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RESUMEN

TITULO: MODELAMIENTO Y SIMULACION DE UN REACTOR DE HIDRODESULFURACION
USANDO LA TEORIA DE DOBLE PELICULA*

AUTOR: MONTES TENORIO, Andrés Mauricio, y, DIAZ SEPULVEDA, Pedro Luis**

DIRECTOR: Martinez Rey, Ramiro

PALABRAS CLAVES: Hidrodesulfuracion, hidrotratamiento, reactor trickle-bed.

DESCRIPCION:

En este trabajo se realiz6 el planteamiento y solucién del modelo matematico para la
hidrodesulfuracion (HDS) de diferentes fracciones de crudo utilizando la teoria de doble pelicula.
Como objetivos adicionales se tiene la determinacion de las correlaciones adecuadas y el disefio del
meétodo de céalculo numérico general para diferentes fracciones de petréleo.

El desarrollo del trabajo, comenz6 con la identificacion de los diferentes modelos matematicos
propuestos en estudios previos, sobre la HDS; esto permiti6 escoger el modelo matemético
heterogéneo basado en la teoria de doble pelicula y un tipo de expresién de velocidad de reaccion
general, que se pudiera ajustar a diferentes casos en el hidrotratamiento de combustibles.

Una vez seleccionada la cinética y el modelo matematico, la simulacién para la hidrodesulfuracion
de un reactor de lecho escurrido (trickle-bed) a condiciones isotérmicas e isobaricas tomé lugar
mediante el planteamiento de un sistema DAE. Este sistema compuesto por ecuaciones algebraicas
y diferenciales, representaron los balances de masa, el calculo de parametros y las diferentes
condiciones de operacion del reactor. El sistema DAE se resolvié utilizando el solver odel5s de
MATLAB, junto a la aplicacion del comando odeset que modifica el solver. La validacion del modelo
fue realizada con los datos presentados por Korsten y Hoffmann [1].

* Proyecto de grado.

** Facultad de ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria Quimica. Director: Ramiro Martinez
Rey.
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ABSTRACT

TITLE: MODELING AND SIMULATION OF REACTOR FOR HYDRODESULFURIZATION USING
THE DOUBLE LAYER THEORY*

AUTHORS: MONTES TENORIO, Andrés Mauricio and DIAZ SEPULVEDA, Pedro Luis**

DIRECTOR: Martinez Rey, Ramiro

KEYWORDS: Hydrodesulfurization, hydrotreating, trickle-bed reactor.

DESCRIPTION:

In this work, a mathematical model for hydrodesulfurization (HDS) using the double layer theory for
crude fractions was carried. The determination of appropriate correlations and the structure design of
numerical calculation were also additional objectives.

The development of this study began with the identification of the different mathematical model in
previous studies of HDS; this allowed to choose the mathematical model base on the double layer
theory and a type of chemical reaction kinetics, which could be adjusted to different cases in
hydrotreating of fuels.

Once the kinetics and the mathematical model was selected, the simulation for hydrodesulfurization
of tricked bed reactor for isothermal and isobaric conditions, took place by setting up a DAE system,
this system composed of algebraic and differential equations represented the mass balances,
parameter calculations and different operating conditions of the reactor. The DAE system was solved
using the solver odel5s of MATLAB, by the application of odeset to modify the solver. Model
validation was performed with the data presented by Korsten and Hoffmann [1].

* Bachelor thesis.

** Physicochemical Engineering Faculty, Chemical Engineering School, Project Director: Ramiro
Martinez Rey.
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INTRODUCCION

La industria de los combustibles representa un renglén destacado dentro de la
economia actual; que sean la principal fuente de energia a nivel mundial lo confirma,
por lo que los procesos como la hidrodesulfuracion, enfocados en mejorar la calidad

de estos resultan necesarios.

El hidrotratamiento catalitico es una tecnologia que ha recibido mucho interés en
los ultimos afios debido a la creciente demanda de combustibles fosiles méas limpios
y al aumento en las restricciones ambientales que limitan la concentracion de
contaminantes como el azufre, aromaticos y metales. La hidrodesulfuracion consiste
en hacer reaccionar crudo o fracciones del mismo con hidrégeno, en presencia de
un catalizador tipo sulfuro a condiciones severas de presion y temperatura con el fin

de remover el azufre a través de reacciones de hidrogenacion e hidrogendlisis [2].

Disponer de una herramienta que permita describir de forma adecuada el
comportamiento del proceso y las variables de operacion es una ayuda que facilita
el disefio y la operacién de los reactores donde ocurre el HDS; este modelo requiere
incluir el mayor nimero de las reacciones posibles, pero incluir todos los fenémenos
que ocurre en el proceso es imposible. Para el HDS de fracciones de crudos, uno
de los trabajos destacados es el realizado por H.Korsten y U.Hoffmann [1] en 1996,
donde los autores describen una cinética del tipo Langmuir-Hinshelwood y un
modelo heterogéneo unidimensional para el balance de masa. Una complicacion
adicional en el modelo surge porque se presenta un sistema de ecuaciones
diferenciales-algebraicas que es necesario resolverlo simultaneamente.
Adicionalmente el problema es “stiff” y la solucion numérica por los métodos clasicos
exige una disminucion significativa del paso de integracién con el fin de evitar

inestabilidades numéricas [3]. Sin embargo, la utilizacion de pasos pequefios de
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integracion en los métodos numéricos clasicos conduce a un aumento en el error

de redondeo.

Este proceso es de suma importancia en la industria y por lo tanto varios autores
han estudiado este proceso. Por ejemplo, en 1983, Tarhan [4], H.Korsten y
U.Hoffmann [1] en 1996, Cotta, Maciel y Filho en el 2000 [5] y Mederos, Rodriguez,
Ancheyta y Arce en 2006 [6] entre otros. Varios investigadores, han hecho estudios
sobre HDS en los ultimos afios, tanto tedricos como experimentales para diferentes
cortes de crudo; las investigaciones han sido cada vez mas profundas incluyendo
desde vaporizacion parcial del combustible [7] hasta algoritmos genéticos para

describir la cinética [8].

En este trabajo se planteard la estructura de calculo de un programa que permita
predecir el grado de hidrodesulfuracion de diferentes fracciones de petrdleo. La
cinética y el modelo matematico del reactor seran seleccionados a partir de
informacion recopilada en investigaciones disponibles en la literatura, con el fin de
establecer un modelo basado exclusivamente en la hidrodesulfuracién. El programa
para simular la HDS a escala piloto es configurable a condiciones de operacién
isotérmicas e isobdaricas, la solucidn sera realizada con el ode15s de MATLAB junto
con la funcién odeset que modifica el solver; este método es el indicado para
resolver los problemas stiff que se presentan debido a los cambios repentinos en la
curva solucién. La validaciéon del modelo se hara con los estudios realizados por
H.Korsten y U.Hoffmann [1] donde se simulara el proceso de hidrodesulfuracion de
un gasotleo de vacié a las condiciones de operacion y propiedades de los

compuestos presentadas por ellos.

Uno de los aportes mas significativos del trabajo realizado, es que durante el

desarrollo se planteé un esquema general de calculo con el punto adicional de
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adaptarse a proximos estudios y escalamientos a reactores industriales, este
escalamiento permitird una vision general al usuario del software. Asi mismo en el
modelo del reactor trickle-bed se destaca la aplicacion odeset de MATLAB la cual
modifica la configuracion del “solver” utilizado que permite solucionar el sistema
DAE. Todo esto le otorga al trabajo un enfoque industrial atractivo, al usar
herramientas computacionales para simular el comportamiento del proceso a

diferentes condiciones de operacion industrial.

22



1. MARCO TEORICO

1.1 HIDRODESULFURACION

La hidrodesulfuracién consiste en la remocion de compuestos érgano-azufrados de
fracciones de petroleo y su conversion especifica a H,S mediante reacciones de
hidrogenacion e hidrogendlisis. La dificultad para remover azufre sigue el siguiente
orden: parafinas<naftenos<arométicos [9]. Los tipos de compuestos azufrados
pueden ser clasificados como mercaptanos, sulfuros, disulfuros, tiofenos,
benzotiofenos, dibenzotiofenos y dibenzotiofenos sustituidos; la facilidad de
remocion sigue el mismo orden empezando con los mercaptanos como los mas

faciles y los dibenzotiofenos como los mas dificiles.

1.2 REACCION GENERAL DE HIDRODESULFURACION

La reaccion para el HDS puede ser descrita por la siguiente ecuacion general:
VsSiiq + Vi, Hagas = VucHCiiq + Vi,sH2Sgas (1.1)

Donde vs,vy,, vhc, Vi,s SON los coeficientes estequiométricos para el azufre
organico, hidrégeno, hidrocarburo libre de azufre y acido sulfhidrico
respectivamente. El azufre organico se refiere a todos los compuestos azufrados
presentes en el hidrocarburo. En la literatura existen varios articulos donde se
resume el estado del arte de la reaccion, cinética y tecnologia de la HDS entre estos
tenemos McKinley [10], Schuman and Shalit [11], Weisser and Landa [12], Gates y
otros [13], Mitchell [14], Othsuka [15], Massoth [16], Delmon [17], Furimsky [18],
Grange [19], Ratnasamy, Sivashanker [20] y Vrinat [21].
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1.3 MECANISMO DE TRANSPORTE DE MASA EN EL REACTOR

La reaccion se presenta en la superficie del catalizador, por lo tanto los reactivos

siguen los siguientes pasos para el transporte de masa desde el seno de los fluidos

hasta la superficie del catalizador. Los diferentes pasos del mecanismo de

transporte de masa en el reactor son mostrados en la Figura 1.1, asi

de concentracion de los reactivos.

Figura 1.1. (a) Mecanismo de transferencia de masa en el reactor

concentracion de los reactivos.

como el perfil

. (b) Perfil de

(a) Transporte de los compuestos
volatiles, de la fase gaseosa a
la interfase gas-liquido

Equilibrio gas-liquido de los
compuestos gaseosos

~\

J/

!

Difusién desde la interfase hasta Difusion desde el seno del
el seno del liquido de los - liquido hasta la superficie del
compuestos volatiles como catalizador de los compuestos

H,S, H, volatiles H,S, H,

!

Transporte de los compuestos no
volatiles como HC, Syrgsnico del -
seno del liquido hasta la
superficie del catalizador

Reaccion quimica

®) ct

* : -
i Distancia
Gas i Liquido isslido
@ X ® &
CAw) ] CAi CAb CAs
CAia) CBb Css
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1.4 CARACTERISTICAS DEL REACTOR DE HDS

Los reactores de lecho fijo son reactores comunmente usados en sistemas
comerciales de hidrodesulfuracion. Entre estos encontramos los “trickle-bed reactor”
(TBR) los cuales son reactores donde la fase liquida y la fase gas fluyen en co-
corriente o contra corriente a través del lecho catalitico donde la reaccion toma lugar
[10], siendo el gas la fase continua y el liquido la fase dispersa como se muestra en
la Figura 1.2, ademas el esquema del reactor trickle-bed se puede ver en la Figura
1.3. Donde es comun asumir que la resistencia a la transferencia de masa en la fase
gas puede ser despreciable y que la reaccion no ocurre en ella [1,22]. La catalisis
de los reactores industriales es generalmente evaluada en plantas pilotos para
generar datos cinéticos y observar el comportamiento del proceso a diferentes
condiciones de operacion. La longitud de los reactores industriales es normalmente
entre 10-20 mas grande que la de reactores pilotos; por lo tanto no es posible operar
reactores industriales y pilotos a la misma LHSV y a la misma velocidad de masa
superficial simultaneamente [22]. En la practica se encuentra que las bajas
velocidades de masa superficial en reactores de escala piloto, hace que se presente
humectacién incompleta en algunas particulas, mas aun, el retromezclado axial, los
efectos de pared y la mala distribucién del liquido son problemas que se presentan
en plantas pilotos, mientras que en plantas industriales estos problemas son
despreciables. Las diferencias en las caracteristicas y operaciéon de un reactor

industrial y un reactor piloto son mostradas en la Tabla 1.1.
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Figura 1.2. (a) Esquema de un reactor "trickle-bed" en co-corriente. (b) Régimen de
flujo trickle; fase continua: gas, fase dispersa: liquido

(a) Gas Liquido (b)
4 Catalizador / S
Sélido - ) ‘4"
G >
el “]_Malla que soponta el \ (’“;\.
Catalizador - \ & -
Liquido I b

Tabla 1.1. Diferencias entre reactores trickle-bed de planta piloto y de planta

industrial.

Temperatura, °C
Presién, MPa

LHSV, h™1

H,/HC, m3/m3
Didmetro del reactor, m
Longitud del lecho, m
up, cm/s

ug,cm/s

Humectacion
Dispersion axial
Irrigacion del catalizador
Transferencia de masa
Canalizacion

Modo de operacion

Reactor de Planta Piloto
320

4.0

0.2

200

0.005-0.1

0.5-2.0

0.08-0.25

1.48-220

Parcial

Significativa en algunos casos
Pobre

Pobre

Significante

Isotérmico
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Reactor Industrial
320

4.4

3.0

160

1-4

10-25

0.8-2.5
14.8-2200
Completa
Despreciable
Muy buena
Muy buena
Insignificante
No isotérmico



1.5 VARIABLES OPERACIONALES

151

Presion parcial de hidrogeno: la presion de operacién depende
principalmente del tipo de carga y de la pureza de la corriente de hidrogeno;
a medida que aumenta el punto de ebullicion de la carga se necesita mas
presién para hacerla reaccionar debido al aumento de los compuestos
azufrados en ella y la mayor resistencia termodinamica que presentan estos
en ser hidrogenados. En la Tabla 1.2 se presentan los intervalos que toma la

presién parcial de hidrogeno para hidrodesulfurar diferentes cargas.

Tabla 1.2. Presiones parciales de hidrégeno por tipo de carga.

15.2
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Carga Presién parcial del Hidrégeno, MPa
Nafta 0.6-0.9
Diésel 2.5-4.4

Residuo de vacio 9.8-14.7

Temperatura: el efecto del incremento de la temperatura de reaccion es
aumentar la velocidad de reaccion y con ello el grado de desulfuracion. La
reaccion de HDS es exotérmica con aproximadamente un calor de reaccion
de -251000 kJ/mol [4]. Por otro lado al igual que la presién parcial de
hidrogeno la temperatura de HDS aumenta en forma monoténica con el

aumento del punto de ebullicion de la corriente de alimentacion a tratar.

Velocidad espacial: controla el tiempo de residencia de los reactivos en el
reactor; manteniendo todas las condiciones constantes, el incremento de la
velocidad espacial trae consigo una poca desulfuracién; cuando esto sucede

se puede contrarrestar con un aumento ligero de la temperatura.
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1.6 REVISION BIBLIOGRAFICA

La cinética y los modelos de reacciones de HDS han sido estudiados extensamente
en la literatura cientifica desde los ultimos 70 afios. El modelo méas simple para la
HDS es el unidimensional homogéneo con una velocidad de reaccion global de
primer orden. La ecuacion diferencial obtenida del balance de masa en un elemento
diferencial de volumen, el cual contiene un diferencial de peso de catalizador (dW):

dF, dct

dW = L dW = _r:S[C] = nkil’lCSL (1.2)

Integrando se obtiene la siguiente expresion:

(Cé‘)o _ NKin _ nKinoc

e, = (@) ~ THSV

(1.3)

La complejidad de la reaccidén puede razonablemente tomar lugar asumiendo una
ey n ., .
cinética de orden n donde —rg = nk;,(C§) , con n # 1. La ecuacion final para este

caso resulta:

(1.4)

1 1 1 ki
n—1{chpt (st LHSV

Este modelo predice que el logaritmo de la concentracion de los compuestos de

azufre varia inversamente con el LHSV.

En 1974 Paraskos y otros [23], estudiaron el efecto de la humectacion incompleta 'y
el retro mezclado en reactores trickle-bed de hidrotratamiento. Ellos encontraron
que la variacion en el logaritmo versus 1/LHSV no se cumplia y por lo tanto ellos
modificaron empiricamente el modelo simple del reactor trickle-bed para tener en
cuenta los factores anteriormente mencionados y la ecuacion que ellos propusieron

fue la siguiente:
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1n(Cé)Oz kinbQ,” (1.5)
(CHe (LHSV)-A

Aunque este modelo parece ajustarse mejor a los datos experimentales de plantas
pilotos de HDS con reactores trickle-bed el modelo de Paraskos y otros [23] no tiene
en cuenta las caracteristicas del catalizador ni las caracteristicas de carga y su
aplicacion a reactores industriales es limitada. En noviembre de 2012, Alvarez,
Hoyos y Zambrano [2] publicaron un estudio del hidrotratamiento de diésel y
mezclas de este con aceite liviano de ciclo y jet a escala piloto en un reactor de
lecho empacado, trabajando en un rango de temperaturas de 300 y 450°C, con una
relacion H, /HC en el intervalo de 200 a 700 Nm3/Nm y velocidades espaciales entre
0.3y 1.5 h™! todo esto a una presion constante de 5.5 MPa con un catalizador
comercial. El estudio permitié desarrollar relaciones pseudo-cinéticas en funcion de
las condiciones de operacion y las composicion de la carga (azufre, nitrégeno y

aromaticos).

El trabajo de investigacion adopto la estrategia propuesta por Ganguly [24] el cual
usa una aproximacion pseudo-cinética unidimensional y un orden de reaccién igual
a uno. El estudio experimental se hizo con dieciséis cargas diferentes. Cada una de
las cargas se evalué con un disefio experimental tomando como variables la
temperatura (310, 330, 350), la LHSV (0.3, 0.7, 10) y el RCH (250, 500, 750). El
modelo cinético y el modelo del reactor se hicieron utilizando una variacién del
modelo de Paraskos y otros [23], de tal forma que la concentracién de un compuesto

se represento por la siguiente ecuacion:

—-Ea
—ko-RHcXLHSVY-e(ﬁ)

1.6
Cf:CO'e ( )

Donde C¢, C, corresponde a las concentraciones finales e iniciales de azufre

respectivamente y k, es el factor pre exponencial de la ecuacion de Arrhenius. Los
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parametros y,x, y E, son ajustables y los autores lo determinaron a partir de la
optimizacién de una matriz de 240 puntos experimentales utilizando el Solver de
Excel. Desafortunadamente los autores no revelan el valor de los parametros x y y,
por lo tanto los resultados reportados en la validacion de los modelos no se pueden
repetir. Adicionalmente como este modelo es una variacion de Paraskos y otros [23],
presenta las mismas limitaciones del modelo de Paraskos y otros [23] anteriormente

mencionadas.

Froment y otros (1994) [25] presentaron el modelamiento cinético y simulacién del
reactor de HDS de fracciones tipo diésel, las cuales contenian benzotiofenos,
dibenzotiofenos y 4,6-dimetildibenzotiofeno como compuestos azufrados. El modelo
cinético desarrollado por estos autores fue basado en contribuciones estructurales
de los compuestos que tenian azufre, el enfoque estructural de este trabajo logré
reducir el nUmero de parametros cinéticos de 1133 a solo 93. Es importante resaltar
gue aun con esta simplificacion el modelo y la expresién cinética tienen un nivel de
sofisticacion muy alto y su implementacion es muy compleja. Adicionalmente este
articulo considero la HDS del benzotiofenos, dibenzotiofenos y dibenzotiofenos
disustituidos. Adicionalmente estos autores desarrollan un modelo heterogéneo

unidimensional con gradientes intraparticula de un catalizador esférico.

Korsten y Hoffman [1] reportaron en 1996 un modelo de un reactor de tres fases
para la HDS de reactores pilotos trickle-bed. El estudio se divide en dos partes,
inicialmente construyeron una planta piloto y segundo realizaron una simulacion de
HDS para gasoleo de vacio. Los balances de masa del modelo estan basados en la
teoria de doble pelicula. El articulo incluye correlaciones para calcular coeficientes
de transferencia de masa, solubilidades del gas y propiedades fisicoquimicas de
aceites y gases bajo condiciones de proceso. La expresion de la velocidad de
reaccion es descrita por una formulacion del tipo de Langmuir-Hinshelwood. Los
autores muestran una buena correlacion entre los resultados de la simulacion y los

experimentos llevados en planta piloto en un alto rango de temperatura, presion,
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velocidad espacial y RCH. Este modelo ha sido usado extensamente por otros

autores como punto de referencia de nuevos estudios.

Matos y Guirardello [26] en 1999 presentaron un modelo heterogéneo en contra
corriente para la descripcién de la HDS en un TBR; en este modelo tuvieron en
cuenta la disminucion de la eficacia con respecto al tiempo, la dispersion axial y
cinética de primer orden. Los resultados de este estudio muestran un
comportamiento esperado, pero no fueron validados con datos de planta piloto. Este
trabajo se concentra en los depdsito de metales en los catalizadores de HDS con lo
cual demuestran que el factor de eficacia disminuye rapidamente con el tiempo.
Para el caso de nuestro estudio la carga no tiene un alto contenido de metales y la
disminucién del factor de eficacia con respecto al tiempo se espera que sea minima.
La HDS de destilados medios fue estudiada por Cotta, y otros [5] en el afio 2000,
ellos estudiaron esta reaccioén con un catalizador comercial. Este articulo se basé
en un modelo pseudohomogéneo con cinética de ley de potencia; los pardmetros
cinéticos fueron encontrados mediante Runge-Kutta-Gill y el método de Marquardt
ajustando valores de planta piloto. Adicionalmente el modelo no incluye la inhibicién
del H,S en la reaccion. Sorprendentemente estos autores obtienen que el modelo
cinético de ley de potencia se ajusta mejor que el de tipo Langmuir-Hinshelwood.
Por consiguiente este modelo no es adecuado para las simulaciones de las cargas

utilizadas en este estudio y a las condiciones de proceso usadas en esta tesis.

Jinwen vy Zbigniew [27], presentaron un modelo dinamico bidimensional
pseudohomogéneo, este tiene en cuenta la conduccion de calor y el cambio de la
temperatura, producto de la dinamica del flujo de hidrégeno. El montaje utilizado en

el estudio y sus ecuaciones correspondientes se muestran en el anexo B.

Chowdury y otros [28] en el 2002, publicaron un estudio acerca de la HDS de diésel

en un TBR. El estudio usa las correlaciones presentadas por Korsten y Hoffmann
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[1] para calcular los coeficientes de transferencia de masa, y propiedades
fisicoquimicas de los fluidos. Este estudio incluye la vaporizacién parcial de la fase
liquida. Sin embargo, los autores utilizaron Aspen-Plus para calcular la vaporizacion
parcial de forma colateral. Los autores usaron un modelo heterogéneo basado en la
teoria de doble pelicula de Korsten y Hoffman [1] y utilizaron la cinética de Langmuir-
Hinshelwood; pero en el denominador de la expresion cinética tuvieron en cuenta
un solo sitio de adsorcion. Los autores muestran una buena correlacion en los
resultados de la HDS y concluyen que la expresion de Langmuir-Hinshelwood

representa de buena forma los datos experimentales de HDS.

Otros autores [29, 30] desarrollaron modelos pseudohomogéneos de reactores TBR
para el hidrotratamiento de fracciones de crudo. Dimitrios [29] usa fracciones de
petréleo livianas y tiene en cuenta la vaporizacion parcial del liquido. Por otro lado,
Bellos [30] usa pseudocomponentes para clasificar diferentes compuestos en las
fracciones de crudo y no tiene en cuenta la vaporizacion del liquido. Ambos asumen

una expresion de ley de potencia para el término cinético.

Debido al fuerte efecto competitivo de adsorcién del acido sulfhidrico con respecto
a los compuestos DBT, la velocidad de reaccion de HDS puede disminuir aun a
bajas presiones parciales de H,S. En este contexto, Cheng y otros [31] presentan
un estudio de un TBR en dos etapas, uno operado en co-corriente y otro en contra-
corriente para la HDS y HDA con el fin de producir un diésel ultra limpio. Ellos
solucionaron un modelo heterogéneo unidimensional para simular la distribucién de
los componentes involucrados en el proceso a lo largo de la longitud del reactor
tanto en la fase liquida como en la gaseosa. Los autores aseguran que el modelo

se ajusta muy bien a los datos experimentales con un error relativo menor al 1%.

En el 2004 Ancheyta y Rodriguez [32], presentaron resultados para la simulacion
de un TBR donde tuvieron en cuenta la HDS, HDN y HDA. El modelo se baso los
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estudios presentados por Korsten y Hoffman [1] y usaron las mismas correlaciones
presentadas por estos autores [1] para el célculo de los coeficientes de transferencia
de masa y constantes de Henry. La expresion cinética utilizada por los autores para
la HDS fue del tipo Langmuir-Hinshelwood teniendo en cuenta dos sitios activos de
adsorcioén; para las cinéticas de HDN y HDA se usaron expresiones simplificadas
de ley de potencia. Los autores incluyeron un balance de energia con el fin de hacer
un escalamiento a nivel industrial. Los contaminantes calculados a escala industrial
fueron menores que los de la simulacion de planta piloto; ellos afirman que se debe
a las diferentes velocidades utilizadas. Como punto negativo, estos autores no
revelan en ningln momento como resuelven su sistema de ecuaciones y no hacen

un analisis numérico de la precision y estabilidad del método utilizado.

Ancheyta y otros [33] en el 2006 extendieron el estudio anterior para formular un
modelo dinamico. Para tener en cuenta, este modelo dindmico es capaz de simular
el comportamiento isotérmico y no isotérmico. Sin embargo en sus conclusiones los
autores aseguran que el modelo no funciona a tiempos menores de 1000 segundos
ya que el perfil de temperatura observado es diferente al de un reactor comercial,
no obstante a tiempos cercanos al estado estacionario el error tiende a ser minimo.
En resumen, la mayoria de los modelos estudiados en la literatura se han basado
en la teoria de doble pelicula presentada por Korsten y Hoffmann [1], con algunas
ligeras modificaciones en las expresiones cinéticas y la inclusion de la vaporizaciéon

parcial en sus balances de masa.

1.7 CLASIFICACION DE LOS MODELOS MATEMATICOS DEL REACTOR DE
HDS

Debido a los diferentes modelos matematicos de reactores de lecho fijo en estado
estacionario estudiados en la literatura, es de importancia clasificarlos para tener en

cuenta sus restricciones y posibles aplicaciones. Esta clasificacion se presenta en
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la Tabla 1.3, donde se muestran principalmente los dos tipos de modelos

encontrados en la literatura.

- Pseudohomogéneo: Es aquel que no tiene en cuenta los gradientes
interfaciales de concentracion y temperatura, pero si la dispersion radial y
axial.

- Heterogéneo: Este tipo de modelo distingue entre las concentraciones y
temperaturas de las diferentes fases (solida, liquida y gas), para la fase

solida, bien sea en la superficie catalitica o al interior de la particula.

Tabla 1.3. Clasificacion de modelos de reactores de lecho fijo.

Pseudohomogéneos T=TsC=Cs Heterogéneos T # T;; C # Cq

Gradientes

PI: Flujo Pistén HI: . :
interfaciales

Unidimensional

PII: Pl + Mequado HIE HI + _Gradler]tes

axial intraparticula

Bidimensional. PlI: Pl + Mezc!ado HIl:  HII + Mezc!ado
radial radial

Donde T y Cg corresponden a la temperatura y concentracion en el sélido.

La funcién de esta clasificaciébn es escoger el modelo que mejor se ajuste a un
proceso especifico. Algunos ejemplos son: oxidacién catalitica de fenol (Pll),
hidrogenacion de benceno (HIIl), hidrotratamiento de combustibles (HI) vy
descomposicion de H,0, (PI). Los balances, las ventajas y desventajas para los dos

modelos se presentan en el anexo C.

Investigaciones acerca de la hidrodesulfuracion han demostrado que existe un
efecto inhibitorio cuando existe presencia de H,S [13, 21, 34, 35, 36] y como la
presién parcial de H,S aumenta la largo del lecho los modelos pseudohomogéneos
no arrojan resultados acordes a las reacciones de hidrodesulfuracion debido a que
se omite la transferencia de masa entre las fases presentes y los cambios de

concentracion en la fases del reactor. De acuerdo a lo expuesto anteriormente y
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para obtener unos datos confiables es necesario emplear un modelo de reactor que
tenga en cuenta las tres fases, es por esto que se selecciond, el modelo
heterogéneo unidimensional con gradientes interfaciales (HI). ElI modelo
desarrollado en este trabajo al igual que los modelos de muchos autores
mencionados anteriormente, se basd en el modelo matematico, la cinética y las

correlaciones propuestas por Korsten y Hoffmann. [1]
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2. DESCRIPCION METODOLOGICA

El desarrollo de este trabajo se produjo en seis etapas secuenciales como se
muestra en la Figura 2.1. En primer lugar se hizo una seleccion del modelo
matematico del TBR, el cual fue un modelo heterogéneo unidimensional en el
balance de masa, posteriormente se plantearon los balances masicos en las
diferentes fases. La seleccion de correlaciones para la transferencia de masa,
propiedades bajo condiciones de operacion que permitieran el modelo vino a
continuacion. Siguiendo la secuencia se escogid un modelo cinético de tipo
Langmuir-Hinshelwood propuesto por H.Korsten y U.Hoffmann [1]. Dada la
magnitud y complejidad del sistema de ecuaciones resultante, se considero
conveniente utilizar MATLAB como herramienta computacional y el “solver ode15s”
para la solucion. La programacién obtenida del reactor de HDS dio como resultado
un sistema de ecuaciones diferenciales-algebraicas (DAE), en consecuencia se
tuvo que utilizar la funcion “odeset” de MATLAB para solucionar el problema DAE.
La validacion del modelo matematico y la estructura de cédigo se realiz6 con los
estudios presentados por Korsten y Hoffmann [1], donde se simul6 la HDS de un

gasoéleo de vacio.

2.1 SELECCION DEL MODELO MATEMATICO

Debido a las consideraciones presentadas en el anexo C se escogié el modelo
heterogéneo para simular la HDS, Para nuestro caso se seleccioné el modelo

desarrollado por Korsten y Hoffmann [1].
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2.2 PLANTEAMIENTO DE LOS BALANCES DE MASA

Se considera un patron de flujo pistbn a lo largo del reactor debido a las
distribuciones de tiempo de residencia experimentales reportadas por H.Korsten y
U.Hoffmann [1]. Para la formulacién de los balances de masa se asumen las

consideraciones siguientes:

- Operacion isotérmica

- Operacion Isobarica

- La actividad del catalizador no cambia.

- Los gradientes radiales de concentracion son despreciables.

- Los gradientes radiales de concentracion son despreciables.

- Flujo piston en el reactor (no hay efectos de retromezclado).

- Las velocidades del fluido no cambian a lo largo del reactor.

- Distribucion homogénea del catalizador en el lecho.

- Elgasy el liquido estan en equilibrio en la interfase.

- No hay vaporizacion y condensacion parcial del aceite.

- Lareaccion se da en la superficie del catalizador y no en la fase liquida o la
fase gaseosa.

- La transferencia de masa intraparticula dentro de los poros esta incluida en
el factor de efectividad.

Una explicacién de estas consideraciones se puede consultar en el anexo D.
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Figura 2.1. Etapas secuenciales realizadas durante el presente trabajo.
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funcion odeset de mmp | Validacion del modelo

MATLAB

Para los balances de masa se sigue la siguiente notacion: H,: 1; HC: 2; H,S:3; S: 4
La deduccion de las ecuaciones se presenta en el anexo G.

e Balance de masa de los compuestos volétiles en la fase gas: Debido a que

no hay reaccién en la fase gas se obtienen las siguientes ecuaciones:

dP. PG
H 1 L) _ (2.1)
2 RT< 4z > Kra, <H1 Cl) 0
dP§ PS
H,S Ug ('3 5 (2.2)
i RT< dz ) +lga <H3 C3> 0

e Balance de masa de los compuestos volatiles en la fase liquida: Para los

compuestos volatiles en la fase liquida se debe tener en cuenta la

transferencia liquido-solido:

dc PG

" () s -ct) et - =0 @9
dc P$

HaS uL< 3) k3L< c3> k$as(Ck—C5) =0 (2.4)
dZ H3

38



e Balance de masa de los compuestos no volatiles en la fase liquida:

L
Hidrocarburo up (ddizz> +kag(Ck—C3) =0 (2.5)
L
Azufre organico up, <CL&> +kfag(Ck—C3)=0 (2.6)
z

e Balance de masa de los compuestos en la superficie catalitica: Los
compuestos en la interfase liquido- solido son producidos o consumidos por

la reaccion quimica:
kiag(Cl—C}) = —vipgGnre, 1=12734 (2.7)

Debido a que la concentracién de hidrocarburos no cambia significativamente por la
hidrodesulfuracion, el balance de masa para el combustible no se tiene en cuenta;
el sistema de ecuaciones puede ser solucionado numéricamente usando las
condiciones de fronteraenz =0

Ci(z = 0) = C§,, pf(z = 0) = pf, Ci(z = 0) = Cly, Ci'(z = 0) = Cgy, p5(z=0) =0,

2.3 SELECCION DE CORRELACIONES PARA EL CALCULO DE
PROPIEDADES Y PARAMETROS

Las correlaciones utilizadas para calcular los coeficientes de transferencia de masa,
solubilidad, constante de Henry y pardmetros fisicoquimicos son mostradas en la
Tabla 2.1.

39



Tabla 2.1. Correlaciones utilizadas en el modelo matemaético.

Ecuacion

L_ PLW4
* 7 PM,

pL(P, T) = po + App — Apy

C

App = [0.167 + 16.181x1070-0425P0]

1000
2

P
_ —0.0603p,
0.01[0.299 + 263x10 ] * [1000]

Apr = [0.0133 + 152.4(p, + App) ~245] * (T — 520)

—8.1x1076 — 0.622x10~(Po*+2Pr) (T — 520)2

VN

AipL

T 1
Ay, =ag +a;T+a,—+a3T? +a,—

P20 P20

An,s = exp(3.367 — 0.00847 T)

kiay, (GL)m2 < ML )1/2
2L (2
Dy " pLD}

i = 3.14x1010 « (T — 460) =34 « [log, o (APD)]?
a =10.313 xlog,((T — 460) — 36.447

VE.267 T
— %
ViO.4—33

DE =8.93x1078 «
HL

v = 0.285 x y}048

ve = (7.5214x1073 = T}2835, % pp~076¢) - PM

kK 18( Gy )1/2< b, )1/3
D}as T \pag pLD%

6
ag =d—(1—£)
p

(3
£=0.38+0073[1+——"—
d

dp
g=
Ve +Vi
GORICALE

rc = —_—
co (1+ KstCﬁzs)2

Ecuacién de Standing-Katz
presentada por Ahmed [37]

Ley de Henry

Korsten y Hoffman [1]

S.Goto y J.Smith [38]

Ecuacion de Vogel, que presenta
R.Reid [39]:

Correlacion de Tyn-Calus reportada
por R.Reid [39]:

Correlacion reportada por R.Perry y
D.Green [40]

Correlacion de Riazi-Daubert,
presentada por T.Ahmed [37]:
ecuacion de Krevelen-Krekels
reportada por G.Froment y
K.Bischoff [25]

Ecuacién propuesta por Haughey y
Beveridge [25]:

Korsten y Hoffmann [1]

La secuencia de céalculo de cada correlacion se presenta en la Figura 2.2.
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Figura 2.2. Secuencia de célculo para las correlaciones utilizadas en el modelo.
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2.4 SELECCION DE LA SUBRUTINA DE INTEGRACION DE LAS ECUACIONES
DIFERENCIALES ORDINARIAS

Como se menciond previamente en la introduccion, una caracteristica del sistema
DAE es que presenta un problema “stiff’ asociado a él; este problema aparece
cuando algunas variables que se desean conocer cambian lentamente mientras que
las otras variables del sistema lo hacen rdpidamente. En algunos casos las variables
de cambio r4pido son pasajeras, es decir, desaparecen rapidamente para que
después las variables de cambio lento dominen el proceso. Esto hace que se
generen eigenvalores negativos en la matriz solucién jacobiana, por lo que es
necesario que el método numeérico que resuelva eficientemente el problema “stiff”
tenga pasos mas pequefios y realice mas iteraciones en cada uno de ellos. En este
caso, las concentraciones de azufre en el liquido y en el sélido fueron las que
cambiaron rapidamente. Los diferentes sistemas de solucion disefiadas por

MATLAB para la solucién de problemas stiff son presentados en el anexo E.

Fue seleccionado el solver odel15s porque fue disefiado para resolver sistemas DAE
y problemas stiff con las siguientes particularidades: usa formulas de diferenciacion
numeérica conocidas como multipaso “Gear” y es tipo corrector-predictor [3], el cual
combina un método explicito con un implicito, donde el primero predice una

aproximacion de la solucién y el segundo la corrige.

2.5 DESARROLLO DEL SISTEMA DAE Y APLICACION DE LA FUNCION
ODESET DE MATLAB

Los sistemas DAE son llamados sistemas descriptores o implicitos. Pueden
solucionarse a través de métodos para resolver sistemas diferenciales ordinarios,
pero en algunos casos los DAE tienen propiedades que hacen a los métodos
fracasar es por esto que se deben modificar. Para el desarrollo del cédigo DAE se

siguieron los pasos mostrados en la Tabla 2.2
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Para cambiar la configuracién de la integracion de ODE a DAE se utiliz6 la
herramienta options donde se implemento la funcién odeset.

odeset('Mass’, M, MassSingular’,’ yes’, MStateDependence, 'none") (2.8)

Tabla 2.2. Estructura del odel5s utilizado.

[z,y] = ode15s(@HDS_REACTOR, zspan, y,, options)

odefun Enlace de la funcién donde se encuentra el DAE

zspan Vector que especifica el intervalo de integracion

y 0 Vector donde se incluyen las condiciones de frontera, tiene en cuenta las presiones

parciales, concentraciones en liquido y solido de los compuestos

Options | Estructura que modifica el ode

El problema DAE consistié en un conjunto de ecuaciones algebraicas y diferenciales
gue se resolvieron simultaneamente. El planteamiento matematico se abordo de la
siguiente forma:
Teniendo la matriz singular M(z,y) entonces:

M(zy)y' = f(zy) (2.9)
Un DAE tiene solucion cuando existe una curva py, tal que M(zy, yo)pyo = f(zo, Vo)-
Definicion de la funcion odeset:

e Definicién de la Matriz masica M.

O O O = O O O O

O O O O O O O =
O O O O o o —~= O
O O O O o= O o
O O O O~ O O O
O O O O O o o o
O O O O O o o o
S O O O O O o o

La Matriz M es una matriz idéntica donde los ultimos tres valores de su

diagonal corresponden a cero. Los primeros cinco valores de la diagonal
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hacen referencia a las ecuaciones diferenciales. Los tres ultimos ceros
corresponden a las ecuaciones algebraicas. Esta es la forma como el ode15s
diferencia que ecuaciones corresponden a diferenciales y cuales a
algebraicas.

e Evaluary enlazar la matriz masica M con la aplicacion “Mass”.

e Definicion de la singularidad de la matriz, esto se hace con “MassSingular”,
debido a que los sistemas DAE presentan singularidad en su matriz solucion
se digitd “yes” en la funcion “odeset”.

e Como la matiz M no es funcibn de las variables a calcular

“MStateDependence” se selecciona como “none”.

2.6 VALIDACION

Para la validacién del modelo matemético TBR desarrollado en este trabajo, se
corrio el programa a partir del script de MATLAB con unas condiciones previamente
definidas. El programa generd las siguientes curvas: presiones parciales de
hidrégeno y acido sulfhidrico, concentraciones de hidrégeno, acido sulfhidrico y
azufre orgénico en el liquido, concentraciones de hidrogeno, acido sulfhidrico y
azufre organico en la superficie catalitica. Se compararon solo las curvas de la
presién parcial de hidrégeno, presién parcial de acido sulfhidrico, concentracion de
hidrogeno en el liquido, concentracion de &acido sulfhidrico en el liquido y
concentracion de azufre en el liquido contra las reportadas por Korsten y Hoffmann
[1]. Los datos utilizados para la validacién se encuentran consignados en el anexo
F.
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3. RESULTADOS

3.1 RESULTADOS DEL CALCULO DE LOS COEFICIENTES DE
TRANSFERENCIA DE MASA EN LA VALIDACION DEL MODELO
HETEROGENEO

En la Tabla 3.1 se presentan los valores de los coeficientes de transferencia de
masa obtenidos en el presente estudio vs los presentados por H.Korsten y
U.Hoffmann [1].

Tabla 3.1. Comparacién de resultados en el calculo de los coeficientes de

transferencia de masa.

% ERROR
VARIABLE PLANTA PILOTO SIMULACION ABSOLUTO
[1] (CORRELACIONES) (RESPECTO A
PLANTA PILOTO)
P, MPa 10
T, °C 370
Gy, g/(cm? - s) 0.00572

Transferencia de masa
Gas-Liquido,s™*
Hidrégeno (kfa;) 7.05x1073 6.70x1073 5.0
H,S (kLay) 6.42x1073 6.10x1073 5.0

Transferencia de masa
Liquido-Sélido,s ™!

Hidrogeno (kta;) 7.06x1072 6.63x1072 6.2
H,S (kka,) 6.22x102 5.84x102 6.1
Azufre Org (kkap) 2.76x1072 2.50x1072 11.0

El error en los valores de los coeficientes de transferencia en la interfase gas-liquido
se puede explicar porque el coeficiente de transferencia de masa global gas-liquido
puede expresarse de acuerdo a la teoria de doble pelicula en términos de

coeficientes de transferencia de masa del lado del liquido y del lado del gas.
1 1 1

= +
Ka, Hikfa, kiay,
Para gases altamente solubles tales como H,, el valor de la constante de Henry H;

(3.1)

es mayor que la unidad, y se puede asumir que el valor de transferencia de masa
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global es aproximadamente igual al de transferencia de masa del lado del liquido

L
ki ap,.

El mayor porcentaje de error que se presento fue para el coeficiente de transferencia
de masa liquido-solido del azufre; esto puede atribuirse a la suposicion donde se
asume que debido a la complejidad de la mezcla del combustible, el azufre organico
tiene la misma densidad, peso molecular, temperatura de ebullicibn promedio y
volumen molar que todo el hidrocarburo. No obstante se puede destacar que las
correlaciones presentan de modo general, una buena prediccién de los coeficientes

de transferencia de masa.

Las Figuras 3.1 a la 3.5, muestran los perfiles de las concentraciones de los
componentes para la fase gasy liquida a lo largo del reactor trickle-bed. Cabe anotar
ademas que la buena prediccion de los datos de transferencia de masa y el correcto
perfil de concentracion del H2S es de vital importancia para modelar el

comportamiento de los otros compuestos en el reactor.

La RCH tiene una gran influencia en el contenido de azufre del producto; esto se
debe a la inhibicién producida por el H,S en la reaccion. Cuando la RCH disminuye,
la concentracién de H,S aumenta, dando como resultado una baja eliminacion de
azufre; por otro lado, el aumento en el flujo de hidrégeno ocasiona un mejoramiento

en la transferencia de masa entre las fases y una mejor distribucién del aceite [41].
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Figura 3.1. Presion parcial de hidrégeno vs longitud del lecho catalitico.
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Figura 3.2. Presion parcial acido sulfhidrico vs longitud del lecho catalitico.
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Figura 3.3. Concentracion de hidrégeno en el liquido vs longitud del lecho catalitico.
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Figura 3.4. Concentracién de &cido sulfhidrico en el liquido vs longitud del lecho
catalitico.
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Figura 3.5. Concentracion de azufre organico en el liquido vs longitud del lecho
catalitico.
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En la Figura 3.1 se observa como la presién parcial del hidrégeno (curva azul)
disminuye en un 1.6 %, y llega a un minimo de 9.84 MPa, esta disminucién se debe
al consumo de hidrégeno por parte de la reaccién de HDS, pero el pequefio cambio
de 10 Mpa a 9.84 MPa es atribuido al gran exceso de hidrégeno que se utiliza en el
reactor. En la Figura 3.2 se observa un aumento gradual de acido sulfhidrico a lo
largo del lecho hasta alcanzar un valor maximo de 0.09 Mpa (curva azul); este

comportamiento esta de acuerdo con el comportamiento conocido.

En la Figura 3.3 (curva azul) se observa como la concentracion de hidrogeno
comienza en un valor de 6.4x10~* mol/cm3 y desciende hasta un valor minimo de
6.2x10"* mol/cm3, para luego alcanzar un valor al final del lecho de
6.3x10™* mol/cm3. La disminucion del 3.1 % al inicio del reactor es producto del
efecto predominante que tiene el término correspondiente a la transferencia de

masa gas-liquido; la concentracion de hidrogeno en el liquido aumenta desde su
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minimo de 6.2x10~* mol/cm3 hasta su valor final de 6.3x10™* mol/cm3 ; esto se
debe a la predominancia de la transferencia de masa desde la superficie catalitica

a la fase liquida.

En la Figura 3.4 (curva azul), se observa el comportamiento contrario al de la
concentracion del hidrégeno en la fase liquida (Figura 3.3). En la Figura 3.4 la
concentracion del acido sulfhidrico en la fase liquida se incrementa hasta llegar a
un maximo de 1.5x107> mol/cm?3 para luego disminuir de forma gradual a lo largo
del reactor hasta llegar a un valor de 0.65x10~> mol/cm3. El comportamiento de la
concentracion de acido sulfhidrico (curva azul) es causado por la diferencia en la
velocidad de transferencia entre la interfase gas-liquido, liquido-sélido y la velocidad
de reaccion, es decir al inicio del reactor z < 5 cm el término representado por la
transferencia liquido-soélido es el predominante y por esto la concentracion en la fase
liquida aumenta; luego cuando la transferencia de masa en la interfase gas-liquido

tiene un efecto apreciable, la concentracion en la fase liquida disminuye.

Comparando las curvas presentes en la Figura 3.5 (azul y negra), la concentracion
del compuesto de azufre organico presenta una tendencia descendente con un valor
al final cercano al experimental 0,15x10~> mol/cm3. De la misma forma al comparar
los resultados para la presion parcial de H,S para ambos modelos, se recrea la
misma tendencia ascendente hasta un valor final cercano a 0.082 MPa; lo anterior
expuesto, sumado a los bajos porcentajes de error relativo en los célculos de
transferencia de masa, muestra que el modelo, el solver y las correlaciones
planteadas en este trabajo, predicen de manera adecuada el proceso de

hidrodesulfuracion para el caso propuesto en este estudio.

En cuanto a la expresion cinética de Langmuir-Hinshelwood utilizada en el modelo;

se hizo un ajuste de los parametros m1 y mz2 por el método de homotopia [46]
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(variacion de los pardmetros mediante un incremento diferencial previamente
establecido). Sin embargo las variaciones de los parametros en un 3% de su valor,
producian discrepancia en los perfiles de concentracion menores del 0.5%. Por
consiguiente se decidio en este trabajo no intentar hacer un estudio mas profundo
de este comportamiento. Se sugiere hacer una revision mas amplia de los datos

experimentales reportados en la literatura para hacer una regresion no lineal tipo.

De todos los resultados presentados de las Figuras 3.1 a la 3.5 se puede observar
gue existen diferencias en los célculos hechos por Korsten y Hoffmann [1] con los
realizados en este trabajo. Por ejemplo en la Figura 3.1 el porcentaje de error esta
alrededor del 0.2% para z = 40 c¢cm; para la Figura 3.2 el error presentado en z =
50 cm es de 7.6%; en el perfil de la Figura 3.3 la discrepancia en z = 40 cm es del
3.3 %; la desviacidbn mostrada en la Figura 3.4 se encuentra alrededor del 2.7%
para z = 40 cm Yy para el contenido de azufre en el liquido el error que se encontré
fue del 7% para z = 40 cm. Las discrepancias de los datos de este trabajo con
respecto a los de Korsten y Hoffmann [1], puede deberse al método numérico de
Runge Kutta empleado por los anteriores autores ya que Runge-Kutta no aborda de

manera correcta el problema stiff y la solucion del DAE.

En la seccién 1.6 se hablo sobre el modelo de Paraskos y otros [23] y la derivacion
planteada por Alvarez [2]. A continuacion en la Figura 3.6 se comparan los
resultados obtenidos por las ecuaciones 1.3 y 1.6 con los datos experimentales

presentados por Korsten y Hoffmann [1].

Los valores 1, k;, y C, para la ecuacion 1.3 fueron tomados del estudio de

H.Korsten y U.Hoffmann [1], para la ecuacién 1.6 la relacién hidrogeno hidrocarburo
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fue la misma utilizada por H.Korsten y U.Hoffmann [1] y los parametros x,y y E,
fueron suministrados por ECOPETROL S.A.

Figura 3.6. Concentracion de azufre vs WHSV.
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En la figura anterior se hace una comparacion entre el modelo presentado por
Paraskos [23] con datos experimentales y simulados obtenidos por Korsten y
Hoffmann [1]. La desviacion de la curva simulacién propuesta por Paraskos [23] con
los datos experimentales, se debe a la fuerte dependencia de la conversién con la
eficiencia de humectacion en reactores trickle bed a escala piloto. Otro problema
gue se atribuye al modelo de Paraskos [18] se debe a que los pardmetros cinéticos
no son ajustados para tener en cuenta la dependencia de las propiedades fisicas
de la carga, la cantidad de liquido que se vaporiza, el equilibrio entre la fase liquida
y gaseosa y el efecto del H,S en la inhibicion de la reaccion. Por otro lado el modelo

presentado por Alvarez, Hoyos y Zambrano [2] presenta los mismos problemas del
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modelo de Paraskos y otros [23] al ser una derivacion de este; otra falencia que
presenta el modelo es que cuando se cambia la carga, como es la dinamica de una
refineria, se tienen que cambiar todas las ecuaciones pseudo-cinéticas. Todo esto

hace que el modelo se inviable desde el punto de vista practico.
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4. CONCLUSIONES

Los modelos pseudohomogéneos tipo Paraskos [23] y tipo Alvarez y otros [2]
no son adecuados para la simulacién de un problema de hidrodesulfuracion;
debido a que desprecian las resistencias interfaciales y por lo tanto no

estiman las verdaderas concentraciones en las fases (gas, liquida, sélida).

El modelo presentado por Paraskos [23] y el de Alvarez [2] y otros se
restringe mucho para aplicaciones de HDS puesto que los parametros
cinéticos no son ajustados para tener en cuenta la dependencia de las
propiedades fisicas de la carga, la cantidad de liquido que se vaporiza, el
equilibrio entre la fase liquida y gaseosa y el efecto inhibitorio del H,S en la

reaccion.

El modelo heterogéneo desarrollado en este trabajo fue utilizado para simular
el comportamiento de un reactor de HDS de planta piloto; los datos
calculados mostraron el comportamiento esperado y se encontraron muy
cercanos a los reportados por H.Korsten y U.Hoffmann [1]. EI mayor
porcentaje de error que se presento fue para el coeficiente de transferencia
de masa liquido-solido del azufre; esto puede atribuirse a la suposicion donde
se asume que debido a la complejidad de la mezcla del combustible, el azufre
organico tiene la misma densidad, peso molecular, temperatura de ebullicién
promedio y volumen molar que todo el hidrocarburo. ElI menor error se
presentd para los célculos de los coeficientes de transferencia de masa
liquido-gas (5%), este pequefio error puede atribuirse debido a que se
asumio que el valor de transferencia de masa global es aproximadamente

igual al de transferencia de masa del lado del liquido.
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Los resultados obtenidos con la implementacién del odel5s y la funcion
odeset de Matlab muestran un comportamiento de las concentraciones en la
fase liquida y sélida similar a las reportadas H.Korsten y U.Hoffmann [1]. La
concentracion de azufre en el liquido calculada por el modelo muestra una
reduccion constante a lo largo del lecho, con un valor final cercano al
experimental  0,15x107° mol/cm3. De la misma forma al comparar los
resultados para la presion parcial de H,S para ambos modelos, se recrea la
misma tendencia ascendente hasta un valor final cercano a 0.082 MPa; lo
anterior expuesto, sumado a los bajos porcentajes de error absoluto en los
calculos de transferencia de masa, muestra que la estructura del programa,
el solver y las correlaciones planteadas en este trabajo, predicen de manera
adecuada el proceso de hidrodesulfuracion para el caso propuesto en este

estudio.

Los errores presentados en los perfiles de concentracion a lo largo del reactor
se encontraron en un rango entre 0.2% - 7%. Las discrepancias de los datos
de este trabajo con respecto a los de Korsten y Hoffmann [1], puede deberse
al método numérico de Runge Kutta empleado por los anteriores autores ya
gue Runge-Kutta no aborda de manera correcta el problema stiff y la soluciéon
del DAE.
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ANEXO

Anexo A. Cdédigo en Matlab para el Modelamiento del Reactor

%Sistemas de ecuaciones DAE para el modelamiento de un reactor trickle-bed
%de hidrodesulfuracién isotérmico e isobarico

%Autores: Andrés Mauricio Montes, Pedro Luis Diaz Sepulveda

%Escuela de Ingenieria Quimica

%Universidad Industrial de Santander

%Mayo 2016

function principal = HDS_REACTOR();

principal=0;

% Subrutina de condiciones y variables de entrada
condiciones = ajuste_condiciones();

% Subrutina de propiedades calculadas
propiedades = ajuste_propiedades(condiciones);

% Subrutina de vector inicial de estado
y_0 = ajuste_estadoinicial(condiciones, propiedades);

% Matrix mass
M = zeros(8,8);
M(1:5,1:5)=eye(5);

% Estructura de las opciones del odeset
Options=odeset('Mass',M,'MassSingular','yes','MStateDependence’,'none’);

% Longitud del lecho
z_t = input('¢,Cuél es la longitud del lecho (cm)?=");

% Solucién de la simulacion
[z_res,y_res] = odel5s(@sistem_DAE, [0 z_t], y_O, Options, condiciones, propiedades);

% Gréfica de resultados
plot_resultados(z_res, y_res);

principal=1;
return;

function condiciones = ajuste_condiciones();

condiciones.P=1450.37; %PRESION EN psig

condiciones. T=1157.67; % TEMPERATURA EN °R

condiciones.ro15= 58.79; %DENSIDAD A CONDICIONES 15.6°C, 101.3KPA [LB/FT"3]
condiciones.ro20= 0.9120; %DENSIDAD A 20 ° [g/cm”"3]

condiciones.PMdiesel=420; % PESO MOLECULAR DEL COMBUSTIBLE Ib/lbomol=g/gmol
condiciones. Temb=1303.47; % TEMPERATURA MEDIA DE EBULLICION °R
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condiciones.GL=0.0572; % VELOCIDAD DE FLUJO DE MASA SUPERFICIAL DEL LIQUIDO
[g/(cm”2.s)

condiciones.Dt= 3 ; %DIAMETRO INTERNO DEL REACTOR [cm]

condiciones.Dp=0.172; %DIAMETRO EQUIVALENTE DEL CATALIZADOR [cm}
condiciones.alf1=7; %PARAMETRO UTILIZADO DE LA CORRELACION DE GOTO&SMITH [19]
condiciones.alf2=0.4; %PARAMETRO UTILIZADO DE LA CORRELACION DE GOTO&SMITH [19]
condiciones.R=8.314471; %CONSTANTE DE LOS GASES MPa-cm3/(mol-K), kJ/(kmol*K)
condiciones.w4=0.02;%FRACCION DE AZUFRE EN EL COMBUSTIBLE
condiciones.cfl=-15;%COEFICIENTE ESTEQUIOMETRICO PARA EL HIDROGENO
condiciones.cf3=9;%COEFICIENTE ESTEQUIOMETRICO PARA EL ACIDO SULFHIDRICO
condiciones.cf4=-1;%COEFICIENTE ESTEQUIOMETRICO PARA EL AZUFRE ORGANICO
condiciones.kapp=0.076784386 ;% CONSTANTE DE REACCION APARENTE PARA KORSTEN
condiciones.KH2S=70000;%CONSTANTE DE ADSORCION PARA EL H2S cm3/mol
condiciones.rocat=0.83;%DENSIDAD DEL CATALIZADOR

condiciones.efecti=1;%FACTOR DE EFECTIVIDAD INCLUIDO EN kapp
condiciones.catfrac=0.5;%FRACCION DE CATALIZADOR EN EL LECHO
condiciones.ug=0.1606;%VELOCIDAD SUPERFICIAL DEL GAS cm/s
condiciones.ul=7.522e-03;%VELOCIDAD SUPERFICIAL DEL LIQUIDO cm/s

return;

function propiedades = ajuste_propiedades(condiciones);

%CORRECCION DE LA DENSIDAD POR PRESION, Ib/pie”3

propiedades.dpP=(((0.167+16.181*10"(-0.0425*condiciones.ro15))) ...
*(condiciones.P/1000)- ...
(0.01*%(0.299+263*107(-0.0603*condiciones.ro15))*(condiciones.P/1000)"2));

%CORRECCION DE LA DENSIDAD POR TEMPERATURA, Ib/pie”3

propiedades.dpT=((0.0133-152.4*(condiciones.rol5+propiedades.dpP)"-2.45) ...
*(condiciones.T-250))-((8.1*107(-6)) ...
-0.0622*107(-0.764*(condiciones.ro15+propiedades.dpP)))*(condiciones.T-250)"2;

%DENSIDAD DEL COMBUSTIBLE, Ib/pie”3

propiedades.densidiesel = condiciones.ro15-propiedades.dpT+propiedades.dpP ;

%

%PARAMETROS PARA EL CALCULO DE LA SOLUBILIDAD DEL HIDROGENO
propiedades.a0 =-0.559729;propiedades.al =-0.42947E-3; propiedades.a2 =3.07539E-3;
propiedades.a3 =1.94593E-6;

propiedades.a4 =0.835783;

%

%PROPIEDADES FISICAS DE LOS COMPUESTOS GASEOSOS

propiedades.vN =23.6939;%VOLUMEN MOLAR DEL GAS EN CONDICIONES ESTANDAR, I/mol
propiedades.vc1=65.1;%VOLUMEN ESPECIFICO CRITICO DEL H2, cm3/mol
propiedades.vc3=98.6;%VOLUMEN ESPECIFICO CRITICO DEL H2S, cm3/mol

%

%COEFICIENTE DE SOLUBILIDAD DEL HIDROGENO, l/(kg_aceite*MPa)

propiedades.landal =propiedades.a0+propiedades.al*(5/9*(condiciones.T-491.67)) ...
+propiedades.a2*((5/9*(condiciones.T-491.67))/condiciones.ro20)+propiedades.a3 ...
*(5/9*(condiciones.T-491.67))"2+propiedades.a4*(1/condiciones.ro20);

%COEFICIENTE DE SOLUBILIDAD DEL ACIDO SULFHIDRICO, l/(kg_aceite*MPa)
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propiedades.landa3 =exp(3.36-0.00847*(5/9*(condiciones.T-491.67)));

%- - -

%COEFICIENTE DE LA LEY DE HENRY, MPa*l/mol

propiedades.H1 = propiedades.vN/(propiedades.landal*propiedades.densidiesel*1.601854096E-
2);%H2

propiedades.H3 = propiedades.vN/(propiedades.landa3*propiedades.densidiesel*1.601854096E-
2);%H2S

%- . .

%VOLUMEN MOLAR DEL SOLUTO, cm”3/mol
propiedades.v1=0.285*propiedades.vc1"1.048;%H?2
propiedades.v3=0.285*propiedades.vc3"1.048;%H2S

%GRAVEDAD ESPECIFICA DEL COMBUSTIBLE
propiedades.SG=(condiciones.ro15*1.601849752E-2)/0.9988904;

%API1(15.6°C/15.6°C) DEL COMBUSTIBLE
propiedades.API=141.5/propiedades.SG-131.5;

%- e

%VOLUMEN ESPECIFICO CRITICO DE COMPUESTOS EN FASE LIQUIDA, ft3/Ib
propiedades.vmc =7.5214E-3*condiciones. Temb”0.2896*propiedades.SG”(-0.7666);
%VOLUMEN MOLAR DEL SOLVENTE LIQUIDO, cm3/mol
propiedades.vL=0.285*(propiedades.vmc*62.4276582*condiciones.PMdiesel)"1.048;
%VOLUMEN MOLAR DEL AZUFRE ORGANICO, cm3/mol
propiedades.v4=propiedades.vL;

0p- -
%VISCOSIDAD mPa:-s
propiedades.a =10.313*log10(condiciones.T-460)-36.447;%COEFICIENTE a

propiedades.visc=3.141*(10710)*(condiciones.T-460)"(-3.444) ...
*(log10(propiedades.API))*propiedades.a;%VISCOSIDAD

%- - e

%DIFUSIVIDAD DEL SOLUTO i EN EL LIQUIDO, cm2/s

%H2:
propiedades.DL1=8.93E-8*propiedades.vL"0.267 ...
/propiedades.v170.433*(5/9*condiciones.T)/propiedades.visc;

%H2S:

propiedades.DL3=8.93E-8*propiedades.vL"0.267 ...
/propiedades.v3"0.433*(5/9*condiciones.T)/propiedades.visc;
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%Azufre Organico:
propiedades.DL4=8.93E-8*((propiedades.vL"0.267) ...
/(propiedades.v4"0.433))*(5/9*condiciones.T)/propiedades.visc;

%- - - - S

%FRACCION DE ESPACIO VACIO EN EL LECHO CATALITICO
propiedades.epsilon=0.38+0.073*(1+(condiciones.Dt/condiciones.Dp-
2)"2/(condiciones.Dt/condiciones.Dp)"2);

%AREA DE SUPERFICIE INTERFACIAL ESPECIFICA DEL EMPAQUE, cm”2
propiedades.as=6.0/condiciones.Dp*(1-propiedades.epsilon);

%- - - - - -

%COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE MASA GAS-LIQUIDO, s-1

%H2:

propiedades.KL1lalL=propiedades.DL1*(condiciones.alf1*(condiciones.GL/(propiedades.visc*0.01))"

condiciones.alf2 ...
*((propiedades.visc*0.01)/((propiedades.densidiesel*1.6018497E-2)*propiedades.DL1))"0.5);

%H2S:
propiedades.KL3alL=propiedades.DL3*(condiciones.alf1*(condiciones.GL/(propiedades.visc*0.01))"
condiciones.alf2 ...

*((propiedades.visc*0.01)/((propiedades.densidiesel*1.6018497E-2) ...

*propiedades.DL3))"0.5);

%- - - - : -

%COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE MASA LIQUIDO-SOLIDO, s-1

%H2:

propiedades.Ksl=propiedades.DL1*propiedades.as*1.8 ...
*sqrt(condiciones.GL/(propiedades.as*propiedades.visc*0.01)) ...
*(propiedades.visc*0.01/(propiedades.densidiesel*1.6018497E-2 ...
*propiedades.DL1))*(1.0/3.0);

%H2S:

propiedades.Ks3=propiedades.DL3*propiedades.as*1.8 ...
*sqrt(condiciones.GL/(propiedades.as*propiedades.visc*0.01)) ...
*(propiedades.visc*0.01/(propiedades.densidiesel*1.6018497E-2*propiedades.DL3))"(1.0/3.0);

%Azufre Orgénico:

propiedades.Ks4=propiedades.DL4*propiedades.as*1.8 ...
*sqrt(condiciones.GL/(propiedades.as*propiedades.visc*0.01)) ...
*(propiedades.visc*0.01/(propiedades.densidiesel*1.6018497E-2*propiedades.DL4))(1.0/3.0);

return;
function y_0 = ajuste_estadoinicial(condiciones,propiedades);

%CONDICIONES EN LA FRONTERA IZQUIERDA (Z=0)
y_0=zeros(8,1);%VECTOR NULO
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y_0(1)=condiciones.P*6.895073489E-3;%Presion parcial de hidrogeno
y_0(2)=0.0;%Presion parcial de H2S
y_0(3)=y_0(1)/propiedades.H1*1E-3;%Concentracion de hidrégeno en el liquido
y_0(4)=0.0;%Concentracion de H2S en el liquido

y_0(5)=(propiedades.densidiesel*1.601854096e-2) ...
/condiciones.PMdiesel*condiciones.w4;%Concentracionde azufre en el liquido

y_0(6)=0.0;%Concentracion de hidrégeno en el solido
y_0(7)=0.0;%Concentracion de H2S en el sélido
y_0(8)=0.0;%Concentracion de azufre en el solido

return;

function dydz=sistem_DAE(z, y, condiciones, propiedades);

%SISTEMA DAE
dydz=zeros(8,1);%MATRIZ NULA

%Definicion de variables

PH2=y(1); %Presién parcial de hidrogeno

PH2S=y(2); %Presion parcial de H2S

CH2_L=y(3); %Concentracion de hidréogeno en el liquido
CH2S_L=y(4); %Concentracion de H2S en el liquido
CS_L=y(5); %Concentracionde azufre en el liquido
CH2_S=y(6); %Concentracion de hidrogeno en el sélido
CH2S_S=y(7); %Concentracion de H2S en el sélido
CS_S=y(8); %Concentracion de azufre en el sélido

%BALANCE DE MASA GAS

%H2:

dydz(1)= -
((condiciones.R*condiciones.T)/condiciones.ug)*(propiedades.KL1alL*(PH2/(1000*propiedades.H1)-
CH2_L));

%H2S:
dydz(2)= -((condiciones.R*condiciones.T)/condiciones.ug) ...
*(propiedades.KL3alL*(PH2S/(1000*propiedades.H3)-CH2S _L));

%BALANCE DE MASA LIQUIDO

%H2:

dydz(3)= (1/(condiciones.ul))*((propiedades.KL1lalL*(PH2/(1000*propiedades.H1) ...
-CH2_L))-(propiedades.Ks1*propiedades.as*(CH2_L-CH2_S)));

%H2S

dydz(4)= (1/(condiciones.ul))*((propiedades.KL3alL*(PH2S/(1000*propiedades.H3) ...
-CH2S_L))-(propiedades.Ks3*propiedades.as*(CH2S_L-CH2S_S)));
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%AZUFRE ORGANICO
dydz(5)= (-1/(condiciones.ul))*propiedades.Ks4*propiedades.as*(CS_L-CS_S);

%BALANCE DE MASA SUPERFICIE CATALITICA

%H2:

dydz(6)=(propiedades.Ks1*propiedades.as*(CH2_L-CH2_S))...
/(-condiciones.cfl*condiciones.rocat*condiciones.catfrac*condiciones.efecti)...
-(condiciones.kapp*((CS_S)*(CH2_S)"0.45)/(1+condiciones.KH2S*CH2S_S)*2);

%H2S:

dydz(7)=(propiedades.Ks3*propiedades.as*(CH2S_L-CH2S_S))...
/(-condiciones.cf3*condiciones.rocat*condiciones.catfrac*condiciones.efecti)...
-(condiciones.kapp*((CS_S)*(CH2_S)"0.45)/(1+condiciones.KH2S*CH2S_S)*2);

%AZUFRE ORGANICO

dydz(8)=(propiedades.Ks4*propiedades.as*(CS_L-CS_YS))...
/(-condiciones.cf4*condiciones.rocat*condiciones.catfrac*condiciones.efecti)...
-(condiciones.kapp*((CS_S)*(CH2_S)"0.45)/(1+condiciones.KH2S*CH2S _S)*2);

return;
function plote = plot_resultados(z_res, y_res)

plote=0;

figure;

%RESULTADOS PRESION PARCIAL DE HIDROGENO
subplot(4,2,1);

plot(z_res, y_res(:,1));

xlabel('Longitud del lecho(cm)’);

ylabel('Presion parcial de hidrégeno";

%RESULTADOS PRESION PARCIAL DE H2S
subplot(4,2,2);

plot(z_res, y_res(:,2));

xlabel('Longitud del lecho(cm)');
ylabel('Presion parcial de H2S");

%RESULTADOS CONCENTRACION DE HIDROGENO EN EL LIQUIDO
subplot(4,2,3);

plot(z_res, y_res(:,3));

xlabel('Longitud del lecho(cm)’);

ylabel('Concentracién de hidrégeno en el liquido";

%RESULTADOS CONCENTRACION DE H2S EN EL LIQUIDO
subplot(4,2,4);

plot(z_res, y_res(:,4));

xlabel('Longitud del lecho(cm)’);

ylabel('Concentracién de H2S en el liquido');

%RESULTADOS CONCENTRACION DE AZUFRE ORGANICO EN EL LIQUIDO
subplot(4,2,5);

plot(z_res, y_res(:,5));

xlabel('Longitud del lecho(cm)’);

ylabel('Concentracién de azufre en el liquido');
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%RESULTADOS CONCENTRACION DE HIDROGENO EN EL SOLIDO
subplot(4,2,6);

plot(z_res, y_res(:,6));

xlabel('Longitud del lecho(cm)’);

ylabel('Concentracién de hidrégeno en el solido");

%RESULTADOS CONCENTRACION DE H2S EN EL SOLIDO
subplot(4,2,7);

plot(z_res, y_res(:,7));

xlabel('Longitud del lecho(cm)');

ylabel('Concentracion de H2S en el solido’);

%RESULTADOS CONCENTRACION DE AZUFRE ORGANICO EN EL SOLIDO
subplot(4,2,8);

plot(z_res, y_res(:,8));

xlabel('Longitud del lecho(cm)’);

ylabel('Concentracién de azufre en el solido");

plote=1;

return;
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Anexo B. Modelos mas representativos del reactor trickle-bed

B.1. Modelo pseudohomogéneo unidimensional ideal

El modelo de flujo piston propuesto por Tarhan [4] (Pl) supone que el Unico
mecanismo de transferencia de masa y calor que se presenta es el convectivo; este
modelo se emplea con frecuencia para describir el comportamiento de lechos
empacados adiabéticos. El modelo de flujo pistdn también se ajusta a lechos de
gran longitud, pequefio diametro, reacciones levemente exotérmicas y pequefios

diametros de particula [36].

Para un sistema de n especies y m reacciones, las ecuaciones correspondientes a

los balances de masa y calor son:

dc;
u- d—‘ —ppRi(CT) =0 (B.1)
u- pg- Cps d—— pr( AH))1(C,T) + Qw =0 (B.2)

Dondei=1,2,..,n,1 corresponde a la velocidad de reaccion, R; a la velocidad de

produccién o consumo del compuesto i y Q el calor en la pared. Si el reactor
funciona de forma adiabatica el valor Qy, toma el valor de 0.

Ci = CiO}

Las condiciones de frontera son: Paraz =0 = { T=T
— 10

B.2. Modelo pseudohomogéneo unidimensional con dispersion axial

El modelo de dispersion axial (PIl) tiene en cuenta el mezclado en direccién paralela
al flujo, el cual se da por la cantidad de movimiento, flujos viscosos y flujos
turbulentos. Las ecuaciones para el modelo (PIl) son iguales a las del modelo (PI)

la diferencia es que un coeficiente de dispersién es superpuesto en las ecuaciones
de balance de masay energia € - Dgy; - - 2‘, Aea T ” este modelo es adecuado para

longitudes pequefias de lecho [36]:
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d?C; dC;

8'Deau'd2_ud_‘f‘pr(CT)—O (B.3)
d?T dT
Aea 1 —; " u-pr- Cp¢- dz —+pPp Z(—AHI) I‘](C, T =0 (B4)
I

Las condiciones de frontera son las siguientes:

Paraz = 0,{—& - Degi - 50 = - (Co; = Ci) }.fRea - 5 = 1~ p¢ - Cp¢ - (T, — )}
Para z = L, {‘j;;‘ = 3—2 = 0}

B.3 Modelo pseudohomogéneo bidimensional con dispersion axial

Jinwen Chen y Zbigniew Ring [27], presentaron un modelo dinamico bidimensional
pseudohomogéneo (PIIl); este tiene en cuenta la conduccion de calor y el cambio
de la temperatura, producto de la dindmica del flujo de hidrégeno. El montaje del
estudio se presenta en la Figura B.1 el cual consta de un reactor calentado por 5
resistencias ubicadas a través del eje z y rodeadas a su vez de un lecho catalitico.
B.1. Configuracion del reactor [27]

Feed + H,

: 2

< Calentador

A

Lecho catalitico

94— Pared del reactor

|
Donde R, R, ¥ Ry, corresponden al radio del calentador, del lecho catalitico y del

reactor respectivamente.
Las ecuaciones que representan la transferencia de masa y calor de este modelo

son las siguientes:
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ac o°c,_ ac (9% 10c RCT)
gt o e gz T UeTg T E e G Ty ) T Peiil
(B.5)
t>0, R,<r<Ry, 0<z<L,
aC; 0°T oT 0°T 10T
Cpro=RAea 55 ~Uc Pr CPrg—+her | "oz + oo |+ pory(—AH))
(B.6)

t>0, Ry <r < Rjp, 0<z<Ly

.. N Ci=¢G
Las condiciones iniciales son parat=0 = { '11 B TIO}
- 10
o Ci = Cio
Las condiciones de frontera son para z = 0 (a_T) — UGPrCPr ey
0z/1echo Aea 0
_ 9G _ 0T _ }
Para z = L, {az —62—0 ,
9G _
ar
Parar = Ry, {47 hyy ,

or }\er(TRw,lecho_TRw,pozo)

Parar = Ri, {s7 —hy ,

Jr Aer(TRin,lecho_TRin,pared)

Donde C; es la concentracion del componente i en la fase fluida, Trypozo temperatura

en la superficie externa de la bateria y Trin parea t€mperatura en la pared el reactor.

B.4. Modelo heterogéneo unidimensional con gradientes interfaciales

El modelo heterogéneo unidimensional tiene en cuenta los balances de masa en la

fase gas, liquida y solida, y su respectivo mecanismo de transferencia de masa para
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cada fase. Este modelo se ajusta de forma correcta cuando se tienen reacciones

extremadamente exotérmicas.

Balance de masa en la fase gas:

U dpy PA _ (L) (B.7)
RT dz kAL(HA CA>_0

Balance de masa en la fase liquida para compuestos volatiles:

uLd _kALH_A

Balance de masa en la fase liquida para compuestos no volatiles:

dck ¢
A (pA _ cg> Fias(Ck - C$) = 0 (B.8)

L

dc
uLd_zB +k3ag(Cs—C3) =0 (B.9)

Balance de masa en la fase sodlida:

ksB,A ds (Clﬁ,A - C]S3,A) = —VaAB PB SN YC (B.10)
B.5. Modelo heterogéneo unidimensional con gradientes intraparticula

El modelo desarrollado por Hlavacek y Votruba [42] considera el transporte
intraparticula (HII+ dispersion de masay energia), con el fin de modelar la ignicién-

extincion en un medio gas-solido.

02¢; aC; ., (B.11)
—a-Dea-aZ+uGa +kga"(C;—C§) =0
92T aT S (B.12)
—Aea-a >+ U * pr- Cpga +h a”(T TS)—O

Con condiciones de frontera:
dc; dT
Paraz = O’{_E *Deai - P (Coi - Ci)}1{_}\ea "z Wbt Cpe- (To — T)}

Para z = L, {dc =T 0}

dz dz

Donde C5; es la concentracion del compuesto i en la superficie externa del
catalizador, k, y h, son los coeficientes de transferencia de masa y calor

respectivamente.
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El mecanismo microscopico de transferencia de masa dentro de una particula de
catalizador es representado por un tipo de difusion Fickiana a través de un continuo:

Dei d

= <§2 —dCSi(E)) +vira(Cs;, Ts)ps = 0 (813

&2 dg dg
Las condiciones de frontera son:
dCg;j _
Para ¢ = 0, & = 0,
d dacs
Para E = 7p, € kgi(Cgi - Cl) = _Deid_El

El sistema compuesto por las ecuaciones B.11, B.12, B.13 conforma el modelado
completo de un reactor heterogéneo unidimensional con gradientes intraparticula.
La estructura de los poros dentro de la particula es considerada indirectamente por

D.;.
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Anexo C. Ventajas y desventajas de los modelos presentados en el capitulo

1

D.1. Modelo Pseudohomogéneo

Ventajas

Solo se considera una fase, lo que permite disminuir el nimero de variables
y hacer mucho mas facil la solucién de los balances de masa y energia.

Util para simular reactores industriales donde el volumen del reactor es
demasiado grande comparado con una particula individual.

Adecuado para un analisis en estado estable.

Desventajas

Desprecia las resistencias interfaciales, por lo tanto atribuye concentraciones
diferentes a las que realmente se encuentran en la superficie catalitica.

Los efectos inhibidores del acido sulfhidrico son ignorados.

No considera el cambio de la presion parcial de hidrogeno a lo largo del lecho.
No permite predecir los efectos de la vaporizacion en fracciones livianas.

No proporciona informacion acerca de la diferencia de temperatura entre las

diferentes fases (solida, liquida y gas).

D.2. Modelo heterogéneo

Ventajas

Incorpora los gradientes de masa y temperatura en las tres fases. Los efectos
fenomenoldgicos pueden ser modelados separadamente y luego incluirse
para mejorar el modelo del reactor.

Adecuado para reactores industriales y a escala piloto.

Apropiado para la estimacion de parametros de masa y calor.

La humectacion incompleta de catalizador y los efectos de pared son
tomados en cuenta.

La difusion intraparticula puede ser considerada.
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Desventajas

La validacion de datos utilizando diferentes reactores y sistemas de reaccion
sSon escasos.

Hay demasiados pardmetros desconocidos especialmente los que involucran
el célculo de los coeficientes de transferencia de masa y energia ya que se
desarrollan correlaciones a bajas presiones y bajas temperaturas.

Datos para la transferencia en la interfase gas-liquido a bajos numeros de
Reynolds no existen en la literatura.

Existe un gran obstaculo cuando se utilizan modelos que incluyen la
vaporizacién ya que se presenta mucha dificultad al incluir el equilibrio
liquido-vapor en los cédigos de simulacion.

Inadecuada representacion de la temperatura radial dentro del sélido cuando

la reaccion quimica se lleva a cabo.
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Anexo D. Suposiciones consideradas para la solucion del modelo
matematico

Operacidn isotérmica.

La condicion isotérmica es comun encontrarla en arreglos a escala piloto.
Debido a la dimensiones de los reactores pilotos el calor producido por la
reaccion es tan pequefio que sus efectos no son apreciables en el modelo [43].
Operacién isobarica.

La caida de presion en las plantas pilotos es despreciable debido a la pequefia
longitud de lecho. Esta suposicion permite evitar la utilizacion de una correlacion
para predecir la caida de presion en lechos y el calculo de las propiedades fisicas
de los fluidos que estén en funcion de ella.

La actividad del catalizador no cambia.

Como los tiempos de corrida en plantas pilotos son relativamente pequefios
comparados con los de una planta industrial, no es apreciable la deposicion de
metales pesados y de carbono sobre la superficie del catalizador y por lo tanto
la actividad no cambia mucho.

Los gradientes radiales de concentracion son despreciables.

Debido a los pequefios diametros utilizados y los que los efectos de conveccion
y dispersioén de masa y calor son en la direccion del flujo no se toman en cuenta
los gradientes en direccion radial. Esta suposicién implica que no se tengan en
cuenta las derivadas con respecto al radio.

Flujo pistén en el reactor (no hay efectos de retromezclado).

A partir de estudios como los de Froment y otros [25], se han establecido que
las desviaciones con respecto al flujo piston para la fase gas no son
considerables dentro de la operaciébn de reactores trickle-bed, para las
desviaciones en la fase liquida Levenspiel [44] mostré que son muy pequeias
para ser consideradas.

Las velocidades del fluido no cambian a lo largo del reactor.

78



Esta suposicion permite que las velocidades superficiales del gas y del liquido
no formen parte de las derivadas espaciales con respecto a la coordenada z.

7. Distribucion homogénea del catalizador en el lecho.
La densidad volumétrica del catalizador es igual lo largo de todo el lecho.

8. El gasy el liquido estan en equilibrio en la interfase.
La suposicidon permite utilizar la ley de Henry para calcular las concentraciones
del H,S y del H, en el liquido a través de la presion parcial de los mismos en el
gas.

9. No hay vaporizacion y condensacion parcial del aceite.
Debido a que si se considera una vaporizacion parcial o condensacion tal como
sucederia en la hidrodesulfuracion de fracciones ligeras como nafta, los poros
se llenarian de liquido y vapor, y estudios para el calculo del factor de efectividad
en este caso aun no han sido realizados [41].

10.La reaccion se da en la superficie del catalizador y no en la fase liquida o la fase
gaseosa.
Esta suposicién cumple con el mecanismo global que se establecié en 1.5

11.La transferencia de masa intraparticula dentro de los poros esta incluida en el

factor de efectividad.

79



Anexo E. Solver presentados por Matlab para la solucion de problemas stiff

Stiff Solvers
Se utiliza cuando los odes comunes como el ode45 falla y se sospecha que
odel5s el problema es stiff, también se utilizan para solucién de sistemas DAEs. Su
exactitud.
Puede ser mas eficiente que el odel5s para resolver problemas stiff cuando
ode23s la tolerancia de error es baja, este calcula el jacobiano en cada paso para
mayor precision. Este ode no resuelve sistemas DAEs.
ode23t Puede utilizarse cuando el problema es moderadamente stiff, ode23t puede
resolver sistemas DAESs.

ode23tb Funciona de la misma forma que el ode23.
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Anexo F. Datos del estudio de H.Korsten y U.Hoffmann [1] para validar el

modelo mateméatico de la hidrodesulfuracién en un reactor trickle-bed

Los datos presentados para la validacion se clasifican de la siguiente forma:

- Caracteristicas del hidrocarburo: se presentan las propiedades del
combustible que se va a hidrodesulfurar (densidad, peso molecular, curva de
destilacién, % azufre); estos datos son obtenidos a través de métodos
estandarizados de caracterizacion de combustibles.

- Variables de operacion: son las condiciones a las cuales el proceso se quiere
llevar a cabo; estas condiciones incluyen temperatura, presion de carga Yy
velocidades superficiales de masa.

- Coeficientes estequiométricos de la reaccion general: son una caracteristica
de la alimentacion; estos tienen que calcularse experimentalmente debido a
qgue la informacion disponible de fracciones de crudo de alto punto de
ebullicion es escasa. El coeficiente para el azufre organico es -1. Utilizando
las cantidades de H,S y H, a la entrada y la salida del reactor, para
diferentes corridas pueden calcularse los coeficientes v; y v, por medio de
regresion lineal [45].

- Especificaciones del catalizador: se presenta el tipo de catalizador, diametro
aparente y los coeficientes a; y a, que son funcién del diametro de particula
y que influyen en los coeficientes de transferencia de masa.

- Dimensiones del reactor: se presentan datos de la configuracion del reactor
diametro y longitud, asi como la cantidad de catalizador e inertes que se

utilizan.

CARACTERISTICAS DEL HIDROCARBURO A HIDRODESULFURAR

Hidrocarburo Gasoleo de vacio
Densidad a 15.6 °C 0.9146 g/cm?3
Densidad a 20°C 0.9120 g/cm?
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Peso molecular 420

Punto de ebullicion promedio (Tyeapp) 451 °C

Contenido de azufre (w,) 2.0 % peso
VARIABLES DE OPERACION EN EL REACTOR

Presion de operacion ((pf),) 10 MPa
Temperatura del lecho catalitico 370 °C
WHSV 0.85h7t
Velocidad de flujo de masa superficial (Gy) 0.00572 g/(cm? - s)
Velocidad superficial del liquido (uy) 0.007522 cm/s
Velocidad superficial del gas (ug) 0.1606 cm/s

DATOS OBTENIDOS EXPERIMENTALMENTE
(PARA APLICAR LA ECUACION CINETICA GENERALIZADA)

Coeficiente estequiométrico del hidrégeno (v;) -15
Coeficiente estequiométrico del &cido sulfhidrico 9
(v3)
Coeficiente estequiométrico del azufre organico -1
(v4)

ESPECIFICACIONES DEL CATALIZADOR
Tipo NiMo/Al,O5.
Diametro equivalente de particula (d,,) 0.172 cm
Valores de o y «, o, =7cm 8 a, = 0.4

DIMENSIONES DEL REACTOR

Diametro interior del reactor (d,) 3 cm
Longitud del lecho catalitico (Lg) 66.5 cm
Peso de catalizador e inertes en el lecho catalitico 160 g

Fraccion volumen de catalizador en el lecho (G) 0.5[Vol.Cat/Vol.(Cat+Inerte)]
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Anexo G. Deduccién de las ecuaciones de los balances de masa

Figura G.1. Esquema de transferencia de masa para el reactor trickle-bed.

ng, Fase Gas

NG 2+
—> H,, H,S i
Ngp, Q
Fase Liquida
Ng;, g .
ng, HC Ny z+Az
- Catalizador
rc

Realizando un balance de masa en la fase gas por componentes se obtiene:

if ], = 0" = 0 s (G.1)
Organizando se tiene:
r.liG|Z+Az - r:liGlz'i': 0 (G.2)
Utilizando la ley de gases ideales se tiene que:
. _PV_Pv,A (G.3)
T RT T RT

La transferencia de masa en la interfase gas-liquido se puede escribir de la
siguiente forma:

n™ = ka(cS - ct) (G.4)
Donde a corresponde al area superficial de la interfase.

Remplazando G.4 y G.3 en G.2 se obtiene:

Pv,A Pv,A

T fyay — |+ a(Cf - €)= 0
Dividiendo entre un diferencial de volumen AzA y utilizando la ley de Henry se llega
a la siguiente expresion:

(G.5)

v, dP; (Pi L) (G.6)
—~—+ka, (=—-C)=0

RT dz oty ~ ™

De la misma forma se realiza el procedimiento anterior para los demas balances

de masa en las diferentes fases.
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