste de HDS

T (°C) 340 350 360 370 380
%HDS PRE 76,57 83,82 89,05 93,48 95,87
%HDS EXP 78,00 86,37 89,82 92,06 93,85

ERROR S2 % 1,87 3,05 0,87 1,52 2,11
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Los niveles de error logrados en HDS con el simulador Aspen Plus 11.1, para
modelar el comportamiento del proceso llevado a cabo en planta piloto, son mucho
menores a los planteados originalmente en los objetivos de este trabajo. El porqué de
estos excelentes resultados a simple vista, en comparacién con otros estudios
cinéticos realizados en el Departamento RPRC para el combustible diesel, se
encuentra en que, para las fracciones de gasdleos pesados no se dispone de un
analisis de azufre discriminado. Esto es determinante, ya que, la distribucion de
compuestos tipo en la entrada del presente modelo, qued6 sujeta a suposiciones
tomadas en base a estudios hallados en la bibliografia, los cuales fueron realizados
para otros crudos, a otras condiciones de operacién y con otro catalizador. Al no
disponer de resultados de pruebas de azufre discriminado, los pardmetros cinéticos no
se forzaron a producir un resultado local establecido por data experimental para cada
compuesto, sino que de acuerdo una distribucion supuesta en la carga y a una
reactividad relativa supuesta entre los compuestos sulfurados tipo, se realizo el ajuste

del porcentaje total de HDS.

Como se menciono en la metodologia, se realizaron en total mas de trescientas
corridas de simulacion para realizar el ajuste de los pardmetros cinéticos de HDS.
Para cada conjunto de resultados se realiz6 un analisis de las tendencias obtenidas y
de los valores del resultado global. Ver Apéndice B-1. El modelo demostrd ser
sensible a pequenas variaciones en los parametros cinéticos, sobretodo Ea, por lo que,
para ciertos conjuntos de valores intermedios de los parametros cinéticos, las
tendencias obtenidas en HDS resultaron irregulares y decrecientes con respecto a la

temperatura.

Durante el procedimiento de iteraciones manuales se obtuvieron para algunos
compuestos, conversiones negativas, con valores cercanos a cero, a ciertas
temperaturas de corridas. Aunque esta conducta es imposible, el modelo reportaba

estos valores debido a un comportamiento irregular producido dentro del programa de
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simulacién, durante la resolucion de las ecuaciones cinéticas de las reacciones de
HDS mediante el mecanismo de Langmuir-Hinshelwood. Como se dijo
anteriormente, Aspen Plus 11.1 considera tres términos para esta ecuacion, el de
concentracion, el de adsorcion y el correspondiente a la ley de la potencia, que
incluye la ecuacion de Arrhenius. Ver seccion 5.5.2 de la Metodologia. El término
exponencial dentro de la ecuacion de Arrhenius, es muy sensible a pequefios cambios
tanto de temperatura como de energia de activacion, generando valores de
concentracion con respecto a la temperatura que pueden llegar a contener un alto
grado de error como se puede apreciar en el Apéndice B-1. En si, el resultado global
del ajuste dependio entonces de lo que se denomind un fenémeno de interrelacion.
Este fenomeno se define como la dependencia que existe entre cada uno de los
valores de los pardmetros cinéticos considerados y los resultados que con estos se
obtiene en la simulacion, que como se puede ver en el apéndice B-1 y B-2, no son en
lo absoluto independientes y conforman un sistema complejo con resultados de

tendencia fluctuante.

Por lo tanto, basandose en lo antes expuesto, se puede asegurar que no se
puede hablar dentro de una simulaciéon en Aspen Plus 11.1, de un resultado para la
reaccion de HDS de cada uno de los compuestos tipos sulfurados por separado, sino
por el contrario debe hablarse de un resultado, que es un conjunto de pardmetros

cinéticos establecidos para un sistema de reacciones de HDS.

Al hacer continuas modificaciones en los factores pre-exponenciales y las
energias de activacion de las reacciones de HDS, se pudo lograr llevar la tendencia de
HDS contra temperatura, a lo establecido en el Marco Tedrico. Para las primeras 80
iteraciones, el porcentaje de HDS disminuia al aumentar la temperatura media en el
reactor, lo cual segin lo reportado en la bibliografia es imposible dada las

caracteristicas termodindmicas de las reacciones de HDS. Ver Apéndice B-1.
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Figura 19- Comparacion de los resultados de HDS con respecto a la temperatura obtenidos en

planta piloto y en la simulacion.

Como puede apreciarse en la figura 19, los resultados de las corridas en planta
piloto resultaron concordantes con lo reportado por la bibliografia citada en el marco
Teorico. Los valores de HDS obtenidos en planta piloto muestran una tendencia
creciente y uniforme en funcion de la temperatura, lo que confirma que durante las

corridas en planta piloto, existieron condiciones de operacion uniformes.
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Dado que la carga entra al reactor con un valor de fraccion vaporizada cercana
a 0,8 ver apéndice B-3, se debieron entonces ajustar parametros cinéticos de las
reacciones en fase vapor y fase liquida. Ko liq y Ea liq gobernaron el ajuste para la
corrida llevada a cabo a 340°C, mientras que los pardmetros cinéticos de la fase

gaseosa fueron preponderantes en el ajuste para las corridas entre 350 y 380°C. Este

——Sulf-1N
Sulf-4N
=+=Sulf-2N
—— Sulf-3N
=o=Sulf-5N
Sulf-6N

Conversién en HDS(adim)

330 340 350 360 370 380 390
T(C)

comportamiento agregd dificultad al ajuste de acuerdo a lo explicado acerca del

fendmeno de interrelacion.

Figura 20.- Conversiones masicas de los compuestos tipos propuestos para el modelo en
HDS.

En la figura 20, se muestran las tendencias obtenidas con la simulacion, para las

conversiones masicas de los compuestos sulfurados propuestos, en funcion de la
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temperatura de operacion. De dichas tendencias se desprende que se puede ordenar

estos compuestos de acuerdo a su reactividad en HDS de la siguiente manera:

SulfIN>Sulf6N>Sulf2N>SulfSN>Sulf3N>Sulf4N

La reactividad relativa observada en el grafico es la correcta segun lo
reportado por Farag et al (2000), Kabe et al (1997) y Koltai et al (2002). Como se dijo
anteriormente el factor determinante en la reactividad en HDS de los compuestos
sulfurados presentes en las fracciones de hidrocarburos, es el impedimento estérico.
El compuesto Sulf4N, por tener sustituyentes alquilicos en los carbonos 4 y 6 de la
molécula dibenzotiofénica, es el compuesto que menos reacciona con hidrogeno
dentro de la simulacion en Aspen Plus 11.1, tal como lo reportan Farag et al (2000),
Mochida et al (1999) y Schulz et al (1999). La molécula del compuesto tipo Sulf3N,
presenta también el fenomeno del impedimento estérico, por contener un radical
metilico en el atomo 4 de la molécula dibenzotiofénica; lo que hace que aunque su
reactividad en HDS sea un poco mayor a la del Sulf4N, éste compuesto sea mucho

menos reactivo que los demas compuestos tipos introducidos en el modelo.

Al ver las formulas de las moléculas de los compuestos Sulf2N y Sulf5N, se
puede apreciar que en estas no esta presente el fendémeno de impedimento estérico,
por lo que deben ser mas reactivos que 3N y 4N. La diferencia entre estas dos
moléculas radica en que Sulf2N es un dibenzotiofeno (DBT), mientras que SulfSN

es un benzonaftotiofeno (BNT).

Segun lo reportado por Girgis y Gates (1991), los compuestos sulfurados de
tres anillos bencénicos tienen una reactividad en HDS de un orden de magnitud
menor que los compuestos de dos anillos exceptuando al 4,6DMDBT y al 4AMDBT, lo
cual queda representado en el grafico de la figura 20, ya que el compuesto como se
puede ver en la fig 14, pese a que el compuesto tipo SulfSN es un alquil BNT es

menos reactivo que el Sulf3N.
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Conversion en HDS(adim)

En la figura 21 se muestran las tendencias de las conversiones en HDS de los
sulfurados tipo originales en el modelo, en funcion de la temperatura de operacion
del reactor isotérmico. Segun estas tendencias se puede ordenar a estos compuestos

en orden descendente de reactividad de la siguiente manera:

Sulf1>Sulf2>Sulf5>Sulf3>Sulf4. Lo cual coincide por lo reportado por Farag et al
(2000), Mochida et al (1999) y Schulz et al (1999).

* Sulf-1
= Sulf-2
Sulf-3
— Sulf-4
—— Sulf-5

330 340 350 360 370 380 390
T(°C)

Figura 21.- Conversiones masicas de los sulfurados tipos contra la temperatura de reaccion.

132



De acuerdo a lo antes expuesto se puede asegurar que a partir de los
parametros cinéticos de HDS ajustados, se obtienen resultados de conversion masica

acordes con lo reportado en la seccion 4.3.1

Para corroborar las tendencias observadas en el grafico se realizd la siguiente
tabla comparativa de reactividades relativas de los compuestos sulfurados que se

muestra a continuacion:

Tabla 6.3.- Reactividades relativas de los compuestos sulfurados tipos.

Compuesto Klig/K lig DBT | K vap/K vap DBT
SulfiN 2,51 3,48
Sulf2N 1,00 1,00
Sulf3N 0,01 0,02
Sulf4N 0,01 0,01
Sulf5N 0,43 0,50
SulféN 0,64 0,80
SULF1 0,62 0,46
SULF2 0,59 0,75
SULF3 0,75 0,01
SULF4 0,10 0,03
SULF5 0,30 0,07

Segun lo reportado por Ma, Mochida et al (1997), los alquil-BT’s muestran
reactividades relativas con respecto al alquil DBT mayores a 3 por lo tanto los
resultados del ajuste cinético estdn en concordancia con la bibliografia, dado que los

valores que se muestran en la tabla 6.3 para el SulfIN se aproximan a ese valor.

Las reactividades relativas del Sulf3N (alquil-4MDBT) y del Sulf4N (alquil
4,6-DMDBT) con respecto a Sulf2N (alquil-DBT), son muy bajas en comparacion a
lo reportado por la bibliografia (0,09); por lo que se infiere que las energias de
activacion determinadas en el ajuste cinético para estos compuestos podrian ser

entonces muy altas o sus factores de frecuencia muy bajos.
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La reactividad relativa para el compuesto SulfSN (BNT), esta dentro del rango
reportado por la bibliografia. Ver seccion 4.5. Por su parte, la reaccion de HDS del
SulfoéN tiene parametros cinéticos que hacen que su tasa de reaccion dentro de la
simulacion, sea muy elevada en comparacion con lo reportado por Ma, Mochida et al

(1997).

Aunque en la mayoria de los casos, los resultados de las reactividades
relativas de los compuestos sulfurados tipos con respecto a Sulf2N (DBT), no se
hallaron entre los rangos reportados por la bibliografia, esto no se tomo como factor
preponderante en el ajuste de los parametros cinéticos, ya que, se consideré6 como lo
mas importante la tendencia total de HDS y el hecho de que se respetara la debida

representacion de las reactividades relativas.

6.2) Ajuste Cinético de las reacciones de HDN:

A continuacion se presentan los resultados del ajuste de los pardmetros cinéticos,
de las reacciones de desnitrogenacion de los compuestos tipos considerados para
modelar el comportamiento observado en la fraccion de gasoleo hidrotratada en
planta piloto. Los pardmetros cinéticos presentados en la Tabla 6.4, son aquellos con
los cuales se obtuvieron resultados de HDN con el minimo error, entre la simulacion

en Aspen Plus 11.1 y la data resultante de planta piloto:

Tabla 6.4.- Resultados del ajuste de parametros cinéticos de las reacciones de HDN.

Fase Vapor Fase liquida
Ko(m”6/kmol*kcat*s) |Ko(m”6/kmol*kcat*s§Ea (kcal/mol)
Nitrol 8,92E+05 6,64E+05 26,13
Nitro2 1,56E+05 4,73E+05 25,85
Nitro 1P 6,76E+05 3,76E+04 23,57
Nitro 1P2 1,59E+04 6,21E+04 21,10

Los valores presentados en la tabla 6.4, coinciden con lo reportado por Bej et al

(2001), Ho et al (1993) y Ma, Mochida et al (1996) en el sentido de que éstos dentro
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de la ecuacion de la ley de la potencia, hacen que los compuestos bésicos sean mas
reactivos que los compuestos no basicos. Para que el compuesto Nitrol pueda
desnitrogenarse, debe primero reaccionar con hidrégeno para formar NitrolP. El
valor de la energia de activacion de esta ultima reaccion es alto y la de su reaccion
inversa (NitrolP a Nitrol) es baja, lo que hace que este paso sea determinante en la
baja reactividad del compuesto no basico. Por otro lado, la reaccion de HDN para
Nitro2 y NitrolP2 (Nitrol en su forma basica a producto), tienen valores de Ea
menores al de Nitrol, lo que hace que estos compuestos tipo basicos sean mas
reactivos que el compuesto no basico, cumpliendo con lo establecido por Bej et al

(2001).

Los parametros presentados en la tabla 6.4, producen al correr la simulacion

realizada en el programa Aspen Plus 11.1, los siguientes resultados para HDN:

Tabla 6.5.- Resultados del ajuste de HDN.

T (°C) 340 350 360 370 380
"OHDN PRE | 20,58 20,01 39,75 46,49 62,24
%HDN EXP | 21,76 26,53 41,77 50,37 59,17
ERROR S 5,76 8,57 5,09 8,36 4,94

El error obtenido entre las corridas en planta piloto y la simulacion en Aspen Plus
11.1 para el ajuste de HDN, cumple con lo planteado en la metodologia, ya que, son
todos menores a un 10%. Al momento de realizar el ajuste manual, se obtuvieron
resultados cuyas tendencias de HDN en funcion de la temperatura fueron fluctuantes
todo sentido, lo que dificultd6 en gran medida la realizacion de dicho ajuste. De
manera general se puede decir que se obtuvieron resultados aceptables de niveles de

HDN en el simulador con los pardmetros cinéticos ajustados, en comparacion con los

135



resultados de las corridas en planta piloto,. El repunte en el resultado del porcentaje
de HDN de la simulacion en Aspen Plus 11.1 para la temperatura de 380°C, se debe a
que como se vera en la figura 23 las reacciones de desnitrogenacion de los ompuestos
Nitro2 y Nitrol muestran un incremento apreciable en su desarrollo de HDN a dicha

temperatura
100
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Figura 22.- Comparacion de los resultados de HDN con respecto a la temperatura obtenidos en planta

piloto y en la simulacion.

A la hora de hacer el ajuste de los parametros cinéticos de las reacciones de HDN,
se consideraron los resultados locales de planta piloto para nitrogenados basicos y no

basicos, facilitados por el Departamento de Quimica Analitica. Haberlos tomado en
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cuenta, se considera una ventaja importante con respecto al ajuste de HDS, ya que
para este ultimo, no se disponia de andlisis detallados de azufre. Esto, aunque
aument6 el grado de dificultad del ajuste de HDN lo hizo mas representativo del

comportamiento real.
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Figura 23.-Comparacién de las conversiones masicas de los compuestos tipos propuestos para el

modelo en HDN con las obtenidas en planta piloto.

Como puede apreciarse en la figura 23, los resultados en planta piloto para los
nitrogenados basicos y los no basicos presentan reactividades muy similares,
inclusive en las corridas realizadas a 340 y 360 °C, la conversion de los compuestos
no bdasicos es mayor a la de los compuestos basicos. Este comportamiento no
correspondiente a lo reportado por Bej et al (2001) y Kwak et al (1994), puede tener
su explicacion en lo descrito por [15] y especificado en las seccion 4.3.2, referente a

que: las reacciones de HDN ocurren a través de mecanismos complejos que
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involucran un gran nimero de especies intermedias con diferentes reactividades y

grados de adsorcion.

Sin embargo la dificultad del ajuste de HDN en Aspen Plus 11.1, radicé en que al
hacer que las tendencias de los compuestos tipo, basicos y no basicos reprodujeran
los resultados obtenidos en planta piloto, el ajuste global no present6 una tendencia
creciente en funcion de la temperatura, sino que para una de las temperaturas menores
a 380°C se obtenia un mayor porcentaje de HDN, es decir un comportamiento muy

irregular e inaceptable.

No obstante a lo explicado, se consider6 el comportamiento mostrado en la figura
23 como valido, ya que como se dijo anteriormente Bej et al (2001) y Kwak et al
(1994) reportan que los valores de la tasa de reaccion aparente para la conversion de
los compuestos nitrogenados no basicos hacia basicos, son mucho mas bajos que los
de la reaccion de los nitrogenados basicos, siendo esta ultima fundamental en la

eliminacion de los 4&tomos de nitrégeno.

También es de interés notar que los valores de la tasa aparente de reaccion de la
conversion de nitrogenados no bésicos hacia basicos se parece en gran medida a la
remocion de nitrégeno total, cosa que se ve reflejada en la figura 23 donde Ia
conversion del compuesto no basico se comporta de la misma manera a la conversion

total mostrada en la figura 22.

Entonces de acuerdo al andlisis previo, se puede que el ajuste de los pardmetros
cinéticos de HDN aunque no representa de manera exacta el comportamiento
registrado en planta piloto, muestra tendencias similares que se pueden considerar
como validas, ya que con éstas el grado de desnitrogenacion total obtenido es el
esperado. El comportamiento observado, puede haberse debido a que se condicion6 a
la forma bésica del nitrogenado Nitrol, a ser muy reactiva en HDN al asignarsele un

valor muy bajo de Ea (21,1). Ver tabla 6.4.
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6.3) Ajuste Cinético de las reacciones de HDA:

A continuacion se presentan los resultados del ajuste de los parametros cinéticos,
de las reacciones de desaromatizacion de los compuestos tipos considerados, para
modelar el comportamiento observado en planta piloto. Los pardmetros cinéticos
presentados en la Tabla 6.6, son aquellos con los cuales se obtuvieron resultados de
HDA con minimo error entre la simulacion en Aspen Plus 11.1 y la data resultante de

planta piloto:

Tabla 6.6.- Resultados del ajuste de los parametros cinéticos de las reacciones de HDA

Ea (kcal/mo|) K o(m~6/kmol*kcat*s)
MON D 49,416 1,26E+06
MON | 55,585 1,52E+10

Los parametros cinéticos de la ecuacion de Arrhenius supuestos para reproducir el
comportamiento de las reacciones inversas de los compuestos monoaromaticos son
considerablemente altos en comparacion a los supuestos para las reacciones directas.
Esto se considera correcto, ya que, es esta diferencia, sobre todo en las Ea, la que a
mayores temperaturas de reaccion, creara el desplazamiento del equilibrio
termodindmico hacia la deshidrogenacion, tal como lo reportan, Ho et al (1993) y

Girgis, Gates (1991).

Los valores de los parametros cinéticos mostrados en la tabla 6.6, asignados dentro

de la simulacion a las reacciones de HDA producen los siguientes resultados:
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Tabla 6.7.- Resultados del ajuste de los parametros cinéticos de las reacciones de HDA.

T (°C) 340 350 360 370 380
%HDA EXP 8,5 12,6 13,2 13,0 15,2
%HDA ASPEN 7,0 9,4 11,7 13,1 15,8
ERROR S2% 18,2 25,3 11,1 0,5 4,1

Los niveles de error obtenidos para las tres primeras temperaturas de corrida son

mayores a los que se planted obtener en este trabajo de tesis, pero como se explicara

mas adelante este ajuste de pardmetros cinéticos puede ser considerado como

aceptable.
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Figura 24.- Comparacion de los resultados de HDA con respecto a la temperatura

obtenidos en planta piloto y en la simulacion.
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Los resultados obtenidos en la planta piloto para el porcentaje de HDA no tienen
una tendencia creciente y uniforme con respecto a la temperatura, por el contrario
estos muestran una tendencia fluctuante, lo cual causé que, para la funcion objetivo
del ajuste de los parametros cinéticos de HDA no se pudiese hallar valores minimos

que estuviesen acordes con lo planteado para las reacciones de HDS y HDN.
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Figura 25.- Conversiones masicas compuestos monoaromaticos con respecto a la

temperatura de operacion.

El comportamiento mostrado por los resultados de planta piloto en la figura
24, pudo haberse causado debido a factores diversos como por ejemplo, cambios en
los mecanismos de reaccion de los complejos compuestos aromaticos presentes en la

fraccion de VGO durante el proceso isotérmico.
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Como se explico en la seccion 5.5.4 de la metodologia, el ajuste de HDA se
realizd de una manera simplificada por lo que el comportamiento del sistema de
reacciones de HDA mostrado en la figura 24, ya que en ¢l se considerd al conjunto
de compuestos aromaticos como uno s6lo, al suponer para ellos un solo valor de Ea
y de Ko. Aunque estas consideraciones para efectos de estudios especificos del
comportamiento de las reacciones de desaromatizacion de hidrocarburos, no son
correctas, para los efectos que de este trabajo resultan validas, ya que, la necesidad de
realizar el ajuste de los valores de HDA radicd, en la realizacion del balance de
energia a partir de dicho parametro. Por lo tanto, se consideran los resultados del

ajuste de HDA como aceptables.

6.4) Resultados del ajuste del balance de energia.

Como se mencion6 en la seccion 5.6 de la metodologia, el planteamiento original
del presente trabajo con respecto al balance de energia, era el de desarrollar una
correlacion empirica a partir de data de la unidad comercial de la refineria, con la
calcular la temperatura de salida del producto del reactor. Dicha correlacion se
desarroll6 de la manera descrita en la seccion 5.8 de la metodologia. Los resultados
preliminares obtenidos a partir de ésta, presentaron un muy alto nivel de error, por lo

que fueron descartados.

Los errores producidos por la correlacion desarrollada con data de la refineria se
derivan de las marcadas diferencias existentes entre el proceso llevado a cabo en
planta piloto y  desarrollado a escala industrial. Estas diferencias radican
principalmente en el hecho de que, en una unidad comercial de hidrotratamiento, la
temperatura de la corriente de producto, depende en gran medida de Ia
fluidodindmica, de las inyecciones de corrientes de hidrogeno fresco a los reactores
(“quenchs”), de la adiabaticidad de las unidades, entre otros muchos factores. Para
llegar a conocer y modelar de una forma adecuada estas diferencias se necesita hacer

previamente estudios detallados de escalamiento.
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Otro factor que origina estas diferencias entre planta piloto y la unidad
comercial radica en el contacto incompleto entre el catalizador y las fases
reaccionantes que se produce en planta piloto, lo cual, es un clasico problema que

puede producir un mal funcionamiento de la unidad de HDT.

Por otra parte, es conocido que en planta piloto las muestras de catalizador
comercial y las cargas reales son utilizadas sin modificaciones, por lo que la relacion
entre la longitud del reactor de escala piloto y el didmetro de particula de catalizador
es bastante bajo comparado al del reactor comercial. Esto conlleva a que bajas
velocidades de liquido sean utilizadas en reactores escala piloto para igualar o
aproximar los valores de LHSV de las plantas comerciales segun lo reportado por

Chowdhury et al (2002).

Como se explico en la seccion 5.6 de la Metodologia, los calores de formacion
reportados por el simulador mediante el método Joback modelaron un
comportamiento erroneo del reactor RPLUG bajo configuracion adiabatica. Segtn lo
estudiado por Sie (1991), dicho método puede ser una alternativa aunque conduzca
generalmente a desviaciones superiores. Para sustancias formadas por moléculas
organicas de dimensiones apreciables, es recomendable la utilizacion de otros
métodos como el de Constantinou y Gani, ya que el método de Joback parece ser de

todos, el menos rigoroso en estos casos.

Aunado a esto, podria también decirse que si bien los compuestos tipos
considerados en el presente modelo, resultaron utiles para modelar los fenémenos
ligados al balance de materia, sus moléculas podrian no ser las mas representativas
para el balance de energia. Por lo tanto, se basé dicho balance en meras suposiciones
numéricas para ajustar el comportamiento y obtener valores de AT dentro del rango

normalmente obtenido en la unidad industrial.
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Los calores de formacion ajustados se muestran en el apéndice A-7.

Como se dijo en la seccion 5.6 de la metodologia, se realizd una tabla
comparativa de los resultados obtenidos del balance de energia, con los datos
generados por las Ec 5.6.1 y 5.6.2. En la tabla 6.8 se muestran las diferencias de
temperatura obtenidas dentro de la simulacion en los denominados reactores RPLUG

en su configuracion adiabatica:

Tabla 6.8.- Resultados de la diferencias de temperaturas obtenidas del balance de energia

HDS (%) DT (°C) DT1 (°C) DT2 (°C) S1 S2
89,07 30,59 30,18 31,49 0,46 0,99
20,27 31,42 30,41 31,95 0,21 1,50
90,24 32,15 30,40 31,94 0,21 1,49
90,10 31,25 30,38 31,88 0,24 1,43
90,52 31,43 30,46 32,04 0,15 1,61
89,75 30,32 30,31 31,75 0,32 1,28
90,65 31,30 30,48 32,09 0,13 1,66
90,37 30,85 30,43 31,99 0,18 1,55
90,25 30,83 30,41 31,94 0,21 1,49
90,69 30,42 30,49 32,10 0,12 1,68
89,88 30,31 30,34 31,80 0,29 1,34
90,86 30,58 30,52 32,17 0,08 1,75
90,97 31,02 30,54 32,21 0,06 1,80
90,53 30,56 30,46 32,05 0,15 1,61
90,79 29,52 30,51 32,15 0,10 1,72
89,60 29,56 30,28 31,69 0,35 1,22
90,90 29,41 30,53 32,19 0,07 1,77
91,03 30,33 30,55 32,24 0,04 1,83
82,75 28,92 28,98 29,09 1,79 1,67
90,86 28,58 30,52 32,17 0,08 1,75

Las ecuaciones 5.6.1 y 5.6.2, al no considerar dentro de sus estructuras, las
principales variables de operacion (PPH,, LHSV, (H2/C)), no incluyen los fendmenos
de escalamiento, fundamentalmente ligados a la fluidodindmica dentro del reactor,
por lo que se pueden considerar como validas, ya que solo estas han sido utilizadas
para comparar los valores obtenidos de las diferencias de temperaturas para

porcentajes de HDS entre 80 y 90 por ciento aproximadamente.
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Figura 26.- Resultados de la temperatura de producto en funcion de la temperatura de
entrada. LHSV=1,1 h™!, P=880 psia.

En la figura 26, se puede observar que la relacion hidrogeno carga, tiene una
influencia sobre la temperatura de la corriente producto de los reactores adiabaticos,
que se puede considerar no despreciable pero aceptable, ya que no llega a
diferenciarse por mas de un 1,5%. Este pequefio valor de desviacion representa una
diferencia de 6°C, la cual se considera no significativa teniendo en cuenta que para
valores mas altos de la relacion hidrogeno-carga, la velocidad espacial aumenta,
causando que se obtengan menores valores de la Tp. Al alimentarse hidrogeno en
exceso se asegura que la selectividad en las reacciones de hidrogenacion no afecta en

ninguno de los comportamientos observados.
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Figura 27.- Resultados de la temperatura de producto en funcion de la temperatura de
entrada. LHSV=1,1 h!, P=770 psia.

Al comparar las figuras 26, 27 y 28, se evidencia que para las distintas
condiciones de presion y velocidad espacial consideradas durante la generacion de
data adiabatica, las variaciones de la relacion de hidrogeno-carga tienen cierta
influencia, sobre las temperaturas de la corriente de salida, lo cual concuerda con lo

reportado en el marco teorico.
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Figura 28.- Resultados de la temperatura de producto en funcién de la temperatura de entrada.
LHSV=0,8 h"', P=770 psia.

Para variaciones en la velocidad espacial lo resultados se pueden considerar como
satisfactorios ya que a medida que aumenta dicho parametro se obtienen mayores
valores de la temperatura de producto lo cual concuerda con lo reportado por Gary y
Handwerk (1984) y Korsten et al (1996). Las tendencias mostradas en la figura 29
son correctas, sin embargo no puede aceptarse el hecho de que para dos valores
distintos de velocidad espacial (0,6; 0.8; 1,1 h'l), se obtengan valores cercanos de la
temperatura de producto para distintos valores de la relacion hidrégeno carga. Ver
apéndice A-13. Dado este comportamiento se considera que el modelo es sensible a

cambios de dicha variable.
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Figura 29.- Resultados de la temperatura de producto en funcion de la temperatura de entrada a

880 psia de presion y una relacion de hidrogeno carga de 184,7 Nv/v.

6.5) Resultados de la Generacion de Data Adiabatica:

En esta seccion se presentan y analizan los resultados obtenidos de la data
semiempirica generada a partir del ajuste cinético realizado. Dicha data, se obtuvo
realizando variaciones de las diferentes condiciones de operacion para cada corrida en

el simulador; tal y como se explico previamente en la seccion 5.6 de la metodologia.

De todo el conjunto de datos de corriente de producto obtenidos, para las 120
corridas realizadas con el simulador Aspen Plus 11.1, se hizo una seleccion de basada
en los comportamientos normales de las unidades de HDT explicados en el Marco
Teodrico, de manera de poder realizar el andlisis del comportamiento del modelo
ajustado, a las diferentes condiciones de operacion, mediante los graficos que se

muestran a continuacion:
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Figura 30.-Porcentaje de HDS en funcion de la temperatura de entrada variaciones de

(H2/C). LHSV=1,1 h"', P=770psi.

La tendencia contenida en el grafico de la figura 30 muestra un
comportamiento regular y uniforme del porcentaje de HDS en funcion de la
temperatura de entrada, a diferentes valores de la relacion hidrégeno carga. Al
mantener constantes los valores de presion, velocidad espacial y temperatura, y
variando la relacion hidrogeno carga en el simulador, se deben obtener niveles iguales

de HDS, lo cual se ve reflejado en la figura 31.

Lo mostrado en el grafico de la figura 30, concuerda con lo reportado por Gary y
Handwerk (1984) y Rodriguez, Ancheyta (2003), ya que, para los cuatros valores
distintos de la (H2/C) introducidos al simulador Aspen Plus 11.1, se obtuvieron

niveles de HDS muy cercanos para cada una de las cinco temperaturas de corrida.
Al restringir el recorrido de la escala del grafico mostrado en la figura 31 se

obtiene el grafico mostrado en el Apéndice B-4. En dicha figura, se puede apreciar

una tendencia fluctuante del porcentaje de HDS con respecto a (H2/C). Estas
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fluctuaciones para el efecto del estudio se consideraron despreciables ya que son
menores al 1% y acordes a lo observado en los gréaficos de las figuras 26 y 27 por lo

tanto, el comportamiento se puede considerar como el esperado.

Por otra parte, cabe destacar que los valores de corrida de la relacion de
hidrégeno carga, utilizados en la generacion de la data semi-empirica, al ser valores
normales de operacion, representaron un exceso de hidrogeno en la alimentacion al
reactor de al menos 50% en peso, por lo que ninguna reaccion deberia verse afectada
por efectos de selectividad del catalizador, que impidiese el desarrollo de alguna

reaccion de hidrogenacion.

Como se verd proximamente al comparar las tendencias de las figuras 30 y 31, la
dependencia del modelo en HDS en cuanto a la presion es acorde a lo explicado en la
seccion 4.2, dado que, para valores mas altos de presion se obtienen mayores niveles

de desulfuracion en la simulacion.
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Figura 31.-Porcentaje de HDS en funcién de la temperatura de entrada para variaciones de (H2/C).

LHSV=1,1 h"!, P=880psi.
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La tendencia mostrada en el grafico de la figura 31 muestra un comportamiento
regular y uniforme del porcentaje de HDS en funcion de la temperatura de entrada, a
diferentes valores de la relacion hidroégeno carga , lo cual concuerda con lo reportado
por Gary y Handwerk (1984). Al igual que para 770 psia, a 880 psia de presion, se
puede decir que se obtuvieron valores iguales de porcentajes de HDS con respecto a

la temperatura de entrada, segun lo analizado y explicado previamente.
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Figura 32.- Porcentaje de HDS en funcion de la temperatura de entrada. P=880 psi. y
(H2/C)=164,0 Nv/v

En la figura 32, se puede ver el grafico del porcentaje de HDS en funcion de
la temperatura de la corriente de entrada al reactor para distintos valores de la
velocidad espacial. Este, se realizd de esta manera porque dentro del rango de las
temperaturas de entrada consideradas, nunca se tendran valores iguales de la
temperatura de salida para distintos valores de dicho parametro, dado que, tal como se
explico en la seccion anterior, la diferencia de temperatura tiende a incrementarse al

aumentar la temperatura de la carga. Ver apéndice A-13.

151



Como se vio en la seccion 5.2 del marco tedrico, a menor velocidad espacial se
tendrd un mayor tiempo de residencia dentro del lecho catalitico, lo que implica un
mayor grado de reaccion tanto en HDS como en HDN y HDA. Por lo tanto, el
comportamiento mostrado en la figura 32 es el esperado. A la hora de este analisis se
considera como un error, haber considerado a la velocidad espacial con un solo
decimal. El grado en que esta variable influye en el desenvolvimiento del proceso es
considerablemente alto, dado que los flujos alimentados al reactor, varian en gran
proporcion para valores de LHSV que s6lo se diferencien por centésimas, como

puede verse en la tabla 6.9:

Tabla 6.9.- Valores de flujos alimentados al reactor RPLUG para distintos valores de LHSV.

LHSV (h-1) 1,10 1,15 1,19
Flujo Carga VGO (g/hr) 155,50 162,56 168,22
Flujo Carga H2 (g/hr) 4,21 4,39 4,55

Entonces el error que esto conlleva para los flujos masicos de alimentacion,
podria llegar hasta alrededor del 8%, lo cual repercute como es de esperarse, en los
resultados obtenidos de la data generada, causando comportamientos como el

mostrado en las figuras 26, 27 y 28.

El otro factor aun mas importante radica en no haber realizado otras experiencias
en planta piloto en donde se consideraran otros valores de velocidad espacial y de
relacion hidrogeno carga. Si se hubiesen realizado experiencias en planta piloto para
la misma fraccion de VGO a diferentes valores de dichas variables de operacion, se
hubiesen ajustado los pardmetros cinéticos dentro de la simulacién en Aspen Plus
11.1, de manera que éstos presentasen un minimo error con respecto a los resultados

obtenidos en planta piloto.

A continuacion se muestran los resultados obtenidos de HDN para distintos

valores de la relacion hidrégeno carga:
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Figura 33.-Porcentaje de HDN en funcién de la temperatura de entrada varias (H2/C). LHSV=1,1 h,
P=770psi.

En el grafico mostrado en la Figura 33, se puede observar que el grado de
sensibilidad que presenta el modelo en HDN para cambios en la relacion hidrégeno-
carga una presion de 770 psi y LHSV=1,1 h™' es mayor al obtenido para HDS. De
aqui se deduce que, el mecanismo de ley de la potencia es mas sensible a cambios de
temperatura que el mecanismo de Langmuir-Hinshelwood. Como se vera mejor
evidenciado mas adelante, el mecanismo propuesto para el ajuste HDN, lo hace

mucho menos flexible en comparacion al de HDS.

Segun lo estudiado por Rodriguez, Ancheyta (2003), los modelos de HDN son
siempre mas sensibles que los de HDS. Esto se corrobord durante la realizacion
del ajuste de HDN, el cual fue muy complicado, ya que, el modelo generaba
tendencias fluctuantes de HDN con respecto a la temperatura isotérmica para

pequeias variaciones en los valores de los parametros cinéticos. Aparte de la
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sensibilidad del mecanismo de la ley de la potencia, pudiese no haber sido practico
la representacion del equilibrio entre los nitrogenados no basicos y su forma bésica
dentro del simulador Aspen Plus 11.1, ya que mientras menos compuestos tipos y
reacciones de HDN, se hubiesen obtenido tendencias mas estables frente a las

variaciones de condiciones de operacion.
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Figura 34.-Porcentaje de HDN en funcién de la temperatura de entrada varias (H2/C). LHSV=1,1 h,
P=880psi.

Al comparar los graficos de las figuras 33 y 34, se denotan dos tendencias
distintas del porcentaje de HDN con respecto a la Tc para distintos valores de la
(H2/C). Entre las corrientes de producto obtenidas para las alimentaciones de 330 a
360 °C existen diferencias acordes a lo explicado en la seccién 4.2.1 del marco

teorico.
No obstante, los porcentajes de HDN obtenidos para Tc=320°C a 880psi son muy

elevados en comparacion a los de la figura 33. Este comportamiento tiene su

explicacion, en que las temperaturas isotérmicas equivalentes (EIT) obtenidas en
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estas corridas en configuracion adiabatica, estan alrededor de los 335°C. (Ver
apéndice A-5). Esto significa que son menores a 340°C y por lo tanto se encuentran
fuera del rango del ajuste cinético llevado a cabo entre 340 y 380*C. Es por esto que
se produce esta imparidad, donde los resultados obtenidos a 770psi son mas acordes
con la tendencia mostrada hallados dentro del citado rango (Tc 330-340-350*C). Este
comportamiento es normal ya que el perfil de temperaturas en los reactores
adiabaticos ajustados produce una EIT que esta fuera del rango estudiado, lo
importante es notar que a diferencia de lo observado para HDS, para HDN el modelo

riguroso no es aplicable a EIT que no se encuentren entre 340 y 380°C.

Los valores de HDN obtenidos para Tc=360°C, resultan casi iguales para las
corridas llevadas a cabo a 770 y a 880 psia. Esto se produjo porque de la misma
manera que con lo sucedido para Tc=320°C, las EIT obtenidas en estas corridas se
escapan del rango de temperaturas isotérmicas a las que se realizo el ajuste, ya que

dichas EIT estan alrededor de los 385°C.

A diferencia de lo visto en el grafico de la figura 31 (HDS), para el porcentaje
de HDN (figuras 33 y 34) con respecto a la temperatura de carga, se aprecia que si
existe una dependencia de dicho pardmetro en funcion de la relacion hidrogeno carga.
Esta dependencia muestra un comportamiento que no se corresponde con lo reportado
Gary y Handwerk (1984) y Rodriguez, Ancheyta (2003) ; ya que, dentro de la
ecuacion cinética propuesta para el mecanismo de ley de la potencia, el factor
correspondiente a la concentracion de hidrégeno, de tener influencia dentro de la

concentracion final de HDN, esta deberia ser contraria a la observada.
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Figura 35.- Porcentaje de HDN en funcion de la temperatura de la carga a 880 psia y 164 Nv/v.

En el grafico mostrado en la figura 35 se muestra las tendencias de HDN con
respecto a la Tc, obtenidas para distintos valores de LHSV. Para este grafico se
aplica lo discutido para la figura 29, ya que estan en estrecha relacion. Para
variaciones en la velocidad espacial lo resultados se pueden considerar como
satisfactorios ya que a medida que aumenta dicho pardmetro se obtienen mayores
niveles de HDN, lo cual concuerda con lo reportado por Bej et al (2001) y Kwak et al
(1994).Las tendencias mostradas en la figura 35 son correctas, sin embargo no es
aceptable el hecho de que para dos valores distintos de velocidad espacial, se
obtengan valores cercanos de HDN a distintos valores de la relacion hidrogeno carga.
Dado este comportamiento se considera que el modelo es sensible a cambios de dicha

variable.
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Entonces de acuerdo a lo discutido y analizado para los figuras 33, 34 y 35 se
puede decir que el modelo es sensible con respecto a HDN a variaciones de la
relacion hidrégeno carga. Esto se debe principalmente a que a la hora de realizar el
ajuste de los parametros cinéticos, no se disponia de data de corridas de HDT de

VGO de planta piloto realizadas a distintos valores de relacion hidrégeno carga.

Respecto a la Tc, debe verificarse que las temperaturas de alimentacion y de
producto sean tales que la EIT resultante, se encuentre entre 340 y 380"C, para

considerar los resultados como validos.

El modelo cinético resultd ser mas sensible en HDN que HDS para distintas
variaciones de las principales variables de operacion, lo cual coincide con lo

reportado por Rodriguez et al (2002), Rodriguez, Ancheyta (2003).

En resumen se puede decir que, la data generada no aportd6 al modelo la
flexibilidad esperada, ya que como se analiz6 anteriormente el modelo demostré ser
sensible a ciertos cambios en las principales condiciones de operacion; lo que
restringe su uso para realizar predicciones en cuanto a la operacion del proceso de

HDT de VGO con el catalizador “A”.

6.6) Resultados del desarrollo de correlaciones de estimacién de

producto:
A continuacién se presentan las correlaciones de estimacion de calidad de

producto desarrolladas a partir de la data semiempirica generada, mediante el uso del

modelo de simulacion realizado en el programa Aspen Plus 11.1.
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Ec 6.6.1- Correlacion de estimacidn de azufre en el producto:

8 0,3887 _
(1), [(7.083x10" x206,542 ) (PPHZ)l’zgoéx(H/) Exp| 217718
Sc LHSV "8 C EIT

Sp

S2 =410
EIT(K)

Ec 6.6.2- Correlacion de estimacion de nitrégeno en el producto:

3 0,2513 _
e [P e | e rmp (ML) x| 2R | osons Ty
Np  (Nc LHSV'* c EIT

S =710
EIT(°C)

Ec.6.6.3.- Correlacion de estimacion del porcentaje de HDA:

_ 0,198 -0,9279
HDA=1,2931x [(PPHz) x 206,117 x (23,84 + 0,0033x (Tc)) + 255,227 x LN( 42,917 10,0033x (Tc)ﬂ
S* =348

Ec 6.6.4.- Correlacion de estimacion de la temperatura de la corriente

producto N°1:

0,0786
Tp =Tc +82,472x (LHSV ) " x (PPH, )"** x ( H % ) x (HDA)™**

S=334
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Ec 6.6.5.- Correlacion de estimacion de la temperatura de la corriente producto
N°2:

Tp =Tc +0,5282 x (HDS )" 41,7873 x (HDA)*'* +0,3355(HDN )***"
S =413

De acuerdo a lo observado en los resultados obtenidos en la generacion de la data
adiabatica, la correlacion de estimacion de azufre en el producto se hizo de manera
que las variables de proceso influyeran sobre cada uno de los pardmetros a
determinar, de acuerdo a lo reportado en la bibliografia Gary, Handwerk (1984) y
Rodriguez, Ancheyta (2003). Para cumplir con esto, se tuvo que recurrir a el descarte
de una pequena parte de los datos generados durante el procedimiento de generacion
de data semiempirica. La data adiabatica generada que no representara el
comportamiento real de las unidades de hidrotratamiento fue por lo tanto descartada.
Se prescindié entonces de los resultados obtenidos a Tc=320C, 164,0 y 184,7 Nv/v,

asi como también de los obtenidos a Tc=360°C y 770psia.

Dentro de las hojas de calculo del programa Excel en donde se desarrolld cada
una de las correlaciones de estimacion de calidad de producto, se forzé a todos los
exponentes de las correlaciones a que tuviesen valores mayores a cero, para obtener
de esta manera un resultado que fuese representativo del comportamiento real de las

unidades de HDT y no conductas contrarias.

En las correlaciones se refleja como se vera mas adelante los siguientes

lineamientos:

A mayor LHSV menor nivel de HDS, HDN y HDA; y menores valores de Tp.
A mayor PPH, mayor porcentaje de HDS, HDN y HDA; y mayores valores de
Tp.
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A mayor (H2/C) mayor nivel de HDS, HDN y HDA; y mayores valores de Tp.

Cabe destacar entonces que la influencia que tienen sobre los parametros a
determinar cada una de estas variables no es la misma. De acuerdo al orden de
influencia que éstas tienen sobre el resultado éstas se pueden ordenar de la siguiente

manera: LHSV, PPH, y (H2/C).

La influencia de la relacion hidrégeno carga sobre estos parametros, segin lo
reportado por Gary y Handwerk (1984), debe ser considerablemente baja. De
acuerdo a esto, se puede ver que el exponente determinado para (H2/C) en la
correlacion de estimacion de azufre Ec 6.6.1 tiene un valor aceptable (0,3887), ya que
el exponente del término de la PPH; es mucho mayor (1,2906). En cambio, para la
correlacion de nitrogeno en el producto Ec 6.6.2, se obtuvo un valor del exponente
correspondiente a (H2/C) (0,2513) de mayor influencia en HDN, comparandolo al de
PPH; (0,2807). Esto determina que la relacion hidrogeno carga tendrd una influencia
sobre el porcentaje de HDN mucho mayor que sobre HDS, coincidiendo asi con lo

reportado en la seccion 6.5 del presente analisis.

Los exponentes obtenidos para el término correspondiente a la velocidad espacial
se consideran como adecuados dado que son mayores a uno, lo cual hace que esta
variable tenga una mayor influencia sobre los parametros a determinar en las

correlaciones obtenidas, cumpliendo asi con lo planteado anteriormente.

La temperatura EIT dentro de la Ec 6.6.1, se especificé en unidades de Kelvin,
obteniendo un mejor ajuste de la cantidad de azufre en el producto. Para la
correlacion de HDN, quizd motivado por su alto grado de sensibilidad, funciond
mejor dicho pardmetro especificado en grados Celsius. Aunque esto no se
corresponde con lo propuesto por Arrhenius para el término dependiente de la

temperatura dentro de la ecuacion cinética, se tom6 de esta manera para obtener
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resultados con menos desviacion con respecto a los resultados del modelo de

simulacidn.

Los resultados en si obtenidos a partir de estas correlaciones seran analizados

mas adelante, cuando se discutan los resultados de los modelos de reactor adiabatico.

6.7) Verificacion del balance de masa y energia dentro de los modelos de

reactor adiabatico:

A continuacion se presentan los resultados de los balances de masa y energia
obtenidos para los dos modelos de reactor adiabaticos desarrollados a partir de las

correlaciones de estimacion de calidad de producto generadas:

Tabla 6.10.- Resultados de los balances de masa y energia obtenidos para el modelo con

correlaciones de estimacion de temperatura de producto

FLUJO MOLAR | 0,00250895] 0,00207525] 0,17285839
FLUJO MASICO| 0,15925833| 0,15917989| 0,00049299
ENTALPIA 7,00E-06 7,00E-06] 0,00049299

Tabla 6.11.- Resultados de los balances de masa y energia obtenidos para el modelo iterativo

de las temperaturas de salida

In Out Rel. diff
FLUJO MOLAR | 0,00250895] 0,00207358] 0,17352683
FLUJO MASICO| 0,15925833| 0,15917989] 0,00049256
ENTALPIA 7,00E-06 7,00E-06] 0,00049256
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Para ambos modelos desarrollados mediante los procedimientos explicados en las
secciones 5.9.1 y 5.9.2 de la metodologia, se obtuvieron resultados iguales en cuanto
a los balances de masa y energia, dado que aunque como se verd mas adelante se
obtienen diferentes valores de AT las ecuaciones que conforman a ambos modelos

son las mismas.

Ambos cumplen con la restriccion impuesta al modelo en el paso 5.10 de la

metodologia de la misma manera.

Tal como se explicoé en la seccion 5.9.1 de la metodologia, dentro de la
herramienta de modelo de usuario User Model2 desarrollada en Excel, se supuso
como principal consideracion para el modelo que, el flujo masico de la corriente de

entrada fuese igual al de la corriente de salida.

Las pequeias diferencias existentes entre los flujos masicos de la corriente de
entrada y de salida de ambos modelos (tablas 6.10 y 6.11), se deben a que al forzar al
modelo a tener la misma entalpia tanto en la entrada como en la salida (con el
objetivo de modelar el comportamiento adiabatico), se crearon ciertas inconsistencias
matematicas al momento de la exportacion de los resultados desde la hoja de Excel
hacia Aspen Plus 11.1. Al recibir los resultados del modelo realizado en Excel, el
simulador trata de compensar dichas inconsistencias, creando a su vez estas pequefas

desviaciones en el balance de masa.

Estas inconsistencias parecen propias del simulador Aspen Plus 11.1, dado que
¢éste exige un altisimo nivel de exactitud en las especificaciones que a ¢l se le hagan.
Desde el primer momento en que se iniciaron el procedimiento de simulaciones en
Aspen Plus 11.1, se obtuvieron errores de este tipo. Ejemplos de los resultados de
balances de masa y energia de reactores isotérmicos y adiabaticos se muestran en el

Apéndice B-5.
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6.8) Resultados de las pruebas a los modelos de reactor adiabético:

En esta seccion se presentan los resultados obtenidos con cada uno de los
modelos de reactor adiabatico desarrollados a distintas condiciones de operacion.
Para comenzar con el analisis se debe decir que en cuanto al factor mas importante de
comparacion que es el tiempo de corrida, ambos modelos no presentaron diferencias

significativas.

Para realizar las comparaciones con la data adiabatica generada (semiempirica)

se haran continuas referencias a las tablas pertenecientes a la seccion 6.5.

Tabla 6.12.- Resultados de los modelos de reactor adiabatico. LHSV=1,1h", P=880psia,
(H2/C)=164Nv/v, Tc=340°C.

CORREEL |LHSV=L,1 TIN 340 P830 ITER LHSV=L,1 TIN 340 P80
1,15|LHSV (h-1) 1,15|LHSV (h-1)
28,66|DELTA T (°C) 30,00|DELTA T (°C)
89,25|HDS (%) 89,42|HDS (%)
20,78|HDN (%) 22,49|HDN (%)
21,70|HDA (%) 21,70|HDA (%)
0,24|sP (% p) 0,24|SP (% p)
0,12|NP (% p) 0,12|NP (% p)
36,33|AP (% p) 36,33|AP (% p)
1,80|CHIDRO (g/hr) 1,83|CHIDRO (g/hr)

Tabla 6.13.- Resultados de los modelos de reactor adiabatico. LHSV=1,1h"", P880psia,
(H2/C)=164Nv/v, Tc=330°C.

CORREL _ |LHSV=L,1 TIN 330 P880 ITER LHSV=1,1 TIN 330 P880
1,15|LHSV (h-1) 1,15|LHSV (h-1)
28,22|DELTA T (°C) 28,00|DELTA T (°C)
86,06|HDS (%) 86,02|HDS (%)
20,81|HDN (%) 21,59|HDN (%)
16,18|HDA (%) 16,18|HDA (%)
0,29|SP (% p) 0,29|SP (% p)
0,12|NP (% p) 0,12|NP (% p)
38,89|AP (% p) 38,89|AP (% p)
1,60| CHIDRO (g/hr) 1,60|CHIDRO (g/hr)
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Tabla 6.14.- Resultados de los modelos de reactor adiabatico. LHSV=1,1h", P=770psia,
(H2/C)=164Nv/v, Tc=340°C.

CORREL

LHSV=1,1 TIN 340 P770

1,15
29,46
87,95
22,91
22,28

0,20

0,11
36,06

1,79

LHSV (h-1)
DELTA T (°C)
HDS (%)

HDN (%)

HDA (%)

SP (% p)

NP (% p)

AP (% p)
CHIDRO (g/hr)

ITER

LHSV=1,1 TIN 340 P770

1,
31,00|DELTA T (°C)
88,
24,91|HDN (%)
22,28|HDA (%)

0,

0,
36,06|AP (% p)

1,79|CHIDRO (g/hr)

15|LHSV (h-1)

12|HDS (%)

19|SP (% p)
11|NP (% p)

Tabla 6.15.- Resultados de los modelos de reactor adiabatico. LHSV=0,6 h™, P=880psia,
(H2/C)=164Nv/v, Tc=340°C.

CORREL

LHSV 0,6; TIN=340; P880

0,68
31,54
92,32
47,98
21,70

0,19

0,08
36,33

1,95

LHSV (h-1)
DELTA T (°C)
HDS (%)

HDN (%)

HDA (%)

SP (% p)

NP (% p)

AP (% p)
CHIDRO (g/hr)

ITER

LHSV 0,6; TIN=340; P880

0,68
32,50
92,42
49,23
21,70

0,19

0,08
36,33

1,95

LHSV (h-1)
DELTA T (°C)
HDS (%)

HDN (%)

HDA (%)

SP (% p)

NP (% p)

AP (% p)
CHIDRO (g/hr)

Tabla 6.16.- Resultados de los modelos de reactor adiabatico. LHSV=0,6 h™', P=880psia,
(H2/C)=164Nv/v, Tc=330°C.

CORREL

LHSV 0,6; TIN=330; P880

0,68
29,97
90,36
25,18
16,18

0,23

0,11
38,89

1,88

LHSV (h-1)
DELTA T (°C)
HDS (%)
HDN (%)
HDA (%)
SP (% p)
NP (% p)
AP (% p)
CHIDRO (g/hr)

ITER

LHSV 0,6; TIN=330; P880

0,68
30,00
90,36
25,22
16,18

0,23

0,11
38,89

1,88

LHSV (h-1)
DELTA T (°C)
HDS (%)

HDN (%)

HDA (%)

SP (% p)

NP (% p)

AP (% p)
CHIDRO (g/hr)
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Tabla 6.17.- Comparacion de los resultados de HDS y HDN obtenidos a partir de los

modelos de reactor adiabatico con la data semiempirica generada.

Correlacion Iterativo Data Error C Error |
Tabla6.12 | HDS (%P) 89,3 89,4 90,1 0,9 0,8
HDN (%P) 37,5 38,2 40,8 8,2 6,3
Tabla 6.13 | HDS (%P) 88,0 88,1 86,5 1,7 1,9
HDN (%P) 23,2 24,1 23,1 0,3 4,2
Tabla 6.14 | HDS (%P) 86,1 86,2 89,0 3,3 3,1
HDN (%P) 30,8 31,6 21,0 46,7 50,4
Tabla 6.15 | HDS (%P) 92,3 92,4 93,0 0,7 0,6
HDN (%P) 68,0 69,2 76,0 10,6 8,9
Tabla 6.16 | HDS (%P) 90,4 90,4 90,0 0,4 0,4
HDN (%P) 38,3 38,4 46,0 16,7 16,5

Los resultados de corridas de los modelos de reactor adiabatico mostrados en la
tabla 6.12, son concordantes con los resultados obtenidos durante el procedimiento
de la generacion de data adiabdtica. Como se puede ver en la tabla 6.17, los
resultados en HDS para la corrida a las condiciones especificadas en la tabla 6.12,
tienen valores muy cercanos al 90,1% reportado por la figura 31, la diferencia entre
ambos se puede tomar como despreciable dado que el error reportado para cada uno
de ellos son casi iguales. En cuanto a los niveles de HDN se tiene que la correlacion
produce valores un poco menores al mostrado en la figura 31, pero se pueden
considerar como aceptables. La pequefia diferencia existente para ambos modelos a
estas condiciones, se debe a que la temperatura resultante del lazo iterativo y la
obtenida con la Ec 6.6.5 son muy parecidas, 360 y 358,6°C respectivamente. Los
errores producidos en HDS, por la correlacion de estimacion de Sp, para las
condiciones de la tabla 6.13, son tales que se pueden considerar los resultados como
aceptables. A diferencia de lo visto para la tabla 6.12, los niveles de HDN son muy
cercanos a los de la data generada. La diferencia entre ambos modelos se considera

despreciable.

Para la corrida llevada a cabo a 770psia, cuyos resultados se muestran en la tabla

6.14, la correlacion de estimacion de azufre en el producto, arroja valores un poco
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menores a los resultantes de la simulacion, con el reactor RPLUG en su forma
adiabatica. AuUn asi los errores reportados son menores al 5%, por lo que se
consideran como buenos resultados en este sentido. El grado de error reportado en
HDN para estas condiciones, se produce porque la data con la cual se compard fue
descartada a la hora de generar la Ec 6.6.2. Los niveles determinados a través de la
correlacion, demuestran que al descartar la data considera no correspondiente a la
bibliografia, se logré darle a ambos modelos, un mayor grado de flexibilidad para
HDN. Esto puede asegurarse, ya que, aunque estos resultados de HDN fueron
generados por la simulacion a 770psia, se corresponden mas con los mostrados en la
figura 22 para T=360°C. Notese que para esta corrida la EIT ~360°C y considérese

que el efecto de la presion disminuye los niveles de HDN.

En la tabla 6.17 se puede apreciar claramente que ambos modelos arrojan
resultados con mayores grados de error en HDN para LHSV=0,6. Esta conducta es
mas critica cuando la temperatura de la carga es igual a 330°C. Esto puede deberse a
la repercusion en los modelos de lo discutido en la seccion 6.5. En cuanto al

comportamiento en HDS se puede considerar como valido para ambos modelos.

Gary y Handwerk (1984), reportan que el consumo de hidrogeno es alrededor
de 70 pcs/bl de carga por porcentaje de azufre eliminado, aproximadamente 320
pcs/bl por nitrégeno eliminado y 180 pcs/bl por % de oxigeno. En si el consumo de
hidrégeno puede hallarse entre 200 y 800 pcs/bl de alimentacion. Los modelos
reportan valores de consumo de hidrégeno que estan en este rango de valores 490 a
640 pcs/bl de alimentacion. Por lo que se consideran estos como validos. Se puede
asegurar de acuerdo a lo observado en las tablas presentadas en esta seccion, que el
modelo con correlacion de estimacion de Tp y el de lazo iterativo de temperaturas,
arrojan resultados muy parecidos. Esto indica que tanto el lazo de muestreo o como
la ecuacién 6.6.4 funcionan correctamente dentro del modelo de usuario desarrollado

y por lo tanto es el mas recomendable.
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7.- Conclusiones.

A continuacion se presentan las conclusiones a las cuales se lleg6 luego de

realizar el estudio planteado en el presente Trabajo Especial de Grado:

e Se obtuvo como resultado del presente trabajo, un modelo de reactor
adiabatico reducido, representativo y versatil en Aspen Plus, por lo que el estudio
del proceso de hidrotratamiento de gasoleos pesados, aplicado a una unidad de una de

las refinerias del circuito PDVSA se considera satisfactorio.

e Se le dio al modelo cinético y de simulacién desarrollado por el
Departamento de Refinacion y Comercio de PDVSA-Intevep, una mayor
representatividad de la realidad, al agregar nuevos compuestos tipos sulfurados y

nitrogenados.

e Los niveles de error entre los resultados de HDS de la simulacion en Aspen
Plus 11.1 obtenidos con los pardmetros cinéticos ajustados y los resultados de la

planta piloto, son menores o iguales al 3%. Por lo tanto son aceptables.

e Los niveles de error entre los resultados de HDN de la simulacién en Aspen
Plus 11.1 obtenidos con los parametros cinéticos ajustados y los resultados de la

planta piloto, oscilan entre un 5y 8%. Por lo que también son aceptables.

e Al utilizar los parametros cinéticos de las reacciones de HDA ajustados
dentro de la simulacion en Aspen Plus 11.1, se obtuvieron resultados considerados

como validos, con desviaciones mayores al 10%.
e El procedimiento de generacion de datos de producto semi-empiticos

demostr6 que el modelo cinético es estable frente a cambios en las principales

condiciones de operacion que se encuentren dentro de los rangos estudiados.
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e El modelo cinético ajustado, en su forma adiabatica resultd ser estable en
cuanto al comportamiento de las reacciones de HDS a EIT dentro del rango

comprendido entre 320 y 400°C.

e El modelo cinético en HDN presenta la restriccion para reactores RPLUG en
configuraciones adiabéticas, de que solo puede ser utilizado para EIT que se

encuentren entre los 340 y 380°C.

e Las correlaciones de estimacion de calidad de producto desarrolladas,
aportaron al modelo cierto flexibilidad de modelaje (operacién) a distintas

condiciones.

e Los modelos de reactor adiabatico desarrollados reportan resultados
satisfactorios en cuanto a los balances de masa y energia, con desviaciones entre los

flujos masicos de entrada y de salida menores al 0,5%.

¢ No existen diferencias apreciables entre el funcionamiento de los modelos de
reactor adiabatico desarrollados, ni en cuanto al tiempo de ejecucion ni a los
resultados que con estos se obtiene, por lo que resulta indiferente cual de ellos se

utilice.
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8.- Recomendaciones.

A continuacion se presentan las recomendaciones derivadas de la realizacién

del presente Trabajo Especial de Grado:

J Es recomendable al realizar experiencias en planta piloto, cuya data se
destine al ajuste de parametros cinéticos, considerar al menos dos valores de cada
una de las principales condiciones de operacion, para asi obtener un modelo que

represente mejor el comportamiento del proceso.

o Realizar un ajuste de los pardmetros cinéticos de las reacciones
involucradas en el proceso de HDT de VGO, mediante un método programable
masriguroso; con el cual se puedan también determinar los mejores ordenes de
reaccion. Esto se propone con la idea de tomar dicho estudio como base para realizar

consideraciones mas adecuadas.

o Someter a estudio a una fraccion de gasoleo pesado, a la cual se le haya
realizado un analisis de azufre discriminado antes y después de ser hidrotratada, para
tener una base tedrica de los compuestos sulfurados mas representativos en dicha
fraccion, la reactividad de estos en HDS y la distribucion de composiciones de los

distintos compuestos organosulfurados, tanto en la carga como en el producto.

. Realizar un estudio de HDT de VGO con andlisis de aromaticos
discriminados, para hacer avances en el modelaje del comportamiento de las

reacciones de HDA.
° Desarrollar un modelo de reactor adiabatico basado en subrutinas en el

lenguaje Fortran para comparar su funcionamiento con el modelo de usuario

desarrollado con el programa Excel.

171



o Hacer pruebas de estimacion de calores de formacion con métodos
distintos al propuesto por Joback, ya que como se explico éste presenta

irregularidades al ser aplicado a macromoléculas orgénicas.

° Realizar estudios cinéticos tomando en cuenta el fendmeno de la
desactivacion del catalizador, haciendo uso de la herramienta de simulacién
desarrollada por Aspen Tech. Con la cual se pueden realizar continuos ajustes

cinéticos a partir de data provista por pruebas en linea en planta piloto.
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A-1.- Resultados Planta Piloto.

PARAMETROS CARGA PRODUCT
CONDICIONES
WABT, °C 340 350 360 370 380
Presién, psig 880 880 880 880 880
LHSV, h-1 1,1 11 1,1 11 11
H2/Qil, Nv/v 280 280 280 280 280
Flujo gr/hr 178,38 178,69
PROPIEDADES 4,8967 4,9
Azufre por RX, %p 2,07 0,485 0,335 0,227 0,135 0,085
Nitrogeno Total, ppm 1489 1165 1094 867 739 608
Nitrogeno Basico, ppm 414 330 289 244 188 146
Densidad @ 15°C, gr/ml 0,9279 0,9071 0,905 10,9037 0,9008 0,8996
Gravedad APl @ 60 °F 20,9 24,4 24,7 25,0 2550 25,6
Viscosidad Cinematica @ 100 °F, cSt 53,02 - - - - -
Viscosidad Cineméatica @ 122 °F, cSt 56,32 35,04 34,35 32,23 29,06 25,55
Indice de Refraccion @ 67°C 1,4979 1,4840 1,485 11,4834 1,4821 1,4815
Numero de Bromo 0 - - - - -
Punto de Anilina, °C 79,25 85,60 8595 87,12 87,58 87,28
Carbon Conradson, %p 0,50 <0,1 <0,1 <0,1 <0,1 <01
Carbon, %p 0 87,32 86,98 87,09 86,95 86,72
Hidrogeno, %p 0 12,55 12,89 12,84 12,86 13,01
Acidez Total, mgKOH/g 0,8 0,18 0,19 0,18 0,23 -
Punto de Fluidez, °C 0 - - - - -
HDS, % 76,6 83,8 89,0 93,5 95,9
HDN, % 21,8 26,5 41,8 50,4 59,2
HDA, % 8,5 12,6 13,2 13,0 15,2
A API 3,5 3,8 4,1 4,6 4,65
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Apéndice A-2. Listado de compuestos considerados en el modelo de

simulacion

H2

H2S

H3N

CH4

C2H6
PROPA-01
N-BUT-01
SULF-01V
SULF-02V
SULF-03V
SULF-04V
SULF-05V
TRI-01V
TRI-02V
TRI-03V
DIA-01V
DIA-02V
DIA-03V
MON-01V
MON-02V
MON-03V
DIA-04V
DIA-05V
DIA-06V
MON-04V
MON-05V

MON-06V
MON-07V
MON-08V
MON-09V
MON-10V
NAFT-01V
NAFT-02V
NAFT-03V
NAFT-04V
NAFT-05V
NAFT-06V
NAFT-07V
NAFT-08V
NAFT-09V
NAFT-10V
OLEF-01V
PAR-01V
PAR-02V
PAR-03V
PAR-04V
PAR-05V
PAR-06V
PAR-07V
PAR-08V
PAR-09V
PAR-10V

PAR-11V
PAR-12V
PAR-13V
PAR-14V
PAR-15V
PAR-16V
PAR-17V
PAR-18V
PAR-19V
PAR-20V
SULFIN
SULF2N
SULF3N
SULF4N
SULF5N
SULF6N
PRO1
PROD2
PRO3
PRO4
PRO5
PROG6
NITRO1
NITRO1P
NITRO1P2
NITRO2
NITRO2P
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Apéndice A-3.- Moléculas de compuestos tipos productos de las reacciones
de HDS y HDN.

H3C CHj3

Pro sulfln

C‘ CHj

Producto Sulf2N

CHj3
CHj
H3C

Producto Sulf3N

Hg

CH,

CH3

CHs  producto Sulf4N
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CHj

Producto Sulf5N

HsC

CHs

Producto SulféN

CHs

Producto Nitrol

CHj

Producto Nitro 2
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Apéndice A-4. Hoja de calculo “Calculator”.

A(340°C) _ |B(350°C) C(360°C)  [D(370°C) _ |E(380°C)
Carga 155,055 143,3233333| 151,271667 178,38 178,685
H2 4,20333333 4,2 4,19 4,89666667 4,9
XH2S 0,01615214| 0,018385585| 0,01882838| 0,01946054| 0,02020951
XH3N 0,0003414] 0,00050854| 0,00073231| 0,00088626] 0,00115198
FGO (kg/h) 0,15970999| 0,157570498| 0,15581968| 0,1838342| 0,18368022
%SoutPP 0,485 0,335 0,22675 0,135 0,0854
NoutPPppm 1165 1094 867 739 608
FeedVGO (kg/h)|  0,155055 0,1525| 0,15127167 0,1784 0,1787
Stotin (gr) 3,2096385 3,15675| 3,13132357 3,69288 3,69909
S tot out (gr) 0,78172563| 0,430137553| 0,37006926| 0,32580871| 0,20536057
N tot in (gr) 0,2308769]  0,2270725| 0,22524352| 0,2656376] 0,2660843
NH3 tot out (gr) | 0,04484392] 0,045070095| 0,0450701] 0,0450701| 0,0450701
%HDS EXP 76,5700483| 83,81642512| 89,0458937| 93,4782609| 95,8743961
ERROR S 5,90262006| 6,646504917| 11,4512927| 33,6343712| 33,9346736
ERROR S2 % 1,2088466| 3,051446004] 0,97050524| 2,46140577| 1,48741205
%HDN PP 80,5766986| 80,15167165| 79,9905027| 83,0332395| 83,0617231
%HDS PP 75,6444339| 86,37403808| 88,1816987| 91,1773816| 94,4483488
%Conversion 19,4233014| 80,15167165| 79,9905027| 83,0332395| 83,0617231
Ent Sulf-1N 0,01325772] 0,013257723[ 0,01325772] 0,01325772] 0,01325772
Sal Sulf-1N 0 0 0 0 0
Ent Sulf-2N 0,0145161| 0,014516101| 0,0145161] 0,0145161] 0,0145161
Sal Sulf-2N 0,00466855| 0,002060437 0 0 0
Ent Sulf-3N 0,00440424| 0,004404237| 0,00440424| 0,00440424| 0,00440424
Sal Sulf-3N 0,003204| 0,002815183| 0,00225397] 0,00188425| 0,00122808
Ent Sulf-4N 0,00361388| 0,003613878| 0,00361388| 0,00361388| 0,00361388
Sal Sulf-4N 0,00259635| 0,002304824] 0,00190992| 0,00167167| 0,00127808
Ent Sulf-5N 0,02310745| 0,023107454] 0,02310745| 0,02310745| 0,02310745
Sal Sulf-5N 0,01425829| 0,011158526] 0,00682395| 0,00407587| 0,00064579
Ent Sulf-6N 0,00899589| 0,008995888] 0,00899589| 0,00899589| 0,00899589
Sal Sulf-6N 0,00126499| 5,82453E-05 0 0 0
OV NRV(CIOM 0,15970999] 0,157570498| 0,15581968| 0,1838342 0,18368022
X SULF-1 1 1 1 1 1
X SULF-2 1 1 1] 0,99998939| 1,00168161
X SULF-3 0,33183984| 0,421960239] 0,54487108| 0,61087183| 0,71505237
X SULF-4 0,23220523| 0,284100286| 0,35857515| 0,39067101| 0,46407611
X SULF-5 0,94976221| 0,969243377 1 1] 0,99975532
X SULF-IN 1 1 1 1 1
X SULF-2N 0,6687326| 0,853339042 1 1 1
X SULF-3N 0,25067822| 0,33954824| 0,47284068| 0,62632387| 0,75645209
X SULF-4N 0,25999117| 0,341024234| 0,45561462| 0,59597944| 0,6911043
X SULF-5N 0,36443259| 0,501046833| 0,69580771| 0,84593803| 0,97559017
X SULF-6N 0,85515956| 0,993310067 1 1 1
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FRACCION MASICA AZUFRE

Apéndice A-5.- Ecuaciones de Distribucion de los compuestos sulfurados

tipos en el producto.

T(°C)
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* S3
34
S5
» S2N
x S3N
o AN
+ S5N
- S6N




1

11

Sulf1N
Sulf2N
Sulf3N
Sulf4N
Sulf5N

SulféN
SULF1
SULF2
SULF3
SULF4
SULF5

Sulf1N
Sulf2N
Sulf3N
Sulf4N
Sulf5N
SulféN

SULF1
SULF2
SULF3
SULF4
SULF5

SulfIN
Sulf2N
Sulf3N

SulfaN
Sulf5N
Sulf6N
SULF1
SULF2
SULF3
SULF4
SULF5

Apéndice A-6.- Hoja de iteraciones manuales.

ko vap
3,88E+10
9,69E+09
2,74E+09
1,34E+09
5,33E+09

4,85E+09
9,69E+09
2,03E+10
5,81E+09
2,91E+09
2,62E+09

38760000000
9690000000
2743239000
1342065000
5329500000
4845000000

9690000000
20349000000
5814000000
2907000000
2616300000

4760000000
1190000000
336889000

164815000
654500000
595000000
1190000000
2499000000
714000000
357000000
321300000

ko liq

2,39E+10
1,37E+13
6,37E+11
5,46E+11
8,47E+11

8,03E+11
1,37E+12
4,42E+12
8,93E+11
6,49E+11
6,28E+11

23916111
9,77E+05
4,55E+05
3,90E+05
6,05E+05
5,73E+05

9,77E+05
3,16E+06
6,38E+05
4,63E+05
4,49E+05

5,85E+10
2,94E+12
7,43E+10

3,52E+10
8,93E+10
4,71E+10
4,24E+10
2,19E+12
1,23E+11

6,7E+10
6,49E+10

Ea

33,94
35,44
33,64
36,66
37,67

39,03
32,44
34,39
37,14
40,11
43,32

33,94
35,44
33,6408
36,6552
37,6734
39,031

32,44
34,3864
37,137312
40,108297
43,316961

0,00205

60, 31 86,02

83,07 82,7 381,84

Se dividieron los ko de la fase liquida entre mil sulf2n 0,57*1,7€10

96,77 86,03 83,07 82,7 81,84

33,94 Ahora los ko-lig quedan fijos ; se utilizé 0,07*1,7e10 para el DBT

35,44
33,6408

36,6552
37,6734
39,031

77,95 96,97

95,65 94,73 92,48

32,44 No cambia la tendencia; son mejores los utilizados
34,3864 anteriormente, se modificara ahora la reactividad relativa

37,137312
40,108297
43,316961
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Apéndice A-7.- Listados de calores de formacion ajustados para los
compuestos tipos.

Joback JJKMOL | Modificados Joback JJKMOL JModificados
SULF-01 239250000 2392500 MONG6 -255730000 -219800992
SULF-02 361310000 3613100 MON7 25270000 2171,96694
SULF-03 484560000 4845600 MONS -97670000 -8394,77686
SULF-04 379360000 3793600 MON9 -220610000 -18961,5207
SULF-05 306270000 3062700 MON10 43790000 3763,7686
SULF-N1 -69300000 -693000 NAFT1 -360790000 -3607900
SULF-N2 121770000 1217700 NAFT2 -442750000 -4427500
SULF-N3 69020000 690200 NAFT3 -504370000 -5043700
SULF-N4 150350000 1503500 NAFT4 -297730000 -2977300
SULF-N5 187610000 1876100 NAFT5 -400330000 -4003300
SULF-N6 2626540 NAFT6 -482290000 -4822900
PRO1 -247820000 -247820000 NAFT7 -288270000 -2882700
PRO2 -388170000 -388170000 NAFTS8 -390870000 -3908700
PRO3 -237030000 -237030000 NAFT9 -493470000 -4934700
PRO4 -13010000 -13010000 NAFT10 -338990000 -3389900
PRO5 -131250000 -131250000 | OLEF-01 385050000 330952066
PRO6 88310000 75902809,92 PAR-01 -151810000 -1304,81322
NITRO1 52400000 -52400000 PAR-02 -172450000 -1482,21488
NITRO1P -347500000 -2986,77686 PAR-03 -198370000 -1704,99835
NITRO1P2 -509990000 -50999 PAR-04 -219010000 -1882,4
NITRO2 133850000 133850 PAR-05 -239650000 -2059,80165
NITRO2P -187890000 -1614,92231 PAR-06 -265570000 -2282,58512
TRI1 566030000 56603 PAR-07 -286210000 -2459,98678
TRI2 501810000 50181 PAR-08 -306850000 -2637,38843
TRI3 437590000 43759 PAR-09 -353410000 -3037,57355
DIAL 103790000 89207933,88 PAR-10 -394690000 -3392,37686
DIA2 21830000 18762975,21 PAR-11 -441250000 -3792,56198
DIA3 -60130000 -51681983,5 PAR-12 -465360000 -3999,78843
DIA4 149110000 128160661,2 PAR-13 -486000000 -4177,19008
DIA5S 26170000 22493223,14 PAR-14 -506640000 -4354,59174
DIAG6 -38050000 32704132,23 PAR-15 -553200000 -4754,77686
MON1 -47250000 -40611570,2 PAR-16 -573840000 -4932,17851
MON2 -129210000 -111056529 PAR-17 -615120000 -5286,98182
MON3 -211170000 -181501488 PAR-18 -635760000 -5464,38347
MON4 -80040000 -68794710,7 PAR-19 -677040000 -5819,18678
MONS5 -182640000 -156979835 PAR-20 -702960000 -6041,97025
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Apéndice A-8.- Data semiempirica adiabatica generada.

P=770,LHSV=0,8,H2/C=210
320 330 340 350 360
TOVALV-A TOVALV-B TOVALV-C TOVALV-D TOVALV-E
Substream: MIXED
Mole Flow kmol/hr

H2 9,37E-04 8,64E-04 7,89E-04 8,94E-04 8,42E-04
H2S 6,57E-05 6,99E-05 7,51E-05 9,00E-05 8,96E-05
H3N 2,55E-06 4,13E-06 6,66E-06 9,83E-06 1,30E-05
CH4 2,32E-05 2,45E-05 2,75E-05 3,14E-05 3,32E-05
C2H6 5,93E-08 1,43E-07 3,64E-07 7,45E-07 1,73E-06
PROPA-01 9,31E-08 2,21E-07 5,43E-07 1,09E-06 2,47E-06
N-BUT-01 1,40E-07 3,26E-07 7,78E-07 1,54E-06 3,39E-06
SULF-01V 1,74E-08 1,26E-07 0 3,05E-10 0
SULF-02V 0 0 0 0 0
SULF-03V 4,58E-06 4,21E-06 3,77E-06 4,10E-06 3,38E-06
SULF-04V 0 0 0 0 0
SULF-05V 3,31E-06 2,13E-06 1,24E-06 7,45E-07 2,78E-07
TRI-01V 3,40E-06 2,03E-06 1,13E-06 7,09E-07 2,95E-07
TRI-02V 2,83E-06 1,69E-06 9,42E-07 5,90E-07 2,45E-07
TRI-03V 8,39E-06 8,09E-06 7,72E-06 8,91E-06 8,41E-06
DIA-01V 4,75E-06 6,01E-06 6,82E-06 8,67E-06 9,07E-06
DIA-02V 3,96E-06 5,01E-06 5,69E-06 7,23E-06 7,57E-06
DIA-03V 2,90E-07 4,69E-07 7,45E-07 1,07E-06 1,57E-06
MON-01V 0 0 0 0 0
MON-02V 0 0 0 0 0
MON-03V 0 0 0 0 0
DIA-04V 9,02E-06 9,21E-06 9,49E-06 1,16E-05 1,23E-05
DIA-05V 1,83E-05 1,82E-05 1,85E-05 2,11E-05 2,10E-05
DIA-06V 1,80E-05 1,89E-05 1,95E-05 2,37E-05 2,42E-05
OLEF-01V 7,82E-06 6,16E-06 4,59E-06 4,57E-06 2,97E-06
SULFIN 0 0 0 0 0
SULF2N 0 0 0 0 0
SULF3N 1,45E-06 1,31E-06 1,15E-06 1,20E-06 8,90E-07
SULF4N 1,17E-06 1,13E-06 1,07E-06 1,22E-06 1,13E-06
SULF5N 2,68E-06 6,94E-07 0 0 0
SULF6N 0 0 0 0 0
PRO1 5,48E-06 5,68E-06 5,40E-06 7,10E-06 6,31E-06
PROD2 6,64E-06 6,06E-06 6,13E-06 7,22E-06 6,93E-06
PRO3 2,18E-07 3,30E-07 4,80E-07 7,17E-07 1,03E-06
PROA4 5,73E-08 8,77E-08 1,29E-07 1,93E-07 2,83E-07
PRO5 5,19E-06 7,07E-06 8,03E-06 9,62E-06 9,08E-06
PROG6 4,09E-06 4,37E-06 4,00E-06 6,01E-06 4,55E-06
NITRO1 3,23E-06 2,91E-06 2,44E-06 2,55E-06 1,79E-06
NITRO1P 0 1,22E-08 3,66E-09 3,70E-09 2,51E-09
NITRO1P2 5,62E-07 6,62E-07 1,10E-06 1,63E-06 2,39E-06
NITRO2 7,44E-06 5,84E-06 3,64E-06 2,65E-06 2,53E-07
NITRO2P 1,99E-06 3,46E-06 5,55E-06 8,21E-06 1,06E-05
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Apéndice A-9.- Data organizada para correlacion de estimacion de
azufre.

Tabla 1.- LHSV=1,1; P=770

Tabla 2.- LHSV=1,1; P=880

340,00] 342,00] 344,00] 346,00]348,00
210 0,23] 020 0,20 0,20 0,20
240 0,21 019 0,20f 0,20 0,19
280 0,21 019 0,19 0,20 0,19
300 022 019 0,319 036 0,19

Tabla 3.- LHSV=1,1; P=770

330,00] 332,00] 334,00] 336,00]338,00
210 030 026 0,26/ 028 0,26
280 0,30, 027 0,26/ 027 0,25

Tabla 3.- LHSV=1,1; P=770

320,00] 330,00] 340,00] 350,00]360,00
210 039 030 0,23 016 0,14
240 039 030 021 0,16 0,14
280 040 030 0,21 0,316 0,13
300 040 029 0,22 0,15 0,14

0,60

320,00] 330,00] 340,00] 350,00]360,00
210 028 021 0,216 0,13 0,11
240 028 020 0,215 0,13 0,10
280 0,28 020 0,15 0,13 0,10
300 029 019 015 0,13] 0,09

0,80

320,00] 330,00] 340,00] 350,00]360,00
210 035 025 019 0,16( 0,13
240 035 025 0,18 0,16 0,12
280 036 025 0,18 0,16 0,12
300 035 025 0,18 0,15 0,12

340,00] 342,00] 344,00] 346,00]348,00
210,000 0,21] 0,19 0,19] 0,20] 0,19
240,000 0,21] 0,19 0,19] 0,20] 0,19
280,00 0,20] 0,19 0,18 0,19] 0,19
300,00 0,20] 0,18 0,18 0,19] 0,18

Tabla 4.- LHSV=1,1; P=880

330,00] 332,00] 334,00] 336,00]338,00
210,00 0,28] 0,25 0,24 0,26] 0,24
280,00 0,28] 0,24 0,24 0,25] 0,23

Tabla 4.- LHSV=1,1; P=880

320,00] 330,00] 340,00] 350,00]360,00
210,00 0,26] 0,28 021 0,16] 0,13
240,00 0,26] 0,28 0,21 0,16] 0,13
280,000 0,25] 0,28 0,20f 0,15] 0,12
300,00 0,26 0,27 0,20f 0,15] 0,12

0,60

320,00] 330,00] 340,00] 350,00]360,00
210,00 0,27] 0,20 0,16f 0,13] 0,10
240,000 0,26] 0,19 0,15/ 0,13] 0,10
280,000 0,26] 0,19 0,15 0,13] 0,09
300,00f 0,26 0,19 0,15/ 0,12 0,09

0,80

320,00] 330,00] 340,00] 350,00]360,00
210,000 0,33] 0,24 0,18 0,16] 0,13
240,000 0,33] 0,23 0,18 0,16] 0,12
280,000 0,32] 0,23 0,18 0,15] 0,12
300,00 0,32] 0,22 0,171 0,15] 0,11
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Apéndice A-10.- Hoja de desarrollo de la correlacion de estimacion de
azufre en el producto.

A HHHEHEHE EXP PH 1,29 EA Y

K CAT 100,00 EXP REL 0,39
150,00 EXP LHS 1,12

PPH2 Tp Tout  |EIT (H2/C) [% plp |1/Sp |Sp corr |ERRORJHDS ASP[HDS COF
631,40] 340,00 37599] 637,15] 130,94 0023] 4,26/ 023 001] 89,07 88,66
631,40] 342,00 378,91] 639,75] 130,15] 0,20] 481 021 001] 90,27| 89,96
631,40] 344,00 381,72 642,30] 129,33 0,020] 543 0,18 002 90,24 91,10
631,40] 346,00 382,72 643,63] 12852 0020] 5,77] 0,17 003] 90,10 91,63
631,40] 348,00] 384,92] 64577] 127,63 0020] 6,38] 0,16] 004] 90,52 92,43
631,40] 340,00 37568] 636,94] 148,78 0021| 441 023 001] 89,75 89,04
631,40] 342,00 378,77 639,67] 147,65 0,119] 501] 0,20/ 001] 90,65 90,36
631,40] 344,00 380,28] 641,34] 146,76] 0020] 542 0,18 001] 90,37| 91,08
631,40] 346,00 382,26] 643,32] 14589 0020] 5095/ 0,17 003] 90,25 91,88
631,40] 348,00 383,80] 64502] 14500 0,019] 6,45 0,16/ 004] 90,69 92,50
631,40] 340,00 37567| 636,93] 164,09 0021] 456/ 022 001] 89,88 89,40
631,40] 342,00 377,98] 639,14] 16519 0,19] 508 020/ 001] 90,86 90,49
631,40] 344,00 380,47] 641,46] 16561 0,019] 569 0,18 001] 90,97] 91,51
631,40] 346,00 381,96] 643,12] 162,99 0020] 6,13] 0,16/ 003] 90,53] 92,12
631,40] 348,00 382,80 644,35] 162,14 0,019] 6,49] 0,15 004] 90,79 92,56
631,40] 340,00 374,84] 636,38] 186,69 0022| 464] 022 000/ 89,60 8959
631,40] 342,00 376,68] 638,27] 186,000 0,19] 508 020/ 001] 90,90 90,49
631,40] 344,00 379,70] 640,95] 184,78 0,019] 5,77] 0,17] 001] 91,03 91,63
631,40] 346,00 359,13 627,90] 183,64] 0,36] 3,09 0,32 003 82,75 8435
631,40] 348,00 381,76] 643,66] 182,40 0,119] 655 0,15 004] 90,86 92,63
721,60] 340,00 377,66] 638,26] 130,94 0021] 524 0,19 002 89,81 90,79
721,60] 342,00 380,28] 640,67] 130,15 0,19] 588 0,17] 002] 90,74] 91,79
721,60] 344,00 382,97] 643,13] 129,33 0,119] 6,62 0,15 004] 90,74] 92,70
721,60] 346,00 384,02] 644,49 12852 0020] 7,06] 0,14 006/ 90,30 93,16
721,60] 348,00 386,45] 646,79] 127,63 0,019] 7.,88] 0,13 007| 90,68 93,87
721,60] 340,00 376,48] 637,47] 148,78 0021] 528 0,19 002 90,02 90,85
721,60] 342,00 378,98 639,80] 147,65 0,019] 5090/ 0,17 002] 90,91 91,81
721,60] 344,00 38163] 642,24] 146,76] 0,119] 6,63 0,15 004] 90,96 92,72
721,60] 346,00 382,84] 643,71] 14589 0020] 7,11] 0,14] 006] 9052 9321
721,60] 348,00 38522] 64597| 14500 019] 7,93 0,13 006] 90,90 93,1
721,60] 340,00 37560] 636,88] 164,09 0020] 531] 0,19 002 90,12] 90,01
721,60] 342,00 377,89] 639,08] 16519 0,119] 5093 0,17 002 91,02 91,85
721,60] 344,00 380,48] 641,47] 16561 0,118] 6,67 0,15 003] 91,11 92,76
721,60] 346,00 381,73 642,97| 162,99 0,19| 7,14] 0,14 005/ 90,65 9324
721,60] 348,00 384,20] 64528| 162,14 019] 7,98 0,13 006] 91,05 93,95
721,60] 340,00 374,38 636,07] 186,69 0020] 534 0,19 002 90,21] 90,96
721,60] 342,00 376,71] 638,29 186,00 0,18] 5095/ 0,17] 002] 91,09 91,88
721,60] 344,00 379,35] 640,72] 184,78 0,118] 6,69 0,15 003] 91,19 92,78
721,60] 346,00 380,65] 642,25] 183,64] 0,019] 7,20] 0,14 005/ 90,74] 93,29
721,60] 348,00 383,04] 64451 182,40 0,18] 8,02 0,12 006] 91,15 93,98
631,40] 330,00] 363,49] 62547| 130,94 030] 248 040/ 010] 8529 8051
631,40] 332,00 366,87] 628,40] 130,15] 0026] 2,82 0,35 009] 87,20 82,89
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Apéndice A-11.- Modelo con correlacion de estimacion Tp

CA LCULOS
FM_FEED
VR
FV_FEED
LHSV
PPH2
HDA
TOUT
EIT

DT
SPINV
SP

HDS
NPINV
NP

PF

SGc
SGp

PA

MW

HDN
CCR

BA LA NCE HDS

FM_PRO
FM_S
FM_S1
FM_S2
FM_S3
FM_S4
FM_S5
FM_SN1
FM_SN2
FM_SN3
FM_SN4
FM_SN5
FM_SN6
MOL_S1
MOL_S2
MOL_S3
MOL_S4
MOL_S5
MOL_SN1
MOL_SN2
MOL_SN3
MOL_SN4
MOL_SN5
MOL_SN6

0,160142034 Kg/h
0,000149984 m"3
0,000172478 m”3/h
1,149974555 1/h
721,5976033 psi
21,69851491 % plp
373,6648879 °C
362,4432586 °C
33,66488793 °C
4,193236247
0,238479289 % plp
88,47926139 %
7,401328533
0,135110878 % plp
32,13132672 °C
0,9279 adim
0,904977342 adim
189,5959404 °F

FLUJO MASICO |<==S¢lo para calcular LH|
VOLUMEN DEL LECHO

FLUJO VOLUMETRICO

VELOCIDAD ESPACIAL

PRESION PARCIAL DE HIDROGENO
PORCENTAJE H 1,800268948
TEMP SALIDA 0,003814415

TEMP PROMEDI! 362,4432586
340

1/SP 635,5932586

AZUFRE EN EL PRODUCTO

HDS

1/NP 36,33188908

NITROGENO EN EL PRODUCTO

4,59055E+64
-3,921649379

53,75840762 kg/kmo Mw PRODUCTO

9,260659177
0,11997394

4,44839E-05 kg/s
1,06085E-07 kg/s
0 kg/s
0 kg/s
2,38546E-08 kg/s
4,347E-08 kg/s
2,26755E-10 kg/s
0 kg/s
4,71633E-10 kg/s
8,77608E-09 kg/s
6,73277E-09 kg/s
2,28923E-08 kg/s
3,14796E-11 kg/s
0 kmol/s
0 kmol/s
3,72263E-10 kmol/s
6,78372E-10 kmol/s
3,53862E-12 kmol/s
0 kmol/s
1,47201E-11 kmol/s
2,7391E-10 kmol/s
2,10136E-10 kmol/s
7,14491E-10 kmol/s
9,8251E-13 kmol/s

FLUJO MASICO PRODUCTO
FLUJO MASICO ; 1-CONV MASS RELATIVA

0

0

0,224863604 0,1754
0,409766641 0,2172
0,002137487 0,0093
0 0
0,004445805 0,0445
0,08272693 0,2004
0,063465862 0,1999
0,215792314 0,1514
0,00029674 0,002
2,1209E-09

5,87862E-10

4,34162E-10
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EIT
DT

SPINV
SP
HDS
NPINV
NP
HDN

TOUT CALC
T2 CALC

TOUT
T2

T3
REALTOUT
EIT

DT
SPINV
SP
HDS
NPINV
NP
HDN
SGc
SGp
PA
MW
PF
CCR

BA LA NCE HDS

FM_PRO
FM_S
FM_S1
FM_S2
FM_S3
FM_S4
FM_S5
FM_SN1
FM_SN2
FM_SN3
FM_SN4
FM_SN5
FM_SN6
MOL_S1
MOL_S2
MOL_S3
MOL_S4
MOL_S5
MOL_SN1
MOL_SN2
MOL_SN3
MOL_SN4
MOL_SN5
MOL_SN6

395
376,6667

55 Apendice A-12 Modelo

5,31332782
0,188205967
90,9079243
12,98372267
0,077019513
48,27433633

377
0

375

375

0

375
363,3333

35
6,172640556
0,162005221
92,1736608
7,586138637
0,131819368
11,47121027
0,9279
0,896063025
189,3633271
53,86173606
32,35598847
0,119978546

4,44839E-05 kg/s
7,20662E-08 kg/s
0 kg/s
0 kgls
1,62813E-08 kg/s
3,00328E-08 kg/s
1,2619E-10 kg/s
0 kgls
1,63891E-10 kg/s
5,97083E-09 kg/s
4,60948E-09 kg/s
1,51153E-08 kg/s
2,67525E-11 kg/s
0 kmol/s
0 kmol/s
2,54078E-10 kmol/s
4,68677E-10 kmol/s
1,96926E-12 kmol/s
0 kmol/s
5,1152E-12 kmol/s
1,86356E-10 kmol/s
1,43867E-10 kmol/s
4,71764E-10 kmol/s
8,34971E-13 kmol/s

Iterativo

187,5

0,225921247
0,416739222
0,001751034

0
0,002274172
0,082852023
0,063961772
0,209741801
0,000371221

0,773333

FLUJO MASICO PRODUCTO
FLUJO MASICO AZL 1-CONV M

0

0
0,1754
0,2172
0,0093
0
0,0445
0,2004
0,1999
0,1514
0,002

2,12E-09
5,88E-10
4,34E-10
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Apéndice A-13.- EIT obtenidas para distintas Tc.

Tabla 1.- LHSV=1,1; P=770

Tabla 2.- LHSV=1,1; P=880

320 330 340 350 360
210 335,69 348,74 362,02 31341 402,07
240 342,81 351,15 371,88 37749 399,97
280 341,90 355,89 370,24 375,88 398,12
300 340,92 354,60 368,78 37429 396,16

Tabla 3.- LHSV=0,6; P=770

0,6

320 330 340 350 360
210 340,35 354,28 367,68 318,17 391,60
240 34942 365,09 380,07 381,97 406,29
280 348,03 363,26 371,95 380,02 404,68
300 346,56 361,50 376,00 378,05 402,93

08

320 330 340 350 360
210 337,60 351,01 364,60 369,39 390,05
240 345,50 360,40 375,56 380,96 403,76
280 344,39 358,88 373,65 379,11 401,89
300 343,22 35143 371,95 37131 399,96

320 330 340 350 360
210 331,29 350,63 364,03 375,45 388,31
240 344,96 360,51 374,78 380,41 401,04
280 343,90 358,62 313,02 318,72 399,09
300 343,04 351,34 31144 376,92 397,14

Tabla 4.- LHSV=0,6; P=880

0,6

320 330 340 350 360
210 343 46 355,90 367,83 318,57 388,42
240 354,49 368,08 380,74 382,15 401,78
280 35187 366,44 380,26 381,93 403,41
300 34943 364,60 378,99 380,60 403,23

08

320 330 340 350 360
210 339,36 35324 366,73 37149 300,28
240 348,19 363,52 378,76 380,77 404,10
280 347,02 361,78 376,80 318,81 402,22
300 345,51 360,15 374,96 380,13 400,28
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Apéndice B-1.- Resultados en la hoja Calculator.

%HDS PP
%Conversion

75,64443388
19,42330141

86,37403808
80,15167165

88,181699
79,990503

91,177382
83,033239

94,44834882
83,06172315

1,208846603

21,75957018

26,52787105 41,773002 50,369375 59,16722633
CONVERSION POR COMPUESTOS

3,051446004 0,9705052 2,4614058 1,487412049

A(340°C) B(350°C) |C(360°C)|D(370°C)| E(380°C)

Ent Sulf-1 0,010505363]  0,010505363| 0,0105054] 0,0105054] 0,010505363
Sal Sulf-1 0 0 0 0 0
Ent Sulf-2 0,012256256]  0,012256256/ 0,0122563] 0,0122563] 0,012256256
Sal Sulf-2 of 0 0| 1,262E-07 0
Ent Sulf-3 0,014707508|  0,014707508] 0,0147075] 0,0147075] 0,014707508
Sal Sulf-3 0,009540549]  0,008227952| 0,0064984f 0,0055539|] 0,004073825
Ent Sulf-4 0,021010725]  0,021010725| 0,0210107| 0,0210107] 0,021010725
Sal Sulf-4 0,015661736]  0,014557546| 0,0130834] 0,012424] 0,010954847
Ent Sulf-5 0,024512513]  0,024512513| 0,0245125| 0,0245125] 0,024512513
Sal Sulf-5 0,001195562] 0,000729661 0 0] 5,82035E-06
Ent Sulf-1N 0,013257723] 0,013257723| 0,0132577| 0,0132577] 0,013257723
Sal Sulf-1N 0l 0 0 0 0
Ent Sulf-2N 0,014516101]  0,014516101]| 0,0145161]| 0,0145161] 0,014516101
Sal Sulf-2N 0,004668554]  0,002060437 0 0 0
Ent Sulf-3N 0,004404237]  0,004404237] 0,0044042] 0,0044042] 0,004404237
Sal Sulf-3N 0,003204001] 0,002815183| 0,002254| 0,0018843] 0,001228083
Ent Sulf-4N 0,003613878]  0,003613878| 0,0036139] 0,0036139] 0,003613878
Sal Sulf-4N 0,002596355]  0,002304824| 0,0019099| 0,0016717] 0,001278079
Ent Sulf-5N 0,023107454]  0,023107454] 0,0231075| 0,0231075] 0,023107454
Sal Sulf-5N 0,014258289]  0,011158526| 0,0068239| 0,0040759] 0,000645787
Ent Sulf-6N 0,008995888]  0,008995888| 0,0089959| 0,0089959] 0,008995888
Sal Sulf-6N 0,001264991]  5,82453E-05 0 0 0
TOVALV(Kg/h) 0,15970999]  0,157570498| 0,1558197| 0,1838342] 0,18368022
X SULF-1 1 1 1 1 1
X SULF-2 1 1 1] 0,9999894 1,00
X SULF-3 0,331839842]  0,421960239| 0,5448711| 0,6108718] 0,715052373
X SULF-4 0,232205232|  0,284100286| 0,3585752] 0,390671| 0,464076108
X SULF-5 0,949762206]  0,969243377 1 1] 0,999755323
X SULF-IN 1 1 1 1 1
X SULF-2N 0,668732601]  0,853339042 1 1 1
X SULF-3N 0,250678225 0,33954824] 0,4728407| 0,6263239] 0,756452093
X SULF-4N 0,259991167]  0,341024234] 0,4556146] 0,5959794] 0,691104304
X SULF-5N 0,364432586|  0,501046833| 0,6958077] 0,845938] 0,975590175
X SULF-6N 0,855159564]  0,993310067 1 1 1
340 350 360 370 380
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Apéndice B-2.- Comparacion de las corrientes ed entrada a los reactores

Ay B.

RFEED-A |RFEED-B

Temperature C 315,9 347,8
Pressure bar 60,7 60,7
Vapor Frac 0,829 0,83
Mass Flow kg/hr 0,285 0,281
Volume Flow cum/hr 0,004 0,005
Volume Flow VAPOR cum/hr 0,004 0,004
Volume Flow LIQUID cum/hr 0,001 0,001
Enthalpy MMBtu/hr <0,001 | <0,001
Density  Ib/cuft 4,038 3,839
Density VAPOIb/cuft 0,179 0,212
Density LIQUIb/cuft 31,623 30,88
Mass Flow

H2 0,008 0,008

H2S

H3N

CH4 <0,001 [ <0,001

C2H6

PROPA-01

N-BUT-01

SULF-01V 0,003 0,003

SULF-02Vv 0,003 0,003

SULF-03V 0,004 0,004

SULF-04V 0,006 0,006

SULF-05V 0,007 0,007

TRI-01V 0,006 0,006

TRI-02V 0,009 0,009

TRI-03V 0,012 0,012

DIA-04V 0,005 0,005

DIA-05V 0,008 0,008

DIA-06V 0,011 0,011

MON-07V 0,013 0,013

MON-08V 0,019 0,019

MON-09V 0,026 0,025

OLEF-01V 0,01 0,01

SULFIN 0,004 0,004

SULF2N 0,004 0,004

SULF3N 0,001 0,001

SULF4AN 0,001 0,001

SULF5N 0,006 0,006

SULF6N 0,002 0,002

PRO1

PROD2

PRO3

PRO4

PRO5

PRO6

NITRO1 0,003 0,003

NITRO1P

NITRO1P2

NITRO2 0,008 0,008

NITRO2P
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Apéndice B-3.- Otros resultados obtenidos en la hoja calculator durante
la iteracion manual.

A(340°C) | B(350°C) [ C(360°C) | D(370°C) | E(380°C)

Ent Sulf-1 0,01050536] 0,01050536] 0,01050536] 0,01050536] 0,01050536
Sal Sulf-1 Off 0,01004013| 0,00998752] 0,01010169] 0,01014303
Ent Sulf-2 0,01225626|| 0,01225626| 0,01225626] 0,01225626] 0,00894091
Sal Sulf-2 0,0111205] 0,00123637] 0,00048152] 0,00015054] 7,7733E-05
Ent Sulf-3 0,01470751] 0,01470751] 0,01470751) 0,01470751) 0,01117752
Sal Sulf-3 0 0 0 0 0
Ent Sulf-4 0,02101073] 0,02101073] 0,02101073} 0,02101073) 0,01418363
Sal Sulf-4 0,01847627] 0,01297503] 0,01130366] 0,01010578] 0,00818615
Ent Sulf-5 0,02451251] 0,02451251] 0,02451251] 0,02451251) 0,02035377
Sal Sulf-5 0,02355064] 0,02349293] 0,02339672] 0,02369311) 0,02384221
Ent Sulf-1IN | 0,01325772] 0,01325772] 0,01325772] 0,01325772] 0,02374715
Sal Sulf-1N | 0,00948109 0 0 0 0
Ent Sulf-2N 0,0145161f 0,0145161f 0,0145161 0 0
Sal Sulf-2N 0 0 0 0 0
Ent Sulf-3N | 0,00440424] 0,00440424] 0,00440424] 0,01119969] 0,01119969
Sal Sulf-3N | 0,00287821] 0,00181294] 0,00111769] 0,0005337] 1,8389E-05
Ent Sulf-4N | 0,00361388] 0,00361388] 0,00361388 0,002328 0,002328
Sal Sulf-4N | 0,00310612] 0,00285611] 0,00261171] 0,00238818] 0,00198517
Ent Sulf-5N | 0,02310745] 0,02310745] 0,02310745] 0,00340785] 0,00340785
Sal Sulf-5N | 7,7607E-05] 0,00275347 0 0 0
Ent Sulf-6N | 0,00899589] 0,00899589] 0,00899589] 0,02200262] 0,02200262
Sal Sulf-6N 0 0 0 0 0
TOVALV(Kg/h] 0,16138786] 0,15911842] 0,15848584] 0,18456977] 0,18372398
X SULF-1 #VALOR! | #iVALOR! | #{VALOR! | #{VALOR! | #VALOR!
X SULF-2 0,99998651| 0,99998968] 0,99998662 0,999984 0,82
X SULF-3 #iDIV/0! 0,99998984| 0,99998704] 0,99998464] 0,99998581
X SULF-4 0,99998877] 0,9999883] 0,99998527] 0,99998271] 0,9999971
X SULF-5 9,9999E+10] 999990456| 0,99998799] 9999859022] 0,99998829
X SULF-1IN | 0,99999586] 0,99999558] 0,99999443] 0,99999347| 0,9999883
X SULF-2N | 0,99998259] #iDIV/0! #iDIV/0! #iDIV/0! #iDIV/0!

X SULF-3N #iDIV/0! 0,9999971] 0,99999608] 0,9999883] 0,9999883
X SULF-4N #iDIV/0! 0,99998987] 0,99998452] 0,9999883] 0,9999883
X SULF-5N | 0,99995046] 0,99994671] 0,99993237] 0,9999883| 0,9999883
X SULF-6N | 0,99999692] 0,99999678] 0,99999592] 0,9999883] 0,9999883
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Apéndice B-3.

A(340°C) | B(350°C) | C(360°C) | D(370°C) | E(380°C)

Ent Sulf-1 0,01050536] 0,01050536] 0,01050536f] 0,01050536f 0,01050536
Sal Sulf-1 0,00672831] 0,00939797] 0,00913838] 0,00894091] 0,00860343
Ent Sulf-2 0,01225626] 0,01225626] 0,01225626] 0,01225626] 0,00894091
Sal Sulf-2 0] 0,01146302] 0,01131957] 0,01117752] 0,01100622
Ent Sulf-3 0,01470751] 0,01470751} 0,01470751] 0,01470751] 0,01117752
Sal Sulf-3 0,01385207] 0,01421647] 0,01422653| 0,01418363] 0,01427299
Ent Sulf-4 0,02101073] 0,02101073} 0,02101073] 0,02101073] 0,01418363
Sal Sulf-4 0,02029236] 0,02032999] 0,02035377| 0,02029997] 0,02044433
Ent Sulf-5 0,02451251] 0,02451251] 0,02451251] 0,02451251] 0,02035377
Sal Sulf-5 0,02370257] 0,02371904] 0,02374715] 0,02368469] 0,0238538
Ent Sulf-IN | 0,01325772} 0,01325772] 0,01325772] 0,01325772| 0,02374715
Sal Sulf-IN | 0,00617268 0 0 0 0
Ent Sulf-2N 0,0145161] 0,0145161] 0,0145161 0 0
Sal Sulf-2N 0] 0,0120079] 0,01119969] 0,01059827] 0,00939611
Ent Sulf-3N | 0,00440424] 0,00440424] 0,00440424] 0,01119969] 0,01119969
Sal Sulf-3N 0] 0,00282285 0,002328] 0,0020298] 0,00139287
Ent Sulf-4N | 0,00361388] 0,00361388] 0,00361388 0,002328 0,002328
Sal Sulf-4N ] 0,00345315] 0,00343234] 0,00340785] 0,00337718] 0,00335268
Ent Sulf-5N | 0,02310745] 0,02310745] 0,02310745] 0,00340785] 0,00340785
Sal Sulf-5N ] 0,02160379] 0,02209744| 0,02200262] 0,02184925] 0,02179363
Ent Sulf-6N | 0,00899589] 0,00899589] 0,00899589] 0,02200262| 0,02200262
Sal Sulf-6N ] 0,00862548] 0,00865938] 0,00864753] 0,00862786] 0,00862786
TOVALV(Kg/h| 0,16033908] 0,1576011] 0,1561463] 0,18463412] 0,18363277
X SULF-1 #{VALOR! | #{VALOR! | #VALOR! | #jVALOR! | #{VALORI
X SULF-2 0,3339955] 0,44554999] 0,59436369] 0,79288116| 0,99998662
X SULF-3 #iDIV/O! -0,54329448| -0,55959332] -0,57638112] -0,59367255
X SULF-4 -0,1599982] -0,17599802] 0,0351996] 0,04223953] 0,05068743
X SULF-5 0,99999106] 0,99999046] 0,99998799| 0,9999859] 0,99998829
X SULF-1IN 0,99999586] 0,99999558] 0,99999443| 0,99999347] 0,9999883
X SULF-2N 0,99998259| #iDIV/0! #iDIV/O! #iDIV/O! #iDIV/O!

X SULF-3N #iDIV/0O! 0,9999971] 0,99999608] 0,9999883] 0,9999883
X SULF-4N #iDIV/0O! 0,99998987] 0,99998452] 0,9999883] 0,9999883
X SULF-5N 0,99995046] 0,99994671] 0,99993237| 0,9999883] 0,9999883
X SULF-6N 0,99999692] 0,99999678] 0,99999592] 0,9999883] 0,9999883
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Apéndice B-4 .- Gréfico de HDS vs Tc para distintos valores de (H2/C).
LHSV=1,1h-1, P=880 psia.
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Apéndice B-5.- Resultados de balances de masa y energia para reactores
RPLUGS dentro del simulador Aspen Plus 11.1.

Configuracién Adiabética

Total In Out Generated |Rel. diff

Kmol/hr 0,00164674] 0,00137512] -0,0002716 6,58E-17
Kg/hr 0,12543| 0,12576566 -0,0026689
MMKcal/hr 1,37E-05 1,37E-05 -1,24E-16

Configuracion Isotérmica

Total In Out Generated |Rel. diff

Kmol/hr 0,00164674] 0,00138574] -0,0002609 0
Kg/hr 0,12543| 0,12603771 -0,0048216
MMKcal/hr 1,37E-05 1,26E-05 0,0777256

Apéndice B-6.- Consumos de hidrdgeno reportados por los modelos de

reactor adiabatico

CH2 FM (gr/h) CH2 FM (Ib/h) FV (pcsih) FV (bli/n) | CH2 (pcs/bl)
1,60 3,53E-03 5,20E-01 1,05E-03 492,90
1,79 3,05E-03 5,81E-01 1,05E-03 551,43
1,80 3,07E-03 5,84E-01 1,05E-03 554,51
1,83 4,03E-03 5,94E-01 1,05E-03 563,75
1,94 4,29E-03 6,31E-01 1,05E-03 598,87
2,08 4,58E-03 6,75E-01 1,05E-03 640,46

198



199



200



201



202



	ESTUDIO DEL PROCESO DE  HIDROTRATAMIENTO 
	 
	 
	Caracas, Junio de 2005. 
	ESTUDIO DEL PROCESO DE  HIDROTRATAMIENTO 
	 
	 
	Caracas, Junio de 2005. 
	 
	 
	 
	Índice.- 
	Índice de tablas.….……………………………………………………………...v 
	A-7.- Listado de calores de formación…………..……………….…170 


	Índice de figuras.- 
	Listado de símbolos.- 
	  MDBT: Metil dibenzotiofeno. 
	  DMDBT: Dimetil dibenzotiofeno. 

	 
	 
	 
	 
	 
	 
	 
	 
	 
	 
	 
	 
	 
	 
	 
	 
	1.- Introducción. 
	Los productos más livianos derivados del petróleo aparte de los gases livianos C1-C2, son los gases licuados de petróleo (LPG), los cuales contienen propano y butano principalmente.  El siguiente corte en volatilidad es la nafta, el cual conformará luego la gasolina. Luego le sigue el kerosene, seguido del diesel y del aceite de calefacción. Estos tres últimos conforman el grupo de los llamados “destilados medianos”. La fracción del  petróleo crudo que no volatiliza a condiciones de presión atmosférica suele ser llamada de varias maneras, residuo atmosférico o residuo largo.  Sin embargo, de este residuo aún es posible recuperar algunos destilados en condiciones de presión de vacío. Esto condujo a implantar una segunda etapa para destilar a presión de vacío el residuo atmosférico, para  recuperar la fracción denominada como gasóleo de vacío, quedando como sub-producto un fondo o residuo de vacío.  
	 
	Farag et al (1998) reporta reactividades relativas de compuestos modelos en HDS y HDN, en un proceso que utiliza un catalizador NiMoS/Al2O3.  Ellos reportan el siguiente orden de reacción BT>DBT>4-MDBT>4,6-DMDBT. 
	 A diferencia de todas las reacciones anteriores la hidrogenación de aromáticos está determinada por un equilibrio termodinámico. A presiones parciales típicas de hidrógeno en la unidad (500-900psia),  el incremento de la temperatura hace que la saturación de aromáticos aumente, hasta un límite después del cual la deshidrogenación es favorecida por el aumento de la misma variable (Nguyen et al, 2003).  
	4.3.4) Compuestos Oxigenados y Reacciones de Desoxigenación 

	 
	Para la escogencia de un catalizador apropiado para el hidrotratamiento de una fracción específica, debe considerarse fundamentalmente su actividad y estabilidad catalítica, su costo ($/Lb), sus propiedades físicas y mecánicas (densidades y resistencia del lecho) y finalmente el escenario donde dicho catalizador va  a ser utilizado. Con relación al último punto cabría considerar dos situaciones: 
	4.5.- Cinética del proceso de Hidrotratamiento. 
	4.5.1) Cinética de Hidrodesulfurización.  
	 
	4. 5. 2) Cinética de Hidrodesnitrogenación.  
	Los reactores “trickle-bed” son los más utilizados en HDT. En estos, el líquido constituye la fase dispersa y fluye hacia abajo en forma de película sobre la superficie del catalizador, mientras que el gas es la fase continua. Ésta configuración es preferible, ya que, permite el tratamiento de flujos mayores en la unidad. Existen marcadas diferencias entre los reactores de escurrimiento y los de burbujeo, entre estas tenemos: 
	 
	 
	 
	5.-  METODOLOGÍA 
	A  partir  del  ajuste  del  modelo  cinético realizado,  se generaron datos de todas las 
	 
	La verificación del balance del balance de masa y energía constó básicamente de revisar que los resultados de los balances dentro de la simulación para los modelos de reactor adiabático se cierren de manera adecuada. Al no cerrarse los balances de masa y/o energía, se  chequearon las hojas de Excel correspondientes al modelo, en busca de errores que estuviesen causando dichas desviaciones. 
	Una   vez  que la  desviación  entre  los  flujos  másicos  y las entalpías  de  entrada y salida fueron menores a 0,001, se consideraron los resultados como correctos. 


	 
	A continuación se presentan los resultados a los cuales se llegó luego de cumplir con  los pasos planteados en la Metodología de este Trabajo Especial de Grado. Una vez presentados, estos  se analizarán y discutirán de acuerdo a los principios y criterios reportados en el Marco Teórico.  
	Tabla 6.6.- Resultados del ajuste de los parámetros cinéticos de las reacciones de HDA 
	 6.4) Resultados del ajuste del balance de energía. 
	 A diferencia de lo visto en el gráfico de la figura 31 (HDS), para el porcentaje de HDN (figuras 33 y 34) con respecto a la temperatura de carga, se aprecia que si existe una dependencia de dicho parámetro en función de la relación hidrógeno carga. Esta dependencia muestra un comportamiento que no se corresponde con lo reportado Gary y Handwerk (1984) y Rodríguez, Ancheyta (2003) ; ya que, dentro de la ecuación cinética propuesta para el mecanismo de ley de la potencia, el factor correspondiente a la concentración de hidrógeno, de tener influencia dentro de la concentración final de HDN, esta debería ser contraria a la observada.  



	Entonces de acuerdo a lo discutido y analizado para los figuras 33, 34 y 35 se puede decir que el modelo es sensible con respecto a HDN a variaciones de la relación hidrógeno carga. Esto se debe principalmente a que a la hora de realizar el ajuste de los parámetros cinéticos, no se disponía de data de corridas de HDT de VGO de planta piloto realizadas a distintos valores de relación hidrógeno carga.  
	 Respecto a la Tc, debe verificarse que las temperaturas de alimentación y de producto sean tales que la EIT resultante, se encuentre entre 340 y 380ªC, para considerar los resultados como válidos.  
	6.6) Resultados del desarrollo de correlaciones de estimación de producto: 
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