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Resumen

En este trabajo se presenta un modelo matematico para simular el hidrotratamiento
catalitico (HDT) de crudos pesados, en un reactor de flujo pistdn de tres fases (TBR), con el
fin de obtener informacién a la salida de cada lecho catalitico y del reactor para realizar la
integracion energética del proceso de hidrotratamiento. EI modelo considera las reacciones
mas importantes:  hidrodesulfurizacion  (HDS), hidrodesnitrogenacion  (HDN),
hidrogenacion de aromaticos (HDA), hidrodesmetalizacion (HDM) e hidrodesintegracion
catalitica (HDC).

Se incluyen correlaciones para determinar los coeficientes de transferencia de masa,
datos de solubilidad y propiedades de los componentes organicos bajo condiciones del
proceso. Los balances de materia que describe el modelo del reactor se basan en la teoria de
dos capas.

El modelo matematico se validé con datos experimentales para el hidrotratamiento
de crudo pesado en una planta piloto, en todos los experimentos se usO un catalizador

comercial NiMo soportado en y-alimina, teniendo las siguientes propiedades: area

especifica de 175 m%g, volumen de poro de 0.56 cm®/g, didmetro de poro promedio de 127
A, contenido de molibdeno de 10.66 % peso, y contenido de niquel de 2.88 % peso.

El hidrotratamiento catalitico de un crudo pesado se llevo a cabo experimentalmente
en una planta piloto de lecho fijo, en donde la carga y el hidrogeno se ponen en contacto
con el catalizador (NiMo) dentro del reactor que opera isotérmicamente, a las siguientes
condiciones de operacion: el espacio velocidad (LHSV) se varié de 0.33 a 1.5 h™, en un
intervalo de temperatura entre 380-420 °C, la presién se vari6 de 70 a 100 kg/cm?,
manteniendo constante la relacion Hy/Hidrocarburo en 5000 ft*/bbl.

La velocidad de reaccion para la HDS se describe por la cinética del tipo Langmuir-
Hinshelwood, la HDN se considera como una reaccién en serie de la produccién de
nitrégeno basico a partir de nitrégeno no béasico. La velocidad de reaccion de HDA se
describe como la cinética de una reaccion reversible, para la velocidad de reaccion para la
HDM se utiliza a un modelo de ley de potencias, y el modelo cinético para la
hidrodesintegracion de crudo pesado, incluye cinco pseudocomponentes: residuo (538+),



gasoleos de vacio (343-538°C), destilados intermedios (204-343°C), nafta (IBP-204°C), y
gases (Cs4-), con diez parametros cinéticos. Las composiciones de producto se determinaron
con balances de masa de planta piloto y curvas de destilacion simulada.

Los resultados de la simulacion del modelo matematico muestran una buena
concordancia con los resultados experimentales obtenidos del hidrotratamiento de un crudo
pesado. Los valores de las energias de activacion se encuentran dentro del intervalo
reportado en la literatura. EI modelo propuesto es capaz de predecir la produccion de
residuo, gasoleos de vacio, destilados intermedios, nafta y gases con un error promedio
absoluto menor del 5 %.

Una vez validado el modelo se realizé la incorporacion de la integracion térmica del
proceso de hidrotratamiento de crudo pesado utilizando el producto mejorado para el
precalentamiento de dicho crudo, con el fin de encontrar mejoras en el proceso. El valor de
la AT minima mejorado fue de 30°C, que se encuentra dentro del intervalo de los valores
tipicos reportados en literatura.

En la mejor integracion energética del proceso de HDT de crudo pesado el calor
recuperado fue de 101,350,200 kcal/h, el cual es mejor comparado con el recuperado en el
caso base (91,358,200 kcal/h), debido al mejor arreglo de la red de intercambio térmico que
hay entre la corriente caliente del efluente del reactor y las otras corrientes frias.



Abstract

A mathematical model is presented in this work to simulate the catalytic
hydrotreating (HDT) of heavy crude oils; which is carried out in a trickle-bed reactor
(TBR) in order to obtain information from reactor effluent and at the exit of each catalytic
bed, with the purpose of performing an energy integration of the HDT process. The model,
takes into account the most important reactions that occurs during the HDT such as
hydrodesulfurization (HDS), hydrodenitrogenation (HDN), hydrodearomatization (HDA),
hydrodemetallization (HDM), and catalytic hydrocracking (HDC).

Correlations for determining the mass transfer coefficients are included and
calculated along with solubility data and properties of organic compounds under process
conditions. Mass balances to describe the reactor model are based on the two-film theory.

The mathematical model was validated with experimental data obtained from the
hydrotreating of heavy crude oil in a pilot plant. During all experiments a commercial

NiMo catalyst supported on y-alumina was used with the following properties: specific

surface of 175 m?/g, pore volume of 0.56 cm®g, average pore diameter of 127 A,
molybdenum content of 10.66 wt%, and nickel content of 2.88 wt%.

Catalytic hydrotreating of a heavy crude was carried out experimentally in a fixed-
bed pilot reactor in which the feedstock and hydrogen are contacted inside reactor, which
operates in isothermal mode at the following reaction conditions: space velocity (LHSV)
was varied from 0.33 to 1.5 h™, temperature between 380 and 420°C, pressure was varied
from 70 to 100 kg/cm?, H./Hydrocarbon ratio was kept constant at 5000 ft*/bbl.

Reaction rate for HDS is described in terms of Langmuir-Hinshelwood kinetics
while HDN reaction rate is considered as a series of reactions including the formation of
basic nitrogen from non-basic nitrogen. Reaction rate for HDA is assumed to be irreversible
and the HDM reaction rate was represented by the power law model. A five lumps model
was used for catalytic hydrocracking reaction. The lumps include: residue (+538°C),
vacuum gas oil (343-538°C), middle distillates (204-343°C), naphtha (IBP-204°C), and
gases (Cy4-). The pilot plant reaction product compositions were determined for each mass

balances and simulated distillation curves.



Model results show a good agreement with experimental data obtained from the
hydrotreating of heavy crude. Activation energies are in the range of reported values in the
literature. The proposed model is able to predict the production of residue, vacuum gas oil,
middle distillates, naphtha, and gases with an absolute average error less than 5 %.

Once the model was validated, it was used to simulate the energy integration of the
hydrotreating of a heavy crude by utilizing the upgraded product for pre-heating the heavy
crude. The minimal AT value for the optimized case was 30°C, which is within the reported
value in the literature.

The best in thermal integration of the HDT process for a heavy crude. The
recovered heat was 101,350,200 kcal/h, which is better compared with the base case
(91,358,200 kcal/h) due to the best arrangement of the thermal interchange network

between the effluent of the reactor and the cold flows.



INTRODUCCION

El continuo incremento de normas ambientales y especificaciones en la calidad de
los combustibles derivados del petréleo ha acelerado el desarrollo de nuevos procesos y
conceptos de ingenieria para resolver el problema de la refinacion de crudos pesados.

En los ultimos afios la refinacion de crudo pesado ha aumentado el interés tanto
académico como industrial, sobre todo en lo que respecta a la incorporacion de procesos
para el tratamiento de crudos pesados, debido principalmente al incremento de su
produccion y procesamiento a nivel nacional.

El hidrotratamiento de crudo pesado es una de las tecnologias mas importantes en
la refinacion del petroleo, y una alternativa para producir un crudo mejorado con
propiedades parecidas a las de un crudo ligero, por lo que se podria emplear como una
etapa de pretratamiento para los procesos de refinacion del crudo. Como consecuencia de la
inclusion de este proceso de mejoramiento de crudo a un esquema convencional de
refinacion se obtendrian productos de la refinacion de mejor calidad.

El hidrotratamiento catalitico se puede llevar a cabo en reactores de lecho fijo, en
donde la carga y el hidrégeno se ponen en contacto dentro del reactor, bajo la presencia de

un catalizador a ciertas condiciones de operacion.

Sin embargo, para lograr las condiciones dptimas de produccion, es necesario contar
con un pleno entendimiento de los procesos fisicos y quimicos que se llevan a cabo en los
equipos. Una forma de determinar las condiciones optimas de operacion de un proceso es
llevar a cabo una gran cantidad de pruebas en diferentes escalas experimentales (banco,
microreactor, piloto, semi-industrial). En la mayoria de los casos, este procedimiento no se
puede realizar debido a los altos costos que implica y los riesgos que se pueden presentar
cuando un proceso se opera bajo condiciones extremas.

Por lo antes expuesto es que se ha incrementado la necesidad de recurrir a
procedimientos alternativos, que permitan probar de manera segura el funcionamiento de

las unidades de proceso sin exponer al personal ni al equipo a situaciones que puedan



provocar accidentes y costos excesivos de operacion. Dentro de estos métodos, el modelado
y la simulacion de procesos ha tenido un papel preponderante. EI modelado no sélo permite
representar el comportamiento del proceso, sino también genera un mayor conocimiento de
los fendmenos fisicos y quimicos involucrados. Esto permite proponer modificaciones en
las condiciones de operacion del proceso bajo estudio que hagan que su desempefio sea mas
eficiente.

Una vez que el proceso se ha entendido a través de las herramientas que
proporciona el modelado, la simulacion y la optimizacién, se pueden fijar las condiciones

mas adecuadas de operacion.

En este trabajo se presenta el desarrollo y aplicacion de un modelo matematico que
describe adecuadamente las reacciones del hidrotratamiento (HDT) de crudo pesado en un
reactor de flujo piston de tres fases (TBR). Se incluyen correlaciones para determinar los
coeficientes de transferencia de masa, datos de solubilidad, propiedades termodinamicas, y
otras propiedades de los componentes bajo condiciones del proceso. Los balances de
materia que describe el modelo del reactor se basan en la teoria de dos capas, para estimar
la hidrodesulfurizacion (HDS), hidrodesnitrogenacion (HDN), hidrogenacion de aromaticos
(HDA) e hidrodesintegracion (HDC) de un crudo pesado.

El HDT de crudos pesados de manera integral no se efectta en la actualidad a escala
industrial, los Unicos desarrollos se encuentran todavia a escala experimental. Cuando se
realice el escalamiento de este proceso para su comercializacién, sera necesario considerar
entre otras cosas, 10s aspectos de integracion energética para que sea atractivo desde el

punto de vista economico.

Obijetivo General

Analizar el comportamiento de la red de intercambio de calor en el proceso de
hidrotratamiento de crudo pesado, aplicando una integracion energética con el sistema de
reaccién, con el fin de realizar una mejora térmica, tomando como base los resultados

obtenidos mediante un modelo matematico del sistema de reaccion.
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Objetivos Particulares

1. Revision de la literatura existente para desarrollar modelos matematicos del reactor
de hidrotratamiento, asi como revision de la bibliografia sobre el anélisis de la
técnica pinch para optimizar el uso de la energia dentro del proceso de
Hidrotratamiento del crudo pesado.

2. Desarrollar un modelo matematico propuesto a partir de informacion en literatura
para predecir el comportamiento de una unidad de reaccion del proceso de HDT.

3. Realizar experimentos para el HDT de un crudo pesado (Maya), en un reactor de
lecho fijo a escala piloto a diferentes condiciones de operacion, bajo la presencia de
una catalizador comercial.

4. A partir de datos experimentales del hidrotratamiento de crudo pesado, encontrar los
parametros de los modelos cinéticos para las diferentes reacciones como:
hidrodesulfurizacion (HDS), hidrodesnitrogenacion, (HDN) hidrodesmetalizacion
(HDM), hidrodesintegracion catalitica (HDC), que ocurren durante el proceso de
HDT.

5. Incorporar los diferentes modelos cinéticos en el modelo matematico para predecir
el comportamiento del reactor de HDT de crudo pesado.

6. Estudiar la red de intercambio de calor acoplada, considerando los reactores y su
interaccion con los intercambiadores del proceso de hidrotratamiento de crudo
pesado, utilizando modelos matematicos para el sistema de reaccion.

7. Caracterizar el comportamiento del sistema de precalentamiento de carga - reaccion
(producto hidrotratado) mediante simulaciones numeéricas.

8. Realizar una integracion térmica del proceso de HDT de crudo pesado, tomando una
especial atencion al sistema precalentamiento de carga — reaccion, es decir utilizar
el calor que contiene el producto hidrotratado.

9. Determinar condiciones y regiones Optimas de operacion del proceso de
hidrotratamiento que permitan utilizar eficientemente la energia que se necesita

durante el proceso.
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Metodologia

Para alcanzar los objetivos propuestos en este proyecto se planted el siguiente
conjunto de actividades, a través del estudio de las interacciones dinamicas entre el disefio,
la operacion e integracion de energia de los sistemas reaccionantes acoplados a redes de
intercambio de calor para el proceso de hidrotratamiento del crudo pesado, con el propdésito

de utilizar eficientemente la energia.

1. Busqueda y analisis de la informacién sobre el proceso de hidrotratamiento de
crudos pesados, para obtener modelos matematicos reportados en la literatura

ademas de conocer técnicas empleadas para la optimizacion del uso de la energia.

2. Construccion de los modelos matematicos y cinéticos del proceso que describan
adecuadamente la operacién del proceso de hidrotratamiento de crudo pesado, que
debe incluir principalmente los balances de materia y de energia, la cinética de las
reacciones involucradas, los equilibrios fisicoquimicos y la representacion de la
termodinamica del proceso, con el fin de disponer de un modelo matematico que
describa adecuadamente la operacién de la unidad junto con la red de intercambio
de calor, y poder conocer las principales variables y parametros que afectan la

operacion del reactor.

3. Realizar experimentos para el hidrotratamiento de un crudo pesado en una
planta piloto isotérmico, a diferentes condiciones de operacion tipicas de proceso

industrial, bajo la presencia de un catalizador comercial.

4. Implementacion y validacién de los modelos con informacion experimental,
analizando y comparando los resultados obtenidos de las simulaciones numéricas
con datos experimentales del HDT de crudo pesado obtenidos de una planta piloto
operando en forma isotérmica, para lograr un modelo que describa adecuadamente

los fendmenos fisicos y quimicos que se presentan en el sistema de reaccion.

VIl



5. Simular el acoplamiento del sistema de precalentamiento de la carga al sistema
de reaccion para determinar los efectos provocados por la temperatura de la carga a

la entrada del reactor.

6. Disefio e integracion de esquemas de intercambio de calor, para analizar la
posibilidad inherente de utilizar el calor que contiene el producto hidrotratado para
el precalentamiento de la carga. En el caso de la integracion energética entre el
precalentamiento de la carga y el sistema de reaccion hay que analizar técnicas para
la recuperacion de calor entre estas dos unidades. La tecnologia Pinch se utiliza
principalmente en estructuras de intercambiadores de calor, esta metodologia se
basa en principios fundamentales de calor y potencia termodinamica, para el disefio
y la optimizacion de redes de intercambio de calor. Ya obteniendo el mejor esquema
de intercambio de calor, se procede a disefiar los intercambiadores de calor

necesarios para la recuperacion de energia.

7. Caracterizacion de las condiciones 6ptimas de operacion que permitan utilizar
eficientemente la energia, el modelado no sélo permite representar el
comportamiento del proceso, sino que genera un mayor conocimiento de los
fendmenos fisicos y quimicos involucrados, ademas de incluir el disefio e integrar
esquemas para el uso eficiente de la energia, esto permite proponer modificaciones

en el proceso bajo estudio que hagan que su desempefio sea mas eficiente.



ANTECEDENTES

CAPITULO 1

Antecedentes

1.1 Problemética de los crudos pesados.

En la industria petrolera tanto en México como a nivel mundial el sector de
refinacion es de gran importancia para el desarrollo del pais, debido principalmente al
suministro de energéticos para el funcionamiento del sector industrial, agropecuario,
transportes, comercios y hogares; ademas de proporcionar una diversidad de materias
primas para diferentes industrias como: quimica, farmacéutica, entre otras, las cuales son
indispensables dentro del proceso econdémico, productivo y social del pais, ya que son de

uso comun y generalizado en la vida cotidiana.

1.1.1 Stuacion actual en México.

Los hidrocarburos liquidos que se producen en México se engloban basicamente en
tres tipos: Olmeca, Istmo y Maya, los cuales tienen las siguientes propiedades generales:
Olmeca. Petroleo crudo superligero con gravedad APl de 39.3° y contenido de
azufre de 0.8 % peso.
Istmo. Petrdleo crudo ligero con gravedad API de 33.6° y contenido de azufre de

1.3 % peso.

Maya. Petréleo crudo pesado con gravedad API de 22° y contenido de azufre de
3.3 % peso.

La produccion total de hidrocarburos liquidos en México durante el afio 2006 fue de
3,256 miles de barriles diarios (MBD), de los cuales la produccion de crudo Maya fue del
orden de 2,244 MBD, la de crudo Olmeca fue de 831 MBD vy la de crudo de Istmo de 181
MBD. La mayor produccién de hidrocarburos liquidos corresponde al crudo Maya con el
68.9%, mientras que los crudos ligeros tienen una contribucion del 31.1%.

En los Gltimos afos el crecimiento de la produccion del crudo pesado (Figura 1.1) y
la tendencia a aumentar su procesamiento en las refinerias, ha incrementado la necesidad de

que dentro del Sistema Nacional de Refinacion se desarrollen programas de
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reconfiguracion de los procesos para el tratamiento del crudo Maya y otros mas pesados,
como los descubiertos recientemente en el Activo Integral Ku-Malooh-Zaap en la region

Marina Noreste.

O Total B Crudo pesado O Crudo ligero O Crudo superligero
8000
7000 -
6000 -

O 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1

1996 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005 2006

Figura 1.1. Crecimiento de Produccion del Crudo Maya (Pemex, 2007).

Adicionalmente se busca el mejoramiento de los crudos pesados mediante
alternativas mas convenientes que representen integramente un equilibrio entre costos y
beneficio. Por tal motivo, en Instituto Mexicano del Petr6leo ha desarrollado un proceso
para mejorar la calidad del crudo pesado, mediante hidrotratamiento catalitico en dos etapas
(Ancheyta y col., 2002).

El hidrotratamiento de crudos pesados no se efectia en la actualidad a escala
industrial, los Unicos desarrollos se encuentran todavia a escala experimental. El proceso
desarrollado por el IMP ya se ha escalado a nivel semi-industrial. Cuando se realice el
escalamiento de este proceso para su comercializacion a escala industrial, serd necesario
considerar entre otras cosas, los aspectos de integracion energética para que sea atractivo

desde el punto de vista econémico.

Uno de los principales aspectos en el proceso de HDT de crudos pesados, es la
regulacion de temperatura en los reactores, debido a la naturaleza exotérmica de las
reacciones quimicas que se presentan, que puede ser la causa de grandes consumos de

energia durante la operacion del proceso. Si el calor proveniente del reactor se emplea de
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manera adecuada para intercambiar con el precalentamiento de la carga, podria obtenerse
una mejor administracion energética.

Por otro lado, los experimentos se efectiian en su mayor parte en microreactores y a
escala planta piloto. Estos sistemas comunmente operan a las mismas condiciones
reportadas en las unidades comerciales, pero manteniendo la temperatura de reaccién
constante. Sin embargo, los reactores comerciales de HDT no operan isotérmicamente, por
lo que la informacion experimental generada con los reactores pequefios no representa
exactamente la operacion comercial. Un camino para predecir este comportamiento
comercial a partir de los resultados de los sistemas pequefios es empleando el modelado

matematico del reactor.

1.1.2 Problematica de los crudos pesados.

El Instituto de las Naciones Unidas para Entrenamiento e Investigacion (UNITAR)
definid los crudos pesados como aquellos que tienen una gravedad API menor a 20, con
contenidos altos de compuestos polinucleares e hidrdgeno.

En la Tabla 1.1 se muestra que adicionalmente a la gravedad API baja, los crudos
pesados tienen otras propiedades en comun, incluyendo contenidos altos de metales,
nitrégeno y azufre asi como también un contenido alto de Residuo de Carbon Conradson
(CCR).

Tabla 1.1. Caracteristicas de los diversos aceites crudos (Peries y col., 1991).

ACEITE CRUDO

Propiedades Superligero Ligero Medio  Pesado  Ultra Pesado
Gravedad, API 70-57 52-37  37-20 20-10 <10
Azufre, % peso <0.1 0.1-1.5 1.5-4.0 >4.0
Metales (Ni+V), ppm <10 10-90 >300
Carbdn Conradson, % peso <0.1 0.1-3.0 3-13 >13

Recuperado a 350°C, % vol. 100-95 95-70 70-55 <25
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El incremento de costos para la transportacién de crudos pesados debido a su alta
viscosidad, ha creado la necesidad de investigar tecnologias que puedan convertir de
manera econdmica los crudos pesados a crudos mejorados factibles de ser bombeados a
través de oleoductos y sobre todo mejorar la calidad de los derivados del petroleo (Guevara,
1998; Urquhart, 1986; y Schuetze, 1984)

Por otro lado, las regulaciones ambientales requieren el desarrollo de catalizadores y
tecnologias para la reduccion de heteroatomos y convertir las cargas a productos con menor
intervalo de ebullicién (Kum y col., 1984; Longstaff y col., 1995; Nag, 1989) de forma tal

que se minimice el impacto ambiental.

1.1.3 Contaminantes en los crudos pesados.

El conocimiento del petroleo crudo resulta sumamente importante en el disefio,
operacion y construccion de una refineria. La constitucion de éste serd la base para
determinar cuales son los procesos y capacidades de produccién mas adecuadas para
obtener productos con requerimientos especificos y exigentes en grado y calidad, teniendo
como consecuencia un alto valor agregado. En una refineria ya instalada seran necesarias
fijar las condiciones de operacion Optimas, a fin de obtener los productos fijados por la
industria petroquimica.

El petréleo crudo y las fracciones que de él provienen estan compuestos de
moléculas llamadas hidrocarburos, formados por la combinacién de atomos de carbono
tetravalente y 4tomos de hidrogeno monovalente, y esta constituido tipicamente de 83 a
87% de carbono y de 10 a 14% de hidrégeno y lo integran los hidrocarburos que
comprenden desde el gas licuado hasta el asfalto. Es un liquido negruzco y menos denso
que el agua, aunque algunos crudos pesados son mas pesados que el agua.

Por otra parte el petréleo crudo contiene otros materiales en pequefias cantidades
como son azufre, nitrégeno y oxigeno bajo la forma de compuestos tales como el &cido
sulfhidrico, mercaptanos, polisulfuros, tiofenos, benzotiofenos, entre otros. Los compuestos
sulfurados son los méas molestos por su corrosividad, mal olor y accion sobre los

catalizadores, estos compuestos se encuentran principalmente concentrados en las
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fracciones pesadas del petroleo, que frecuentemente contiene trazas de compuestos

metalicos a base de hierro, niquel y vanadio, principalmente.

1.1.3.1 Compuestos de azufre

La cantidad de azufre en el petréleo puede determinar si un crudo es pesado o
ligero, lo cual repercute en la calidad, procesamiento y economia del petréleo y sus
fracciones derivadas. El azufre se encuentra mezclado con los hidrocarburos formando
compuestos tales como el 4&cido sulfhidrico, mercaptanos, polisulfuros, tiofenos,
benzotiofenos, etc. En la Figura 1.2 se muestran las estructuras quimicas de algunos

compuestos de azufre (Speight, 1981).

SH
H:S R -SH R-S-S-R'
Acido Sulthidrico Mercaptanos Disulfuros
S-R
R-S-R' ‘ ‘
S S
Sulfuros Tiofeno Benzotiofeno
| g | S
Dibenzotiofeno Benzonaftotiofeno

Figura 1.2. Compuestos de azufre.

La presencia de compuestos de azufre en productos terminados del petréleo como la
gasolina, causan corrosion en las partes del motor, especialmente bajo condiciones de

invierno. Por otro lado los mercaptanos tienen un efecto adverso en la estabilidad del color
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de gasolinas y otros combustibles liquidos. Los compuestos sulfurados son los mas

molestos por su corrosividad, mal olor y accién sobre los catalizadores, estos compuestos

se encuentran principalmente concentrados en las fracciones pesadas del petroleo.

1.1.3.2 Compuestos de nitrégeno.

Los compuestos de nitrogeno se pueden clasificar principalmente como “basicos” y

“no basicos”. En la Figura 1.3 se muestran las estructuras quimicas de algunos compuestos
de nitrégeno (Girgis y Gates, 1991).

Nitrégeno No Basico

N N\ N
N N N N

H
Piridina Fiperidina Qunolina Tetrahidroquinolina
\ 0
N i :: /:N N/
H
Indolina [soquinolina Acridina

Nitrogeno Basico

0 UL

Pirrol Indol

Carbazol

Figura 1.3. Compuestos de nitrogeno “basicos” y “no bésicos.

Un método para clasificar los compuestos nitrogenados en basicos o no basicos,

depende si estos se pueden extraer con acido perclérico en una solucion de 50-50 de &cido
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acético glacial y benceno. Los compuestos nitrogenados que se pueden extraer de
destilados del petroleo con é&cidos minerales diluidos son Piridina, Quinolina, e
Isoquinolinas. La gran parte de compuestos de nitrégeno en el petréleo que no se pueden
extraer con &cidos minerales diluidos son del tipo Carbazoles, Indoles, y Pirrol (Speigth,
1981). Otra forma de clasificar los compuestos de nitrégeno es basandose en la disociacion
con el agua, a traves de la constante de disociacion de la base K,. Son basicos si pK, > 2.0
(piridinas, quinolinas, acridinas) y no bésicos si pK, < 2.0 (pirroles, indoles, carbazoles).
(pK; = -log Ky).

1.1.3.3 Compuestos oxigenados.

Los compuestos organicos oxigenados se encuentran en diferentes formas en el
petréleo, aunque generalmente estan en menor proporcion que el azufre y el nitrogeno. En
la Figura 1.4 se representan las estructuras quimicas de algunos compuestos oxigenados
(Speight, 1981).

OH OH
O 0
Fenol Alcoholes Naftol Furano Benzofurano

Figura 1.4. Compuestos Oxigenados.

1.1.3.4 Compuestos aromaticos.

El benceno es el hidrocarburo méas sencillo y es la base de los miembros de esta familia de
caracteristicas particulares. Este compuesto tiene una simetria séxtuple: los seis atomos de
carbonos son equivalentes, y los seis enlaces carbono-carbono idénticos. Los compuestos

aromaticos provienen del anillo de benceno en la estructura quimica.
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Existen hidrocarburos ciclicos desde 3 6 més de 30 atomos de carbono, los anillos
de 5 6 6 elementos (ciclopentano, ciclohexano) se encuentran en mayor abundancia en el
petréleo crudo, también se encuentran los cicloalcanos o naftalenos CHy, (Girgis y Gates,
1991).

1.1.3.5 Metales.

Los metales que generalmente se encuentran en el petréleo crudo son Niquel,
Vanadio, Fierro y Cobre. Se concentran principalmente en las fracciones pesadas. (Girgis y
Gates, 1991).

1.2 Tecnologias desarrolladas para el hidrotratamiento catalitico.

Existen en el mundo varias tecnologias para el hidrotratamiento de crudos y
fracciones pesadas, sin embargo, la mayoria de estas solo se aplican a escala experimental,
A continuacion se describen brevemente las tecnologias desarrolladas por institutos y

compafiias de investigacion.

® Exxon Research and Engineering Company en Florham, NJ presenta en la
patente US 5,910,242 (1999), un proceso para reducir el nimero de neutralizacion TAN
(definido como los miligramos de Hidroxido de Potasio por gramo de aceite crudo), del
aceite crudo en contacto con alimina y un gas que contiene H, y H,S en una
concentracion de 0.05 a 25% mol de este ultimo a las condiciones de operacion de T=
270-370°C, Py,= 2.39-139.0 kg/cm?, LHSV=0.1-10 h™ y una relacién H,/HC=30-1500
pie’/b.

En la patente US 5,897,796 (1999) también se presenta un proceso para
hidrotratamiento de crudo con el fin de eliminar &cidos nafténicos con un peso
molecular entre 250-400 y un TAN entre 1-8; utiliza un catalizador a base de Co, Mo,
Ni, W o combinaciones de ellos con diametro de poro de 50-85 A a las condiciones de
operacién de T=200-370°C, Py,=0-138.0 Kg/cm? y LHSV=0.1-10 h™.
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® Idemitsu Kosan Co. Ltd cuenta con la patente US 5,851,381 (1998) para
refinacion de crudo por destilacion y desulfuracién de la fraccion 157°C a las siguientes
condiciones de operacién T=370-420°C, P=100-200 Kg/cm? LHSV=0.2-2.0 h¥,
relacién Ha/HC=4,490-11,228 pie*/b; el catalizador que utiliza es de Mo o W y Ni.

También cuenta con la patente japonesa JP 7,305,077 (1995) para
hidrotratamiento de aceite crudo o crudo despuntado, utiliza un catalizador con metales

a base de Ni-Mo, Co-Mo, etc., sobre alimina con Fésforo.

® Intevep S.A. de Venezuela, cuenta con la patente US 4,591,126 (1986)
menciona un proceso de hidroconversion de crudo pesado con gravedad APl menor a
20, contenido de metales (Ni+V) de 400-1400 ppm, azufre 3-5% peso y Carbon

Conradson >8%. EIl mejor proceso de tratamiento incluye las siguientes etapas:

a) Hidroconversién del crudo en presencia de H, y un catalizador basado en 6xidos de
fierro con superficie especifica de 100-200 m?/g, volumen de poro de 0.1-0.9 cm*/g y
diametro de poro de 20-3600 A; y adicionalmente una o méas de las siguientes etapas:

b) Destilacion del efluente con o sin reduccién del catalizador, produciendo destilados y
fondos.

c) Desasfaltado de los fondos usando una fraccion de hidrocarburo mas ligera como
solvente.

d) Desulfuracion del aceite desasfaltado obtenido en (c) y gaséleos de vacio obtenidos
en (b) en presencia de un catalizador de HDS.

e) Hidrotratamiento de los destilados obtenidos en (b) en presencia de un catalizador
para HDT.

f) Reutilizacion del catalizador de hidroconversion regenerado.

Las condiciones de hidroconversién son T=348-510°C, Pp,=42-280 Kglcm?,
LHSV=0.1-100 y relacién H,/HC=560-60,000 pie®/b. Esta patente se encuentra también
registrada en el Reino Unido con el nimero GB 2167430 (1986).
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Asimismo Intevep cuenta con la patente US 4,613,427 (1986), para un proceso
de hidrodesmetalizacion e hidroconversion de crudos pesados y residuos con un
contenido de metales mayor a 200 ppm (Ni+V), azufre mayor a 2% y asfaltenos mayor
a 8%. Utiliza un catalizador basado en Fe, Silice y Aluminio derivados de la
composicién de la arcilla natural, con un superficie especifica de 20-100 m%g, volumen
total de poro entre 0.2-0.9 cm*/g, del 50-60% del volumen total del poro tiene didmetros
de poro >400 A. Las condiciones de operacién son T=300-500°C, Py,=35-246 Kg/cm?,
LHSV=0.1-10 h™ y relacién H,/HC=1,000-10,000 pie/b.

® Mobil Oil Corporation, Fairfax, VA, USA. cuenta con la patente US
5,374,350 (1994) para el hidroprocesamiento de aceites crudos pesados y residuos en
presencia de hidrégeno, con catalizador en base a carbén activado y metales como Ni,
Co, Mo y W; las condiciones de operacién son T=260-650°C, P=0-280 Kg/cm?
WHSV=0.1-10 h%; el catalizador tiene un componente de carbén activado tipo lignito
con un volumen de poro de 0.08 cm®/g, didmetro de poro de 100-400 A. El proceso se

Ileva a cabo en un reactor en lecho fijo.

Cuenta también con la patente US 5,364 524 (1994), la cual menciona un
proceso para el tratamiento de crudos pesados por contacto de H, en un reactor que
contiene un catalizador a base de carbon activado. Las condiciones de operacion son
T=260-650°C, P=0-280 Kg/cm? WHSV=0.1-10 h; el catalizador tiene un volumen de
poro de 0.08 cm®/g, diametro de poro de 100-400 A y cuenta con promotores de Calcio

y Potasio.

Asimismo, Mobil Oil cuenta con la patente US 5,358,634 (1992), la cual
contempla un proceso de hidrotratamiento de aceite crudo pesado y residuos en un
reactor lecho fijo a T=260-650°C, P=0-280 Kg/cm?, WHSV=0.11 h'%; la conversién en
HDM es 23-59%, HDS de 9.5-13.5%, para un consumo de H,=300-600 pie*/b carga; el
catalizador a base de carbén activado tiene un volumen de poro de 0.08 cm®g y
diametro de poro de 100-400 A.
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® Shell Internationale Research Maatschappij, B.V. N.L., cuenta con la patente
EP 0102112 B1 (1998) para el hidrotratamiento de aceite crudo pesado con hidrogeno
en direccion descendente junto con la carga a través del reactor, utiliza un catalizador
con metales de los grupos VIB, VIIB y VIIIB soportados en un oxido refractario
amorfo de los elementos del grupo II, 111y 1V de la tabla periddica y las condiciones de
operacion son T=300-450°C, P=25-306 Kg/ckm?, WHSV=0.1-10 h™.

® Snamprogetti, S. P. A., Italia, cuenta con la patente GB 2,301,373 (1996) la
cual menciona un proceso de conversion de aceite crudo que comprende las siguientes

etapas:

a) La carga y el catalizador en fase dispersa entran al reactor para reaccionar con una
corriente de H, 0 Ha/H,S.

b) EIl producto del reactor se envia a fraccionamiento.

c) La fraccion pesada del fraccionamiento se desasfalta, obteniendo un aceite
desasfaltado y una fase con asfaltenos y catalizador.

d) Se recicla 60-80% de la corriente de asfaltenos y catalizador del reactor.

Condiciones de operacion del hidrotratamiento:
T=370-480°C; P=30-310 Kg/cm2
Catalizador a base de Mo

Condiciones del desasfaltado con solvente (parafinas Cs-Cs):
T=40-200°C; P=1-52 Kg/cm?

® Chevron Research Company, San Francisco, CA, cuenta con la patente US
4,587,012 (1986), que menciona el procesamiento de un aceite crudo con un contenido
>100 ppm de metales en presencia de H, con un catalizador de Co, Mo, Ni sobre
alimina con al menos 35%p en fase alfa, un superficie especifica de 20-60 m%/g v al
menos 40% del volumen de poro total con diametro de poro >300-1000 A, P= 20-211
Kg/lem? y LHSV=0.1-10 h™.
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® Union Oil Company of California, Los Angeles, CA, cuenta con la patente
US 4,548,710 (1985) para procesar crudos despuntados y residuos con >2 ppm de
metales y mas de 1 %p de azufre en presencia de un catalizador de Ni, Co, Mo sobre un
Oxido poroso refractario conteniendo gama alimina y todos los poros con didmetro
>100 A y menos de 10% con diametros de poro >300 A, superficie especifica entre

100-200 m?/g y volumen total de poro de 0.4-0.9 cm*/g.

® Catalysts & Chemical Industries Co. Tokyo, Japon, cuenta con la patente US
5,779,992 (1998) que describe dos arreglos de sistemas de reaccién para el
hidrotratamiento de crudos y residuos. Se evalud la fraccion 343°C™ en (a) Lecho fijo a
T=320-410°C, Py,=50-250 Kg/cm? LHSV=0.1-2.0 h™, H,/HC=1,700-6,800 pie*/b
catalizador de Ni, Co, Mo soportado en alimina; (b) Hidrotratamiento del efluente de
() en lecho suspendido (ebullente o mévil) a T=350-450°C, Py,=50-250 Kg/cm?,
LHSV=0.2-10.0 h™, H,/HC=2,800-16,000 pie’/b, catalizador de tipo similar al de (a).

1.3 Proceso de hidrotratamiento catalitico de crudo pesado desarrollado por el IMP.

El hidrotratamiento catalitico (HDT) es una de las tecnologias méas importantes en la
refinacion del petroleo. El proceso HDT esta fuertemente influenciado por la naturaleza del
catalizador usado, la alimentacion a ser tratada, y finalmente el disefio y las condiciones de
operacion del reactor. Dependiendo del tipo de carga, los catalizadores de hidrotratamiento
se disefian para remover materiales contaminantes tales como azufre, nitrégeno, metales y
asfaltenos, o para la saturacion de aromaticos y olefinas. Por esto es que el proceso HDT es
muy versatil y puede tratar cargas desde las mas ligeras (nafta) hasta las mas pesadas
(residuos).

En el caso del hidrotratamiento de fracciones pesadas, existe un numero importante
de tecnologias disponibles para convertir residuos del petrdleo a destilados ligeros, sin
embargo no se cuenta en la actualidad con un proceso para el tratamiento integral de los

crudos pesados, los reportes de la literatura solo tratan el proceso a escala experimental.
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El hidrotratamiento de crudo pesado es una alternativa para producir un crudo
mejorado con propiedades parecidas a las de un crudo ligero, por lo que se podria emplear
como una etapa de pretratamiento para los procesos de refinacion del crudo. Como
consecuencia de la inclusion de este proceso de mejoramiento de crudo a un esquema
convencional de refinacion se obtendrian productos provenientes de la refinacion de mejor
calidad. Para el desarrollo de este proceso, el Instituto Mexicano del Petroleo cuenta con
una planta piloto de alta presién para el hidrotratamiento del crudo pesado. Un esquema
general de esta unidad piloto se muestra en la Figura 1.5.

El hidrotratamiento catalitico se lleva a cabo en un reactor de lecho fijo, la carga y
el hidrogeno se ponen en contacto dentro del reactor que opera en modo isotérmico,
manteniendo una temperatura entre 380-420°C en presencia de un catalizador,
posteriormente los productos se separan para obtener un crudo sintético de mejor calidad
con un contenido bajo de azufre, semejante a un crudo ligero (Ancheyta, 2001).

Venteo

X

® i s Hielo seco
_ v ! v
@D—x M X |

Hidrégeno Cilindro de
Hidrégeno

Alimentacion I
A

"I Separador de
baja presion

Recipiente de @)
carga liquida 1

. :P ¢/ Neutralizador de
3 HzS
Producto
Y X Y Hidrotratado
X Bombas de carga

Figura 1.5. Planta piloto para el hidrotratamiento del crudo pesado.
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1.3.1 Descripcién del proceso de hidrotratamiento.

El proceso de hidrotratamiento (HDT) consiste basicamente en la hidrogendlisis de
los compuestos sulfurados, nitrogenados, oxigenados y la hidrogenaciéon de olefinas y
aromaticos para mejorar la calidad del petréleo crudo o de sus fracciones.

En la industria de refinacion el HDT se lleva a cabo en un reactor tubular de lecho
fijo de tres fases (Trickle Bed) en donde se ponen en contacto el hidrocarburo con
hidrogeno con un catalizador selectivo bajo condiciones Optimas de operacion para la
produccion de un producto con bajo contenido de contaminantes. El gas forma una fase
continua, que esta constituida en su mayor parte por hidrégeno (H,) y en mucho menor
cantidad se encuentran el acido sulfhidrico (H,S), amoniaco (NH3), agua (H,0) y gases
ligeros como metano (CH,) y etano (C,Hs). Mientras que la fase liquida esta formada en
gran parte por los hidrocarburos, y en menor cantidad por hidrégeno, acido sulfhidrico,
amoniaco, agua, y gases ligeros disueltos. Los compuestos sulfurados, nitrogenados y
oxigenados se encuentran como una fase dispersa en forma de gotas sobre la superficie de
las particulas cataliticas.

La fase gas actla suministrando hidrogeno para el liquido que humedecen el
catalizador el cual es el principal sitio de reaccion. La velocidad de difusion del hidrégeno
y de los compuestos contaminantes desde el liquido hacia la superficie de las particulas
cataliticas es lenta comparada con la velocidad de hidrogenacion.

Parte de liquido se introduce por fuerzas capilares dentro del poro catalitico. Se
conoce que entre un 40 y 50% del volumen del poro se llena con liquido, y se considera que
las reacciones se llevan a cabo Unicamente en los sitios de la superficie del catalizador
cubierta por el liquido. Como consecuencia una molécula de hidrégeno que se encuentra en
la fase gas se absorbe en una gota de liquido, el hidrégeno se difunde a través del liquido
dentro del poro hasta llegar al sitio catalitico, simultineamente los compuestos
contaminantes tambiéen se difunden a través del liquido hacia la superficie del catalizador
para reaccionar con el hidrégeno y asi remover los contaminantes del petréleo como azufre,
nitrégeno, oxigeno y moléculas pesadas en forma de productos como &cido sulfhidrico,

amoniaco, agua y gases ligeros respectivamente.
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Los compuestos obtenidos de la reaccién viajan a través del liquido hacia afuera del
poro, y se desorben desde el seno de liquido hacia la fase gas. Debido a que la reaccién
ocurre en la fase liquida el tiempo necesario para el transporte de los reactivos a los sitios

activos del catalizador influyen en el decremento de la velocidad de reaccion global.
1.4 Modelos matematicos para un reactor de flujo piston de tres fases.
1.4.1 Modelo pseudo-homogeneo de flujo piston.

Tarhan (1983) propuso un modelo pseudo-homogéneo de flujo piston para el
hidrotratamiento en un reactor de lecho por goteo, considerando que las reacciones
quimicas se llevan a cabo en la fase liquida. EI modelo considera que las concentraciones
en la fase gas se pueden obtener desde la reaccion de la fase liquida en todos los puntos.
Por otro lado la transferencia de energia entre las fases solido-liquido y liquido-gas se
desprecia, y como consecuencia se realiza un solo balance de energia para calcular la
temperatura del reactor, el cual opera adiabaticamente ya que no hay intercambio de calor
con los alrededores. Se asume que por la alta conductividad térmica del catalizador s6lido y
por las reacciones moderadamente exotérmicas la temperatura dentro de las particulas es
constante.

Tarhan (1983) utiliza un modelo cinético simple con reacciones de primer orden
para el disefio del reactor, donde involucra las reacciones de hidrodesulfurizacion,

hidrodesoxigenacion, hidrodesnitrogenacion, hidrodesintegracién, e hidrogenacion.
Balance de masa:

Balance de masa en la fase liquida en un elemento diferencial de volumen del

reactor para el componente A.

Flujo molar de A Flujo molar de A Flujo molar de A 0
queentraen z quesaleenz + Az transferido al catalizador )
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En términos matematicos:

— AR Az=0 (1.1)

Z+A

AsuLchlL‘ , AU &c;

Separando el término de reaccion y dividiendo ambos lados de la ecuacion por

AsAzeg UL se obtiene.

L

G

L

-q %,

z Z+AZ — 12
Az u, (12)
Tomando el limite cuando Az tiende a cero.
L
dq _ %, (13)
dz u,

La ecuacion anterior se puede escribir en términos adimensionales haciendo los

siguientes cambios de variables.

C z
C =2 z="=
T Cl|_() y dp
Obteniendo:
-d R
de, _ ~%% (14)
dz cu

Los componentes transportados entre la fase liquida y la fase gas se consumen o se

producen por la reaccion quimica.
%, = kfalg - ) (15)
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Balance de Energia:

Haciendo un balance de energia en un elemento diferencial de volumen del reactor:

Flujo de calor Flujo de calor . Calor generado por ) 0
gueentraen z quesaleenz + Az la reaccion quimica )

En términos matematicos:

ASupCngT‘ AsupcngT 2+ AZ
+Y [AHR] A Az = 0

ASuLpLCpLgLT‘ , ASuLpLCpLgL

Z+Az

Dividiendo ambos lados de la ecuacion por AS(UpCpSG + uLchpLsL)Az se obtiene:

- T‘ g
z+Az z _AH 9{] L 16
Az z[( ) JUpcpsG + U pCyE (1.6)

Tomando el limite cuando Az tiende a cero.

dT €
— AH)R] L 1.7
dz Z[( ) JUpcpaG + U p.CpeL (L.7)

La ecuacion anterior se puede escribir en términos adimensionales haciendo los

siguientes cambios de variables.

Con lo que se obtiene el gradiente de temperatura en el reactor.
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[ AH M) doci

o _
To (UPCpEG +U pCué. )

dz

(1.8)

Debido a que la reaccion ocurre en las particulas cataliticas, el calor exotérmico
producido dentro de las mismas se propaga a través de la superficie exterior de la particula

al seno del liquido y desde ahi hacia el flujo de gas.

1.4.2 Modelo pseudo-homogéneo con dispersion axial.

Tarhan (1983) también asumid que los reactores pequefios tales como los usados a
escala piloto muestran cierto grado de dispersion axial, debido a la longitud pequefia del
reactor.

Balance de Materia:

El balance de masa en la fase liquida en un elemento diferencial de volumen del

reactor para el componente A es:

Flujo molar por Flujo molar por Flujo Flujo Flujo molar
dispersion axial |— | dispersion axial |+| molar |—| molar — | transferido =0
enz enz+ Az enz enz+ Az al catalizador

En términos matematicos:

ASuLchlL‘ , Au e Cy

- AR Az

Z+Az
L
+ Asg{— D dc,

dz

dct
_ D
Zj ASgL( dz

J (1.9)
-0
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Donde -D(dC;"/dz) es el flux en la direccién axial segin la ley de Fick. Dividiendo

ambos lados de la ecuacion por AsAze u, se obtiene:

ClL‘z B ClL‘ZJrAz — DdClL/d4 Z+AZ B DdClL/d#z — _ERI

(1.10)
Az Azu, u
Tomando el limite cuando Az tiende a cero.
L 2L
dc; _Dde, % (1.11)

2
dz u_ dz u,

La ecuacion anterior también se puede escribir en términos adimensionales,

haciendo cambios de variables. Quedando finalmente

c Wd
¢, _ D dC, G, (1.12)
dZ ud, dZ u.C

Donde D/u .d, es el numero de Peclet para la dispersion axial en la fase liquida. En

un modelo pseudo-homogéneo se tiene un nimero menor de pardmetros para los fines de
modelado y simulaciéon comparado con un modelo heterogéneo, debido a que no se

modelan los fendbmenos de transporte que ocurren dentro del reactor.
1.4.3 Modelo heterogéneo.

Hofmann (1977) describe un modelo heterogéneo con dispersion axial en una
dimension del reactor de lecho fijo con fases gas y liquido en corriente paralela, tomando
en cuenta los efectos de la hidrodindmica asi como la transferencia de masa en la interfase
gas-liquido y liquido-sélido del proceso, para describir el grado de la conversion.

La transferencia de masa se describe como un proceso global que puede dividirse en
diferentes pasos parciales como se observa en la Figura 1.6. Se asume que el proceso de

transporte en la pelicula de gas en la interfase gas-liquido no representa un paso parcial
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limitante, debido a que el reactante gaseoso esta presente en considerable exceso
estequiométrico durante la conversion en los reactores de lecho por goteo, y constituye

relativamente una fraccion mol elevada de la fase gas.

Gas | | iqui
I . Sl Catalizador
| CF
| f
Cq | \[ Ce
|
I ™ |
|
| o
| 76 |
| |
| |
| |
| |
| |
| k[i kF I
/I
Superficie especifica de transferencia Superficie especifica

Figura 1.6. Pasos parciales en reacciones quimicas bajo condiciones de goteo.

Por otro lado si el catalizador esta completamente cubierto con el liquido, el
reactante gaseoso es transportado hacia el catalizador a través de la fase liquido. Bajo
condiciones de estado estacionario se define un coeficiente de transferencia de masa global
kes, en el cual la resistencia al transporte en las dos restantes peliculas liquidas son
combinadas.

Se han realizado varios trabajos para calcular los valores del coeficiente de
transferencia de masa global en reactores de lecho por goteo. Con base en investigaciones
experimentales se han obtenido correlaciones para determinar el coeficiente de
transferencia de masa kg, en la pelicula liquida en la interfase gas-liquido, durante el flujo
en corrientes paralelas para altas cargas del liquido. Reiss (1967), Gianetto (1973), y Hirose
(1974), han reportado las siguientes correlaciones:

kea=012E2° (1.13)

20



ANTECEDENTES

k e AP 0.068
£ 305.107 ( 9¢_ ] 1 (1.14)
Uor AZ &, peUge
ke _ 135, 0163(uys /)" EF™ (1.15)
&

Donde Er es el concepto de energia de disipacion de la densidad que provee la
mejor base para correlacionar los resultados, a es el area especifica de transferencia.

El coeficiente de transferencia de masa ks entre la superficie del catalizador y el
liquido escurrido, también ha sido investigado por Hirose (1974), para varias zonas de flujo
del liquido y lo calculé en una base semi-empirica en relacion al flujo paralelo del gas
durante el goteo.

Varios autores han establecido que la difusion en el poro puede representarse con
una constante efectiva para la velocidad de reaccion, asumiendo que la reaccion global es
de primer orden.

Las siguientes expresiones son reportadas en la literatura con dependencia
logaritmica del grado de conversion con respecto a la longitud z la carga del liquido
(LHSV), el diametro de particula d,, y la viscosidad del liquido.

0rCod(C/C, ) = kg HpynCo (C/C, ) -0V (1.16)
—In(C/Cy) ~ ks 7¢ (1.17)
~In(C/C,) ~ 23 (LHSV) *"d " (1.18)

El modelo de dispersion axial, usa coeficientes de pelicula de transferencia de masa,
mientras tanto para la transferencia a traves de las interfases gas-liquido y liquido-solido

aparecen explicitamente.

d2C, dc, kea(mc, - C;)
D.c dz2 —Us -

=0 1.19
dz &= Epgp (1.19)
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d’C.  dC. kea(mC; -C.) ksa,(Cr -Cs)
dz’

=0 (1.20)

- Fdz Erayn Erdyn

Donde Cr, Cg, Y Csson las concentraciones en la fase liquida, fase gas y fase sélido
respectivamente, Dar Yy Dac son los coeficientes de difusion del liquido y gas
respectivamente.

Korsten y Hoffmann (1996) desarrollaron un modelo del reactor heterogéneo para la
hidrodesulfurizacion (HDS) de un gaséleo de vacio en un reactor de lecho por goteo, ya que
un modelo pseudo-homogéneo no satisface los resultados, debido a que se desprecia el
cambio de concentraciones en la fase gaseosa y la transferencia de masa entre las fases. El
modelo cinético se basa en la teoria de dos capas, donde en la fase gaseosa no ocurren
reacciones. Las reacciones quimicas se llevan a cabo en la superficie del catalizador. Los
balances de masa se describen por un modelo que esta basado en la teoria de tres capas.

El procedimiento incluye correlaciones para estimar coeficientes de transferencia de
masa, solubilidades de gas, y propiedades de gases e hidrocarburos bajo condiciones del
proceso. La velocidad de reaccion quimica se describe por la formula de Langmuir-
Hinshelwood. Se despreciaron los efectos de dispersion axial ajustando la velocidad de
flujo del gas de acuerdo al criterio de Levenspiel (1989). Otro criterio es el reportado por
Mears (1971), con el cual se estima la longitud minima del lecho L, para poder despreciar

los efectos de retromezclado.

L C
—b, 20m e (1.21)
d Pe C

p z p

Donde dj, es el didametro de la particula, Ce y Cyson las concentraciones de azufre en
la alimentacion y en el producto, respectivamente. El niumero de Peclet (u dy/D,) se puede
estimar como funcion del numero de Reynolds. Las ecuaciones para el balance de masa

para los componentes en la fase gaseosa son:

u d G G
Hidrogeno: R_?I' 522 + k'z‘aL(:[j'—2 -~ c§j =0 (1.22)
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u dpG pG
H,S: =% i kla, |=2-ct|=0 1.23
2 RT dz ¢ L[H4 4 (123)

Donde ug es la velocidad superficial del gas, R es la constante de los gases, T es la
temperatura del reactor; pi son las presiones parciales del hidrégeno o H,S; kia, describe
la transferencia de masa entre las fases gaseosa y liquida, y ¢ son las concentraciones de
hidrogeno y H,S en la fase liquida. Se asume que la resistencia a la transferencia de masa

en la capa gaseosa se puede despreciar. Para los componentes gaseosos en la fase liquida:

NS dez oo (P2 )L s (L as)_

Hidrogeno: u, —-Kk,a,|— —¢, +k2as(c2 cz)_o (1.24)
dz H,
dCL G

H,S: U, = —kSa, |2 et |4 ksag(es - c5)=0 (1.25)
dz H,

Donde u, es la velocidad superficial del liquido y c° son las concentraciones de
hidrogeno y H,S en la fase liquida y superficie del catalizador.

: dc;
Azufre Organico:  u d_zl + kfas(clL —~ cf):o (1.26)
: . dCIeT s L A~S)_
Hidrocarburos: u, o + kgas(c3 cg)_o (1.27)

Los componentes transportados entre la fase liquida y la superficie del catalizador

se consumen o producen por la reaccion quimica:
Hidrégeno: kias(c; —ci):—vzrz—vzpbanC (1.28)
H.S: kias(ck —ci)z—v4r:—v4pb§nrc (1.29)
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S

Azufre Organico: kfas(clL -cS ) =—v,r=—v,p,{nre (1.30)
Hidrocarburos: kSag(ch —cS)=—var=—v,p,nre (1.31)

Donde py, es la densidad de las particulas de catalizador en el lecho, n representa el
factor de efectividad del catalizador, rc es la velocidad intrinseca de reaccion por unidad de
masa del catalizador; y ces la relacion de lecho de catalizador diluido por particulas inertes.

Los resultados de este modelo muestran una buena prediccion de los datos
obtenidos experimentalmente en un intervalo amplio de temperatura, presién, velocidad y
relacion Hy/HC.

La transferencia de masa y la distribucion &cido sulfhidrico en las diferentes fases
son muy importantes en el modelado de reacciones de hidrotratamiento. Estos efectos se
desprecian en los modelos de flujo piston pseudo-homdgeneos.

Froment, Depauw y Vanrysselberghe (1994) desarrollaron un modelo heterogéneo
unidimensional con flujo piston de ambas fases liquida y gas para la hidrodesulfurizacién
(HDS) del diesel, en un reactor multifase de flujo por goteo bajo condiciones de operacion
adiabatica, con la derivacién de un conjunto de ecuaciones cinéticas adecuadas para
conversion de una mezcla compleja conteniendo componentes contaminantes como azufre
y nitrégeno.

La ecuacién de continuidad en estado estacionario para el componente i en la fase

gaseosa €s:
dF, (C.
é — =K., ( o~ —ciLJ i=1..,N (1.32)
en z=0 Fo =F%

Donde Q es la seccién transversal del reactor en metros cuadrados, K. es el
coeficiente de transferencia de masa global en términos de la concentracion del liquido

metros cubicos por metros cuadrados segundo, a,” es el area interfacial gas-liquido por
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unidad de volumen del reactor, H es el coeficiente de la ley de Henry en Joule por mol, Ci.
y Cic son las concentraciones del componente i en la fase liquida y gaseosa
respectivamente.

El contacto de la fase gaseosa y solida con la fase liquida se refleja en la siguiente
ecuacion de continuidad para especies reaccionando por los dos términos, contando la

transferencia de masa en la interfase liquido-solido y gas-liquido respectivamente.

1 dFiL " ! CiG .
5 dz =klav (Ciss_cil_)+K|_av (H _CiL] I

1,...,N  (1.33)

en z=0 F,.=F

Donde k; es el coeficiente de transferencia de masa liquido-sélido en metros
cubicos por metros cuadrados segundo, a,” es el area interfacial liquido-sélido por unidad
de volumen del reactor, Cis es la concentracion del componente i en la fase solida.

El modelo cuenta con el calculo para el gradiente de concentracion dentro de las
particulas cataliticas, en donde ocurren las reacciones quimicas, aunque consideran que los
poros estdn completamente llenos con el liquido, la ecuacion de continuidad para el
componente i dentro de catalizador esférico es:

Die dCiS 2 dCiS _ A
R (r; = J—psjzzl:S[j,l]l‘j(CiS,...,Ts) (1.34)

Con las condiciones a la frontera

0 dCis 0
en €= 0 =
dp n S N" . . s
y é':? klav (CiS _CiL): pBaniS[J’I]rj(CiS"“’TS) (1.35)
j=1
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Donde & es la coordenada radial en metros, pgy ps son las densidades del gas y

del catalizador en kilogramos por metros cubicos respectivamente, r son las velocidades de
reaccién del componente j en mol por kilogramo de catalizador segundo, Die es la
difusividad efectiva del componente i en metros clbicos por metros de catalizador segundo,
que se afecta por la porosidad de la particula catalitica y por la tortuosidad del catalizador.

Para el proceso de hidrotratamiento el reactor opera adiabaticamente, pero existen
cambios de temperatura con respecto a la longitud del reactor, y el transporte de energia
entre la fase gaseosa y la fase liquida es por el flux de calor conductivo y una contribucién
convectiva debido al transporte de entalpia por la transferencia de masa en la interfase. Se
realizan tres balances de energia, uno para cada fase:

a) Balance de energia para la fase gaseosa:

ustGCpG W = hGav (TI _TG)+ Z Niav Cric (TG - TI) (1-36)

Donde T es la temperatura de la fase gas (K), T, es la temperatura en la interfase
gas-liquido, hg es el coeficiente de transferencia de calor entre la fase gas-liquido (J/m? s
K), ug es la velocidad superficial del gas en metros cubicos del gas por metro cuadrado del
reactor segundo, Cyc es el calor especifico de la fase gaseosa (J/Kg. K), N; es la velocidad
de transferencia de i desde el seno del gas al seno de liquido (mol/m?s). Para la
transferencia de calor liquido-solido se considera un término de transferencia convectivo,
ademas de que se incluye el calor generado debido a las reacciones que se llevan a cabo en

el proceso.

b) Balance de energia para la fase liquida:
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(1.37)

Donde T, es la temperatura de la fase liquido (K), h; es el coeficiente de
transferencia de calor para la capa que se encuentra alrededor de una particula (J/m?s K),
ug_ es la velocidad superficial del liquido en metros cubicos del liquido por metro cuadrado
del reactor segundo, c,_ es el calor especifico de la fase liquida (J/Kg K), N; es la velocidad
de transferencia de i desde el seno del gas al seno de liquido (mol/m?s), y AH es el calor de

reaccion (J/mol.). Se asumen que las particulas cataliticas son isotérmicas.

c) Balance de energia en la fase solida

Nf

PBZ”;r,—(C?s1--wTs)(—AH,-)= hfav”(TS -T.) (1.38)

j=1
1.5 Modelos cinéticos.
1.5.1 Reaccionesy cinética de hidrodesulfurizaciéon (HDS).

La reaccion de hidrodesulfurazién es exotérmica e irreversible a condiciones
normales del proceso (Girgis y Gates, 1991). La reaccion primaria de hidrogendlisis de los
compuestos sulfurados es la ruptura del enlace de carbon — azufre (C-S) y la adicion de
hidrogeno al lugar vacio dejado por el azufre, con lo que se obtienen hidrocarburos de
mejor calidad, mientras que el &tomo de azufre se remueve como &cido sulfhidrico (H,S).

En la Figura 1.7 se muestran algunas reacciones tipicas de HDS.
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1. Mercaptanos

R-SH + H: — R-S+ H:S
2. Disulfuros

R-SS-R' + 3H: — RH+ R'H+2H:S
3. Sulfuros

R-S-R"+ 2H: — RH + R'H + H:S

4. Tiofenos

‘ ‘ + 4H: —* CH:CH:CH:CHs +H:S
3

5. Benzotiofenos

CH:CH:
‘ + 3H: —» + H:S
S

6. Dibenziotiofenos

“+ 2H: — ‘_‘ + H:8
S

Figura 1.7. Reacciones tipicas de HDS

Los mercaptanos, sulfuros, disulfuros y tiofenos se transforman a hidrocarburos
saturados, mientras que los benzotiofenos se transforman a anillos aromaticos ramificados.

Existen pocos modelos cinéticos reportados en la literatura para la reaccion de HDS
de cargas reales (Ancheyta y col, 2002), los mas empleados para representar esta reaccion
son del tipo Langmuir Hishelwood. En este trabajo se empled el siguiente modelo reportado
por Korsten y Hoffmann (1996).

(c3)(cs, )
"L+ K, oCSf

o =k, (1.39)
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Donde la velocidad de reaccion por unidad de masa de catalizador es funcion de las
concentraciones de azufre, hidrégeno y acido sulfhidrico en la superficie del catalizador.
Usando la siguiente correlacion (Satterfield, 1975) la constante de velocidad aparente se

puede calcular como funcion de la velocidad superficial de flujo de masa (GL):

1 1
K, ko GP (140)
app in L

Donde A y B son constantes. La influencia de la temperatura en la constante de
equilibrio de adsorcion del acido sulfhidrico en la superficie catalitica se obtiene por la

ecuacion de van't Hoff.

AH,
Kys = Koexp( RTd j (1.41)

La entalpia de adsorcion del acido sulfhidricoAH,, se reporté de 2,761 J/mol para

un catalizador CoMo soportado en alimina en un intervalo de temperaturas de 533 a 644 K
(Frye y Moshy, 1967). La constante de la velocidad de reaccion aparente se calcula con la

expresion de Arrhenius:

Ea
k. =k, expl —— 1.42
o -2) wa

0.45

Donde el factor de frecuencia es ko = 0.545x10° (cm®/(g-s))-(cm* mol)**, y la

energia de activacion es Ea = 72.5 KJ/mol.
1.5.2 Reaccionesy cinética de hidrodesnitrogenacion (HDN).
La presencia de nitrogeno afecta adversamente la estabilidad de un combustible

durante su almacenaje, y desactiva a los catalizadores utilizados en procesos secundarios

como la desintegracion catalitica.
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Los heteroatomos de nitrégeno se encuentran presentes en forma de compuestos
heterociclicos aromaticos, por lo que la HDN es mas dificil que la HDS. Los compuestos
nitrogenados no heterociclicos tales como aminas alifaticas y nitrilos, también se
encuentran concentrados aunque en cantidad pequefia y su desnitrogenacion es mucho mas
rpida que los compuestos heterociclicos aromaticos, consecuentemente los compuestos
nitrogenados no heterociclicos son de menor importancia para la reduccion quimica de
heteroatomos de nitrégeno durante el hidrotratamiento (Katzer y Sivasubramanian, 1979).

Los compuestos heterociclicos de nitrégeno se clasifican como basicos y no basicos.

En la Figura 1.8 se muestran algunas de las reacciones tipicas de la HDN.

1. Amina
R-NH:+ H-—* R-H + NH:
2. Pirrol
‘ ‘ + 4H: —* CHs:CH:CH:CH3 + NHs
N
H
3. Piridina
74
+ 5H: —* CHs;CH:CH:CH:CHz + NHs
\N

Figura 1.8. Reacciones tipicas de HDN

La reaccion de hidrodesnitrogenacion es exotérmica e irreversible (Girgis y Gates,
1991) bajo condiciones normales de operacion, el nitrégeno removido de los compuestos
nitrogenados heterociclicos requiere la hidrogenacion del anillo conteniendo atomos de
nitrégeno, antes ocurre la hidrogendlisis del enlace carbén — nitrogeno (C—-N), el atomo de
nitrégeno se remueve como amoniaco (NHj3).

En esencia los compuestos no basicos son mas dificiles de remover comparado con
los basicos, ademas, el proceso es mas complicado ya que la concentracién de los

compuestos nitrogenados basicos aumenta debido a los compuestos basicos generados por
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las reacciones de los compuestos no basicos a través de la hidrogenacién durante el proceso

de hidrotratamiento de acuerdo al siguiente esquema de reaccion en serie (Bej y col., 2001).

kNl kN2

Nitrogeno no bdsico  ——> Nitrogeno Basico —>  Amoniaco + Productos

Donde ky: es la constante de la velocidad aparente para la conversién de
compuestos de nitrégeno no basico a compuestos de nitrégeno basico y ky; es la constante
de la velocidad aparente para la conversion de compuestos béasicos a hidrocarburos y
amoniaco. Para una reaccidén consecutiva la velocidad global de desaparicién de los

compuestos de nitrogeno basico (rny) es:

o = kNl(C?\Il)LS - sz(Cilz)Ls (1.43)

Mientras que para los compuestos de nitrégeno no bésico la velocidad de reaccion

(er) es.

e = — kNl(CIS\u)LS (1.44)

La velocidad de reduccion de compuestos de nitrégeno no basico es mucho mas
lenta que la de los compuestos de nitrégeno basico (Bej y col., 2001). Como consecuencia

la hidrogenacion de compuestos basicos es el paso limitante en el HDT.
1.5.3 Reaccionesy cinética de hidrogenacién de aromaticos (HDA).

Los contenidos altos de aromaticos en destilados del petrdleo, principalmente en el
diesel, son perjudiciales para la calidad de los combustibles, adicionalmente estos

compuestos afectan adversamente el rendimiento de las unidades de desintegracion

catalitica. La saturacion de anillos monoaromaticos es deseable para mejorar la calidad de
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los productos obtenidos del HDT de destilados intermedios. Una reduccion significativa de
anillos monoaromaticos requiere condiciones severas de hidrotratamiento (altas presion
parcial de hidrégeno y relacion H,/HC, y bajo LHSV) ya que los monoaromaticos son muy
estables (Ancheyta y col., 2001).

La hidrogenacién de arométicos es exotérmica y reversible, a temperaturas
relativamente altas la reaccion reversible es predominante. La velocidad de reaccion de

hidrogenacion de aromaticos se puede representar por la ecuacion:
ry =KPy,Ca — k,(1-C,) (1.45)

Las constantes de la velocidad de reaccion aparente directa e inversa se calculan con

la expresién de Arrhenius.

Ea

Ea
k. =K ,exp —— 1.47
o) an

Donde el factor de frecuencia de la reaccién directa ki = 1.875x10° (h"//MPa) y la
energia de activacion es Eas = 121.4 KJ/mol, y el factor de frecuencia de la reaccion inversa
kio = 1.585x10™ (h™") y la energia de activacion es Ea, = 65.0 KJ/mol (Yui, 1985).

El contenido de productos aromaticos disminuye cuando se aumenta la temperatura
de reaccion y pasa por un minimo llegando a una concentracion de equilibrio, la cual se

describe por medio de la ecuacion:

K, 1
Cre Pk,
P+k KP+1

(1.48)

La HDA se favorece cuando se incrementa la presién parcial de hidrégeno y baja el
espacio velocidad, si aumenta la temperatura de reaccion se incrementa la hidrogenacién de

aromaticos, pero después decrece pasando por un maximo.
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1.5.4 Reaccionesy cinética de hidrodesintegracion (HDC).

La reacciéon de hidrodesintegracion es exotérmica, bajo condiciones normales de
operacion industrial. Las reacciones de hidrodesintegracién ocurren subsecuentemente
requiriendo de sitios acidos y estdn limitadas por la apertura de los anillos saturados
formados por la hidrogenacion (Lemberton y Guisnet, 1984). Se caracterizan

principalmente por el rompimiento del enlace carbéon — carbon (C-C).
Durante el proceso de hidrotratamiento las reacciones de hidrodesintegracion son de
menor grado comparado con las reacciones de HDS, HDN e hidrogenacion de aromaticos.

La hidrodesintegracion se favorece cuando se aumenta la temperatura de reaccion. En la

Figura 1.9 se muestra un ejemplo de reacciones de hidrodesintegracion.

CuHzz + Ho —» CaHio + CsHua

Figura 1.9. Reaccion de Hidrodesintegracion.

La velocidad de reaccion de hidrodesintegracion se puede representar como sigue:

r, =—k,C, (1.49)

La constante de la velocidad de reaccién aparente se calcula con la expresion de
Arrhenius.

Ea
Kp =Kpo exp(_ R.I?J (1.50)

Donde la energia de activacion es Eap = 243.5 KJ/mol y el factor de frecuencia es

Kpo = 2.5x10% mol/cm®.
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1.6 Integracion energética

Existen algunos métodos o procedimientos para realizar la integracién de energia en
procesos. Un método utilizado en los afios setentas (Linnhoff y Flower, 1978) sugiri6 el
empleo de gréficas o diagramas de contenido de calor de las corrientes involucradas y
compara la cantidad de energia de las corrientes calientes contra la cantidad de energia que
necesitan las corrientes frias, haciendo intercambios entre las corrientes con niveles mas
altos de temperatura (Rudd y col., 1973).

Se han desarrollado métodos que plantean el problema de sintesis de redes de
intercambiadores de calor como un problema de programacion lineal. En alguno de estos
métodos se minimiza una funcion objetivo como un problema de transporte donde el
objetivo es transferir energia de ciertos puntos origen (corrientes calientes) hacia ciertos
puntos destino (corrientes frias).

En este trabajo se realiza la incorporacion de la integracion térmica de un sistema
reaccidn-precalentamiento de carga, con el fin de encontrar mejoras en el proceso. Para las
redes de integracion energética, el grado de detalle varia de manera importante, por lo que
puede requerirse de técnicas como el analisis Pinch, para la optimizacion de la energia
acoplada a las etapas de analisis de los sistemas a estudiar.

La tecnologia o andlisis Pinch se ha utilizado principalmente en estructuras de
intercambiadores de calor. Esta metodologia se basa en principios fundamentales de calor y
potencia termodindmica, para el disefio y la optimizacion de redes de intercambio de calor
(Kravanja y Glavic, 1997).

El analisis pinch se ha extendido a diversos sistemas, tales como destilacion,
bombas de calor, turbinas de cogeneracion, hornos, etc., y a diversos objetivos no
energéticos como costos de capitales, operabilidad, y emisiones.

Una estrategia compleja para la integracion de las corrientes del proceso, es el uso
del exceso de calor de la corriente caliente para calentar la corriente fria y el empleo de
servicios y equipos externos para cubrir las necesidades energéticas del proceso. La Figura

1.10 presenta el calentamiento y enfriamiento con integracion térmica del proceso.
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°C

Calentamiento

Corriente caliente

Temperatura

N

)

oY __

' Corriente fria

MMKkj/h

»

Enfriamiento:

Entalpia'
Figura 1.10. Calentamiento y enfriamiento con integracion energética del proceso.

1.6.1 Parametros energeticos.

Los parametros energéticos obtenidos con el analisis Pinch son: la curva compuesta
(AT minima optima, requerimientos de calentamiento y enfriamiento, calor recuperado),

gran curva compuesta y la red de intercambio térmico
1.6.2 Curva compuesta.

La curva compuesta es una grafica de entalpia (H) contra temperatura (T) se
construye a partir de datos de las corrientes calientes y frias.

De la curva compuesta se observan los requerimientos de calentamiento y
enfriamiento, el calor recuperado y la temperatura de pinch en el proceso. El requerimiento
de energia de calentamiento se define como aquella cantidad suministrada por servicios
auxiliares externos al proceso, como son vapor, combustibles, etc. El requerimiento de
energia de enfriamiento es aquella suministrada por servicios auxiliares como agua de
enfriamiento, aire, et. Y el calor recuperado se define como la energia intercambiada entre

las corrientes calientes y frias del proceso.
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1.6.3 Gran curva compuesta.

La gran curva compuesta es una grafica de entalpia contra temperatura que sirve
para identificar no Unicamente la cantidad de energia que requiere el proceso sino también
para identificar los niveles de temperatura en que se necesita la energia, esto permite ajustar
adecuadamente la carga térmica (cantidad) de los servicios y su nivel de temperatura
(calidad) para evitar su degradacion prematura al utilizar gradientes de temperaturas
excesivos entre servicios y proceso. La generacion de la gran curva compuesta esta
relacionada con las corrientes calientes y frias del proceso, la gran curva compuesta es una
grafica que representa la entalpia en funcién de la cascada de calor entre cada intervalo de
temperatura (Linnhoff, 1998). La Figura 1.11 muestra una representacion de la gran curva
compuesta donde se observan los requerimientos de energia de calentamiento y

enfriamiento por tipo.

Requerimientos de calentamiento

»
»

Vapor de alta presion

Vapor de media presion

Vapor de baja
presion

Temperatura

enfriamiento L____

Requerimientos de enfriamiento

»
»

entalpia

Figura 1.11. Gran curva compuesta, (Linnhoff, 1998).
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1.6.4 Red de intercambio térmico.

La red de recuperacion de calor es uno de los aspectos importantes de un proceso,
dado que muestra el intercambio de calor entre las corrientes calientes y frias del proceso
con el objetivo de reducir los requerimientos de calentamiento y enfriamiento.

Es el conjunto de cambiadores de calor intercalados entre los equipos de proceso,

gue combinan corrientes calientes con frias o de servicio.
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CAPITULO 2

Modelo del reactor trickle bed.

Para el hidrotratamiento de cargas ligeras, las reacciones se llevan a cabo
frecuentemente en dos fases (gas—so6lido) en reactores de lecho fijo. Cuando el intervalo de
destilacion de la carga incrementa cominmente se encuentran tres fases: hidrogeno, una
mezcla gas—liquido de la carga parcialmente vaporizada y el catalizador solido (Ancheyta y
col., 2002). Este ultimo sistema se denomina reactor trickle-bed (TBR), el cual se reporta
en la literatura como un reactor en donde una fase liquida y una fase gas fluyen
paralelamente en forma descendente a través de un lecho fijo de particulas cataliticas
mientras las reacciones se llevan a cabo (Satterfield, 1975).

Los reactores TBR han sido objeto de varias investigaciones por diferentes autores,
la recopilacion y analisis mas reciente de estos reactores la presentaron Dudokovic y col.
(2002). Este tipo de reactores también ha recibido atencion desde el punto de vista de
modelado. Algunos autores usan modelos pseudohomogeneos sin la distincion entre la fase
gas, liquido y catalizador sélido y otros autores toman en cuenta la transferencia de masa
entre las fases (Korsten y Hoffmann, 1996; Bhaskar y col. 2004).

Muchos de estos modelos Gnicamente toman en consideracion la reaccion de HDS,
la cual es la reaccion mas estudiada e involucra uno de los mayores contaminantes para el
medio ambiente. En consecuencia, modelos que involucren otras reacciones, tales como
hidrogenacion de aromaticos, hidrodesnitrogenacion, hidrodesmetalizacion y la
hidrodesintegracion de la carga, son escasas en la literatura. Estas otras reacciones son muy
importantes para el modelado del reactor de HDT, por ejemplo para el caso particular del
diesel, aparte de las especificaciones de las autoridades ambientales para el azufre se
consideran limites maximos en aromaticos y nitrégeno (Rodriguez y Rosas, 1993). En el
caso de HDT para cargas a FCC, estas reacciones también son importantes, ya que estos
compuestos afectan adversamente el comportamiento de las unidades de desintegracion
catalitica.

Por otro lado, los experimentos se efectlian en su mayor parte en microreactores y a
escala planta piloto. Estos sistemas comUnmente operan a las mismas condiciones

reportadas en las unidades comerciales, pero manteniendo la temperatura de reaccion
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constante. Sin embargo, los reactores comerciales de HDT no operan isotérmicamente, por
lo que la informacion experimental generada con los reactores pequefios no representa
exactamente la operacion comercial. Un camino para predecir este comportamiento
comercial a partir de los resultados de los sistemas pequefios es empleando el modelado del
reactor.

2.1 Modelo matematico propuesto.

En la literatura existen varios reportes sobre modelos matematicos del sistema de
reaccion empleado en el proceso de HDT. Algunos se han desarrollado con un alto grado de
detalle, sobre todo en lo que respecta al esquema de reaccion utilizado debido a que la
quimica del HDT es completamente compleja involucrando un gran nimero de reacciones
en serie y en paralelo que ocurren simultdneamente, ademas de los efectos hidrodindmicos
en el reactor, por lo que para disponer de un modelo eficiente se requiere una buena
descripcion de la cinética, con el fin de determinar adecuadamente la distribucion y la

calidad de los productos a diferentes condiciones de operacion.
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Figura 2.1. Perfiles de concentracion en un reactor trickle-bed.
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A continuacion se desarrolla un modelo matematico basado en el trabajo de Kortsen
y Hoffmann (1996), para un reactor heterogéneo de lecho por goteo (trickle-bed),
agregando balances de materia y energia para describir la operacion industrial del proceso
de HDT. Los balances de masa se describen por un modelo basado en la teoria de dos capas
donde el sitio de reaccion principal es la superficie del catalizador cubierta con liquido
como se muestra en la Figura 2.1.

En esta figura se muestra el mecanismo para la transferencia de masa externa que
existe durante el proceso de reaccién para HDS, donde en la fase gas solo hay compuestos
volatiles como H;, y H,S, que son solubles en el hidrocarburo que se encuentra en la fase
liquida junto con los compuestos de azufre, el Hy, H,S y azufre se difunden a travées del
hidrocarburo para llegar a la superficie del catalizador donde se lleva a cabo las reacciones
en este caso la reaccion de hidrodesulfurizaciodn,

El modelo incluye correlaciones para estimar coeficientes de transferencia de masa,
solubilidades de gas, y propiedades de gases e hidrocarburos, y la capacidad calorifica del
liquido bajo condiciones del proceso. La entalpia se estima con el método de Lee-Kesler,

(1975) en funcidn de las propiedades criticas y reducidas del liquido y del vapor.

Balances de materia: Se considera que las reacciones solo se llevan a cabo en la
superficie del catalizador cubierta con liquido, por lo tanto, en la fase gas no ocurren
reacciones. Las ecuaciones para el balance de masa de los compuestos volatiles en la fase

gas a lo largo del reactor, son:

G G
Ue dP7 g [(PE ]l 2.1)
RT dz H

Donde el subindice i se refiere a los compuestos gaseosos como H,, H,S, NH3 y
gases ligeros. Se asume que la resistencia a la transferencia de masa en la capa de gas es
despreciable. Las ecuaciones para el balance de masa para los componentes volatiles en la

fase liquida a lo largo del reactor, son:

L G
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Las ecuaciones para el balance de masa de los compuestos organicos sulfurados y

nitrogenados, metales (Ni y V) e hidrocarburos en la fase liquida son:

dc’

+ kaq (C-L —~ cis)zo (2.3)

u.

Donde el subindice i se refiere a los compuestos organicos sulfurados (S),
nitrogenados: nitrogeno no basico (Nng) y nitrogeno basico (Ng), hidrocarburo (HC;i) y
metales (Ni y V). Se considera que el nimero de moles de los compuestos transportados a
través de la capa de la superficie catalitica es igual al nimero de moles consumidos o

producidos por la reaccion.
k°as (CiL _Cis): ~Pofj (2.4)

Donde el subindice | se refiere al tipo de reaccidén que se lleva acabo durante el
HDT. Mientras que (o) es la densidad del lecho catalitico, y (k) es el coeficiente de

transferencia de masa del componente i.

Balance de energia: Las unidades comerciales de hidrotratamiento (HDT) operan
adiabaticamente, ya que practicamente no existe intercambio de calor con los alrededores
del reactor, mientras que las reacciones que se llevan a cabo durante el proceso son
exotérmicas, teniendo como consecuencia el aumento de la temperatura desde la entrada
hasta la salida del reactor.

La reaccion ocurre en la particula de catalizador, el calor exotérmico se genera
dentro de la particula y se propaga a traves de la superficie exterior de la misma hacia el
seno del liquido y desde ahi hacia el flujo de gas. Debido a la alta conductividad térmica del
solido catalitico, se asume que para reacciones moderadamente exotérmicas, la particula
catalitica es isotérmica. La ecuacion utilizada para el balance de energia a lo largo del

reactor, es:
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CLRES ol VTN () ( a (25)

dz UcPcCpés +uLpLCpL‘9L)

El balance de energia incluye tanto la fase gas como la fase liquida, asumiendo que
la temperatura es la misma en ambas fases (Tarhan, 1983), donde (-AHn) es el calor

generado por las diferentes reacciones quimicas.
2.2 Transferencia de masa entre las fases gas-liquido-solido.
2.2.1 Transferencia de masa gas — liquido.
El coeficiente de transferencia de masa global gas - liquido (Ki") se puede expresar,
de acuerdo al concepto de dos capas (Figura 2.1), en términos del coeficiente de

transferencia de masa del lado de gas (k) y del lado del liquido (k").

1 _ 11
Ka, Hk®a k-a

(2.6)

Para gases altamente solubles tales como hidrégeno el valor de la constante de
Henry (H) es mucho mayor que la unidad y el coeficiente de transferencia de masa total
(Ki“a,) es aproximadamente igual al coeficiente de transferencia de masa (ki-a.) del lado
del liquido, el cual se determiné con la correlacion publicada por Goto y Smith (1975):

L %2 %
SRS
D My p.D;

2.2.2 Transferencia de masa liquida — superficie del catalizador.
El coeficiente de transferencia de (k°as) masa entre las fases liquida - sélido en
régimen bajo de interaccion se estimo con la ecuacion de van Krevelen-Krekels (Froment y

Bischoff, 1990).
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s % %
a :1.8[ G J ( “LLJ (2.8)
D ag ash, p.D

2.3 Estimacién de propiedades fisicas.
Los coeficientes de transferencia de masa dependen de algunos parametros
dependientes de las propiedades fisicas del liquido como su densidad (o), viscosidad

dinamica (), y difusividad molecular de los componentes (D;").

La densidad del liquido a las condiciones del proceso se determina utilizando la
correlacion de Standing-Katz reportada por Ahmed (1989):

pL(P.T)=p, +App —Ap; (2.9)

La dependencia de la densidad con respecto a la presion y temperatura es:

App =[0.167 +16.181% 10 0% ][P}

1000
2 (2.10)
-001k12994-263*10‘“““%][FD}
1000
B 245 |+
Apy =[0.0133+152.4(p, + Ap, ) |(T - 520) (2.12)

—[8.1%10° — 0.0622* 10-07%4(» +40¢) | (T — 520’

Donde (o) es la densidad a condiciones estandar (15.6°C y 101.3kPa) en Ib/ft®, (P)
es la presion en psia 'y (T) es la temperatura en R. La viscosidad del liquido se calcul6 con

la ecuacion de Glaso’s en términos de la gravedad APl (Ahmed, 1989):
n, =3.141* 10°(T - 460)**“[log,, (API )]* (2.12)

donde: a=10.313[log,, (T — 460)] - 36.447 (2.13)
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Es necesario conocer la difusion molecular de los componentes en el liquido para
determinar los coeficientes de transferencia de masa. Asumiendo dilucion infinita, la

difusividad se puede estimar con la correlacion de Tyn-Calus reportada por Reid (1987):

0.267
T

\'%
-8
b (2.14)

V| ﬂL

D' =8.93*10

La difusividad de los compuestos gaseosos son funcién de su volumen critico
especifico, el cual se tomo de literatura (Reid, 1987). Mientras que para los compuestos que
se encuentran en el liquido ésta se determind usando la correlacion de Riazi-Daubert
publicada por Ahmed (1989):

VI =7.5214%107° T 220 g, 7% (2.15)

Los coeficientes de Henry (H;) para los compuestos volatiles se obtuvieron con

coeficientes de solubilidad (4;) reportados en Hoffmann (1996):

\
H, = N (2.16)
A pL

Donde (vn) es el volumen molar del gas a condiciones estandar y (4) es el

coeficiente de solubilidad de H, y H,S en mezclas de hidrocarburos, el cual se determind:

Ay, =—0.559729 — 0.42947* 10°T + 3.07539* 10°° T

P . 2.17)
+ 1.94593* 10°T? + 0.835783
Pao

Donde T es la temperatura en °C, (o) es la densidad a 20°C en g/lcm® y la
solubilidad de H; en (NIH,)/[(Kg oil)(MPa)]. Se utilizd la siguiente correlacion para la

solubilidad de 4cido sulfhidrico:
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Ayas = €xp(3.3670 — 0.00847 T) (2.18)

La capacidad calorifica del liquido se calcul6 la siguiente correlacion (Lee y Kesler, 1976):

Cpy = (0.35+0.055K ) (0.6811 — 0.308sg +(0.000815 + 0.000306s9 )T °F) )
(2.19)

2.4 Evaluacion de propiedades termodinamicas.
2.4.1 Propiedades criticas.

Se usaron relaciones empiricas reportadas por Lee-Kesler (1976) para la evaluacion
de propiedades moleculares y criticas de las fracciones de crudo pesado como funcién de su
punto normal de ebullicién (Ty) y gravedad especifica (sg), en un intervalo de temperatura

de -200°F hasta 1200°F, y para fracciones de crudo con gravedades API de 0-80°.
Temperatura critica (Tcg).

T. =341.7 + 811sg + (0.4244 + 0.1174 sg]T,

2.20
+(0.4669 —3.2623)10° / T, (2.20)

Presion critica (Pc).

InP, =8.3634 — 0.0566 / sg
—(0.24244 +0.2.2898 / sg + 0.11857 / 59> J10°T,
+ (14685 + 3.648 / sg + 0.47227 / sg? 10T
—(0.42019 +1.6977 / sy? 0T

(2.21)

El factor acéntrico (w) se calculd por el método de Lee-Kesler (1976) en funcién de

su punto normal de ebullicion reducido (Ty) y el factor de caracterizacion de Watson (K).
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Para T, > 0.8:

®=—7.904 + 0.1352K — 0.007465K 2

(2.22a)
+8.359T,, +(1.408 —0.01063K )/ T,,

Para Ty < 0.8:

oo InPS —5.92714 + 6.09648 / T,, +1.28862InT,, —0.169347;, (2.22b)
15.2518 -15.6875/ T,, —13.4721InT,, +0.43577;, '

El factor de caracterizacion de Watson (K) esta dado por la siguiente correlacion:

K = (TCABP )%
Sy

El peso molecular (MW) de cada componente se determind con la siguiente
ecuacion (Lee y Kesler, 1976):

MW = —12272.6 + 9486.4 g + (4.6523 — 3.3287sg]T,
+(1-0.77084 59 — 0.02058 592 |1.3437 ~ 720.79 / T, 10 /T, (2.23)
+(1-0.80882 s + 0.02226 sy° )1.8828 —181.98 / T, 102 T,

2.4.2 Entalpia.

Los métodos mas frecuentes usados para la prediccion de la entalpia de un
componente son ecuaciones de estado como: Soave-Redlich-Kwong (Soave, 1972), Peng-
Robinson (1976), y el método de Lee-Kesler (1975). Tarakad y Danner (Technical Data
Book — Petroleum Refining, 1976) demostraron que la ecuacién SRK da errores mayores en
la region critica y la correlacion de Lee-Kesler es en general mas confiable para un
intervalo amplio de hidrocarburos.

El método API (1976), el cual est4 basado en la ecuacion de estado de Lee-Kesler,
se usa para la prediccion de la entalpia para cada uno de los componentes que caracterizan
el crudo pesado. La presion tiene un efecto despreciable en la prediccion de la entalpia

liquida:
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H, = A(T —259.7)+ A(T? - 259.72 ) + A (T® - 259.7°) (2.24)

Donde H, es la entalpia de la fraccion liquida de crudo con T, < 0.8 y P, < 1.0 en
Btu/lb. Para fracciones de crudo en fase vapor, la presion tiene un efecto significante en la

prediccion de la entalpia dada por la siguiente correlacion:

Hy =H, +B,(T —0.8T,)+ B,(T? - 0.64T2 )+ B,(T® - 0.512T?)
HO - H H (2.25)

C

+ Al 4.507 + 5.2660 —
MW

Donde (H® — H)/RTc es el efecto adimensional de la presion en la prediccion de la
entalpia, T es la temperatura en Ry H es la entalpia liquida a una temperatura reducida de
0.8. El método API (1976) para predecir la entalpia del liquido y del vapor se presenta en el
Anexo A.

La entalpia de hidrogeno tanto a las condiciones de reaccion como a las condiciones

de referencia se calcula a partir de datos disponibles de capacidad calorifica (Perry, 1984):

2
H,, =6.62T + 0'000281T (2.26)

2.4.3 Calor dereaccion.
Para calcular los cambios de entalpia en sistemas bajo una reaccion quimica, las
entalpias de las corrientes tanto del reactante como del producto se refieren a un estado de

referencia coman. El calor de reaccién es simplemente la diferencia en entalpias del

reactante y producto.

AH, =—AH, +AH +AH | (2.27)
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Donde AH,° es el calor de reaccién a las condiciones estandar, el cual se define
como la diferencia del calor de formacion entre los reactivos y productos de los

componentes en el estado base, a partir de los elementos en sus estados estandar a 77°F.

AH? = > X AH o0 = > X AH (2.28)
j i

El calor de formacion en el Estado Base se define de acuerdo al método APl como
la entalpia de un componente a —200°F y el estado relativo de liquido saturado de los
elementos a 77°F. Asi, si el calor estdndar de formacion estad disponible, el calor de
formacion en el estado base se puede calcular con la siguiente ecuacion (APl Technical
Data Book, 1976):

AH y= AH,,; —HZ (2.29)

Los calores de formacion AH:7; de hidrocarburos se encuentran dentro de un
intervalo aproximado de +3,000 a —2,000 BTUY/Ib, estos extremos aplican a componentes
gaseosos ligeros, y H%; es la entalpia a 77°F. Para liquidos pesados sus calores de

formacion caen dentro del intervalo de —400 a —-800 BTU/Ib.
2.5 Validacidn del modelo matematico propuesto con datos de literatura.

En una refineria el Gaséleo Pesado Primario (GPP) se obtiene de la destilacion
atmosférica del petréleo crudo, mientras que los Gasoleos Ligero (GLV) y Pesado (GPV)
de Vacio provienen del proceso de destilacion a vacio del residuo atmosférico, estos
gaséleos son cargas tipicas para las unidades de desintegracion catalitica FCC (Fluid
Catalytic Cracking). Antes de alimentarse a la unidad FCC, la mezcla de gasoleos (GPP,
GLV y GPV) se somete a un hidrotratamiento como se muestra Figura 2.2 en un esquema
simplificado. El hidrotratamiento de esta mezcla es el que se seleccion6 para realizar la
validacion del modelo propuesto por la disponibilidad de informacion experimental de

planta piloto detallada (Morales, 2000), como se describe a continuacion.
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Figura 2.2. Proceso simplificado de HDT previo a la desintegracion catalitica FCC.
2.5.1 Propiedades de la carga y catalizador.
La carga que se usé para la validacion del modelo matematico fue una mezcla de los
gaséleos anteriormente mencionados, para obtener la carga a una unidad FCC. Las
propiedades fisicas y quimicas de esta mezcla de gaséleos se muestran en la Tabla 2.1

(Morales, 2002).

Tabla 2.1. Propiedades de la carga a hidrotratamiento.

Propiedad
Peso especifico 20/4°C 0.9191
Peso molecular promedio, Kg/Kmol 441.9
Azufre total, % peso 2.009
Nitrégeno basico, ppm 518
Nitrogeno total, ppm 1284
Punto de ebullicién promedio, °C 476.0
Aromaticos totales, % peso 41.9
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Se utilizé un catalizador comercial NiMo en todos los experimentos, teniendo las
siguientes propiedades: area superficial especifica de 175 m?/g, volumen de poro de 0.56
cm®g, diametro de poro promedio de 127 A, contenido de molibdeno de 10.7 % peso, y
contenido de niquel de 2.9 % peso.

El catalizador se cargo dentro del reactor diluido con un volumen igual de material
inerte (SiC, con un tamafio de particula promedio de 1.4 mm), para mantener una relacion
de volumen de catalizador a diluyente a un valor constante de 1.0. Este material inerte se
usa para minimizar el problema cuando se tienen experimentos con un catalizador en

tamano y forma aplicado comercialmente.
2.5.2 Model os cinéticos.
En el modelo reportado en la literatura (Kortsen y Hoffmann, 1996), se asume que

el reactor de HDT opera a temperatura constante y la cinética para la reaccion de HDS se

describe siguiendo el modelo Langmuir-Hinshelwood:

s\(~s \045
Mups = Kips ( (CS )(CHZ) (2.30)

2
1+ KSZSCSZS)

Aparte de la reaccion de HDS existen otras reacciones que son también importantes
durante el HDT. Por esta razon se incluyeron modelos cinéticos que describen las
reacciones de hidrogenacion de aromaticos (HDA) e hidrodesnitrogenacion (HDN). La
cinética de HDA se representa por una reaccion reversible de primer orden, y la de HDN
mediante un esquema de reaccion consecutivo en el cual compuestos de nitrégeno no
basico (Nng) se hidrogenan primero para formar compuestos de nitrogeno basico (Ng), los
cuales sufren otras reacciones para eliminar el &omo de N de la molécula. Se emplearon las

siguientes expresiones cinéticas para estas dos reacciones:
Para nitrogeno basico (Bej y col; 2001):

rlHDNB = kNNB (CNNB )1.5 - kNB (CNB )1.5 (231)
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Para nitrdgeno no basico (Bej y col; 2001):

frongy = Kng (Cring | (2.32)
Para HDA (Yui y Sanford, 1985)
Fhoa = K¢ Pu2Ca — K (1_ CA) (2.33)

2.5.3 Condiciones experimentales.

Los experimentos de HDT en planta piloto (Morales, 2002) se realizaron bajo las
siguientes condiciones de operacion: presion de 54 Kg/cm? relacion hidrogeno a
hidrocarburo de 2000 ft*/bbl, y el espacio velocidad del liquido (LHSV) de 2 h™. La
temperatura de reaccion se vari6 en un intervalo de 340-380°C. Estos valores corresponden
a los maximos de operacion de las unidades de hidrodesulfurizacion de destilados
intermedios actualmente disponibles en México.

La temperatura del reactor se mantuvo a un nivel deseado usando resistencias
eléctricas en tres zonas, que suministran una temperatura isotérmica lo largo de la seccién
activa del reactor. La desviacion mayor respecto a la temperatura deseada fue de 4-5°C.
Todos los experimentos se realizaron sin recirculacién de hidrdégeno. La pureza de
hidrégeno fue de 99.9 %.

2.5.4 Parametros cinéticos.

Usando la informacion experimental sobre propiedades de la carga y de los
productos hidrotratados (azufre, nitrogeno total, nitrégeno bésico, y contenido de
aromaticos), se estimaron los parametros cinéticos involucrados en las ecuaciones (2.30) a
(2.33) cuyos valores se muestran en la Tabla 2.2 en términos de la expresion de Arrhenius
dada por la ecuacion (2.34). Estos valores de los pardmetros son diferentes a los reportados

originalmente en los modelos y toman en cuenta las diferencias en condiciones
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experimentales y catalizadores usadas en este trabajo y lo reportado en la literatura para

mejorar la prediccion de los resultados obtenidos experimentalmente.
k =k, ex Ex (2.34)
= Ky €XP RT :

Tabla 2.2. Parametros cinéticos de las ecuaciones (2.30)—(2.33)

Reaccion Ea (Kj/mol) Ko
HDS 131.99 4.266 x 10° cm® g™ s (cm®mol)**
HDNyg Nno bésico 164.94 3.62 x 10° h* ppm®®
HDNjg basico 204.34 3.66 x 10*! h™* ppm?°
HDA
Directa 121.40 1.041 x 10° h™* MPa™
Inversa 186.40 8.805 x 10° h*

Los valores de los parametros cinéticos se calcularon como funcion de la
temperatura de reaccién optimizando una funcion objetivo basada en la suma de los errores
al cuadrado entre contenidos de contaminante experimental y estimado. La funcion objetivo
se resolvio usando el criterio de minimos cuadrados con un procedimiento basado en el
algoritmo de Marquardt’s (1963).

2.5.5 Validacion del reactor isotérmico.

Después de que los pardmetros cinéticos se determinaron, se realizaron,
simulaciones que usan Unicamente balances de masa debido a que el reactor piloto opera a
temperatura constante. La Figura 2.3 muestra una comparacion entre concentraciones
experimental y calculada de azufre, nitrdgeno no basico, nitrégeno béasico y aromaticos
como funcion de la temperatura de reaccion. Se observa que el modelo predice exactamente
los datos experimentales obtenidos en un reactor con modo de operacion isotérmica. El

error absoluto promedio para todas las predicciones es menor al 2 porciento.
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Los perfiles de concentracién molar simulados en el reactor, basado en pardmetros
dados anteriormente se muestran en las Figuras 2.4 y 2.5. Se observa que los perfiles de
concentracion de hidrégeno y de H,S (Figura 2.4) tanto en la fase liquida y sélido y las
concentraciones de azufre, nitrogeno y aromaticos (Figura 2.5) no son iguales a través del
reactor.

Los gradientes de concentraciones son mas 0 menos constantes a través del reactor.
El hidrégeno y el H,S manifiestan las mayores diferencias en gradientes de concentracion
en la fase sélida y liquida. EI balance entre la velocidad de reaccion y transferencia de masa
determinan la forma global de los perfiles de hidrogeno y H,S. La concentracion de H,S
crece rapidamente y la concentracion de H, decrece, lo cual es debido a la alta velocidad de
reaccién del lecho catalitico en la parte inicial del reactor.

Se sabe que la reaccion de HDS se inhibe por el H,S; por lo tanto, el efecto de
inhibicion del H,S provoca que la reaccion sea méas lenta al punto que la transferencia de

masa sea mayor que ésta.
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Figura 2.4. Concentraciones calculadas de H, y de H,S a través del reactor en la fase

liquida y solido.
Esta transferencia de masa en las diferentes fases es muy importante en el modelado

de reacciones de HDT, la cual no es considerada en modelos simples, por ejemplo el

modelo de flujo piston pseudo - homogéneo.
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Figura 2.5. Concentraciones de azufre (a), N2 no basico (b), N, basico (c) y aromaticos (d)

a traves del reactor en la fase liquida y sélida (®) experimental y (—) calculado.
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2.5.6 Aplicacion del modelo para un reactor de HDT comercial (adiabético).

Después de que el modelo se valido para reproducir los datos experimentales
obtenidos a escala piloto, éste se aplicd para predecir el comportamiento esperado de un
catalizador comercial de HDT en una unidad industrial. La informacion del reactor
comercial se tomd de un libro de datos de disefio (IMP, 1998) y de operacidén normal, y es
como sigue: diametro interno de 3 m; longitud total de 9.1 m; longitud del lecho catalitico
de 8.5 m; densidad del catalizador de 816 Kg/m®. En este caso el balance de energia dado
por la ecuacion 2.5 se resolvid simultaneamente con las ecuaciones del balance de masa.

Las unidades comerciales de HDT normalmente reciben una corriente de hidrogeno
proveniente de plantas reformadora. Para simular la unidad industrial se usé una corriente
con la siguiente composicion molar: 81.63 % de H,, 3.06 % de H,S 'y 15.31 % de ligeros.

La Figura 2.6 muestra la prediccion de contenidos de azufre y nitrégeno bésico en

el producto, como una funcién de la temperatura de reaccion a través del reactor comercial.
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Figura 2.6. Concentraciones de contenidos de azufre (a) y nitrégeno basico (b) a través del

reactor comercial: (O) datos de planta piloto, (—) simulacion.
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En la Figura 2.6 la simulacion se realizé bajo condiciones de presion de 54 Kg/cm?,
LHSV = 1.8 h™, y una relacién Hy/hidrocarburo de 2000 ft*/bbl para comparar los
resultados de la prediccion del modelo con datos experimentales obtenidos en planta piloto
(denotado por el simbolo de circulo abierto, “O”, Figura 2.6), como se esperaba el
contenido de contaminantes al final del lecho catalitico del reactor comercial es menor que
comparado con los datos experimentales de la planta piloto. Esto es debido a causa de que
el reactor comercial opera adiabaticamente.

La Figura 2.7 presenta los perfiles axiales estimados de la temperatura de reaccion
en el reactor comercial. Esta figura se observa que en la parte inicial del reactor (antes de la
linea discontinua) el incremento en la temperatura de reaccion es mucho mas rapido, el cual
es debido principalmente a la mayor reduccién de contaminantes como azufre, y metales
(niquel y vanadio) que ocurren en esta zona. Después hay un incremento de temperatura

menor comparado con la primera zona.

380 °C

360 °C

Temperatura, °C
w
[00)
o

360 .
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1

Longitud del reactor comercial, Z/Z,

Figura 2.7. Perfiles axiales de temperatura estimados en el reactor comercial.

El gradiente de temperatura (AT) en el reactor se graficd contra la temperatura de
entrada del reactor en la Figura 2.8. Al aumentar la temperatura de reaccion, el valor de la
AT también crece, lo cual se debe al incremento en la velocidad de reaccion y, por lo tanto,
en la exotermicidad de la reaccién. Este incremento en la temperatura también mejora la

reduccion de contaminantes como azufre, nitrégeno, oxigeno y metales.
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Figura. 2.8. Gradiente de temperatura (AT) en el reactor comercial.

Por otro lado, se conoce que la reduccion de azufre se inhibe fuertemente por el H,S
producido por la misma reaccion de HDS en los sitios sulfurados del catalizador
bifuncional (Girgis y Gates, 1991). Esto se puede ver claramente en la Figura 2.9 donde se

muestran las simulaciones tanto del reactor piloto como del comercial.
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Figura. 2.9. Efecto de contenido de H,S en la reduccion de azufre: Temperatura de 380 °C;
presion de 54 Kg/cm?, LHSV = 2 ht y relacién Ho/hidrocarburo de 2000 ft¥/bbl.
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De acuerdo a diferentes autores, incrementos de niveles bajos de H,S pueden
reducir la velocidad de reaccion de HDS desde 5 % y hasta 50 % con concentraciones altas
de aproximadamente 10 % mol, (McCulloch, 1983; Gates y col. 1979). Esto tiene una
buena concordancia con datos de planta piloto los resultados simulados para el reactor
comercial.

Todos estos resultados indican que en reactores experimentales, los cuales se operan
comunmente de manera isotérmica, la reduccion de contaminantes, especialmente azufre,
es mas baja que el comportamiento comercial esperado. Este comportamiento es
dependiente de las caracteristicas del sistema experimental. Por lo que los experimentos de
planta piloto se comparan normalmente con operaciones adiabaticas operando la planta
piloto isotérmicamente a una temperatura que es equivalente a una temperatura promedio
de la unidad comercial (por ejemplo, temperatura de lecho promedio en peso, WABT,
temperatura de lecho promedio, ABT, o la temperatura isotérmica equivalente, EIT, (Yui y
Hubbard, 2000). En este caso, el objetivo no fue la comparacion de resultados de planta
piloto con datos comerciales a condiciones equivalentes. Si no que fue Gnicamente tratar de
simular el comportamiento de una planta industrial basado en el modelado cinético y del

reactor obtenido a partir de pruebas experimentales (Morales, 2002).

2.5.7 Conclusiones.

Se desarrollo un modelo de reactor basado en reportes de la literatura que considera
la cinética de reaccion de hidrodesulfuracion (HDS), hidrogenacion de aromaticos (HDA) y
reacciones de hidrodesnitrogenacién (HDN). El efecto de la temperatura de reaccion
también se incluye en el modelo.

Se usaron datos experimentales obtenidos en un reactor piloto isotérmico, usando
catalizador comercial y alimentacion bajo condiciones de operacion tipicas, para determinar
los parametros cinéticos de los modelos cinéticos reportados.

Se simuld un reactor comercial de HDT con el modelo desarrollado en este trabajo.
Se observo que el contenido de contaminantes en el reactor comercial es menor que el
obtenido en planta piloto. Este comportamiento se atribuy0 a las diferencias en la

temperatura promedio del reactor en ambas escalas debido a las reacciones exotérmicas.
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CAPITULO 3

Desarrollo de modelos cinéticos para HDT de crudo pesado.

El objetivo del presente capitulo es desarrollar los modelos cinéticos para cada una
de las diferentes reacciones que se efectuan durante el HDT de un crudo pesado (Maya), a
partir de experimentos realizados en un reactor de lecho fijo a escala piloto.

El HDT de crudos pesados involucra simultdineamente diferentes tipos de
reacciones, siendo las mas importantes la  hidrodesulfuracion (HDS), Ila
hidrodesmetalizacion (HDM) y la hidrodesintegracion catalitica (HDC). Todas estas
reacciones no se llevan a cabo con la misma velocidad, debido entre otras cosas a la
naturaleza del catalizador, propiedades de la carga y condiciones de operacion.

Existen pocos modelos cinéticos reportados en la literatura para la reaccion de HDS
de cargas reales (Ancheyta y col., 2002), los cuales muestran un efecto de inhibicion del
acido sulfhidrico en la conversion (Girgis y Gates, 1991; Parijs y Froment, 1986; Korsten y
Hoffmann, 1996), y generalmente se representan mediante modelos del tipo Langmuir-
Hinshelwood.

En el caso del HDT de crudos pesados también se tiene un cambio en el peso
molecular de la carga provocado por las reacciones de hidrodesintegracion (Ancheyta y
col.,, 2001). La HDC es otra reaccion muy importante que provoca que el producto
hidrotratado sea mas ligero que la carga. Este cambio en el peso molecular se puede evaluar
mediante la curva de destilacion, ya sea agrupando pseudocomponentes o “lumps”
mediante intervalos de ebullicion (Ayasse, 1997; Aoyagi, 2003; Botchwey, 2004; Callejas
y Martinez, 1999), o con modelos complejos (Ancheyta y col., 2005).

Adicionalmente, la reduccion de los metales que generalmente se encuentran en los
crudos pesados (Niquel y Vanadio, principalmente) se representa mediante modelos del
tipo de ley de potencias.

A continuacién se detallan los experimentos realizados para desarrollar los modelos

cinéticos.
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3.1 Parte experimental

3.1.1 Propiedades de la cargay del catalizador

La carga que se usé para las pruebas experimentales de HDT fue crudo Maya, cuyas

propiedades se muestran en la Tabla 3.1.

Tabla 3.1. Propiedades del Crudo Maya.

Propiedad
Peso especifico a 20/4°C 0.9220
Peso molecular promedio, Kg/Kmol 550
Azufre total, % peso 3.51
Nitrogeno total, ppm 3559
Curva de Destilacion, °C (ASTM D-5307)
TIE 30.21
5 % peso 136.40
10, % peso 187.80
30, % peso 325.87
40, % peso 394.92
50, % peso 461.69
60, % peso 533.84
TFE (% vol. recup.) >538 (% vol.)
Metales
Ni, ppm 52.98
V, ppm 292.11

TIE: Temperatura inicial de ebulliciéon, TFE: Temperatura final de ebullicion

La curva de destilacion de la carga y de los productos se analizé por destilacion
simulada siguiendo el método ASTM D-5307. Los productos hidrodesintegrados se
agruparon como sigue: gases, nafta (TIE-204 °C), destilados (204-343 °C), gasdleos de
vacio (343-538 °C) y residuo (538 °C+).
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Los porcientos peso de estas fracciones para el crudo Maya son: 12.1% de nafta,

20.4% de destilados, 28.1% de gasoleos de vacio, y 39.4% de residuo.

En todos los experimentos se usé un catalizador comercial NiMo soportado en y—

alimina, teniendo las siguientes propiedades: area especifica de 175 m*/g, volumen de poro

de 0.56 cm’/g, diametro de poro promedio de 127 A, contenido de molibdeno de 10.66 %

peso, y contenido de niquel de 2.88 % peso.

3.1.2 Descripcion de la planta piloto para HDT.

Para la realizacion de las pruebas experimentales del HDT para crudo pesado se utilizo la

planta piloto que se muestra en la Figura 1.5, la cual esta integrada por tres secciones.

Seccion de carga: La carga se encuentra en un tanque de almacenamiento con medidor
de nivel, la cual se bombea hacia el reactor controlando el flujo de la carga. Por otro
lado, se tiene la linea de alimentacion del hidrégeno integrada por un cilindro que sirve
como almacenamiento del mismo y un compresor que funciona para elevar la presion
del hidrogeno hasta la especificacion requerida para las pruebas, esta corriente se
mezcla con la carga proveniente de la bomba y se mide el gas para tener la relacion
H,/hidrocarburo deseada.

Seccion de reaccion: La mezcla de carga e hidrogeno se alimenta por la parte superior
del reactor de lecho fijo con operacion isotérmica. La presion del reactor se mantiene
controlada a través de un paquete de contrapresion. El producto se obtiene por el fondo
del reactor.

Seccién de separacion: El producto de la reaccion esta compuesto por el hidrocarburo
hidrotratado mezclado con gases amargos y ligeros que se descomprimen a través de
una valvula “flash” antes de entrar a un separador de baja presion, donde se separan los
gases amargos y ligeros del crudo hidrotratado. La corriente gaseosa que se obtuvo por
el domo del separador se envia a una trampa de ligeros y posteriormente a un
neutralizador de gases con sosa. El crudo que proviene del fondo del separador se envia
al proceso de estabilizacion con el fin de eliminar los gases amargos disueltos y la

fraccion ligera producida por la reaccion de hidrodesintegracion. El producto se
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recupera durante un periodo que varia desde 7 hasta 30 horas, dependiendo del espacio-
velocidad, ya que a mayor espacio-velocidad (1.5 h™), el tiempo necesario para lograr
reunir suficiente cantidad de liquido es menor, y por el contrario, cuando el espacio-
velocidad es bajo (0.33 h™), el tiempo para acumular el volumen de producto es mayor.

El producto obtenido es el que se analiza posteriormente.

3.1.3 Seccion experimental

El corazon de la planta piloto es un reactor tubular isotérmico (didmetro interno de
2.54 cm y una longitud total de 143 cm). La temperatura del reactor se mantuvo en el nivel
deseado usando tres resistencias eléctricas las cuales suministran una temperatura
isotérmica a lo largo del lecho catalitico. El perfil de temperatura a lo largo del reactor se
mide con un termopar axial movible localizado en el interior del reactor como se muestra

en la Figura 3.1.
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Figura 3.1. Reactor tubular catalitico isotérmico.
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El catalizador (100 ml) se tritur6 y tamizo6 antes de cargarse dentro del reactor. Una
vez cargado, el catalizador se activd in sSitu por sulfthidracion con una nafta
hidrodesulfurada conteniendo 0.8% peso de CS, a las siguientes condiciones de operacion:
presion de 54 Kg/em?, relacion Hy/hidrocarburo de 2000 ft*/bbl, temperatura de 230 °C y
LHSV de 3.2 h'". El tiempo de sulfidacién fue de 18 h.

Condiciones de operacion: Los experimentos de HDT de crudo pesado se
realizaron a las siguientes condiciones: presion entre 70-100 Kg/cm?, espacio velocidad del
liquido (LHSV) entre 0.33-1.5 h™', y temperatura de reaccion en un intervalo de 380-420°C,

manteniendo constante la relacion Hy/hidrocarburo en 5000 ft*/bbl.
3.1.4 Anélisis de productos.
» Contenido de azufre

El contenido de azufre se evalué en un equipo HORIBA modelo SLFA-2100, el
cual funciona bajo el método estandarizado ASTM D-4294. Se tom6 una muestra de
aproximadamente 10 mL para cada caso. El analizador de azufre trabaja bajo el principio
de fluorescencia de dispersion de rayos X.

Su funcionamiento es a través del envio de una sefial de alto voltaje hacia un tubo
de rayos X, radiandose una parte de los rayos X hacia la muestra y la otra parte de los rayos
X se dispersa, los rayos X que pasan por el hidrocarburo provocan la excitaciéon de los
atomos de azufre. La fluorescencia generada por los rayos que pasaron por la muestra junto
con los rayos dispersos atraviesa un filtro que permite solamente el paso de la fluorescencia
de los rayos X de azufre hacia el detector, en donde se generan pulsos eléctricos en
proporcion a la energia que pasd por el mismo. Los pulsos eléctricos se amplifican y
posteriormente se envian a un sistema que analiza tanto la altura como el nimero de pulsos
y el tiempo. De esta informacion se traza un espectro el cual se almacena en la memoria del
microcomputador del equipo e internamente convierte la Gltima sefial tomada del espectro

en un valor de concentracion de azufre (% peso) presente en la muestra.
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El tiempo de mediciéon es variable y el equipo HORIBA SLFA-2100 tiene
disponibles los tiempos de 10, 30, 100, 300, 6 600 segundos. Para la muestra del crudo
hidrotratado y carga el tiempo de medicion fue de 180 segundos realizando tres

repeticiones para cada muestra.
> Destilacion simulada

La destilacion simulada se realizé siguiendo el método ASTM D-5307. La muestra
de crudo se diluye con disulfuro de carbono y la solucion resultante se inyecta dentro de
una columna de gas cromatografica que separa los hidrocarburos en orden de su punto de
ebullicion. Los puntos de ebullicion se asignan al eje del tiempo para comparacion con una
curva de calibracion obtenida a las mismas condiciones cromatograficas con una mezcla de

n-parafinas de punto de ebullicion conocido.
» Espectometria de absorcion atémica

La medicion de los metales Niquel y Vanadio en el crudo se realizé en un equipo de
absorcion atomica modelo SOLAAR AA Serie Spectrometer. Se pesaron aproximadamente
4 g de muestra para cada caso. La muestra se prepard de acuerdo con la siguiente secuencia

experimental:

(a) Quemado y calcinacion de la muestra. La muestra se colocd en una céapsula de vidrio y
se adicionaron 2 mL de HNOs. Posteriormente se quem6 empleando un mechero hasta

que la muestra deja de emitir vapores acidos. La calcinacion se complet6é en un horno a

500°C durante 5 horas.

(b) Digestion y preparacion de la solucion. Los residuos metélicos de la muestra se digestan
usando una mezcla de 6 mL de HCL y 6 mL de HNOs. La solucion acida se evapora sin
llegar a sequedad total y se recupera posteriormente. Se adicionan 5 mL de una solucion

de KNOs al 2 % y la solucién se afora a un volumen de 50 mL.
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(c) Cuantificacion de metales. Las soluciones preparadas se analizan en el espectrometro y
se reportan como ppm en peso de Ni y V. La determinacién de Ni se realiza con una

mezcla de aire/acetileno y la del V con una mezcla de acetileno/6xido nitroso.

3.1.5 Pruebas experimentales para determinar limitaciones de transferencia de masa.

Para desarrollar un modelo cinético en un proceso catalitico es necesario seleccionar
un procedimiento experimental adecuado, considerando algunas caracteristicas cruciales

para el correcto desarrollo de experimentos cinéticos (Perego, 1999), tales como:

e Isotermicidad del reactor.
¢ Eliminacién de los gradientes internos de transferencia de masa y energia.

e Eliminacion de los gradientes externos de transferencia de masa y energia.

a) Isotermicidad del reactor.

Durante el proceso de HDT de crudo pesado existen multiples reacciones teniendo
diferentes energias de activacion Ea, y obtenerlas bajo condiciones no isotérmicas no es
sencillo, ya que la velocidad de reaccion intrinseca depende de la temperatura.

La eliminacion de los gradientes de temperatura dentro del reactor se puede lograr
operandolo en condiciones cercanas a lo isotérmico. Para esto, se obtuvieron datos de
temperatura con respecto a la longitud del lecho catalitico con el fin de conocer las
diferencias de temperatura en el reactor trickle-bed, con un volumen de catalizador de 100
mL.

En la Figura 3.2 (a) se muestra el perfil de temperatura a lo largo del reactor,
observandose que el maximo cambio de temperatura de 5 °C estd entre los 16 y 20 cm de
longitud del lecho catalitico a una temperatura de entrada al reactor de 360 °C y un espacio
velocidad (LHSV) de 1 h™".

Mientras que para una temperatura de 420 °C el maximo cambio de temperatura que
se obtuvo fue de 4 °C entre los 14 y 18 cm como se muestra en la Figura 3.2 (b), con estos

resultados experimentales se puede concluir que la planta piloto opera en forma isotérmica.
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Figura 3.2. Prueba de isotermicidad del reactor trickle-bed a un LHSV =1 h™.
(@) 360 °C, (0) 420 °C.

En el Anexo B.1, el valor maximo de delta de temperaturas que se observa entre 16
y 18 cm de longitud a un espacio velocidad de 0.33 h™' y temperatura de 420 °C fue de 5 °C.
Por lo tanto, se puede considerar que el reactor de planta piloto operd isotérmicamente

durante las pruebas experimentales.
b) Minimizacion de la resistencia a la transferencia de masa interna.

Para reducir el efecto de la transferencia de masa interna se realizaron experimentos
con diferente tamafio de particula del catalizador. La operacion en régimen cinético en
ausencia de gradientes internos se tiene cuando una reduccion adicional del tamafio del
catalizador ya no provoca cambios en la conversion, es decir que se mantiene constante,
indicando que no existen limitaciones por transferencia de masa. La conversion en este caso

se define por la Ecuacion (3.1).
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Concentracion inicial (% peso)— Concentracion final (% peso)
Concentracion inicial (% peso)

Conversion =

(3.1)

Las reacciones que se estudian en este trabajo involucran la reeduccion de azufre y
de metales, asi como la hidrodesintegracion. Puesto que los asfaltenos contienen
compuestos de azufre y metales (Niquel y Vanadio) en su interior como se observa en la
Figura 3.3, se uso la concentracion de asfaltenos para calcular la conversion, la cual se

consider6 como representativa de estas reacciones.

Figura 3.3. Estructura hipotética de los asfaltenos (Beaton y Bertolacini, 1991)

Se realizaron experimentos con tres tamafios de particula para determinar cuél de
ellos minimiza la transferencia de masa interna. El primer tamafio de particula que se
empled fue el tamafno comercial (2.54 mm), el segundo tamafio utilizado fue 0.841 mm y el
tercero fue 0.25 mm. Los dos ultimos tamafios de particula se obtuvieron mediante
tamizado sobre mallas 20 y 60 respectivamente.

En la Figura 3.4 se muestra la concentracion de asfaltenos en el producto
hidrotratado con diferentes tamafios de catalizador, a una temperatura de 360 y 420 °C. El
contenido de asfaltenos disminuye conforme aumentan las condiciones de severidad de la

reaccion.
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Figura 3.4. Variacion en el contenido de asfaltenos a distintas temperaturas como funcion
del tamafo de particula 2.54 mm (a), 0.841 mm (b) y 0.25 mm (c) y del LHSV.
(®)LHSV=0.33h", (O)LHSV=1.0h".

Los resultados obtenidos de la conversion de asfaltenos contra el tamafio de
particula se grafican en la Figura 3.5. Se puede observar que la conversion se mantiene sin
cambios en el intervalo de diametro de particula comprendido entre 0.841 y 0.25 mm, por
lo que para asegurar que el tamafio de particula sea el adecuado para operar sin limitaciones
por difusion interna, se us6 en todas las pruebas el menor tamafio de particula, que

corresponde a 0.25 mm de didmetro.
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Conversion
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Figura 3.5. Conversion de asfaltenos como funcion del tamafio de particula del catalizador

a 70 Kg/cm®. (0) 420°C, 0.33 h™', (@) 420°C, 1 h™", (0) 360°C, 0.33 h™', (W) 360°C, 1 h™".

¢) Minimizacion de la resistencia a la transferencia de masa externa.

Existen dos criterios de diagnostico que son aplicables para evaluar si la resistencia

a la transferencia de masa es una limitante en la velocidad de reaccion total. El primer

criterio consiste en mantener constante el espacio-velocidad del liquido (LHSV) variando

proporcionalmente la velocidad de flujo de la carga (F) y el volumen de catalizador (V).

Cuando la conversion ya no cambia con respecto al flujo de la carga; no existe limitacién

por difusion externa como se muestra en la Figura 3.6, es decir, la concentracion del

compuesto es casi la misma en todas las fases a una determinada longitud axial del reactor.

Conversion

Resistenciaa
la transferencia de masa

V/F = cte.

No existe resistencia a
la transferencia de masa

F

Figura 3.6. Pruebas para la limitacion de difusion externa a un espacio-velocidad constante

(J. F. Le Page, 1987).
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El segundo criterio consiste en realizar dos series de pruebas, la primera con un
volumen de catalizador, y la segunda con un volumen de catalizador mayor. En cada serie
el tiempo de contacto se varia y se trazan dos curvas para la conversion. Si las dos curvas se

traslapan no hay limitaciones en la interfase como se muestra en la Figura 3.7.
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i latransferencia de masa
1

1

1

1

1

1

1

1

Conversion

No existe resistencia a
la transferencia de masa

%,HSV

Figura 3.7. Pruebas para la limitacion de difusion externa a un espacio-velocidad variable

(J. F. Le Page, 1987).

Las condiciones de operacion para minimizar los gradientes de difusion externa con

diferentes volumenes de catalizador de 75, 100, 125 y 150 ml se resumen en la Tabla 3.2.

Tabla 3.2. Condiciones de operacion para la minimizacion de gradientes externos.

Presion: 70 Kg/cm®
H,/HC: 5000 ft’/bbl

Vol. Catalizador, mL 75 100 125 150
LHSV, hr” 0.33 1 0.33 1 0.33 1 0.33 1
F, mL/hr 24.75 75 33 100 | 41.25 125 49.5 150
T, °C 360 — 420 360 - 420 360 - 420 360 — 420

En la Figura 3.8 se observa como cambia la conversion de azufre con respecto al
flujo volumétrico de la carga para un LHSV de 1 h™' a temperaturas de 360 °C y 420°C. Se
aprecia que después de un flujo de 100 mL/h (con un volumen de catalizador de 100 mL) la

conversion ya no cambia.
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Figura 3.8. Efecto del flujo de carga en la conversion de azufre a LHSV =1 h™.
(@) 360 °C, (0) 420 °C.

. . -1 .,
Cuando decrece el espacio-velocidad a 0.33 hr™ la conversion de azufre aumenta,

conforme crece el flujo de la carga hasta un valor de 33 mL/h, para un volumen de

catalizador de 100 mL. A partir de este flujo la conversion tiende a ser constante como se

muestra en la Figura 3.9.

Conversion de Azufre

1 -
o o o
0.8 1
0.6 -
° ° °
0.4 T T T
20 30 40 50

Flujo volumétrico, mL/h

Figura 3.9. Efecto del flujo de carga en la conversion de azufre a LHSV =0.33 h™".
(@) 360 °C, (O) 420 °C.
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Los resultados anteriores muestran que no existen limitaciones de difusion externa
para un volumen de catalizador de 100 mL dentro del reactor para los compuestos
organicos de azufre, lo mismo sucede para los metales (Niquel y Vanadio) como se puede

observar en el Anexo B.2.

3.2 Desarrollo de las expresiones cinéticas para el proceso de HDT de crudo pesado

3.2.1 Modelo cinético de hidrodesulfuracion para crudo pesado

a) Informacion experimental

Los modelos cinéticos reportados en la literatura para HDS son del tipo Langmuir-
Hinshelwood, que considera el efecto de inhibicion del acido sulfhidrico en la superficie del
catalizador, por lo que este modelo se empled en el presente trabajo. En la Figura 3.10 se
muestran los resultados experimentales de contenido de azufre en el producto hidrotratado.
La mayor reduccion de azufre se observa a las condiciones de operacion mas severas, €s

decir a un espacio tiempo de 3.03 h (inverso del espacio velocidad LHSV = 0.33 h™) y una

temperatura de 420°C.
1.6
o
o
0

é 141 ., o
S * e °
q)“ 12 N o ] o
& o °
5
< ; .

038 - ?

0.6 T T T

0 1 2 3
1/LHSV, h

Figura 3.10. Efecto del LHSV en el contenido de azufre del producto a una presion de 85
Kg/em® y la relacion Hy/hidrocarburo de 5000 ft*/bbl. (O) 380 °C, (@) 400 °C, ([0) 420 °C.
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En el Anexo B.3, se presentan los resultados detallados del efecto de espacio
velocidad dentro de un intervalo de temperaturas entre 380-420 °C a diferentes presiones 70
y 100 Kg/cm®.

Se conoce (Girgis y Gates, 1991) que el acido sulthidrico se adsorbe fuertemente en
los catalizadores de HDS en conpetencia con los compuestos de azufre para ocupar los
sitios activos, el subproducto H,S formado por la HDS afecta la velocidad de reaccion. En
la Figura 3.11 se observa que la concentracion de H,S es mayor a las condiciones de

operacion mas severas.

o 4.3
g
O\o 38 T [m]
- m]
8 33- ] o
O °
2 28 ob
£ * .
< * ©
'; 2.3 1 «® ® o
(D] o (o]
) 1.8 A 00
s
13 T T T
0 1 2 3
1/LHSV, h

Figura 3.11. Efecto del LHSV en la fraccion mol de H,S en la fase gas a una presion de 85
Kg/em® y relacion Hy/HC de 5000 ft*/bbl. (O) 380 °C, (@) 400 °C, (1) 420 °C.

Para determinar la velocidad de reaccion intrinseca es necesario conocer la
concentracion de H,S en la superficie del catalizador, como no existen gradientes de
difusion externa se puede considerar que €sta es la concentracion en el liquido. El célculo
del equilibrio gas - liquido se realizd con la ley de Henry. Como los experimentos se
efectuan con una alimentacion de gas con 99.99% de hidrogeno, se puede considerar que no
existe H,S a la entrada del reactor.

Por otro lado en la Figura 3.12 se muestran los resultados experimentales de la
fraccion molar de hidrégeno en el gas. Se observa una menor composicion molar a las
condiciones de un espacio velocidad de 0.33 h™ y una temperatura de 420°C ocasionado
por la conversion de los compuestos de azufre que se incrementa a condiciones mas

Scveras.
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Figura 3.12. Efecto del LHSV en la fraccion mol de H, en la fase gas a una presion de 85
Kg/em® y la relacion HyHC de 5000 ft*/bbl. (O) 380 °C, (@) 400 °C, (00) 420 °C.

b) Estimacién de parametros cinéticos.

Los datos experimentales de ajustaron al siguiente modelo de Langmuir-

Hinshelwood:

ro=k, (c2)" (ei.) : (3.2)
S
(1+K,sCSs)

Los valores de los parametros cinéticos se calcularon como funciéon de la
temperatura de reaccion optimizando una funcion objetivo basada en la suma de los errores
al cuadrado entre la concentracion de azufre en el producto experimental (Cs°) y la
calculada (Cs’). La funcién objetivo se resolvié usando el criterio de minimos cuadrados
con un procedimiento basado en el algoritmo de Marquardt’s (1963).

Usando la informacion experimental sobre propiedades de la carga y de los
productos (azufre, H,S e hidrogeno) se estimaron los parametros cinéticos involucrados en
la Ecuacion 3.2 cuyos valores se muestran en la Tabla 3.3. Los ordenes de reaccion

resultaron m= 2 y n=0.55.
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Tabla 3.3. Dependencia de los parametros cinéticos con la temperatura.

380 °C 400 °C 420 °C
Constante cinética ki, 1-10°
(cm’/mol h) (cm®/mol)’>* 4.70 6.02 8.93
Constante adsorcion Kygs 1-10%
(cm’/mol) 6.70 7.04 8.58

La Figura 3.13 muestra la grafica de Arrhenius para obtener los parametros
cinéticos de la constante de reaccion para la hidrodesulfuracion. La energia de activacion se

estim6 de 15 Kcal/mol y el factor de frecuencia de 2.99-10"" (cm?/mol h) (cm®/mol)®™°.

16.1

15.9 1

Az
= 15.7 4

15.5 1

15.3 . .
0.00142 0.00146 0.0015 0.00154

UT, K
Figura 3.13. Ajuste de parametros cinéticos HDS a la ecuacion de Arrhenius

La estimacion de la entalpia de adsorcion debido al efecto inhibidor del H,S se

obtuvo también con la grafica de Arrhenius como se muestra en la Figura 3.14.

11.35 1 hd

11.25 4

]l"\ k,vq.-

11.15 4

11.05 T T
0.00142 0.00146 0.0015 0.00154

1T K!
Figura 3.14. Ajuste de parametros de adsorcion HDS a la ecuacion de Arrhenius.
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La entalpia de adsorcion del acido sulfhidrico (H,S) en la superficie del catalizador
se calculd con la pendiente de la recta y fue de Kyzs = 67,000 cm3/mol, que es un valor
cercano al reportado en la literatura de 70,000 cm*/mol (Korsten y Hoffmann, 1996).

La entalpia de adsorcion de H,S en el catalizador NiMo que se uso en este trabajo se
estim6 de 5.514 Kcal/mol, en un intervalo de temperatura de 380 a 420°C. Los valores de

los parametros cinéticos y de adsorcion se muestran en la Tabla 3.3.
c) Predicciones con el modelo cinético.

Efecto del espacio velocidad del liquido (LHSV). En la Figura 3.15 se observa la
prediccion de la concentracion de acido sulthidrico y la conversion de los compuestos de
azufre con el modelo cinético de HDS a diferentes tiempos de residencia (inverso del
espacio velocidad), manteniendo constante la presion de 85 Kg/em®, la relacion

Ha/hidrocarburo de 5000 ft*/bbl y la temperatura en 380°C.

35 1.0E-05
J C
., H28 1 8.0E-06
8 o5 g
S 7 1 6.0E06 9
D 5 =
<) g
& Cs + 4.0E-06 ¢
1.5 4 AA S
5 A
< A o
N A 4 2.0E-06
0.5 : : : 0.0E+00
0 1 2 3 4
1/LHSV. h

Figura 3.15. Efecto del LHSV en las concentraciones de azufre y H,S.

(—) modelo, (simbolos) experimental.

Efecto de la temperatura. En la Figura 3.16 se muestran los resultados de
prediccion del modelo cinético con la informacion experimental para la HDS de crudo
pesado a diferentes temperaturas, manteniendo constante la presion de 85 Kg/cmz, la

relacion Hy/hidrocarburo de 5000 ft*/bbl y el espacio velocidad en 0.75 h™".
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Figura 3.16. Efecto de la temperatura en las concentraciones de azufre y H,S.

(—) modelo, (simbolos) experimental.

Como puede apreciarse las concentraciones calculadas con el modelo cinético
tienen buena concordancia con los resultados experimentales obtenidos en un intervalo de
temperaturas entre 380 y 420°C y un LHSV entre 0.33 y 1.5 h”, manteniendo la presion
constante de 85 Kg/cm® y la relacion Hy/HC de 5000 ft*/bbl.

3.2.2 Modelo cinético de hidrodesintegracion.
a) Informacion experimental.

La Figura 3.17 muestra un ejemplo de la variacion de las condiciones de operacion
en las curvas de destilacion del crudo pesado Maya y de varios productos hidrotratados.
También se muestran para comparacion la curva del crudo ligero Istmo. Se observa
claramente que cuando el LHSV se reduce y consecuentemente la severidad de reaccion se
incrementa, las curvas de destilacion se mueven a la derecha, lo cual quiere decir que
moléculas con punto de ebullicion alto se convierten en otras ligeras. Para los datos que se
muestran en la Figura 3.17, las cantidades totales de destilados en porcentaje peso
recuperadas a 538 °C son 60.5% para crudo Maya, 62.6% para LHSV = 1.25 h™', 64.2%
para LHSV = 1.0 h', 65.7% para LHSV = 0.75 h', y 78.3% para crudo Istmo. Los

resultados a otras condiciones de operacion se presentan en el Anexo B.4.
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Figura 3.17. Efecto del LHSV en la curva de destilacion de productos a 400°C. (—) crudo
Maya; (---) crudo Istmo; (O) LHSV =125 h™'; () LHSV =1.0 h""; (O) LHSV =0.75h™".

Esta variacion en las curvas de destilacion también cambia la conversion y
composicion del producto. Para todos los experimentos, la conversion se mantuvo por
debajo de 50%, y consecuentemente la formacion de sedimentos en todos los productos fue
inferior que 0.05% peso. La variacion de la conversion como una funcién de la temperatura

y el LHSV se presenta en la Figura 3.18, donde la conversion se define como sigue:

538 C+ en alimentacion — 538° C + en producto y

conversion = _ — 100 (3.3)
538 C + en alimentacion
50
[ ]
40 - °
5 °
‘B 30 A i ©
(] @ (@]
> [ )
8 20 - °
O (@]
(e}
10 4 o
O T T T T T T
0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5
1/LHSV, h

Figura 3.18. Efecto del LHSV y temperatura en la conversion: (O) 380 °C, (@) 400 °C.
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La composicion del producto hidrotratado determinada como los gramos de cada
producto dividido por los gramos totales del efluente del reactor excepto hidrégeno, se

muestra en la Figura 3.19.
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Figura 3.19. Composicion del producto como funcion del LHSV a 400°C:
(O) gasoleos de vacio; (®) destilados intermedios; () nafta; (M) gases.

De las figuras anteriores se aprecia el comportamiento esperado, es decir, a la
temperatura alta y el espacio velocidad bajo, la conversion y rendimientos de los productos
son mayores.

Se ve también a partir de las Figuras 3.18 y 3.19 que el efecto del LHSV en la
conversion y rendimiento del producto a valores inferiores a 1.0 es minimo, lo cual implica
que la conversion de equilibrio casi se alcanz6. Esto también indica que, bajo
hidrodesintegracion moderada, el régimen de severidad de reaccion no debe ser mayor que
el empleado en estos experimentos. Si la severidad se incrementa, la conversion puede
lograr valores mayores a 50% y consecuentemente la formacién de sedimentos puede
también ser alta, a niveles donde la operacion de la planta comercial tiene que ser detenida.

Otra observacion a partir de estas figuras es que la selectividad de la reaccion se
orienta principalmente hacia la produccion de gasoleos de vacio y destilados intermedios.
La produccién de nafta es ligeramente mayor a la de la alimentacion original. Este
comportamiento tiene dos explicaciones: (1) la velocidad de formacion de nafta es casi
igual a la velocidad de hidrodesintegracion de nafta, ¢ (2) la formacion de nafta a partir de

fracciones pesadas es insignificante. Sin embargo, con so6lo observar los resultados
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experimentales no es posible establecer cual de los dos mecanismos es predominante.
Mientras que con la estimacion de parametros cinéticos para cada ruta de reaccion se puede

tener una explicacion.

b) Estimacion de parametros cinéticos.

La Figura 3.20 muestra el modelo cinético propuesto para la hidrodesintegracion de
crudo pesado, el cual incluye cinco pseudocomponentes: residuo (535+), gaséleos de vacio
(343-538°C), destilados intermedios (204-343°C), Nafta (IBP-204°C), y gases (Cs-); y diez

parametros cinéticos (K, ..., Kio).

Residuo
WA

Gasoleos
de vacio Ks K k
6 7
ko , Destilados
IntermediowA
k3 - v k9
»” Nalfta
U
k4 - vy
»Gases

Figura 3.20. Modelo cinético propuesto para la hidrodesintegracion de crudo pesado.

Para cada reaccion, se puede formular una expresion cinética (rj) de primer orden
como funcion de la composicion del producto (Yi) y constantes cinéticas (k). Las
composiciones de producto se determinaron con balances de masa de planta piloto y curvas

de destilacion. Todas las reacciones se suponen de primer orden como sigue:

Residuo: (rg)=—(k, +k, +k, + Kk, )yg (3.4)
Gasoleos de vacio: (rveo ) =K, Yr — (ks + Kk, +K; )Yyeo (3.5)
Destilados intermedios: (ryp ) =K, Y +KsYyeo —(Ks + Ky )Yp (3.6)
Nafta: (ry ) =K;Yr + K¢ Yuco +Ks Yo =Ko Y (3.7)
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Gases: (rg )=k, ¥sr +K; Yoo + Ko ¥p + Ko Yn (3.8)

El modelo cinético se incorpord a un modelo del reactor de flujo piston isotérmico.
Con base en experiencias previas, la dispersion axial y los gradientes externo e interno se
despreciaron (Ancheyta y col., 2002). El siguiente balance de masa, resuelto con un método
Runge-Kutta, se us6 para evaluar la composicion del producto a partir de un conjunto de

constantes cinéticas para cada temperatura (Gates y col., 1979):

dy,
d(1/ LHSV)

_r (3.9)

La minimizacién de la funcion objetivo, basada en la suma de los errores al
cuadrado entre la composicion del producto obtenida experimentalmente (Y;°) y la calculada
(¥i), se aplico para encontrar el mejor conjunto de pardmetros cinéticos. Esta funcion
objetivo se resolvié usando el criterio de minimos cuadrados con un procedimiento de
regresion no lineal basado en el algoritmo de Marquardt (1963).

La Tabla 3.4 resume los valores de los parametros cinéticos junto con la energia de
activacion para cada reaccion. La primera conclusion a partir de los resultados presentados
en esta tabla es la confirmacion discutida anteriormente, o sea que la hidrodesintegracion de
nafta es insignificante a las condiciones de este trabajo ya que los valores encontrados para
kio son cero. Esto implica que la formacion de nafta viene a partir de la hidrodesintegracion
de fracciones pesadas, especialmente a partir de la fraccion residuo, pero a velocidad muy
pequenas.

Dado que ki#0 y kr=kg=kio=0, se concluye que la produccion de gases es
exclusivamente a partir del residuo en el intervalo de temperatura de 380-420 °C.

La selectividad de hidrodesintegracion cambia escasamente a diferentes
temperaturas. Por ejemplo, a 380 °C se observa que no existe formacion de nafta a partir de
gasoleos de vacio y destilados intermedios, por que los valores de ks y kg son cero. Por el

contrario, a 400 y 420 °C los valores de estos parametros son diferentes de cero.
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Tabla 3.4. Parametros cinéticos para la hidrodesintegracion catalitica.

Constante cinética Temperatura Energia de activacion
(h™) 380 °C 400 °C 420 °C Ea (Kcal/mol)
Residuo
Ky 0.042 0.147 0.362 48.5
ko 0.008 0.022 0.057 44.2
ks 0.008 0.020 0.043 38.0
Kq 0.041 0.098 0.137 27.3
Gasoleos de vacio
Ks 0.018 0.057 0.104 39.5
Ks 0 0.007 0.016 37.1
k7 0 0 0
Destilados intermedios
Ks 0 0.003 0.010 53.7
Ko 0 0 0
Nafta
k1o 0 0 0

Debido a que algunos valores de los pardmetros cinéticos son iguales a cero, no

todas las energias de activacion se pueden estimar. La Figura 3.21 muestra la grafica de

Arrhenius para todas las constantes cinéticas.
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Figura 3.21. Grafica de Arrhenius para los diferentes parametros cinéticos.

(O) ku; (@) ke; (O0) ks; (W) ka; (A) ks; (A) ke; (@) ke.
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El coeficiente de correlacion para todos los casos fue virtualmente la unidad. Los
valores de las energias de activacion para algunas reacciones se presentan también en la
Tabla 3.4 y se encuentran dentro del intervalo que se reportan en la literatura (Botchwey,

2004; Ancheyta y col., 2005).

c) Predicciones con el modelo cinético

Una comparacion entre la composicion de productos experimental y la determinada
por la solucion de las Ecuaciones 3.4-3.9 con los valores de kj dados en la Tabla 3.4 se
muestra en la Figura 3.22. Se observa una buena correspondencia entre ambos valores con
un error absoluto promedio menor al 5%, lo cual indica que el modelo cinético propuesto es

adecuado para la hidrodesintegraciéon moderada de crudos pesados.
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yi experimental, % peso

Figura 3.22. Comparacion entre composicion de productos experimental y calculada.

(O) residuo, (®) gasoleos de vacio, () destilados intermedios, (M) nafta, (A) gases

A partir de los resultados presentados en esta investigacion, se debe destacar que la
hidrodesintegracion se puede llevar a cabo a condiciones de operacion moderadas para
evitar la formacion de sedimentos manteniendo la conversion por abajo del 50%. A estas
condiciones, la reaccion de hidrodesintegracion no es bastante profunda para incrementar el
rendimiento de productos ligeros (nafta y gases) y solamente se afecta la produccion de

destilados intermedios y gaséleos de vacio. La decision de operacion o disefio de las
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unidades comerciales de hidrodesintegracién a las condiciones de reaccion propuestas

depende de futuros estudios técnicos y econémicos detallados.

3.2.3 Modelo cinético de hidrodesmetalizacion de crudo pesado

a) Informacién experimental.

En la Figura 3.23 se presenta el efecto de la temperatura y el LHSV en la reduccion
de Niquel, en donde se observa claramente que cuando el LHSV se reduce y
consecuentemente la severidad de reaccion incrementa, el contenido de metales (Niquel) es
menor a 10 ppm a una temperatura de 420 °C. Los datos de reduccion de Vanadio se

muestran en el Anexo B.5.
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Figura 3.23. Efecto del LHSV y de la temperatura en el contenido de metales (Niquel) en
el producto a una presion de 70 Kg/cm® y relacion Hy/hidrocarburo de 5000 ft*/bbl.
(0) 380 °C, (@) 400 °C, (O) 420 °C.

b) Estimacién de parametros cinéticos.
Los metales que generalmente se encuentran en el petroleo crudo son Niquel (Ni) y

Vanadio (V). Se concentran principalmente en las fracciones pesadas. El modelo cinético

que describe la reduccidon de metales en cargas pesadas se puede representar por un simple
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modelo de ley de potencias, como funcion del contenido de metales en el producto y
constantes cinéticas (k). Las velocidades de reaccion para Niquel y Vanadio del modelo

cinético propuesto son:

Niquel: v =Ky (Cy )" (3.10)

Vanadio: r, =k, (C,)" (3.11)

La reduccion de Niquel y Vanadio se puede describir con un simple modelo ley de
potencias y los valores de las constantes de velocidad se pueden calcular a partir de la

siguiente ecuacion:

K= |11 sy (3.12)
n-1|{Cy" C'

El valor del orden de reaccion n, depende del intervalo de ebullicion del crudo como
también de los tipos de componentes presentes en el crudo. El orden de la reaccion (n) y la
constante cinética (ki) se obtuvieron minimizando la funcion objetivo basada en la suma de
los errores al cuadrado (SCE) entre el contenido de metales en el producto experimental

(Cv®) y calculado (Cy°) con la Ecuacion 3.12.

SCE = Zm:(c:;i -cg) (3.13)

i=l1

Donde mes el nimero de experimentos realizados a diferentes temperaturas, LHSV
y presiones. Para la HDM del Niquel en la Figura 3.24 se muestra una representacion

grafica de la Ecuacion 3.12, con un orden de reaccion de 1.5 que minimiza la funcion.
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2 9.29E-06 1

9.27E-06 -
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Orden de reaccion, n
Figura 3.24. Representacion grafica para obtener el orden reaccion para la reduccion de Ni,

n=1.5.

En la Figura 3.25 se presenta los valores de la constante cinética calculadas con la
Ecuacion 3.12 a diferentes temperaturas, con un orden de reaccion previamente estimado
para los metales (Niquel) de 1.5. El coeficiente de correlacion para todos los casos fue

virtualmente la unidad.

(I/Np™' — N )/(n = 1)

0 T T T
0 1 2 3

I/LHSV, h
Figura 3.25. Representacion grafica para obtener la constante cinética k;.

0) 380 °C, (@) 400 °C, (O) 420 °C.
Usando la informacién experimental sobre propiedades de la carga y de los

productos hidrotratados (Niy V), se estimaron los parametros cinéticos involucrados en las

Ecuaciones 3.9 y 3.10, cuyos valores se muestran en la Tabla 3.5 en términos de la
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expresion de Arrhenius dada por la Ecuacion 2.34. La Figura 3.26 muestra la grafica de

Arrhenius para la constante cinética.

0 T T T
0.0014 0.00144  0.00148  0.00152  0.00156

T, K"
Figura 3.26. Estimacion de parametros cinéticos para la HDM con la funcion de Arrhenius.

Los valores de las energias de activacion para la reaccion de reduccion de Niquel y
Vanadio se presentan también en la Tabla 3.5, las cuales se encuentran dentro del intervalo
que se reportan en la literatura. Para la hidrodemetalizacion de Vanadio el orden de
reaccion que minimiza la funcién (dada por la Ecuacion 3.12) fue de 2.2, como se presenta

en el Anexo B.5.

Tabla 3.5. Parametros cinéticos del modelo de ley de potencia para la reduccion de Niquel

y Vanadio.
Constante cinética Temperatura Energia de activacion
380 °C 400 °C 420 °C Ea (Kcal/mol)
Niquel
Kni 3.402 4.046 13.987 31.54
Vanadio
kv 155.66 194.90 613.23 30.62

En el Anexo B.5 se muestra la estimacion de los parametros cinéticos para la

reduccion de Vanadio, siguiendo el mismo procedimiento que el que se uso6 para Niquel.
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c) Predicciones con el modelo cinético

Una comparacion entre la concentracion de niquel en el producto experimental y la
determinada por la solucion de las Ecuaciones 3.9-3.10 con el valor de ky; dado en la
Tabla 3.5 se muestra en la Figura 3.27. Se observa una buena correspondencia entre
ambos valores con un error absoluto promedio menor al 4% a una presion de 70 Kg/cm® en
el intervalo de temperatura entre 380-420 °C, lo cual indica que el modelo cinético

propuesto predice adecuadamente la reduccion de niquel en crudos pesados.
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Figura 3.27. Comparacion entre la cantidad de niquel experimental y calculada.

(O) 380 °C, (@) 400 °C, () 420 °C
3.3 Conclusiones

En las pruebas experimentales para la isotermicidad de la unidad piloto se estudio la
temperatura en un intervalo de 360-420 °C. La méxima desviacion del valor de la
temperatura deseada fue de aproximadamente 4-5 °C. Por lo tanto se concluyd que la
operacion de la unidad piloto se lleva a cabo isotérmicamente. Para las pruebas
experimentales del efecto del flujo de carga, cantidad de catalizador y tamafio de particula
se encontr6 que las resistencias a las transferencias de masa externa e interna son
despreciables, en el intervalo de estudio de espacio velocidad de 033 y 1 hr' y

temperaturas entre 360 y 420°C.
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Ya que la hidrodesulfuracion (HDS) se inhibe fuertemente por el acido sulfhidrico
(H2S), la velocidad de reaccion se expresd con un modelo de tipo Langmuir-Hinshelwood
en términos de concentraciones en la superficie del catalizador.

La funcion objetivo basada en la suma de los errores al cuadrado entre el contenido
de azufre calculado y el experimental, se resolvid usando el criterio de minimos cuadrados
con un procedimiento de regresion no lineal basado en el algoritmo de Marquardt. La
constante de equilibrio de adsorcion del 4cido sulfhidrico en la superficie del catalizador,
Kins = 67,000 cm’/mol, es un valor cercano al reportado en la literatura. El valor de la
energia de activacion fue de 15 Kcal/mol, mientras que la entalpia de adsorcion fue de 5.5
Kcal/mol. Los 6rdenes de reaccion estimados fueron para el azufre de 2 y para el H, fue de
0.55. El valor para el orden de reaccion del hidrogeno es similar a la disociacion de H; en
los sitios cataliticos donde su valor tedrico estimado es 0.5. Los resultados de la prediccion
con el modelo cinético muestran una buena concordancia con los experimentos realizados.

Para la hidrodesintegraciéon (HDC) moderada de crudos pesados, se desarrollo un
modelo de cinco “Lumps” con velocidades de reaccion de primer orden, el cual incluye
diez parametros cinéticos. Los valores de las energias de activacion se encuentran dentro
del intervalo reportado en la literatura. El modelo propuesto es capaz de predecir la
produccion de residuo, gaséleos de vacio, destilados intermedios, nafta y gases con un error
promedio absoluto menor que el 5 %.

Para la hidrodesmetalizacion (HDM), ésta se puede representar por un simple
modelo de ley de potencias. Los valores de las energias de activacion para Niquel y
Vanadio son cercanos a 30 Kcal/mol. Los resultados de la prediccion con el modelo
cinético muestran una buena concordancia con los experimentos realizados con un error

promedio absoluto menor que el 4 % y 6 %, para Niquel y Vanadio respectivamente.
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CAPITULO 4

Simulacion de la planta piloto de hidrotratamiento.

Para evaluar el efecto de las condiciones de reaccion sobre el hidrotratamiento de
crudos pesados en un reactor industrial de manera rapida y confiable se requiere el uso de
un modelo matematico adecuado del sistema de reaccion que permita predecir el
comportamiento tanto de una unidad industrial como de una planta piloto (Gail y Wei,
1991).

Los modelos matematicos pseudo homogéneos no pueden evaluar el efecto de
inhibicion del &cido sulfhidrico en la conversion, debido a que no contemplan los cambios
de concentracion de las especies quimicas presentes en la fase gas y tampoco la
transferencia de masa entre las fases gas-liquido y liquido-sélido. Por lo que un modelo
matematico del reactor que simule el desempefio de una unidad industrial de HDT requiere
de la aplicacién de un modelo de reactor heterogéneo de tres fases.

En el capitulo 2 se presentd el modelo matematico propuesto que describe
adecuadamente la operacion de un reactor heterogéneo de lecho fijo (trickle-bed) para el
HDT de un crudo pesado, basado en el trabajo de Kortsen y Hoffmann (1996), en este
modelo matematico se han incorporado modelos cinéticos (Ver capitulo 3) que se ajustan a
datos experimentales para la HDS, HDM e HDC de un crudo pesado, obtenidos en una
unidad piloto que opera isotéermicamente.

En este capitulo se presentan los resultados de la prediccion del modelo matematico
propuesto junto con los modelos cinéticos, con el fin de determinar los contenidos de azufre
y de metales (Ni y V) a través del lecho catalitico, considerando el efecto de inhibicién del
H.S en la reaccion de HDS. También se muestran los resultados de la prediccion de la
composicién del producto hidrotratado, ya que la carga sufre un decremento en su punto de

ebullicion durante las reacciones de HDT debido a la hidrodesintegracion.

4.1 Estructura general del modelo

El modelo matemético propuesto estd estructurado por un sistema de ecuaciones

diferenciales ordinarias que describen el balance de masa y energia en las fases gas y
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liquido como se presenta en la Tabla 4.1. Mientras que el balance de masa de cada
compuesto en la superficie del catalizador se describe por un sistema de ecuaciones

algebraicas no lineales. El detalle de todas las ecuaciones se presenta en el capitulo 2.

Tabla 4.1. Ecuaciones del modelo matematico propuesto (ver Capitulo 2).

Ecuacion

Balance de masa para compuestos ug dp? a pe <)o
volatiles en la fase gas: RT dz "HUH, '

en  z=0 Py =P
Balance de masa para compuestos dct p®

u —— — k- 7i_C.L + kS CIL—SZO

volatiles en la fase liquida: " dz & H; K as( @ )

en z=0 c-=Cy
Balance de masa para compuestos dc*

, - P L, P uL — + klsaS(CiL - CIS)ZO

organicos en la fase liquida: dz

en  z=0 c =Cy

Balance de masa en la superficie
. kiSaS(CiL _Cis): — Pyl
catalitica:

Balance de energia: dT €
— = —AH , L
dz 2[( rxn )(rl )] (quGCng N ULpLCpLSL)

Para resolver el sistema de ecuaciones algebraico—diferencial no lineal se estructurd
un programa de computo en Visual Fortran para predecir el comportamiento del reactor de
tres fases para el HDT de crudo pesado como se muestra en la Figura 4.1. El programa esta

compuesto por varias subrutinas.
4.1.1 Descripcion del programa de computo.

El algoritmo inicia llamando a la subrutina READ donde se leen el contenido de
todos los compuestos, condiciones de operacion, velocidades superficiales del gas y

liquido, dimensiones del reactor y propiedades de la carga, y regresa al programa principal.
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Una vez que se alimentaron los datos iniciales en READ el programa llama a la
subrutina INITIAL CONDITIONS, donde se encuentran todas las correlaciones dadas en
la Tabla 4.2, que calculan las propiedades a las condiciones de operacion, después el
programa regresa al principal e inicia el ciclo de integracion.

El método de Runge-Kutta de cuarto orden se usd para integrar el sistema de
ecuaciones diferenciales presentado en la Tabla 4.1. Este método numérico llama a la
subrutina FCN que contiene el balance de masa de cada compuesto.

Dentro de la subrutina FCN se calculan nuevamente todos los parametros dados en
la Tabla 4.2 y las constantes cinéticas para cada reaccion, estos pardmetros son importantes
para obtener las concentraciones de los compuestos en la superficie del catalizador.

Para resolver el balance de masa en la superficie del sélido la subrutina FCN llama
a la subrutina NLEQ que contiene el método numérico de Newton para resolver el sistema
de ecuaciones algebraicas no lineales, que se encuentran dentro de la subrutina ALG. Si el
balance de masa se cumple el programa regresa a la subrutina FCN para dar el valor de la
concentracion de cada compuesto en la superficie catalitica.

El balance de energia se encuentra en la subrutina FCN, la cual llama a la
subrutina ENERGY donde calcula todas las propiedades termodinamicas (ver Capitulo 2)
basado en las correlaciones dadas por Lee-Kesler (1976). Estas propiedades
termodinamicas se usan para resolver la ecuacion de estado cubica con la ayuda de la
subrutina NEWTN que contiene el método numérico de Newton para encontrar las raices
de la ecuacion de Lee-Kesler que esta en la funciébn CUBIC, si la ecuacion cubica de
estado cumple para el volumen reducido el programa regresa a la subrutina ENERGY para
calcular la entalpia de cada componente con el método API, y asi, poder calcular el calor de
reaccién para la hidrodesintegracion catalitica. Entonces el programa regresa a la subrutina
FCN para resolver los balances de materia y energia, cabe sefialar que cuando el reactor
opera en modo isotérmico la subrutina FCN no llama a la subrutina ENERGY vy solo
resuelve los balances de masa.

Una vez que se resuelve el sistema de ecuaciones algebraico — diferencial en un
incremento pequefio de la longitud del reactor el programa imprime en pantalla los
resultados y los envia a un archivo donde se guarda la informacién, y asi, sucesivamente

hasta alcanzar la longitud del lecho catalitico Ly.
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Figura 4.1. Diagrama de flujo del programa de computo para el reactor trickle-bed.
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Tabla 4.2. Correlaciones usadas en el modelo matematico propuesto (ver Capitulo 2).

Parametro Correlacion

Densidad del crudo p (P, T)=p, +Ap, — Ap;

2
App _ [0167 +16.181* 10—0.0425p0 ]|:10F())0} . 001[0299 + 263* 10—0-0603[30 ]|:10F;O}

Ap; = [0.0133 +152.4(p, + App)'z-“SJ(T —520) - [8.1* 10°6 — 0.0622* 107400 +App)](T _ 500)

Coeficiente de Henry H Vn i = Hidrégeno y H,S
= = 2

© kb

Solubilidad de H; Jpy = 0559729 — 0.42947* 10°°T + 3.07539*10° |+ 1.04503* 10°T? + 0.835783

P20 P2o
Solubilidad de H,S Au,s = €xp(3.3670 — 0.00847 T)

Coeficiente de transferencia de masa o A
o ki'- a _ OLI[GL] [ Ky J 2
gas - liquido D H, p, D"

Viscosidad dinamica del liquido u, =3.141* 10°°(T - 460)>**[log,, (API)]*, donde a=10.313[log,, (T — 460)] - 36.447

Difusividad DL —8.03%10- VOB T
Volumen molar ' Vo4

V. = 0.285v.%¢

v =7.5214*107° T2us Sies Volumen critico para los compuestos en el liquido

Coeficiente de transferencia de masa = G % K
P .. ) i 21.8( L ] ( Hy j
liquida — superficie de catalizador Dla, A,

PL DiL
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4.2 Predicciones con el modelo mateméatico

4.2.1 Reduccion de azufre

En la Figura 4.2 se muestra el perfil de concentracion de azufre C's en el liquido a
través del lecho catalitico a una temperatura de 380°C, un espacio velocidad de 0.75 h™,
manteniendo constante la presion y la relacion Hy/Hidrocarburo en 85 Kg/cm? y 5000
ft*/bbl respectivamente. Al final del lecho catalitico la prediccién coincide con el valor
experimental reportada en planta piloto. La concentracion del &cido sulfhidrico en el
liquido C"2s también coincide con el valor experimental a las mismas condiciones.

Cabe sefialar que el modelo cinético que se obtuvo en el presente trabajo del tipo
Langmuir-Hinshelwood, se afiadi6 al modelo matematico propuesto para obtener los
perfiles de concentracion de azufre, hidrogeno y H,S.
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E S H2S A (/)“
%) 4+ 6.0E-06 T
@ 3.30E-05 A @
© o
S + 4.0E-06 &
% Q
S 2.30E-05 A S
= +20E06 E
(&) (&)
[ c
(@] o
O 1.30E-05 : : : : 0.0E+00 O
0 5 10 15 20

Longitud del lecho catalitico, cm

Figura 4.2. Perfil de concentraciones de azufre y H,S a través del lecho catalitico.

Datos experimentales (®) H,S y (W) Azufre

En la Figura 4.3 se muestra una comparacion entre concentraciones experimental y
calculada de azufre y H,S como funcion de la temperatura de reaccion. Se observa que el
modelo predice adecuadamente los datos experimentales obtenidos en el reactor piloto

isotérmico.
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Figura 4.3. Comparacion entre contenido de contaminantes experimental (O) y calculado

(—) en el producto.

Los perfiles de concentracién molar simulados en el reactor, basado en parametros
dados en el capitulo anterior, se muestran en la Figura 4.4. El hidrogeno y el H,S
manifiestan las mayores diferencias en gradientes de concentracion en las fases sélida y
liquida. El balance entre la velocidad de reaccion y transferencia de masa determinan la
forma global de los perfiles de hidrogeno y de H,S. La concentracion de H,S crece
rdpidamente y la concentracion de H, decrece, lo cual se debe a la alta velocidad de
reaccion del lecho catalitico en la parte inicial del reactor.

Se sabe que la reaccion de HDS se inhibe por el H,S; por lo tanto, el efecto de
inhibicidn del H,S provoca gue la reaccion sea mas lenta al punto que la transferencia de

masa sea mayor que ésta.
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Figura 4.4. Concentracion de Hy, H,S y S a través del reactor en las fases liquida y solido.

4.2.2 Hidrodesintegracion

Anteriormente se presentd el modelo cinético propuesto para la hidrodesintegracion
de crudo pesado, el cual incluye cinco pseudocomponentes: residuo (535+), gasoleos de
vacio (343-538°C), destilados intermedios (204-343°C), Nafta (IBP-204°C), y gases (Cs-),
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con los pardmetros cinéticos de este modelo se realizaron simulaciones que usan
unicamente los balances de masa dados en la Tabla 4.1 junto con las correlaciones
presentada en la Tabla 4.2, tomando en cuenta que el reactor piloto opera en modo
isotérmico.

La Figura 4.5 muestra una comparacion entre concentraciones experimental y
calculada de los pseudocomponentes como funcion de la temperatura de reaccion. Se
observa una buena correspondencia entre ambos valores con un error absoluto promedio

menor al 5%.
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Figura 4.5. Comparacién entre composicién de producto experimental (O) y calculada (--).

(O) residuo, (®) gasoéleos de vacio, () destilados intermedios, (M) nafta, (A) gases

En la Figura 4.6 se muestran los perfiles de concentracién molar simulados de cada
compuesto, basado en parametros cinéticos obtenidos en este trabajo para la
hidrodesintegracion catalitica. Se observa que los perfiles de concentracidn principalmente
de destilados intermedios, gasoleos de vacio y de residuo en las fases liquida y solido
presentan los mayores cambios a las condiciones de operacion mas severas: temperatura de
420 °C, LHSV de 0.33 h™*, manteniendo constante la presion y la relacion H,/hidrocarburo

en 70 Kg/cm? y 5000 ft*/bbl respectivamente.

99



SIMULACION DE LA PLANTA PILOTO DE HIDROTRATAMIENTO

w  6.0E-04
S q
S
2 AS5E-04-
4
<
S 30E-04
Q
=
2
8 15E-041
<
o
@)
0.0E+00 # . : ; ;
0 5 10 15 20

Longitud del lecho catalitico, cm

Figura 4.6. Perfiles de concentraciones de cada Pseudocomponente a través del reactor.

(O) residuo, (®) gasodleos de vacio, () destilados intermedios, (M) nafta, (A) gases

A estas condiciones, la reaccion de hidrodesintegracion no es bastante profunda para
incrementar el rendimiento de productos ligeros (nafta y gases) y solamente se afecta la
produccion de destilados intermedios y gasoleos de vacio como se observa en la Figura.

En la Figura 4.6 se aprecia que el cambio de concentracion de nafta es
insignificante a las condiciones de este trabajo ya que los valores encontrados para ki son
cero. Como se habia comentado en el capitulo anterior esto implica que la formacion de
nafta viene a partir de la hidrodesintegracion de la fraccion residuo, pero a velocidad muy
pequenia.

La transferencia de masa en las diferentes fases es muy importante en el modelado
de reacciones de HDT, ya que las reacciones se llevan a cabo solamente en la superficie del
catalizador cubierta con liquido. Los perfiles de concentracién molar simulados para gases,
gasodleo de vacio y residuo tanto en la fase liquida y como en el s6lido se muestran en la
Figura 4.7. Se observa que los perfiles de concentracion en ambas fases son muy parecidos
en todo el lecho catalitico. Con esto se puede validar el modelo matematico y cinético
propuesto debido a que tiene una buena prediccion comparada con los datos experimentales

obtenidos de la planta piloto al final del lecho catalitico.
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Figura 4.7. Concentraciones de gases, gasoleo de vacio y residuo a traves del reactor en la

fase liquida y sélida (O) experimental y (—) calculado, a 420 °C y LHSV = 0.33 h,

La prediccion del efecto del espacio-velocidad en el incremento de temperatura
(Delta T) debido solamente a la reaccion de hidrodesintegracion catalitica se muestra en la
Figura 4.8, se observa que a las condiciones menos severas el incremento en la temperatura
a la salida del lecho catalitico es menor a 3 °C, mientras que a condiciones mas severas el

delta de temperatura es mayor a los 15 °C.
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Figura 4.8. Efecto del LHSV en las predicciones de la delta de temperatura con el modelo
matematico propuesto a diferentes condiciones de operacion.
(O) 380 °C, (®) 400 °C, () 420 °C.

4.2.3 Hidrodesmetalizacion

La Figura 4.9 muestra una comparacion entre concentraciones experimental y
calculada de Niguel como funcién de la temperatura de reaccion. Se observa que el modelo
predice apropiadamente los datos experimentales obtenidos en un reactor piloto. (circulo
abierto, “O”)
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Figura 4.9. Comparacién entre contenido de Niquel experimental (O) y calculado (—) en

el producto.
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En la Figura 4.10 se muestran los resultados de la prediccion del modelo

matematico propuesto para la reduccién de Vanadio los cuales también concuerdan con los

valores experimentales.
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Figura 4.10. Comparacion entre contenido de Vanadio experimental (O) y calculado (—)

en el producto.

El efecto del espacio-velocidad en la prediccion de la reduccién de Vanadio con el
modelo matematico propuesto se muestra en la Figura 4.11 manteniendo constante la
temperatura y la presion en 380 °C y 70 Kg/cm? respectivamente. La prediccion del modelo

coincide adecuadamente con los resultados experimentales.
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Figura 4.11. Prediccion del modelo en la reduccion de Vanadio a diferentes LHSV.
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Los perfiles de concentracién molar simulados en el reactor, basado en parametros
cinéticos obtenidos en el capitulo 3 para la reaccion de HDM, se muestran en las Figura
4.12. Se observa que los perfiles de concentracion de Niquel y Vanadio en las fases liquida
y s6lido son casi iguales a través del lecho catalitico.
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Figura 4.12. Concentraciones de niquel y vanadio a traves del reactor en la fase liquida y

solida (O) experimental y (—) calculado.

4.3 Conclusiones

Se usaron datos experimentales obtenidos en un reactor piloto isotérmico (ver
capitulo 3), usando catalizador comercial y alimentacidén bajo condiciones de operacion
tipicas, para validar el desempefio del modelo matematico propuesto.

Se observo que el modelo matematico propuesto desarrollado en el capitulo 2
predice bastante bien el contenido de contaminantes con los datos experimentales obtenidos

para las diferentes reacciones de HDT.
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CAPITULO5

Integracion térmica del proceso de HDT de crudo pesado

El hidrotratamiento de crudos pesados no se efectla en la actualidad a escala
industrial, los Unicos desarrollos se encuentran todavia a escala experimental. Cuando se
realice el escalamiento de este proceso para su comercializacion, sera necesario considerar
entre otras cosas, los aspectos de integracion energética para que sea atractivo desde el

punto de vista econémico.

Uno de los principales problemas en el proceso de HDT de crudos pesados, es la
regulacion de temperatura en los reactores, debido a la naturaleza exotérmica de las
reacciones quimicas que se presentan, que puede ser la causa de grandes consumos de
energia durante la operacion del proceso. Si el calor proveniente del reactor se emplea para
intercambiar con el precalentamiento de la carga, podria obtenerse una mejor
administracion energética.

Por otro lado, los experimentos se efectian en su mayor parte en microreactores y a
escala planta piloto. Estos sistemas comunmente operan a las mismas condiciones
reportadas en las unidades comerciales, pero manteniendo la temperatura de reaccion
constante. Sin embargo, los reactores comerciales de HDT no operan isotérmicamente, por
lo que la informacion experimental generada con los reactores pequefios no representa
exactamente la operacion comercial. Un camino para predecir este comportamiento
comercial a partir de los resultados de los sistemas pequefios es empleando el modelado del
reactor desarrollado en el capitulo 2.

En este capitulo se realiza la incorporacion de la integracion térmica de un sistema
reaccidn-precalentamiento de carga, con el fin de encontrar mejoras en el proceso. Para las
redes de integracidn energética, el grado de detalle varia de manera importante, por lo que
puede requerirse de técnicas como el analisis Pinch, para la optimizacion de la energia

acoplada a las etapas de analisis de los sistemas a estudiar.

La tecnologia o andlisis pinch se ha utilizado principalmente en estructuras de

intercambiadores de calor. Esta metodologia se basa en principios fundamentales de calor y
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potencia termodindmica, para el disefio y la optimizacion de redes de intercambio de calor
(Linnhoff y Flower, 1978). El andlisis pinch se ha extendido a diversos sistemas, tales
como destilacion, bombas de calor, turbinas de cogeneracién, hornos, etc., y a diversos
objetivos no energéticos como costos de capitales, operabilidad, y emisiones. En general se
realiza una integracion de energia del proceso de HDT de crudo pesado.

5.1 Validacion del modelo matematico en el caso de estudio.
5.1.1 Resultados de planta piloto de HDT de crudo pesado

Para el HDT de crudo pesado se usd un esquema de proceso en dos etapas de
reaccion que involucra primero la hidrodesmetalizacion (HDM) con un catalizador Co-Mo
y después la hidrodesulfuracion (HDS) bajo la presencia de un catalizador Ni-Mo, como se
muestra en la Figura 5.1. Ambas etapas de reaccion tienen las siguientes condiciones de
operacion: presién de 70 Kg/cm?, temperatura de entrada de 400 °C, capacidad de la planta
de 50,000 BPD, v la relacién Ho/crudo de 5,000 ft*/bbl.

HDM HDS
Crudo m Crudo
pesado m mejorado
>

Figura 5.1 Esquema de reaccion para el HDT de crudo pesado
Las pruebas experimentales para el HDT de crudo pesado se realizaron en planta

piloto (ver seccién 3.1.2) y los resultados del producto hidrotratado se muestran en la
Tabla5.1.

106



INTEGRACION TERMICA DEL PROCESO DE HDT DE CRUDO PESADO

Tabla 5.1. Propiedades del crudo hidrotratado en las etapas de reaccion.

Crudo Maya HDM HDS
Peso especifico 20/4 °C 0.9232 0.9000 0.8836
Gravedad API 21.31 25.22 28.64
Azufre total, % peso 3.57 1.77 0.787
Ni, ppm 53.4 41 29.3
V, ppm 298.1 188 98.9
Asfaltenos, % peso 11.32 8.26 5.26

5.1.2 Validacién del modelo.

El modelo matematico propuesto en el capitulo 2 se valid6 con los datos reportados

en la Tabla 5.1 en ambas etapas de reaccion con operacion isotérmica.

En la Tabla 5.2 se muestra la comparacién de la prediccion del modelo matematico

con los resultados obtenidos en cada etapa de reaccién, el mayor error porcentual se

presenta en la prediccion del contenido de vanadio en la etapa de reaccién HDS con un

valor menor al 3 %, mientras que para el azufre el error absoluto fue menor al 1.0 %

Tabla 5.2. Validacion del modelo matematico en las etapas de reaccion.

Reactor HDM Reactor HDS
Experimental Prediccion Experimental Prediccion
Azufre, % peso 1.77 1.773 0.787 0.784
Ni, ppm 41 40.88 29.3 28.98
V, ppm 188 187.35 98.9 96.8
Asfaltenos, % peso 8.26 8.29 5.26 5.299

5.1.3 Simulacidn de reactores de HDT con operacion adiabatica.

Una vez que el modelo predice satisfactoriamente los resultados experimentales en

ambas etapas de reaccidén con operacion isotérmica, se realiza la simulacion de las dos

etapas de reaccidn con operacion adiabatica.
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El perfil de temperatura para el reactor de hidrodesmetalizacion (HDM) se muestra
en la Figura 5.2. Se observa que a una distancia de 7.4 mts existe un enfriamiento con
hidrogeno para evitar que la temperatura del reactor exceda los 415°C, que es la
temperatura maxima recomendable para este proceso. Ademas el segundo lecho catalitico
tiene una mayor longitud axial (17.6 mts) debido a que la temperatura crece menos rapido
comparada con el primer lecho catalitico. En el primer lecho el incremento de temperatura

fue de 15 °C, mientras que para el segundo lecho la delta de temperatura fue de 8 °C.

o 414 -
S 410 -
>
IS
T 406
o
e
2 402 A
398 T T T
0 5 10 15 20
Ly=7.4m Ly=17.6m
42.05 % L, Total 57.95 % L, Total

Longitud del lecho, m
Figura 5.2. Perfil de temperatura en el reactor HDM.

En la Figura 5.3 se muestra el perfil de temperatura para el reactor de HDS, en el
cual se observa gue el incremento de temperatura fue de 12 °C.

414 -

410 -

406 -

Temperatura, °C

402 A

398 T T T
0 5 10 15 20

Longitud del lecho, m
Figura 5.3. Perfil de temperatura en el reactor HDM.
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En la Tabla 5.3 se presenta una comparacién entre la prediccion del contenido de
contaminantes a la salida de cada lecho catalitico operando adiabaticamente con datos
experimentales isotérmicos. Estos valores de los contenidos son diferentes a los reportados
originalmente en la Tabla 5.2, debido a que toman en cuenta las diferencias por el efecto de

la temperatura.

Tabla 5.3. Comparacion de datos con el modelo matemaético en operacion adiabatica con
los resultados experimentales isotérmicos.

Reactor HDM Reactor HDS
Experimental 1% lecho 2% lecho Experimental Prediccion

Azufre, % peso 1.77 2.29 1.725 0.787 0.751
Ni, ppm 41 45.97 38.66 29.3 26.95
V, ppm 188 224.23 173.98 98.9 87.85
Asfaltenos, % peso 8.26 9.68 8.12 5.26 5.15
T entrada, °C 400 400 400 400 400
T salida, °C 400 415 408.2 400 411.88
AT, °C 0 15 8.2 0 11.8

En la Figura 5.4 se muestran las curvas de destilacion de la carga, y de los
productos a la salida del primer lecho, a la salida del primer reactor y a la salida del

segundo reactor.

mOe O

S

o

1
mOe O

of . . . .
0

200 400 600 800
Temperatura, °C

Figura 5.4. Curvas de destilacion: B Carga, O 1% lecho, ® 2% lecho, O 2% reactor
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La simulacion de estas curvas de destilacion se obtuvieron con el modelo
matematico propuesto con operacion adiabatica. En la Tabla 5.4 se muestran los resultados

de los componentes en las diferentes etapas del proceso de HDT de crudo pesado.

Tabla 5.4. Resultados de la composicion en las diferentes etapas de reaccion

Carga 1¥" lecho 2% lecho 2% reactor
Gases 0 1.67 3.37 5.88
Nafta 12.05 12.71 13.31 14.47
Destilados Intermedios 20.41 21.86 23.33 26.41
CFCC 28.09 30.56 32.33 34.71
Residuo 39.45 33.69 27.91 19.26

En la Tabla 5.5 se muestran los resultados de la alimentacion del crudo en las
diferentes etapas de reaccion, en donde se observa un aumento en el flujo volumétrico
debido a la expansion que ocurre por las reacciones de rompimiento de moléculas mas

pesadas en ligeras y la adicion de hidrégeno.

Tabla 5.5. Condiciones de alimentacion del crudo

Alimentacién Flujo volumétrico, BDP
Carga 50,000
Entrada 1* lecho 50,376
Entrada 2% lecho 50,895
Entrada 2% reactor 51,770

5.2 Simulacion del proceso de HDT de crudo pesado

El proceso de HDT se lleva a cabo principalmente en tres etapas: desalado del crudo
pesado, reaccion y la estabilizacion del crudo mejorado. En la Figura 5.5 se muestra el
diagrama de flujo del proceso de HDT de crudo pesado junto con el sistema de
enfriamiento con hidrogeno en la etapa de reaccion. Se propuso un diagrama siguiendo

algunos esquemas reportadas en (Muiioz, 2004).
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Figura 5.5. Diagrama del proceso de HDT de crudo pesado,
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INTEGRACION ENERGETICA DEL PROCESO DE HDT

En la Tabla 5.6 se muestran los equipos utilizados con sus respectivas claves

incluyendo los reactores que se simularon en la seccion 5.1 de este capitulo.

Tabla 5.6. Nomenclatura de equipos del proceso de HDT.

Clave Equipo de proceso

DA-1 Torre de estabilizacion de crudo HDT
DA-2 Torre de endulzamiento de H; recirculado
FA-1 Tanqgue de carga de crudo pesado
FA-2 Desalado 1™ etapa

FA-3 Desalado 2% etapa

FA-4 Separador de alta presién

FA-5 Acumulador del domo de torre DA-1
FA-6 Separador de baja presion

FA-7 Tanque de H; recirculado

DI-1 Reactor HDM

Dl-2 Reactor HDS

BA-1 Bomba de la carga

BA-2 Bomba de crudo desalado

BA-3 Bomba de recirculacién del agua para desalado
BA-4 Bomba de agua de lavado

BA-5 Bomba para el crudo mejorado estabilizado
BA-6 Bomba para agua amarga

GB-1 Compresor para H; de recirculacion

5.2.1 Simulacién del proceso HDT de crudo pesado caso base.

Los balances de materia y energia del proceso de HDT de crudo pesado se

realizaron con la ayuda del Simulador Comercial HYSY'S version 3.0.1.
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En la Tabla 5.7 se presentan los resultados de la temperatura de entrada y salida
para los equipos de intercambio de energia, asi como la carga térmica de cada unidad del

proceso de HDT.

Tabla 5.7. Corrientes de proceso de la planta de HDT de crudo pesado.

Q Caliente Fria

Clave Servicio x10" T T, T, t t,
Kcal/lh  oc °C °C °C

EA-1 Cambiador carga/efluente de reactor 1566 250.1 196.2 38.35 144
EA-2 Cambiador crudo desalado/efluente de reactor  5.118 412.8 250.1 119.2 310
EA-3 Cambiador efluente de reactor/crudo mejorado 0.854 196.2 165.7 120 164
EA-4 Cambiador efluente de reactor/agua desalado 0.085 165.7 162.7 120 144

EA-5 Enfriador efluente del reactor 1.07 70 38
EA-6 Cambiador crudo mejorado/crudo estabilizado 1.203 158.2 63.1 42.02 120
EA-7 Enfriador domos de torre DA-1 0.967 1624 50
EA-8 Cambiador agua desalado/salmuera 0.309 1424 5161 30 120
EC-1 Aeroenfriadores de crudo mejorado 3.018 139.7 70
H-1  Calentador de crudo Maya desalado 2.694 310 400

5.3  Integracion térmica del proceso

Con los resultados que se muestran en la Tabla 5.7 se obtienen los parametros
energéticos como: AT minima mejorada, curva compuesta y la gran curva compuesta para

encontrar el mejor arreglo de intercambio de calor.

5.3.1 AT minima mejorada

El valor encontrado de la AT minima basandose en los resultados dados en la Tabla
5.7 fue de 66 °C, el cual se encuentra fuera del intervalo de los valores tipicos de AT
minima usados en retroajuste de procesos, basado en estudios de refineria (Linnhoff
March’s, 1998).
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5.3.2 Curva compuesta

La Figura 5.6 muestra la curva compuesta del proceso de HDT para crudo pesado,
en ellas se pueden observar los requerimientos de calentamiento, enfriamiento, el calor

recuperado y la temperatura de pinch para las corrientes calientes y frias.

500

400 1

300 -

200 1

100 -~

Temperatura, °C

O T T T T T
0 30 60 90 120 150 180

Entalpia, x10° Kcal/h
Figura 5.6. La curva compuesta del proceso de HDT (caso Base).

5.3.3 Gran curva compuesta

En la Figura 5.7 se muestra la gran curva compuesta del proceso de HDT, donde se
observa la temperatura pinch de 66 °C, la cantidad de energia requerida de enfriamiento y

calentamiento, calor recuperado y los niveles de temperatura en que se necesita la energia.
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Figura 5.7. La gran curva compuesta del proceso de HDT (caso Base).
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En la Tabla 5.8 se presentan los requerimientos de calentamiento y enfriamiento, el
calor recuperado y la temperatura pinch para las corrientes caliente y fria del proceso de

HDT para el caso Base.

Tabla 5.8. Resultados energéticos para la planta de HDT.

Concepto Valores
AT minima, °C 66
Requerimientos de calentamiento, Kcal/h 118,298,200
Servicio de calentamiento, Kcal/h 26,940,000
Requerimientos de enfriamiento, Kcal/h 141,909,200
Servicio de enfriamiento, Kcal/h 50,551,000
Calor recuperado, Kcal/h 91,358,200
Temperatura pinch corriente caliente, °C 100
Temperatura pinch corriente fria, °C 34

54  Smulacién del proceso de HDT con lared integrada.

Los balances de materia y energia del proceso de HDT con la optimizacion
energética se realizaron con la ayuda del Simulador Comercial HYSYS version 3.0.1. Los
resultados de la temperatura de entrada y salida, y la carga térmica de cada unidad se

presentan en la Tabla 5.9

Tabla 5.9. Corrientes de proceso de la planta de HDT (Caso mejorado).

Q Caliente Fria
Clave Servicio x10" T, T, t t,
Kcal/h °C °C °C °C
EA-1 Cambiador carga/efluente de reactor 0.7249 134.7 120.1 3835 90
EA-2 Cambiador carga/efluente de reactor 0.8416 1995 1695 90 144

EA-3 Cambiador crudo desalado/efluente de reactor 6.5920 412.8 199.5 119.2 310
EA-4 Cambiador efluente de reactor/agua desalado  0.0851 169.5 166.6 120 144
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Tabla 5.9. Corrientes de proceso de la planta de HDT (Continuacion)

Clave Servicio Q Caliente Fria
x 107 Ty T2 ty ty
Kcal/h | oc oC oC oC
EA-5 | Cambiador efluente de reactor/crudo mejorado | 0.3776 | 166.6 | 152.7 | 120 | 140
EA-6 | Enfriador efluente del reactor 1.070 | 70 50
EA-7 | Cambiador crudo mejorado/crudo estabilizado | 1.203 | 146 59 [42.02| 120
EA-8 |Enfriador domos de torre DA-1 0.488 [139.8| 50
EA-9 | Cambiador agua desalado/salmuera 0.3098 | 142 | 51.61 | 30 | 120
EC-1 | Aeroenfriadores de crudo mejorado 2.020 |120.1| 70
H-1 |Calentador de crudo Maya desalado 1.2205 310 | 400

En la Figura 5.8 se muestra el diagrama de flujo del proceso de HDT de crudo
pesado con la red de intercambio mejorada, en la que se observa que se ha agregado un
intercambio térmico EA-1 entre la carga y el efluente del reactor. Ademas del arreglo del
intercambiador de calor EA-5 entre el efluente del reactor y el crudo mejorado.

En el Anexo C se muestra el diagrama de flujo del proceso de HDT para el caso A
donde se agrega un intercambio de calor para precalentar el hidrogeno que va hacia la etapa

de reaccion.
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5.5  Caso integracion energética (mejorado)

55.1 AT minima

Con los datos que se presentan en la Tabla 5.9 se obtiene el valor de la AT minima
mejorada de 30 °C, la cual se encuentra dentro del intervalo de los valores tipicos
reportados en literatura (Linnhoff March’s, 1998).

5.5.2 Curva compuesta

La Figura 5.9 muestra la curva compuesta del proceso de HDT para crudo pesado,
para el caso donde se realizd la integracion energética; en ellas se pueden observar los

requerimientos de calentamiento, enfriamiento.

500

400 ~

300 -

200 1

Temperatura, °C

100 +

0 T T T T T
0 30 60 90 120 150 180

Entalpia, x 10° Kcal/h
Figura 5.9. La curva compuesta del proceso de HDT (caso mejorado).

5.5.3 Gran curva compuesta

En la Figura 5.10 se muestra la gran curva compuesta del proceso de HDT, donde
se observan la temperatura pinch de 30 °C, la cantidad de energia requerida de enfriamiento
y calentamiento, calor recuperado y los niveles de temperatura en que se necesita la

energia.
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Figura 5.10. La gran curva compuesta del proceso de HDT (caso mejorado).

En la Tabla 5.10 se presentan los requerimientos de calentamiento y enfriamiento,
el calor recuperado y la temperatura pinch para las corrientes caliente y fria del proceso de
HDT para el caso donde se realiz0 la integracion energética.

Tabla 5.10. Resultados energéticos para la planta de HDT (caso mejorado).

Concepto Valores
AT minima 6ptima, °C 30
Requerimientos de calentamiento, Kcal/h 113,550,200
Servicio de calentamiento, Kcal/h 12,200,000
Requerimientos de enfriamiento, Kcal/h 137,110,200
Servicio de enfriamiento, Kcal/h 35,780,000
Calor recuperado, Kcal/h 101,350,200
Temperatura pinch corriente caliente, °C 100
Temperatura pinch corriente fria, °C 34

En la Tabla 5.11 se muestra una comparacion entre los casos que se analizaron para
encontrar el mejor arreglo de intercambio térmico.

El caso A que se presenta en el Anexo C considera cuando se precalienta el
hidrogeno antes de mezclarse con la carga, teniendo un AT minima de 45 °C, basado en los

datos que se presentan en la Tabla D.1.
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Tabla 5.12. Comparacion de los parametros energéticos realizando integracién térmica del

proceso de HDT.

Concepto Caso Base Caso A Mejorado

AT minima 6ptima, °C 66 45 30
Requerimientos de calentamiento, Kcal/h 118,298,200 110,180,000 113,550,200
Requerimientos de enfriamiento, Kcal/h 141,909,200 134,005,000 137,110,200

Calor recuperado, Kcal/h 91,358,200 99,480,000 101,350,200
Temperatura pinch corriente caliente, °C 100 375 100
Temperatura pinch corriente fria, °C 34 330 70

La integracion térmica del caso A no es la mejor debido a que el calor recuperado es

menor comparado con el caso mejorado, como se muestra en la Tabla 5.12.

5.5.4 Diagrama de intercambio térmico.

La red de recuperacion de calor es uno de los aspectos importantes de un proceso,
dado que muestra el intercambio de calor entre las corrientes calientes y frias del proceso
con el objetivo de reducir los requerimientos de calentamiento y enfriamiento. En la Figura
5.11 se presenta la red de intercambio térmico para el proceso de HDT de crudo pesado.

Se observa del diagrama que en los requerimientos de calentamiento el horno utiliza
gas combustible donde la temperatura de flama es de aproximadamente 2000 °C mientras

que la carga pasa a fuego directo.
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Figura 5.12. Red de intercambio térmico para el proceso de HDT de crudo pesado (caso mejorado).
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5.6 Conclusiones

Se usaron datos experimentales obtenidos en un reactor piloto isotérmico, para
validar el modelo matematico desarrollado en este trabajo. Los resultados obtenidos en
cada etapa de reaccidén, mostraron errores absolutos bajos entre los contenidos de
contaminantes experimentales y calculados.

Con el modelo de reactor desarrollado en el capitulo 2 se simuld el comportamiento
del reactor con operacion adiabética, con el fin de conocer la temperatura a la salida de
cada lecho catalitico. Se observé que el contenido de contaminantes en el reactor comercial
es menor que el obtenido en planta piloto. Este comportamiento se atribuyé a las
diferencias en la temperatura promedio del reactor en ambas escalas.

La mejor integracion energética del proceso de HDT de crudo pesado resulto para el
caso mejorado, donde el calor recuperado fue de 101,350,200 Kcal/h, este calor recuperado
es mejor comparado a los otros casos, debido al mejor arreglo de la red de intercambio
térmico que hay entre la corriente caliente del efluente del reactor y las otras corrientes
frias. El calor recuperado del caso base fue de 91,358,200 Kcal/h y para el caso A fue de
99,480,000 Kcal/h

El valor de la AT minima para el caso mejorado fue de 30°C, que se encuentra

dentro del intervalo de los valores tipicos reportados en literatura.
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Conclusiones

Se desarroll6 un modelo de reactor basado en reportes de la literatura que considera
la cinética de reaccion de hidrodesulfuracion (HDS), hidrogenacion de aromaticos (HDA) y
reacciones de hidrodesnitrogenacion (HDN). El efecto de la temperatura de reaccion
también se incluye en el modelo.

Se usaron datos experimentales obtenidos en un reactor piloto isotérmico, usando
catalizador comercial y alimentacion bajo condiciones de operacion tipicas, para determinar
los pardmetros cinéticos de los modelos cinéticos reportados.

Se simuld un reactor comercial de HDT con el modelo desarrollado en este trabajo.
Se observo que el contenido de contaminantes en el reactor comercial es menor que el
obtenido en planta piloto. Este comportamiento se atribuy0 a las diferencias en la
temperatura promedio del reactor en ambas escalas debido a las reacciones exotérmicas.

En las pruebas experimentales para la isotermicidad de la unidad piloto se estudio la
temperatura en un intervalo de 360-420 °C. La maxima desviacion del valor de la
temperatura deseada fue de aproximadamente 4-5 °C. Por lo tanto se concluydé que la
operacion de la unidad piloto se lleva a cabo isotérmicamente. Para las pruebas
experimentales del efecto del flujo de carga, cantidad de catalizador y tamafio de particula
se encontr6 que las resistencias a las transferencias de masa externa e interna son
despreciables, en el intervalo de estudio de espacio velocidad de 0.33 y 1 hr' y
temperaturas entre 360 y 420°C.

Ya que la hidrodesulfuracion (HDS) se inhibe fuertemente por el &cido sulfhidrico
(H,S), la velocidad de reaccién se expres6 con un modelo de tipo Langmuir-Hinshelwood
en términos de concentraciones en la superficie del catalizador.

La funcion objetivo basada en la suma de los errores al cuadrado entre el contenido
de azufre calculado y el experimental, se resolvié usando el criterio de minimos cuadrados
con un procedimiento de regresion no lineal basado en el algoritmo de Marquardt. La
constante de equilibrio de adsorcion obtenida del acido sulfhidrico en la superficie del
catalizador, Kips = 67,000 cm®mol, es un valor cercano al reportado en la literatura. El

valor de la energia de activacion fue de 15 Kcal/mol, mientras que la entalpia de adsorcion
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fue de 5.5 Kcal/mol. Los ordenes de reaccion estimados fueron para el azufre de 2 y para el
H. fue de 0.55. El valor para el orden de reaccién del hidrdgeno es similar a la disociacion
de H; en los sitios cataliticos donde su valor tedrico estimado es 0.5. Los resultados de la
prediccion con el modelo cinético muestran una buena concordancia con los experimentos
realizados.

Para la hidrodesintegracion (HDC) moderada de crudos pesados, se desarrollé un
modelo de cinco “Lumps” con velocidades de reaccidén de primer orden, el cual incluye
diez parametros cinéticos. Los valores de las energias de activacion se encuentran dentro
del intervalo reportado en la literatura. EI modelo propuesto es capaz de predecir la
produccion de residuo, gasoleos de vacio, destilados intermedios, nafta y gases con un error
promedio absoluto menor que el 5 %.

Para la hidrodesmetalizacion (HDM), eésta se puede representar por un simple
modelo de ley de potencias. Los valores de las energias de activacion para Niquel y
Vanadio son cercanos a 30 Kcal/mol. Los resultados de la prediccion con el modelo
cinético muestran una buena concordancia con los experimentos realizados con un error
promedio absoluto menor que el 4 % y 6 %, para Niquel y Vanadio respectivamente.

Se usaron datos experimentales obtenidos en un reactor piloto isotérmico, usando
catalizador comercial y alimentacion bajo condiciones de operacion tipicas, para validar el
desempefio del modelo matematico propuesto.

Se observo que el modelo matematico propuesto desarrollado predice bastante bien
el contenido de contaminantes con los datos experimentales obtenidos para las diferentes
reacciones de HDT.

Se usaron datos experimentales obtenidos en un reactor piloto isotérmico, para
validar el modelo matematico desarrollado en este trabajo. Los resultados obtenidos en
cada etapa de reaccion, mostraron errores absolutos bajos entre los contenidos de
contaminantes experimentales y calculados.

Con el modelo de reactor desarrollado se simuld el comportamiento del reactor con
operacion adiabatica, con el fin de conocer la temperatura a la salida de cada lecho
catalitico. Se observo que el contenido de contaminantes en el reactor comercial es menor
que el obtenido en planta piloto. Este comportamiento se atribuy6 a las diferencias en la

temperatura promedio del reactor en ambas escalas.
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La mejor integracion energética del proceso de HDT de crudo pesado resulto para el
caso mejorado, donde el calor recuperado fue de 101,350,200 Kcal/h, este calor recuperado
es mejor comparado a los otros casos, debido al mejor arreglo de la red de intercambio
térmico que hay entre la corriente caliente del efluente del reactor y las otras corrientes
frias. El calor recuperado del caso base fue de 91,358,200 Kcal/h y para el caso A fue de
99,480,000 Kcal/h

El valor de la AT minima para el caso mejorado fue de 30°C, que se encuentra

dentro del intervalo de los valores tipicos reportados en literatura.
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Nomenclatura

Ag, Ao, As
a

as

B,C,D

Bi, Bz, B3 B4
by, b2, b3, bs
Cy, G2, C3, C4
Ci

CoG

CoL

dy, do

Di

dp

Ea

GL

H

HL

Hy

K

ko

Kapp

ks

Khzs

Parametro de la ecuacion (2.12)

Coeficientes calculados en el anexo A para la ecuacion (2.24)

Area de interface especifica gas - liquido, (cm™)

Area de interface especifica liquido — sélido, (cm™)

Coeficientes para la ecuacion de estado Benedict-Webb-Rubin (A14)
Coeficientes calculados en el anexo B para la ecuacion (2.25)
Parametros para las ecuaciones del anexo A (A12) y (A15)
Parametros para las ecuaciones del anexo A (A12), (Al13), (Al14) y (A16)
Concentracion del componente i, (mol/cm?)

Capacidad calorifica del gas, (J/mol °C)

Capacidad calorifica del liquido, (J/mol °C)

Parametros para las ecuaciones del anexo A (A12) y (Al17)
Difusividad molecular del soluto i, (cm/s)

Diametro de particula, (cm)

Energia de activacion del componente i, (J/mol)

Velocidad superficial del flujo de masa del liquido, (g/cm? s)
Coeficiente de Henry, (MPa)

Entalpia de la fraccién liquida, (BTU/Ib)

Entalpia de la fase vapor, (BTU/Ib)

Factor de caracterizacion de Watson

Factor preexponencial de la ecuacion de Arrhenius

Constante de la velocidad aparente HDS, (cm*/[g s]) (cm*/mol)**°
Constante de la velocidad directa HDA, (h™* MPa™)

Constante de equilibrio de adsorcién a temperatura infinita, (cm*/mol)
Constante de la velocidad de reaccion el componente i, (1/5)
Constante de la velocidad intrinseca HDS, (cm®/[g s]) (cm*/mol)®*
Coeficiente de transferencia de masa Gas—Liquido del componente i, (cm/s)
Constante de la velocidad reversible HDA, (h™)

Coeficiente de transferencia de masa Liquido—Solido del comp. i, (cm/s)
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MW Peso molecular, (g/gmol)

orden de reaccion

P Presion total del reactor, (MPa)

Pc Presion critica, (Psia)

pi Presion parcial del componente i, (MPa)

P Presion reducida

R Constante universal de los gases, (Atm cm*/mol K)

r Velocidad de reaccion, (mol/[(cm? catalizador) s])

g Gravedad especifica del liquido

T Temperatura, (°C)

Th Temperatura de ebullicion promedio del componente i, (°C)
Tc Temperatura critica, (°C)

Tveasp Temperatura promedio de ebullicion del liquido, (°C)
T Temperatura reducida

u Velocidad superficial, (cm/s)

V; Volumen reducido

WT; Fraccion peso del componente i, (% peso)

Yi Composicion del componente i, (% peso)

Z Factor de compresibilidad del liquido, (adimensional)
z Longitud axial del lecho catalitico, (cm)

Subindices

DI Destilados intermedios

g Gases ligeros.

H. Hidrogeno.

H,S Acido sulfhidrico.

HDA Reaccion de hidrogenacién de aromaticos.

HDN Reaccién de hidrodesnitrogenacion.

HDS Reaccion de hidrodesulfurizacion.

N Nafta
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Ng Nitrégeno béasico
Nng Nitrogeno no basico.
Ni Niquel.

R Residuo.

\/ Vanadio.

VGO Gasoleos de vacio.

S Azufre.

Superindices

m Mezcla.

L Fase liquido.

G Fase gas.

S Superficie del sélido.

(0) Liquido simple.

) Liquido de referencia pesado

Simbolos

n Factor de efectividad del catalizador

€g Fraccion vacia de la fase gas, adimensional

€, Fraccion vacia de la fase liquida, adimensional

Y Parametro para la ecuacion del anexo (A13) y (A14)
B Parametro para la ecuacion del anexo (A13) y (A14)
Jo Densidad del liquido a condiciones estandar (15.6°C y 101.3kPa)
o, Parametros de la ecuacion (2.7)

o Densidad del lecho catalitico, (gea/cm®)

e Densidad del gas, (ggas/cm®)

AHC, Calor de reaccion a condiciones estandar, (J/mol)
AHags Entalpia de adsorcion, (J/mol)
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AHs Calor de formacién, (J/mol)

AH, Calor de reaccion, (J/mol)

Ai Coeficiente de solubilidad del componente i, (NI/[Kg oil][MPa])
o Densidad del liquido, (giig/cm®)

m Viscosidad del liquido, (mPa s)

VN Volumen molar del gas a condiciones estandar, (cm3/mol)

® Factor acentrico

1% Volumen molar del componente i, (cm*/mol)
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Anexo A. Método para el calculo de entalpia de fracciones de crudo

El método API (1976), el cual se basa en la ecuacion de estado de Lee-Kesler, se
usa para la prediccion de la entalpia:

Entalpia liquida:
H, = A(T —259.7)+ A (T2 = 259.72 ) + A (T? - 259.7°) (A1)

Donde los coeficientes A, Ay y As estan en funcién de la gravedad especifica (sg) y
el factor de caracterizacion de Watson (K) dados por las siguientes correlaciones:

A =10"° {—1171.26 +(23.722 + 24.907sg K + 114982 - 46535}(} (A2)
g
A, =10-{ (1.0+ 0.82463K)(56.086 - 13'889 17)} (A3)
A = —10-9{ 1.0+ O.82463K){9.6757 — 23653}} (A4)
gs

Ental pia de vapor:

Hy =H, +B,(T —0.8T,)+ B,(T? —0.64T2 )+ B,(T® - 0.512T?)

o _ A5
+ Al 4.507 + 5.2660 — H H (A3)
MW RT,

C

Donde los coeficientes B;, By, Bz 'y B4 estan dados por las siguientes correlaciones:
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B, =10"° {— 356.44 +29.72K + 34(295.02 _ 24840 ﬂ (A6)
S¢

B,=10"° {—146.24 +(77.62-2.772K)K - B, (301.42 - 253'87H (A7)
Sy

B, =10°[-56.487 —2.95B, | (A8)
B, = [(HKS - )(1 - fj(sg ~0.885)(sg — 0.70)(10* )} (A9)

Para 10.0 <K <12.8 con 0.70 < sg < 0.885 y B4 = 0 para otros casos.
Efecto de la presion en la prediccion de entalpia:
Lee-Kesler (1975) expresaron el factor de compresibilidad de un liquido dado (Z) en

términos del factor de compresibilidad de un liquido simple Z© y el factor de

compresibilidad de un liquido de referencia Z", como sigue:

z2=20+2 (z0-z0) (A10)

Una similar aproximacién se usa para representar analiticamente otras funciones

termodinamicas derivadas tal como la desviacion de entalpia.
HO-H (H°-H)" o [(Ho=H)" (Ho-H)"
- + - (Al1)
RT, RT, o RT, RT,

El n-Octano se escogié como el liquido de referencia pesado debido a que es el

hidrocarburo més pesado para el cual existen datos de P-V-T y entalpia exactos sobre un
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intervalo amplio de condiciones. Mientras que o es el factor acéntrico del fluido de
referencia con un valor de 0.3978.

El efecto adimensional de la presién (H® — H)/RTc en la prediccion de la entalpia de
un liquido simple © y de un liquido de referencia pesado © se puede calcular a partir de la

siguiente ecuacion:

H-H\*" 1 o0 g b+ 2D /T, 430,/
RT ' TV,

C

, (A12)
G, -3¢, /T, N d, L 3E
2T V/? 5T V°
donde
C Ve V4
E=_1* +1-| f+1+-2 |expl - Al13
ZTVJ/ {IB (ﬂ VrZJ p( Vr2 ]} ( )

Los factores de compresibilidad tanto para el fluido simple Z? y el fluido de
referencia Z" se calculan por la siguiente ecuacién de estado modificada de Benedict-
Webb-Rubin (BWR)

PV
Z(Oor):[ _rl_rjzl_,_B_'_\/Cz_'_D_,_ SAZ[B-'_VY-?—]GXP[_\/YZJ (A14)

r

b, b, b
B=b - 2%2-2_-"* Al15
. T T* T? (A15)
C C
C=c,—2+-2 Al6
1 T T3 ( )
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D=d, +-*
T

d,

r

(A17)

Los valores de los parametros que se utilizan en las ecuaciones (A12) hasta (A17) se

reportan en la Tabla Al.

Tabla Al. Constantes para la correlacion termodindmica presentada por Lee-Kesler, (1975)

Constante Fluido de Fluido de Constante Fluido de Fluido de
interés referencia interés referencia
b, 0.1181193 0.2026579 C3 0.0 0.016901
b, 0.265728 0.331511 Cq 0.042724 0.041577
bs 0.154790 0.027655 dy*10* 0.155488 0.48736
by 0.030323 0.203488 dy*10* 0.623689 0.0740336
C1 0.0236744 0.0313385 B 0.65392 1.226
C2 0.0186984 0.0503618 y 0.060167 0.03754
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Anexo B.1 Resultados de isotermicidad del reactor

En la Figura B.1.1 se muestran los resultados complementarios sobre la prueba de
isotermicidad del reactor de lecho fijo con un volumen de catalizador de 100 mL, en un

intervalo de temperatura de 360 y 420 °C y manteniendo el espacio velocidad constante con
un valor de 0.33 h™.

380 A
360 9-0-0-0--0-9-0.-9.90.0.00. 4.4
340 ~

320 ~

Temneratiira. °C

300 T T T T T T

440 -

O O
420 $-0-0-0-0.0. Q.2 7 7 Q'O"O"b

400 -

Temneratiira. °C

380 -

360 T T T T T T
0 4 8 12 16 20 24

Longitud del lecho catalitico, cm
Figura B.1.1. Prueba de isotermicidad del reactor trickle-bed a un LHSV = 0.33 h%.
(®)360 °C, (O) 420 °C.

La méxima desviacion de temperatura con respecto al valor deseado es de 5 °C entre
16 y 18 cm de longitud del lecho catalitico a temperatura de 420 °C. Por lo tanto, se puede

considerar que el reactor de planta piloto operd isotérmicamente durante las pruebas
experimentales.
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Anexo B.2 Resultados para la minimizacion de gradientes externa.

Resultados para Niquel:

En la Figura B.2.1 y Figura B.2.2 se presenta el efecto de flujo volumétrico y

temperatura en la reduccion de Niquel manteniendo constante el espacio-velocidad en 0.33

y 1 hr' respectivamente. Se aprecia que después de un flujo de 33 mL/h la conversién

permanece constante.

Conversion de Niquel

Figura B.2.1.

Conversion de Niquel

0.8 4
0.6 °
2] °
° o
0.4
°
°
0.2 4
0 T T T T
60 80 100 120 140

Flujo volumétrico, mL/h

160

Efecto del flujo de carga en la conversién de Niquel a LHSV = 1 h™.

(®) 360 °C, () 420 °C.

o (o]
0.8 -
0.6 -
0.4
o [ ]
0.2
O T T T
20 30 40 50

Flujo volumétrico, mL/h

Figura B.2.2. Efecto del flujo de carga en la conversion de Niquel a LHSV = 0.33 h™.

(®) 360 °C, () 420 °C.
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Resultados para Vanadio:

En el caso del Vanadio los estudios experimentales sobre los gradientes de difusion

externa se presentan en la Figura B.2.3. y Figura B.2.4, a espacio-velocidad de 1y 0.33 h*

respectivamente. Se aprecia que después de un flujo de 100 ml/h y 33 mL/h (volumen de

catalizador de 100 ml) la conversion no cambia.

Conversioén de Vanadio

1
o o ©
0.8 -
[}
0.6 ° ¢
04 T T T T
60 80 100 120 140 160

Flujo volumétrico, mL/h

Figura B.2.3. Efecto del flujo de carga en la conversién de Vanadio a LHSV = 1 h™.

Conversién de Vanadio

(®) 360 °C, (O) 420 °C.

1 o o o
o
0.8 A
° i °
0.6 -
°
0.4 T T T
20 30 40 50

Flujo volumétrico, ml/h

Figura B.2.4. Efecto del flujo de carga en la conversién de Vanadio a LHSV = 0.33 h™%,

(®) 360 °C, (O) 420 °C.
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Anexo B.3 Resultados para la hidrodesulfuracién HDS.

Los resultados experimentales de contenido de azufre en el producto hidrotratado a
diferentes presiones de 70 y 100 Kg/cm? se muestran en la Figura B.3.1 y Figura B.3.2
respectivamente. La mayor reduccion de azufre se observa a las condiciones de operacion
mas severas, es decir a un espacio tiempo de 3.03 h (inverso del espacio velocidad LHSV =

0.33 h), temperatura de 420°C y presion de 100 Kg/cm?.
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Figura B.3.1. Efecto del LHSV y temperatura en el contenido de azufre del producto a
presion de 70 Kg/cm? y la relacién Hy/hidrocarburo de 5000 ft*/bbl.
(O) 380 °C, (®) 400 °C, (O) 420 °C.
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Figura B.3.2. Efecto del LHSV y temperatura en el contenido de azufre del producto a
presion de 100 Kg/cm?y la relacién Hy/hidrocarburo de 5000 ft*/bbl.
(O) 380 °C, (®) 400 °C, (O) 420 °C.
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Anexo B.4 Resultados para |a hidrodesintegracion moderada.

La Figura B.4.1 muestra un ejemplo del efecto del LHSV en las curvas de
destilacién de los productos hidrotratados en comparacion con las curvas de destilacion de
crudos Maya e Istmo, a 380 °C y 70 Kg/cm?.

Temperatura °C

0O 10 20 30 40 50 60 70 80
% peso
Figura B.4.1. Efecto del LHSV en la curva de destilacion de productos a 380°C. (—) crudo

Maya; (---) crudo Istmo; (O) LHSV = 1.25 h™; (@) LHSV = 1.0 h%; () LHSV = 0.75 h™.

La Figura B.4.2 muestra un ejemplo de la variacién de la temperatura en las curvas
de destilacion de varios productos hidrotratados.
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Figura B.4.2. Efecto de la temperatura en la curva de destilacién de productos a LHSV

igual a 0.75 h™. (—) crudo Maya; (---) crudo Istmo; (O) 380 °C; (®) 400 °C; ([1) 420 °C.

Los resultados completos de las curvas de destilacion de los productos hidrotratados
a diferentes presiones 70, 85 y 100 Kg/cm?, se presentan en las Tablas B.4.1 a B.4.3.
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Tabla B.4.1. Resultados del producto hidrotratado analizada por destilacion simulada siguiendo el método ASTM D-5307 a 70

Kglcm?.
LHSV, h' 1.5 1.25 1
Temperatura, °C 380 400 420 380 400 420 380 400 420

0 67.98 63.38 77.59 70.54 73.54 71 59.81 69.84 72.47
5 141.33 140.84 141.04 150.02 149.66 140.56 135 149.05 137.98
10 187.16 180.52 178.63 191.5 189.11 177.11 177.07 187.66 172.69
15 225.53 214.8 210.23 227.24 221.56 208.16 215.6 219.81 198.34
20 259.91 242.87 236.45 259.62 252.79 243.7 248.63 249.98 223.16
25 293.67 269.26 261.58 291.93 281.56 258.66 280.08 276 247.44
30 325.58 296.54 287.11 322.08 309.03 283.57 311.13 302.4 268.73
35 358.55 322.38 309.39 353.93 337.53 305.33 342.74 330.23 291.25
40 391.65 349.45 333.15 385.09 366.49 329.5 374.04 357.41 312.62
45 424.65 376.41 357.4 416.54 394.52 352.53 405.59 384.23 333.53
50 458.38 403.34 381.09 447.44 423.1 375.17 436.08 411.84 355.9
55 495.17 429.92 405.53 480.77 452.32 398.26 468.78 438.52 377.34
60 534.53 458.16 430.1 516.63 483.9 421.76 503.53 467.47 399.54
65 488.19 456.26 517.96 446.1 498.4 422.03
70 520.25 485.13 473.23 531.79 445.84
75 516.82 502.95 472.63
80 536.51 501.97
85 535.2
90
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Tabla B.4.1. Continuacién

LHSV, h' 0.75 0.5 0.33
Temperatura, °C 380 400 420 380 400 420 380 400 420
0 64.42 85.25 67.93 74.68 81.33 63.03 87.09 66.48
5 139.86 152.22 131.87 148.68 151.06 131.41 155.42 132.68
10 182.25 198.01 169.28 183.43 188.61 166.3 190.31 163.54
15 218.15 217.98 198.75 216.26 218.91 197.17 218.11 189.65
20 252.23 244.63 225.28 246.04 247.4 224.43 24431 213.83
25 283.98 268.34 250.31 272.48 271.06 250.52 267.61 234.65
30 314.22 293.29 271.38 301.51 297.55 272.8 292.17 254.75
35 344.45 317.16 295.35 330.32 322.09 297.98 315.73 274.38
40 375.07 341.46 317.57 358.97 347.44 321.24 338.83 295.71
45 405.08 365.75 340.01 387.86 372.83 345.13 362.8 316.26
50 434.19 389.88 361.9 416.6 398.07 368.95 386.57 336.19
55 456.32 414.57 383.55 444.82 423.78 392.27 411.3 356.7
60 498.44 438.96 406.03 475.55 449.81 417.27 435.73 376.82
65 534.02 465.48 428.92 508.04 478.58 443.3 462.39 397.51
70 493.71 453.47 509.39 473.32 491.24 419.44
75 523.99 480.93 507.37 522.81 442.75
80 511.88 469.77
85 500.66
90 537.13
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Tabla B.4.2. Resultados del producto hidrotratado analizada por destilacion simulada siguiendo el método ASTM D-5307 a 85

Kglcm?.
LHSV, h' 1.5 1.25 1
Temperatura, °C 380 400 420 380 400 420 380 400 420

0 62.16 57.03 68.27 58.45 56.48 65.64 63.58 64.55 69.69
5 143.88 126.76 139.71 125.24 127.44 148.29 142.06 120.38 152.36
10 190.84 172.21 178.82 167.36 175.17 185.07 184.12 159.84 187.74
15 222.58 201.67 210.23 200.84 205.66 213.76 216.33 193.25 214.9
20 251.1 228.61 232.28 230.44 231.37 234.11 244.93 219.05 234.96
25 280.44 252.95 253.09 257.77 255.37 255.17 273.22 243.99 255.35
30 309.69 279.60 275.46 286.14 281.94 276.94 302.59 268.68 276.49
35 339.18 306.60 296.35 316.76 308.69 297.5 333.75 293.87 296.94
40 368.54 331.56 321.06 345.73 332.86 322.31 364.26 319.93 320.98
45 397.64 357.58 342.71 375.28 358.56 343.71 393.59 342.45 342.29
50 426.56 385.84 365.15 404.69 386.02 366.1 423.03 369.1 363.83
55 456.26 413.60 386.82 433.38 412.97 387.72 452.44 395.68 385.13
60 488.05 439.72 409.29 464.47 438.48 410.19 484.07 421.25 407.43
65 521.9 470.69 431.21 497.75 468.37 432.01 517.6 446.86 429.39
70 503.16 455.1 533.85 500.05 456 477.02 453.3
75 537.09 481.31 532.88 482.3 508.39 479.9
80 509.24 510.5 508.82
85

90

141



ANEX0S

Tabla B.4.2. Continuacién

LHSV, h' 0.75 0.5 0.33
Temperatura, °C 380 400 420 380 400 420 380 400 420

0 63.23 56.25 66.4 65.34 55.58 65.99 66.28 61.65 66.86
5 143.19 127.27 152.88 142.25 126.48 142.12 151.1 128.8 140.45
10 186.05 176.24 190.96 180.25 173.58 178.75 187.54 162.66 177.54
15 217.82 208.42 217.7 212.11 202.18 206.82 216.38 189.94 205.91
20 246.85 234.27 240.57 237.32 228.49 227.9 241.88 215.02 227.49
25 275.61 259.61 262.03 264.51 252.66 247.24 267.61 235.32 247.47
30 305.03 286.39 284.01 291.98 278.57 266.51 293.68 255.75 267.41
35 335.54 316.57 307.69 320.54 304.86 287.26 321.28 278.48 289.16
40 365.78 340.61 330.86 348.63 330.25 309.78 348.19 301.12 313.89
45 394.98 369 353.46 376.75 355.45 330.97 375.15 323.19 335.96
50 424.2 397.92 375.39 404.84 383.14 352.72 401.95 342.63 358.64
55 453.54 424.78 397.52 432.04 410.73 373.85 428.15 366.07 381.72
60 485.24 452.42 420.09 460.75 436.54 395.4 455.34 389.19 406.05
65 518.76 484.29 443.23 491.49 466.99 417.89 484.28 412.17 430.89
70 516.66 469.7 523.93 499.72 440.85 514.93 434.12 459.38
75 498.3 534.1 467.46 459.46 492.07
80 529.33 496.54 487.42 528.91
85 528.18 516.35

90
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Tabla B.4.3. Resultados del producto hidrotratado analizada por destilacion simulada siguiendo el método ASTM D-5307 a 100

Kglcm?.
LHSV, h' 1.5 1.25 1
Temperatura, °C 380 400 420 380 400 420 380 400 420

0 82.32 82.8 68.91 78.39 84.46 68.93 83.04 81.65 62.44
5 157.43 143.33 149.52 149.46 151.11 148.11 151.31 140.55 135.67
10 201.06 184.4 185.73 187.62 184.45 180.34 192.91 179.2 172.68
15 236.45 217.33 214.88 220.38 216.9 208.86 227.11 213.72 200.74
20 268.77 245.83 238.51 251.79 243.73 232.86 257.67 241.66 225.82
25 300.41 269.98 262.33 279.75 268.75 254.54 288.7 268.19 249.15
30 330.75 296.78 285.21 307.16 295.3 276.81 317.91 295.81 270.99
35 361.74 322.07 305.67 335.2 320.22 298.9 347.49 322.21 293.66
40 391.76 347.95 326.46 363.91 346.11 318.27 377.48 349.19 314.82
45 421.42 373.69 348.06 391.52 37155 340.04 406.99 375.89 336.09
50 451.79 399.73 369.97 419.4 396.93 361.29 435.62 402.67 358.03
55 484.43 425.62 392.11 446.71 422.25 382.51 465.94 428.85 380.18
60 518.8 452.38 415.77 475.81 44771 404.65 497.56 456.04 402.78
65 480.62 439.12 506.02 47459 426.68 530.8 484.84 425.61
70 510.8 465.81 503.48 448.96 515.91 448.67
75 494.49 534.54 474.92 475.68
80 525.96 502.08 503.94
85 531.42 534.99
90
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Tabla B.4.3. Continuacién

LHSV, h' 0.75 0.5 0.33
Temperatura, °C 380 400 420 380 400 420 380 400 420
0 78.51 82.03 69.52 76.63 87.91 67.4 119.88 83.98 65.18
5 144.55 143.16 139.82 146.24 154.03 137.85 176.06 146.96 135.32
10 186.25 181.4 173.86 186.48 190.73 171.73 211.49 182.03 167.01
15 219.83 214.86 200.62 219.72 219.31 197.93 239.38 213.24 193.47
20 252.01 240.87 224.48 251.66 246.46 221.48 265.89 238.16 214.39
25 280.69 266.13 246.79 280.4 269.22 244.63 292.45 263.4 233.69
30 308.96 292.78 258.28 308.77 294.89 266.4 317.92 289.33 252.93
35 337.82 317.65 289.1 337.72 318.8 287.78 343.1 314.24 271.46
40 366.75 343.36 309.69 366.37 343.8 308.83 368.54 338.97 290.92
45 394.11 368.64 330 393.38 368.37 329.62 392.92 363.91 308.97
50 421.9 393.4 351.58 421.06 392.21 351.34 417.88 388.14 327.47
55 449.26 419.1 372.76 448.35 417.25 372.6 441.96 413.03 346.14
60 478.46 444.2 394.39 477.36 441.73 394.24 467.86 437.46 365.65
65 509.14 471.23 416.92 507.75 468.18 417.24 494.89 463.89 384.81
70 500.1 439.32 496.54 440.58 522.7 492.11 405.17
75 530.7 465.22 526.38 467.96 522.33 426.06
80 492.88 497.82 448.35
85 523.13 531.51 475.26
90 505.09
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Anexo B.5 Modelo cinético de hidrodesmetalizacion para Vanadio

a) Informacion experimental.

En la Figura B.5.1 se presenta el efecto de la temperatura y el LHSV en la
reduccién de Vanadio en donde se observa claramente que cuando el LHSV se reduce y
consecuentemente la severidad de reaccion incrementa, el contenido de metales (Vanadio)

es menor a 25 ppm a una temperatura de 420 °C.
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Figura B.5.1. Efecto del LHSV y de la temperatura en el contenido de metales (VVanadio)

en el producto a una presion de 70 Kg/cm? y relacion Ho/hidrocarburo de 5000 t*/bbl.
(O) 380 °C, (®) 400 °Cy (O) 420 °C.

b) Estimacion de parametros cinéticos.

El orden de la reaccion para el Vanadio y la constante cinética se obtuvieron
minimizando la funcion objetivo basada en la suma de los errores al cuadrado (SCE,
Ecuacion 3.13) entre el contenido de Vanadio en el producto experimental y calculado con
la Ecuaciéon 3.12. Para la HDM del Vanadio en la Figura B.5.2 se muestra una
representacion grafica de la Ecuacion 3.12, con un orden de reaccién de 2.2 que minimiza

la funcion.
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Orden de reaccion, n
Figura B.5.2. Representacion grafica para obtener el orden reaccion para la reduccién de V
n=22.

En la Figura B.5.3 se presenta los valores de la constante cinética calculadas con la
Ecuacion 3.12 a diferentes temperaturas, con un orden de reaccion estimado para Vanadio

de 2.2. El coeficiente de correlacion para todos los casos fue virtualmente la unidad.

:|T 1600 1
=
X 1200 {
£ 8001
I |
400 A
o
Z o
:|/ 0 T T T
0 1 2 3
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Figura B.5.3. Representacion grafica para obtener la constante cinética k;.

0) 380 °C, (®) 400 °C, () 420 °C.

Los valores de las energias de activacion y los factores de frecuencia para la
reaccién de reduccion de Niquel y Vanadio se presentan en la Tabla 3.5, estas energias de

activacion son muy parecidas entre si, las cuales se encuentran dentro del intervalo que se

reportan en la literatura.
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La Figura B.5.4 muestra la grafica de la expresion de Arrhenius dada por la

Ecuacion 2.34 para la constante cinética.

In K

4 T T
0.00142 0.00146 0.0015 0.00154

T, K*
Figura B.5.4. Estimacion de parametros cinéticos con la funcion de Arrhenius.

c) Predicciones con el modelo cinético

Una comparacion entre la composicion vanadio en el producto experimental y la
calculada usando los parametros cinéticos reportados en la Tabla 3.5 se muestra en la
Figura B.5.5. Se observa una buena correspondencia entre ambos valores con un error

absoluto promedio menor al 6 % a una presion de 70 Kg/cm? en el intervalo de temperatura

entre 380-420 °C.
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Figura B.5.5. Comparacion entre la cantidad de VVanadio experimental y calculada.

(O) 380 °C, (®) 400 °C, (LI) 420 °C

Cvy calculado, ppm
o
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Anexo C: Integracion térmica (caso A)

Los resultados de la temperatura de entrada y salida, y la carga térmica de cada
unidad se presentan en la Tabla C.1.

Tabla C.1. Corrientes de proceso de la planta de HDT (Caso A).

Q Caliente Fria
Clave Servicio x10" T, T, t t,
Kcallh  °C °C °C °C
EA-1 Cambiador carga/efluente de reactor 0.7249 134.7 120.1 38.35 90
EA-2 Cambiador carga/efluente de reactor 0.8416 199.5 1695 90 144

EA-3 Cambiador crudo desalado/efluente de reactor 6.5920 412.8 199.5 119.2 310
EA-4 Cambiador efluente de reactor/agua desalado  0.0851 169.5 166.6 120 144
EA-5 Cambiador efluente de reactor/crudo mejorado 0.3776 166.6 152.7 120 140

EA-6 Enfriador efluente del reactor 1.070 70 50
EA-7 Cambiador crudo mejorado/crudo estabilizado 1.203 146 59 42.02 120
EA-8 Enfriador domos de torre DA-1 0.488 139.8 50
EA-9 Cambiador agua desalado/salmuera 0.3098 142 5161 30 120
EC-1 Aeroenfriadores de crudo mejorado 2.020 1201 70
H-1  Calentador de crudo Maya desalado 1.2205 310 400

En la Figura C.1 se muestra el diagrama de flujo del proceso de HDT para el caso
A donde se agrega un intercambio de calor EA-3 para precalentar el hidrogeno con el

efluente del reactor.
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amargo
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Figura C.1. Diagrama del proceso de HDT de crudo pesado para el precalentamiento de H,. - - - - flujo de gas, H.
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C.1. AT minima Optima

El valor de la AT minima 6ptima fue de 45 °C basado en los resultados presentados
enla Tabla C.1.

C.2. Curvacompuesta

La Figura C.2 se muestra la curva compuesta del proceso de HDT para crudo

pesado; en ellas se pueden observar los requerimientos de calentamiento y enfriamiento.
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Figura C.2. La curva compuesta del proceso de HDT. Caso de precalentamiento de Hs.

C.3. Gran curva compuesta
En la Figura C.3 se muestra la gran curva compuesta del proceso de HDT, donde se

observan la cantidad de energia requerida de enfriamiento y calentamiento, calor

recuperado y los niveles de temperatura en que se necesita la energia.
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Figura C.3. La gran curva compuesta del proceso de HDT (caso A).
En la Tabla C.2 se presentan los requerimientos de calentamiento y enfriamiento, el

calor recuperado y la temperatura pinch para las corrientes caliente y fria del proceso de

HDT para el caso cuando se precalienta el hidrogeno.

Tabla C.2. Resultados energéticos para la planta de HDT (caso A).

Concepto Valores
AT minima 6ptima, °C 30
Requerimientos de calentamiento, Kcal/h 110,180,000
Servicio de calentamiento, Kcal/h 10,700,000
Requerimientos de enfriamiento, Kcal/h 134,005,000
Servicio de enfriamiento, Kcal/h 34,525,000
Calor recuperado, Kcal/h 99,480,000
Temperatura pinch corriente caliente, °C 375
Temperatura pinch corriente fria, °C 330
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