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RESUMEN

TITULO: MODELO DE DESACTIVACION DE CATALIZADORES DE HIDROTRATAMIENTO*
AUTOR: JUAN PABLO OSORIO SUAREZ"™

PALABRAS CLAVE: Desactivacion Catalitica, Reactor TBR, Hidrotratamiento de Residuos.

DESCRIPCION: La prediccion del desempefio del catalizador es un factor clave de cualquier
proceso catalitico. La seleccidon de catalizadores y su distribuciéon en rectores industriales TBR
(Trickled Bed Reactors) es frecuentemente investigada para mejorar la vida util del catalizador. De
igual forma las condiciones de operacidon como la temperatura son importantes en este objetivo.
Numerosos modelos son reportados en literatura para simular el desempefio catalitico y predecir la
influencia de las caracteristicas del catalizador, la calidad de la carga y condiciones del proceso
sobre el ciclo de desactivacion. Sin embargo su aplicacion industrial es rara debido a que estos
modelos necesitan un sofisticado soporte analitico, usualmente no presente en una refineria tipica.

En este trabajo, un modelo de desactivacion catalitica fue construido y usado para simular el
desempefio catalitico de una unidad industrial de hidrotratamiento de fracciones pesadas del
petréleo. El modelo uso una representacion sencilla de la estructura catalitica con un modelo de
reactor y particula en estado pseudoestacionario para simular la deposicion simultanea de sulfuros
metalicos y coque sobre la superficie catalitica. El efecto combinado de dichos depdsitos que
conduce a la cobertura de area catalitica y restriccién difusional intraparticular constituyd el
mecanismo de desactivacion catalitica propuesto en el modelo. Las principales reacciones de
hidrogenacion: Hidrodemetalizaciéon (HDM), Hidrodesulfurizacion (HDS), Hidrodearomatizacion
(HDA), Hidrogenacion de Carbon Conradson (HCCR) y Coquizacion (CK) fueron incluidas. El
modelo simula de forma satisfactoria el desempefio catalitico de la unidad industrial de
hidrotratamiento UNIBON de ECOPETROL S.A. en el procesamiento de residuos desasfaltados de
vacio. La importancia del coque y los metales en la desactivacion estan de acuerdo con la teoria
mas aceptada por los investigadores. La simplicidad del modelo, facilita su uso real en la industria,
sin sacrificar la precision de prediccion del ciclo industrial de desactivacién del catalizador.

* Trabajo de Grado
** Facultad de Ingenierias Fisico-Quimicas - Escuela de Ingenieria Quimica. Viatcheslav Kafarov.



ABSTRACT

TITLE: CATALYST MODEL DEACTIVATION OF HYDROTREATING®
AUTHOR: JUAN PABLO OSORIO SUAREZ™

KEYWORDS: Catalytic Deactivation, Trickled Bed Reactor, Hydrotreating Residua.

DESCRIPTION: The prediction of catalyst performance is a key factor of any catalytic process but
its importance increases when feedstock is classified as heavy. The catalyst selection and
distribution on industrial Trickled Bed Reactors (TBR) are currently investigated to enhance the
catalyst lifetime. Likewise, principal operating conditions like temperature has been taking into
account for this aim. Several models are reported in literature to simulate catalyst performance and
predict the influence of its characteristics, quality feedstocks and process conditions on deactivation
cycle. However industrial application of this kind of models is rarely used because they need a
sophisticated analytical support, usually nonexistent at average refinery.

In this work, a hydrotreating catalytic deactivation model was built to simulate catalyst performance
in an industrial hydrotreating plant operating with heavy fractions of petroleum. The model includes
a simple approach to a catalyst structure with a pseudo stationary model reactor to simulate
simultaneous deposition of metal sulfides and coke on the catalytic surface. Combined effect of
those deposits, which are responsible of catalytic surface coverage and particle internal diffusion
restriction were used to represent the catalytic deactivation mechanism successfully. The main
hydrogenation reactions: Hydrodemetallation (HDM), Hydrodesulphuration (HDS),
Hydrodearomatization (HDA), Conradson Carbon Hydrogenation (HCCR) and Coking (CK) are
included into the model development. The model shows to be reliable to simulate the performance
of ECOPETROL’s industrial hydrotreating plant (UNIBON) in processing deasphalted oil residue.
The influence of metal and coke deposits on catalyst deactivation shown by the model is agree with
the most accepted theory for the researchers. The model simplicity permits a suitable industrial
application without sacrificing accurate in predicting deactivation cycle.

* Trabajo de Grado
** Facultad de Ingenierias Fisico-Quimicas - Escuela de Ingenieria Quimica. Viatcheslav Kafarov.



INTRODUCCION

El proceso de hidrotratamiento catalitico de residuos ha ganado una importancia creciente
en los esquemas de refinacién de los complejos industriales. La primera unidad de
hidroconversién catalitica de residuos data de 1965 y ahora se encuentran en el mundo
unas 40 unidades, que representan el 5% de la capacidad total de conversién . La
investigacion y el desarrollo del conocimiento dirigido hacia el hidroprocesamiento de
pesados va en crecimiento, movida por la también creciente demanda de productos del
petréleo de alto valor (destilados medios, gasolina y lubricantes), y las exigencias
ambientales cada vez mas rigurosas. El agotamiento de los crudos livianos y por lo tanto
la mayor participacién de crudos pesados y extrapesados en la dieta de las refinerias, con
un alto contenido de azufre, nitrégeno, aromaticos, metales y asfaltenos, incrementan la

importancia del hidrotratamiento de residuos en los esquemas de refinacion.

Las refinerias enfrentan el problema de “coémo obtener mejores productos a partir de
cargas cada vez mas dificiles”. La respuesta por supuesto no es sencilla y requiere: un
conocimiento profundo de cada uno de los procesos involucrados en la refinacion,
introduccion de nuevas tecnologias y evaluacién de esquemas de refinacion, que utilicen
de forma 6ptima los procesos de conversion disponibles. El hidrotratamiento representa la
principal “herramienta de limpieza” de productos intermedios y finales de una refineria. Sin
embargo el hidrotratamiento de cargas pesadas tiene una fuerte limitante, la desactivacién
del catalizador producida principalmente por la deposicién de metales y coque sobre su
superficie. Este inevitable fendbmeno obliga a la intensificacion de las condiciones de
reaccion para mantener el desempefio del reactor, hasta un punto en el que la actividad
catalitica resulta insostenible y/o las limitaciones de disefno de la planta obligan a finalizar

la corrida industrial.

La unidad de hidrotratamiento de residuos UNIBON de ECOPETROL S. A., realiza la
importante tarea de preparar los fondos de vacio de las unidades de destilacion
previamente desasfaltados, como alimento parcial apto para las unidades de Cracking

Catalitico. Estas ultimas no toleran los altos contenidos en metales y carbén conradson de



la carga sin hidrotratar. El ciclo de desactivacién obliga al reemplazo periédico de los
lechos cataliticos (entre 8 y 10 meses). Actualmente UNIBON basa su planeacion y
operaciéon en un seguimiento diario operacional y en herramientas estadisticas que
ayudan a visualizar en el transcurso de la corrida industrial, la tendencia de la
desactivacion de la unidad. Esta estrategia unicamente cumple una funcién correctiva, o
como mucho predictiva en cortos periodos durante la operacion. En busqueda de una
herramienta mas rigurosa, que permita evaluar los catalizadores con anterioridad a la
corrida industrial, su distribucion en el lecho empacado de los reactores y estrategias de
operacion planeadas, para optimizar el tiempo de vida util de los catalizadores, es

necesaria la simulacion fenomenolégica de la desactivacion catalitica.

Este trabajo tiene como aporte principal un modelo de matematico sencillo que simula el
complejo fenémeno de desactivacion en hidrotratamiento de pesados a nivel industrial.
Para lograrlo, se realizé un analisis de cada uno de los fenémenos involucrados en los
reactores TBR (Trickled Bed Reactor) con soporte en la literatura; esto condujo a la
simplificacién de dichos fenémenos (Hidrodindmica, Transferencia de Masa y Calor,
Cinética y Desactivacion) y a la posterior formulacion y solucion matematica del modelo.
Los parametros fueron entonces ajustados al comportamiento real de la unidad industrial,
empleando una extensa base de datos de seguimiento operacional diario (flujos,
condiciones y composiciones de las corrientes de entrada y salida). Para la validaciéon del
modelo fueron realizadas simulaciones de experiencias industriales reales anteriores a
este trabajo, en la que distintos catalizadores de estudio fueron sometidos a

envejecimiento en una corrida industrial completa en la unidad.

El modelo simula con buena presicién el comportamiento observado industrialmente de
los perfiles de depdsitos a lo largo de los reactores, y el decaimiento de la actividad
catalitica en las reacciones de hidrotratamiento. La concordancia entre la capacidad de
retencion relativa de depdsitos estimada por el modelo y los resultados de las pruebas
industriales de diferentes catalizadores de estudio (asumiendo la misma actividad
intrinseca inicial para todos ellos), indican la fuerte influencia de la textura catalitica en el
proceso de desactivacion. EI modelo construido demuestra que no obstante su sencillez
fenomenoldgica, que tiene la capacidad para describir el proceso de desactivacion de
hidrotratamiento de la unidad UNIBON.



1. ESTADO DEL ARTE

1.1. HIDROTRATAMIENTO DE RESIDUOS

El mejoramiento de la relacion H/C de los residuos de destilacion de crudos se logra por
medio del retiro de carbono (procesos térmicos como el Delayed Coking y cataliticos
como el Cracking Catalitico), o la adicion de hidrégeno (procesos cataliticos como el
Hidrotratamiento y el Hidrocraqueo); el primero tiene la desventaja de producir grandes
cantidades de coque, y el segundo necesita de fuertes condiciones de reaccién y un alto
consumo de hidrégeno. Las operaciones de hidrotratamiento, preferidas por su mayor
rendimiento a fracciones liquidas, son realizadas en reactores en serie de lecho fijo en
circulacion descendiente (TBR - Trickled Bed Reactor), cargados con catalizadores NiMo
o CoMo soportados en y-Al,O; ?3. La composicién y estructura de las fracciones pesadas
es muy amplia, con un orden aproximado de 10* tipos de componentes alifaticos,
nafténicos y aromaticos. Los asfaltenos, presentes en la medida que se hace mas pesada
la fraccidn, son las moléculas mas grandes y aromaticas del petréleo; moléculas como las
metalporfirinas, son las principales portadoras de los metales (Ni y V) del crudo. Los
tamafios moleculares presentes en los residuos pesados varian entre 25 a 150 A, sin
embargo en el caso de los fondos de vacio desasfaltados, las moléculas portadoras de
metales estan al rededor de los 20 A, debido a la casi absoluta ausencia de los
asfaltenos; mientras las resinas en baja concentracidon representan las especies mas

pesadas ..

La actividad catalitica intrinseca en cualquier proceso de hidroconversion es muy
importante; sin embargo en el hidrotratamiento de residuos es prestada especial atencion
a la textura de los catalizadores (distribucion de volumen y tamano de poro, forma vy
tamafio de la particula ). Las unidades de hidrotratamiento de residuos suelen combinar
catalizadores en reactores en serie, en donde en el primer reactor se realiza la

hidrodemetalizacién, obteniendose, una carga intermedia con menor contenido de



metales, aromaticos y asfaltenos, que se procesa en el segundo reactor para realizar la
hidrodesulfurizacion 3!,

Los reactores industriales de hidrotratamiento catalitico son usualmente operados en el
régimen trickling (el liquido escurre y humedece el catalizador, separando la fase gaseosa
de la liquida), en donde se espera obtener una buena distribucion del liquido en el reactor
evitando el humedecimiento parcial del catalizador y problemas de transferencia de calor
e ineficiencia del lecho . EI humedecimiento interno del catalizador es total debido al
efecto capilar del liquido en los sélidos porosos ¥, y el humedecimiento externo en los
reactores industriales es generalmente completo ', La dispersién axial disminuye con
la velocidad de flujo y la profundidad del lecho, debido a que se establece un patron mas
ordenado de flujo y de menor retromezcla. Mears [ sugiere un criterio que define la
minima longitud del lecho que minimiza la desviacion del flujo pistén. Otros criterios
empiricos respecto a la relacion entre longitud del lecho y el diametro de particula, indican
que este valor debe ser mayor que 100 para omitir la dispersion axial y 10 para omitir la

| %1, E| efecto de pared en la distribucién del liquido, debido a una mayor

dispersion radia
porosidad del lecho en esta zona, es generalmente despreciable en los reactores
industriales, cuya relacion entre el diametro de la columna y el diametro de la particula es

superior a 25 .

El perfil de temperatura dentro de la particula catalitica es el fendmeno térmico de mayor
impacto en el desempefo de todo el reactor, por la fuerte influencia sobre la cinética
quimica. Sin embargo ha sido demostrado que cuando el catalizador esta completamente
humedecido los gradientes de temperatura pueden ser despreciados, esto debido a las
bajas difusividades efectivas en la fase liquida y relativamente altas conductividades del
catalizador '"*?4. La distribucién de temperaturas dentro del reactor es basicamente
causada por un mecanismo convectivo, en el que generalmente las fases son

consideradas en equilibrio térmico .

La difusidn intraparticular es representada por una difusividad efectiva [D.], relacionada
con la difusividad molecular [D,,] por medio de las caracteristicas texturales del catalizador
(Tortuosidad [t] y Porosidad [g]) y un factor restrictivo de diametros [A=DMolecular/Dporo].

La difusividad molecular es evaluada con la ecuacion de Stokes-Einstein derivada de la



teoria hidrodinamica o la correlacion de Wilke-Chang ""!. Tsai ' en un estudio de HDS y
HDM sobre catalizadores CoMo, concluydé que el factor de eficacia del catalizador
disminuye con el detrimento del tamafo de poro y el incremento de la temperatura de
reaccion, debido a una mayor influencia de ésta, sobre la velocidad de reaccion que sobre
la velocidad de difusion. Lee ['® utilizd moléculas modelo, considerando la variacion del
diametro de los poros por la deposicion de coque, observando que con pequefas
fracciones de coque depositado en el catalizador se produce un gran efecto restrictivo en
la difusién. Wood " atribuye este fenémeno a la deposicion en la boca de los poros y un
aumento de la tortuosidad del catalizador. Lee ® concluye que la difusién en los
catalizadores de hidrotratamiento es controlada Unicamente por la difusién microporosa,
sin embargo existe un valor umbral de macroporosidad, en la que ésta resulta controlante
del proceso difusivo. Nufiez *"! en un extenso trabajo con diversos catalizadores NiMo
expuestos a residuos de vacio desasfaltados a nivel industrial (UNIBON — ECOPETROL
S.A.), concluy6é que la hidrodemetalizacion de residuos desasfaltados tiene un valor
umbral de tamafio de poro de 100 A; por debajo de este valor la contribucion a la actividad

HDM de los poros resulté muy baja en todos los catalizadores analizados.

Existen cuatro importantes reacciones presentes en el hidrotratamiento (HDT) de residuos
de petroleo, la Hidrodesulfurizaciéon (HDS), la Hidrodenitrogenacién (HDN), la
Hidrodemetalizacion (HDM) y la Hidrogenacién (HYD que incluye la Hidroderaomatizacion
o HDA). El hidrocraqueo (HDC) limita el proceso a temperaturas no muy elevadas (menos
de 430 °C), para evitar que una excesiva coquizacion conduzca a una rapida e
irreversible desactivacion del catalizador ¥. Mientras el azufre, el nitrégeno y el oxigeno
son removidos como productos gaseosos (H.S, NH; y H,0), los metales niquel y vanadio
son removidos en forma de sulfuros solidos depositados sobre la superficie catalitica ?°!.
En el modelamiento del proceso HDT de fracciones pesadas, es comun el uso de un
modelo cinético simple de ley de potencia, representando con una molécula generalizada

cada tipo de reaccion %,

Se han encontrado diferentes ordenes cinéticos para representar las reacciones en el
hidrotratamiento de residuos: el consumo de hidrégeno se ha expresado como una
reaccion intrinseca de 2° orden ?®: ]a HDS como una reaccién intrinseca de 1°" orden

(17271 5 como una reaccién global de 1°" 8y 2° orden 2°**2: |3 HDM como una reaccion



n [17,27].

intrinseca de 1° orden y global de 2° orde ; otros investigadores diferencian la

reaccion global de remocion de vanadio como de 1°" orden y de remocion de niquel como

de 2° orden B" o ambas de 1° orden 833

la HDN por medio de dos reacciones
intrinsecas en serie de 1° orden, en la que el nitrégeno pasa de un caracter no basico a
uno basico, antes de ser removido *°. En algunos casos las reacciones HDS, HDM y
HDN, son dividas en dos cinéticas simples paralelas para los compuestos refractarios y no
refractarios. Martinez **! observa que las velocidades intrinsecas de hidrotratamiento de
fracciones de residuos nunca alcanzan altos ordenes cinéticos y que las reacciones
globales de orden mayor a la unidad son atribuidas a la presencia de mas de una clase de
compuestos reaccionantes simultdneos con diferentes velocidades de reaccion

intrinsecas de 1% orden.

1.2. DESACTIVACION CATALITICA

Las principales causas de la desactivacién del catalizador de hidrotratamiento de
fracciones pesadas son la deposicién de metales y coque, y las restricciones difusionales
que estos depdsitos generan; estos dos fendmenos suceden simultanea e
inevitablemente, debido a que su origen se encuentra en las caracteristicas fisicoquimicas
de la carga y su intensidad aumenta con el contenido de metales, carbdn conradson vy

asfaltenos .

1.2.1. Desactivacion a Nivel de Reactor

La desactivacibn es compensada con la elevacidn progresiva de temperatura para
mantener la conversién; sin embargo luego de un periodo determinado, la actividad decae
dramaticamente y junto con otros factores (como temperatura y caida de presiéon maxima)
determinan el fin de la operacién. En la Figura 1A, se observa un tipico perfil de
temperatura durante una corrida industrial, en el cual resaltan tres zonas: la primera zona
es una rapida y desacelerada disminucion de la actividad, causada principalmente por la
coquizacion debido a que el catalizador se encuentra en su maximo de actividad y es muy
selectivo hacia reacciones que producen coque; luego, un prolongado y casi estable
periodo de actividad, es atribuido principalmente a la lenta deposicién de metales, por lo

que su extensién depende fuertemente del nivel de metales en la carga; por ultimo



aparece una pérdida acelerada de actividad, cuya principal causa es la aparicion de
fuertes restricciones difusionales y bloqueo de los poros del catalizador, producto de las

B8 sie B corrobora las causas

dos anteriores etapas (deposicion de metales y coque)
anteriormente expuestas (Figura 1B y 2B), mostrando perfiles de deposicién de coque y
metales del hidrotratamiento de 2 residuos con 2 catalizadores NiMo diferentes con

respecto a la edad del catalizador.
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Figura 1. Desactivacién en HDT de Residuos A) Trayectoria Temperatura-Tiempo en Reactor HDT

 B) Deposicion de Coque y Metales Respecto a la Edad del Catalizador °

Algunos investigadores han encontrado que el perfil final de deposicion axial de coque es
monétonamente creciente P94% y otros observaron un perfil uniforme ', El perfil creciente
es explicado por al aumento de temperatura y disminucion de la presién parcial de
hidrégeno por la produccién a lo largo del reactor ", Por el contrario, los metales tienden
a decrecer axialmente debido a la continua mejoria de la calidad de la carga que avanza a
través del lecho catalitico, aunque frecuentemente debido también a una disminucion

planeada de tamafio de poro del catalizador a lo largo del lecho ¢4%,



1.2.2. Desactivacion a Nivel de Particula

La desactivacién por coque y metales es un fendmeno complejo de interaccién entre la
difusién intraparticular de los compuestos causantes de los depdsitos y su cinética de
formacion. Si los compuestos reaccionan y son rapidamente adsorbidos o depositados en
la superficie catalitica, la difusion por los poros controlara la velocidad global de reaccion y
se producira una deposicion preferencial hacia la boca del poro; si no hay un fuerte control
difusional se producira un envenenamiento uniforme; por ultimo, si la resistencia difusional
es muy baja, los compuestos alcanzaran facilmente la mitad del catalizador y se producira

un envenenamiento central B8

. Existe una combinacion 6ptima de actividad intrinseca,
area superficial y diametro de poro que logra la maxima actividad global del catalizador. Si
hay demasiada microporosidad ocurrira con mas frecuencia el taponamiento y restriccion
en la boca de los poros, y si hay demasiada macroporosidad, ocurrira con mas frecuencia
la desactivaciéon uniforme y central. En la medida que se incrementa el tamafio de poro,
la tolerancia a los metales aumenta a costa del decrecimiento de la actividad, hasta un

punto en el que cae abruptamente por la disminucién de area superficial !'®..

1.2.3. Desactivacion por Coque

La desactivacion por coquizacién no puede ser ubicada en un mecanismo simple, debido
a que involucra muchos pasos graduales de gran complejidad *°. Es el Gnico fenémeno
de desactivaciéon presente en practicamente todo proceso catalitico heterogéneo en
mayor o menor extension, pues es promovida por diversas reacciones (hidrogenacion,
deshidrogenacion, ciclizacion, isomerizacién, craqueo, polimerizacién y condensacion *4).
Su severidad aumenta con el rango de ebullicién, peso molecular de la carga y contenido
aromatico, favorecida por el aumento de temperatura y reducida por el aumento de la

presion de hidrégeno

. La excesiva coquizacion en el hidrotratamiento de residuos esta
relacionada con su contenido de asfaltenos, resinas y en general estructuras altamente
aromaticas . Los catalizadores deben tener poros suficientemente pequefios para
restringir la entrada de los asfaltenos y precursores de coque, pero suficientemente

grandes para las moléculas hidrocarbonadas y organometalicas *?. Los atomos de



nitrogeno de naturaleza basica presentes en especies altamente aromaticas y en
asfaltenos, pueden interactuar preferencialmente con los sitios de caracter acido; esto
podria explicar la rapida deposicién inicial del coque al inicio de la corrida y la poca

formacion posterior por la neutralizacion temprana y permanente de estos sitios .

Observaciones estructurales reportan que el coque es depositado uniformemente en toda
la superficie pero no tanto en la proximidad de los sitios activos . El coque resultante
puede tener el equivalente a 4 monocapas, correspondientes a un espesor de 10 A; esta
cantidad no es muy restrictiva para un catalizador de hidrotratamiento de residuos “"! (con
diametros de poro entre 100 y 200 A). La variaciéon continua de relacion H/C, la
disminucion de la solubilidad de los depésitos y el aumento de aromaticidad del coque en
el catalizador, demuestran que este sigue un lento proceso reactivo durante toda la

operacion industrial.

1.2.4. Desactivacion por Metales

La desactivacion por metales ocurre mediante dos mecanismos diferentes, primero ocurre
una desactivacién intrinseca por el envenenamiento de la superficie catalitica, debido a la
adsorcién de sulfuros metalicos identificados en su mayoria como V,S;3 y el NiS, #>3¢
estos depositos tienen la capacidad de aumentar de espesor continuamente, pues cada
capa que forman posee por si misma actividad HDM ®3 llevando a una reduccion
considerable del diametros de poro; lo anterior conduce a una desactivaciéon aparente del
catalizador por la creciente resistencia a la difusional. Las moléculas metalicas avanzan
cada vez menos al interior del catalizador antes de reaccionar y pueden terminar
taponando la boca de los poros ®. Los compuestos de vanadio son mas reactivos que los
de niquel, y los de niquel difunden con mayor facilidad que los de vanadio ?": lo anterior
puede sugerir que el vanadio tiene un efecto adverso sobre el niquel, especialmente
porque esta diferencia de reactividad se incrementa con diametro de poro .. La HDM se
considera restringida difusionalmente inclusive en las etapas iniciales de la reaccion,
debido a que el rango de tamafio de los compuestos de vanadio encontrados en un

residuo puede oscilar entre los 20 y 120 A °,



La verdadera actividad de los de los depdsitos de vanadio (V,S,) es discutida por Hubaut
B quien explica que las diferencias en la actividad de los depdsitos mostrada en distintos
estudios, es debida a la variada de composicién de los sulfuros y posible sinergia de éstos
con sitios activos del catalizador. Pereira *? resume algunos datos, mostrando que la
actividad HDM de los depdsitos totales es de un 50 a 80% la actividad HDM del
catalizador fresco y para los depdsitos de niquel es de 47%. Los depdsitos metalicos en
un catalizador gastado pueden tener el equivalente de 5 a 12 monocapas,
correspondientes a un espesor de 15 a 40 A; esta cantidad es bastante restrictiva para un
catalizador de hidrotratamiento de residuos *! (con diametros de poro entre 100 y 200 A).
La hidrodemetalizacion de metalporfirinas es dividida en dos reacciones intrinsecas en
serie de primer orden, en donde en el primer paso sucede la hidrogenacion de la porfirina,
y en el segundo el compuesto intermedio hidrogenado reacciona con el H,S para producir

el sulfuro metalico. .

La mayoria de autores atribuyen la rapida desactivacion inicial de la corrida en su mayor
parte al coque; sin embargo Tamm ¥ discute una mayor importancia de los metales,
argumentando que la longitud del periodo de desactivacion inicial: 1. Esta directamente
relacionada con la concentracién de compuestos organometalicos y no con la de
precursores a coque, 2. Es comparable al tiempo necesario para formar una monocapa de
sulfuros metalicos depositados monoténicamente en el reactor, y 3. Esta relacionada con
la duracién total de la corrida. En contraste, Yumoto " comparé dos catalizadores NiMo,
el primero obtenido de un afio de envejecimiento en un reactor industrial y el segundo un
catalizador modelo con el mismo contenido de niquel y vanadio; la pérdida de actividad
del catalizador gastado fue casi completa para todas las reacciones (HDS, HDA y HDN),
pero al retirar el coque depositado por combustion, igualé la actividad del catalizador
modelo; debido a esto el autor concluyé que la desactivacion del catalizador era debida

principalmente al coque y no a los metales.

Por otra parte, Nufiez ?" observé que el proceso de coquizacién tiene un impacto ligero
solo al inicio de la corrida industrial, mientras los metales son responsables de la
desactivacion continua del catalizador; mostré también que el efecto de la textura de los

catalizadores sobre la desactivacion es dominante. El contenido inicial de Mo, fue
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correlacionado con la capacidad de HDM de la carga mientras el contenido de Ni influyé

principalmente en la HDS.

En la Figura 2 se ilustra una comparacion de un perfil tipico de depdsitos totales y
metalicos del catalizador, en los que se observa que el coque depositado (diferencia entre
los perfiles) esta preferencialmente hacia el interior de la particula y los metales hacia el
exterior; se cree que esto no es unicamente producto de la deposicidon individual, sino que
los sulfuros metalicos tienen la habilidad de gasificar una porcién del coque depositado en
el exterior de los poros . La presién parcial de hidrogeno suele disminuir la velocidad de
formacion de coque, sin embargo también aumenta la velocidad de deposicion de los

metales particularmente a la entrada del reactor y en el borde de las particulas cataliticas
[36]
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Figura 2. Distribucion Tipica de Metales y Coque en el Catalizador [36]

1.3. MODELAMIENTO DE REACTORES TBR

En la Tabla 1 se hace un resumen de los modelos de de desactivacion encontrados en la
literatura y se describen algunas de sus mas importantes caracteristicas, haciendo
referencia Unicamente a los modelos utilizados en reactores de hidrotratamiento de lecho
fijo (reactores TBR en cocorriente) que simulan unidades existentes (escala laboratorio,
planta piloto o industrial), con cargas reales (fracciones del petréleo) y catalizadores

comerciales (NiMo o CoMo). Los modelos de reactores industriales idealizan las
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condiciones suponiendo flujo pistén, humedecimiento total, variacion uUnicamente axial,
despreciable resistencia a la transferencia de masa entre gas y el liquido y equilibrio
térmico entre las fases. También usan expresiones generalizadas con cinéticas de primer
orden segun la ley de potencia (incluyendo la presion parcial del H, y H,S en la constante
de velocidad). Los modelos que acoplan un modelo de reactor y de particula, y que
simulan la desactivacién del catalizador en presencia de cargas pesadas son escasos. El
mecanismo de desactivacién descrito comprende generalmente el bloqueo de poros y
cubrimiento de area superficial, asumiendo la superficie catalitica homogénea. Las
principales diferencias en los modelos de desactivacién se centran en la forma como

describen la estructura catalitica y por lo tanto la restricciones difusionales.

Sélo dos modelos de desactivacion para unidades industriales fueron hallados: el modelo
de Toulhoat 7, que utiliza una compleja y detallada descripcion de la textura y
estructura catalitica, y el modelo de Fuentes *?, basado en el modelo de desactivacion de
Pereira °4, que utiliza de forma explicita la actividad de los depdsitos y una distribucién
uniforme de poros cilindricos. Este Gltimo trabajo y el desarrollado por Nufiez ?"!, para el

Instituto Colombiano del Petrdleo (ICP), fueron base fundamental del modelo construido.
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FUENTE MODELO COMPONENTE HIDRODINAMICA TRANSPORTE

Afo Autor Nivel t | xyz Fases @ Reactor Cat. Carga Flujo DP | HPar | Ret ™ TC
1989 | Pereira [52] Particula EPE 1D | Het PP CoMo Residuo - - No No | Dif. Restrictiva Isot
1989 | Melkote [58] Particula ET |1D | Het Lab CoMo Residuo - - No No | Dif. Restrictiva Isot
1990 | Pereira [55] Particula ET |1D | Het Lab CoMo Residuo - - No No | Dif. Restrictiva Isot
1990 | Arbabi [56] Particula EPE | 1D | Het Lab CoMo Mporfirina | - - No No | Dif. Restrictiva Isot
R EPE | 1D | PH N i L- i
1993 | Fuentes [59] eactor oM jng NiMo Residuo | FP No O Si_|LS Adiab
Particula ET | 1D | Het No No | Dif. Restrictiva Isot
2004 | Long [54] Particula EPE | 1D | PHom | PP Ni-CoMo Residuo - - No No | Dif. Restrictiva :SO:
SO

Macro (Fick) y

2004 | Oyekunle [23] Particula ET | 1D | Het Lab NiMo Residuo - - No No Mi Isot
icro (Knudsen)

2005 | Toulhoat [57] Reactor ET 1D PHOM oo |hd | Ni-CoMo | Residuo | FP No O Si_ | No - Isot - Adiab

Particula ET | 1D | Het No No | Dif. Restrictiva Isot
2006 | Vogelaar [22] Reactor ET_|1D PHom '\ 0 Mo/SiO2 | Mporfirina | FP No MO SU_ Dif Restrictiva  15°t

Particula ET |1D | Het No No Isot

FUENTE DESACTIVACION CINETICA
Afo Autor Deposito Mecanismo Tipo Estructura Cat. Ecuacion Expresion Reacciones
1989 | Pereira [52] M Bloqueo y Cubrimiento Uniforme Macro y Micro Generalizada | LP Simple HDM
1989 | Melkote [58] M Bloqueo y Cubrimiento No Uniforme | Percolation C. Modelo LP en serie HDM
1990 | Pereira [55] C Bloqueo y Cubrimiento Uniforme Macro y Micro Generalizada | LP Simple HDM
1990 | Arbabi [56] M Bloqueo y Cubrimiento Uniforme Percolation C. Modelo LP en serie HDM
1993 | Fuentes [59] MyC Bloqueo y Cubrimiento Uniforme Macro y Micro Generalizada | LP Simple HDS, HDA, HDM, CQ
2004 | Long [54] M 1. Envenej\rllamlento _ Un!forme Poros Uniformes GeneraI!zada LP Simple . . HDM
2. Adsorcion y Reaccion Uniforme Generalizada | IA Langmuir y LP Simple

2004 | Oyekunle [23] M Bloqueo y Cubrimiento Uniforme M. Poro Aleatorio Generalizada | LP Simple HDM
2005 | Toulhoat [57] MyC Bloqueo y Cubrimiento No Uniforme | Formas Aleatorias | Generalizada | LHHW y LP HDS, HDM, HDAs, CQ
2006 | Vogelaar [22] MyC Bloqueo y Cubrimiento Uniforme Percolation C. Modelo LP en Serie y Paralelo HDM, CQ

Tabla 1. Modelos de Desactivacion TBR. Siglas Arriba (Cat: Catalizador, DP: Caida de Presién, HPar. Humedecimiento Parcial, Ret:
Retencion de Fase, TM: Transferencia de Masa, TC: Transferencia de Calor, EE: Estado Estacionario, EPE: Estado Pseudo Estacionario,
ET: Estado Transitorio, 1D: Unidimensional, 2D: Bidimensional, Het: Heterogéneo, PHom: PseudoHomogéneo, Lab: Laboratorio, PP: Planta
piloto, Ind: Industrial, D: Destilado, FP: Flujo Piston, DA: Dispersion Axial, DR: Dispersién Radial, G: Gas, L: Liquido, S: Sdlido, Dif: Difusion,
Macro: Macroporos, Micro: Microporos, Adiab: Adiabatico, Isot: Isotérmico) Siglas Abajo (Cat: Catalizador, Met: Metales, Coq: Coque,
Macro: Macroporos, Micro: Microporos, T: Teoria. M: Modelo, C: Compuesto, M: Modelo, Gen: Generalizada, LHHW:
LangmuirHinshelwood-HougenWatson, LP: Ley de la Potencia, |A: Isoterma de Adsorcion, HDS: Hidrodesulfurizacion, HDN:
Hidrodesnitrogenacion, HDM: Hidrodesmetalizacion, HDA: Hidrodearomatizacion, CH: Consumo de Hidrégeno, CQ: Coquizacién)
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2. DESARROLLO DEL MODELO

El modelo de desactivacion fue desarrollado en cinco etapas secuenciales que
comprendieron: 1. Descripcion del proceso, 2. Seleccion del modelo y caracteristicas
generales, 3. Formulacion del modelo y solucion matematica, 4. Establecimiento y ajuste
de parametros, y 5. Simulacion del proceso con datos industriales y validacion del modelo

de desactivacion.

2.1. DESCRIPCION DEL PROCESO

La unidad de hidrotratamiento de residuos UNIBON de ECOPETROL S. A., recibe un
producto denominado DMO (Aceite Demetalizado o Desasfaltado), libre de asfaltenos y
relativamente bajo en metales, proveniente de un proceso de extraccion por solventes
(DEMEX) del fondo de vacio de las unidades de destilacion. El producto de la unidad
denominado DMOH (Aceite Demetalizado Hidrogenado) es un aceite con relacion H/C
incrementada, bajo contenido de azufre, carbdn conradson, nitrégeno y metales, apto
como alimento parcial a las unidades de Cracking Catalitico de la refineria. ElI DMO es
una carga especial, pues es el resultado de retirar al crudo la fraccion media y liviana (<
1000 °F) y al residuo obtenido extraerle los componentes de mayor peso molecular
(moléculas aromaticas y metalicas de gran peso molecular, resinas y asfaltenos); por lo
anterior, en el HDT de residuos se puede considerar que el DMO es una carga liviana

entre las pesadas cuya composicion y distribucion molecular son relativamente estrechas
[21]

UNIBON esta conformada por dos reactores en serie, cargados con varios lechos de
catalizador NiMo de distintas caracteristicas (aproximadamente 40 Ton); con una
capacidad de procesamiento de 22.000 barriles por dia y condiciones de operacion
maximas de 400 °C y 1500 psi. Actualmente UNIBON basa la planeacion y programacion
de su operacion en un seguimiento riguroso operacional y en herramientas estadisticas
para el calculo de velocidad de reaccion global, que ayudan a visualizar en el transcurso
de la corrida la desactivacion catalitica; esta estrategia no es la mas apropiada, por lo

menos por si sola, pues no permite tomar decisiones a priori e independientes de la
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operacién en curso y Unicamente cumple una funcién operacional correctiva. En este
trabajo se simulé la operacién real de la unidad UNIBON y su desactivacion a largo plazo

con un modelo fenomenolégico de reactor-particula.
2.2. SELECCION DEL MODELO Y CARACTERISTICAS GENERALES

Las diferentes caracteristicas y nivel de descripcién de los fendmenos involucrados en el
reactor TBR, de los modelos hallados en literatura (Tabla 1), fueron analizados en
busqueda de las pautas apropiadas para la formulacion del modelo de la unidad UNIBON.
Una limitante fundamental yace en la no disponibilidad de abundantes datos
experimentales, ya que el modelo que se propone construir en principio debe ser aplicable
al ambiente de una refineria, que soélo dispone de técnicas y datos basicos para el
seguimiento del proceso. A continuacion se describiran las principales simplificaciones en

la formulacion de los balances del modelo apoyadas en informacién de literatura.
2.2.1. Hidrodinamica

La hidrodinamica del reactor fue simplificada suponiendo el flujo de sus dos fases como
flujo tapon. Significa que la dispersion axial y radial fue despreciada y por lo tanto no
existe retromezcla dentro del reactor. Esta caracteristica es comun en los modelos TBR
industrial pues sus dimensiones favorecen la cercania con la idealidad del flujo; un criterio
ampliamente aplicado para garantizar la ausencia de gradientes axiales es propuesto por

Mears ['4:

Lz 20n [ 1 ]

— >—0Inl——=
d, Pe 1-X

(1)

Donde X es la conversion HDS del reactor y el numero de Peclet es calculado por medio

(3]

de la correlacion de Hochman para régimen de baja interaccion:

Pe, = 0.034Re " . 100003Re; (2)
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Pe; = 1.8Re; "7 - 10 0003Re,

3)

Suponiendo como caso extremo una conversion HDS del 90% con reaccién de orden n=1,

es evidente que la dispersion axial en los reactores puede ser despreciada (Tabla 2).

Adicionalmente, la dispersién radial y el efecto de pared fueron omitidos segun otros

criterios heuristicos para los cuales la relacién Dgr/dp debe ser superior a 10 y 25,

respectivamente "%,

Tabla 2. Caracteristicas Operacionales UNIBON

Caracteristica

Operacién
Reactor

Particula

Propiedad
Us (M/s)
F. (Kg/m®.s)
u (Pa.s)

p (Kg/m3)
Numero Re
Numero Pe

Lado Derecho Ec. (1)

La caida de presion en los dos reactores

T (K)
616
Lr (M)
8.0
dp (M)
0.001
Liquido
4.6E-03
3.67
1E-03
815
3.7
0.07
648

P (MPa)

10342
Dr (m)
3.3
Lr/dp
8000
Gas

7.8E-02
0.51
1E-06
0.14
11.3
0.32
146

bajo condiciones normales (50 psi en

promedio), es relativamente baja respecto a la presién de operacion de la unidad (1500

psi), de forma que se aproximo la presion en cualquier punto de los dos reactores a este

valor. El humedecimiento interno del catalizador fue considerado completo debido al

efecto capilar del liquido ®, mientras que el humedecimiento externo en los reactores

industriales ' es también completo suponiendo que la distribucién radial del liquido es

realizada homogeéneamente.

2.2.2. Transferencia de Masay Calor
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Los modelos de desactivacion se enfocan principalmente en el modelo de la particula,
haciendo frecuentemente omision a la transferencia de masa en el gas o incluso en
ambas fases (Tabla 1). Esta simplificaciéon es justificada por la relativa alta concentracién
y facil difusion del hidrégeno respecto a las moléculas a hidrogenar del hidrocarburo, que
hacen de su resistencia a la transferencia de masa un fenédmeno no dominante en el
proceso catalitico. En el modelo se involucré unicamente la resistencia a la transferencia
de masa de los compuestos de la carga en el liquido y su restriccién difusional en los
poros del catalizador. Se considerd que el acido sulfhidrico (H,S) y el hidrogeno (H,)
estaban en equilibrio con la fase liquida y por lo tanto se omitid la resistencia a la
transferencia de masa en la fase gaseosa. Debido a que el hidrotratamiento de pesados
utiliza un gran exceso de hidrogeno (reacciona menos del 10% en volumen del H,
alimentado), las presiones parciales de H,S y H, se asumieron aproximadamente
constantes a lo largo de los reactores y por lo tanto también su concentracion en el
liquido. Dado que las restricciones difusionales para los gases son mucho menores que
las restricciones de los compuestos de la carga se consideré entonces que la
concentracién de H, y H,S es constante a lo largo de los poros de la particula. Las
anteriores observaciones evitaron el uso explicito de la presién parcial de H, y H,S en las
expresiones cinéticas, por lo que este efecto queda incluido en las constantes de reaccién
(2223 E| hidrotratamiento de pesados no es fuertemente exotérmico *? (30 a 75 BTU/ft® de
H, consumido), por lo que se considerd que no hay perfiles de temperatura intraparticular
(2241 en adicion a la condicién adiabatica de los reactores, la transferencia de calor radial

no fue contemplada y las tres fases fueron asumidas en equilibrio térmico !,

2.2.3. Cinética Quimica

El modelo de desactivacion no involucré ningin fenémeno de inhibicion o
envenenamieno, y por lo tanto se utilizé una expresion cinética simple de ley de potencia
respecto a la concentracion del compuesto a hidrogenar (Seccién 3.1.1) La variedad de
ordenes encontrados por distintos autores para cada reaccion del hidrotratamiento y la
gran cantidad de compuestos, rutas quimicas y velocidades presentes en una carga
pesada por su compleja composicion, llevo a asumir la cinética de todas las reacciones de

primer orden. Lo anterior ha sido referido por Martinez ** en HDM y HDS, en donde la
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ocurrencia simultanea de varias reacciones de primer orden con diferentes velocidades

condujo a ordenes de reaccidon aparentes superiores a la unidad.

2.2.4. Desactivacion Catalitica

La importancia en la desactivaciéon de los depositos metalicos vs el coque es una
discusién aun abierta. Sin embargo debido a las observaciones realizadas por Nufiez "
en UNIBON, el modelo de desactivacion fue formulado teniendo presente la posicion mas
aceptada por los investigadores: “El coque es el principal responsable de la rapida
desactivacion inicial, los metales mantienen una influencia constante de desactivacion
aunque mas suave que la generada por el coque, y juntos (coque y metales) aumentan
las restricciones difusionales causando la ultima y acelerada fase de desactivacion”. El
modelo de desactivacién seleccionado corresponde a un modelo de restriccion de poro y
cubrimiento de area, generado por la continua deposicién de coque y sulfuros metalicos.
El modelo de monocapa de Pereira °? representa de forma sencilla la variacién de la
actividad catalitica, con un numero de parametros reducido respecto a otros modelos. La
unién de este mecanismo tedrico, junto con la restriccion difusional y una estructura
porosa simple, acoplados a un modelo de reactor unidimensional conforman el modelo

construido este trabajo.

2.3. PLANTEAMIENTO DEL MODELO Y SOLUCION MATEMATICA

Con las caracteristicas del proceso y las consideraciones anteriormente mencionadas, se
procedié a la formulacion matematica del modelo, compuesto esencialmente por
ecuaciones de balance a nivel de reactor (Seccién 3.1.2) y a nivel de particula (Seccién
3.1.3), ecuaciones de desactivacién (Seccién 3.1.4) y ecuaciones para el calculo de
propiedades fisicoquimicas (Seccion 3.1.5). Tanto el tiempo como el espacio fueron
discretizados, y una aproximacién pseudoestacionaria fue aplicada a los balances de
masa y energia; de esta forma la dinamica fue asignada Unicamente a los balances de
deposicion del coque y los metales sobre la superficie catalitica. Esta simplificacion facilita
la solucion matematica del modelo, convirtiendo las ecuaciones diferenciales de los

balances en diferencias finitas, que son resueltas secuencialmente a lo largo de los
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reactores y a lo largo de los poros. El algoritmo de simulacion del modelo puede ser

consultado en la seccién 3.2.

2.4. ESTABLECIMIENTO Y AJUSTE DE PARAMETROS

Los parametros constantes del modelo, entre los cuales se encuentran las férmulas,
diametros, volumenes y pesos moleculares de las especies que generalizan los
compuestos para cada reaccion HDT y las caracteristicas de los depdsitos, fueron
establecidos mediante fuentes bibliograficas y las caracteristicas particulares de los
residuos desasfaltados que procesa UNIBON. Las ecuaciones estequiométricas de cada
reaccion fueron propuestas y balanceadas segun las especies generalizadas y segun la

férmula molecular asignada a los depdésitos metalicos.

Los pardmetros variables del modelo se dividieron en dos: Los parametros necesarios
para establecer la solucion inicial en estado estacionario para arranque del modelo, y los
parametros dinamicos, responsables de ajustar el comportamiento de desactivacién de
los reactores a largo plazo. Los parametros de estado estacionario fueron ajustados por

| 3 por otra parte no

medio del algoritmo de optimizacién multivariado Simplex DownHil
fue posible aplicar un algoritmo similar a los parametros dinamicos, y estos fueron
ajustados haciendo algunas suposiciones iniciales, y por prueba y error, hasta conseguir
un ajuste aceptable con la realidad. El establecimiento y procedimiento matematico de

ajuste de parametros se describe en la seccién 3.3.

2.5. RESULTADOS

El modelo fue escrito en su totalidad en lenguaje MS Visual Basic Application, en
aproximadamente 1800 lineas de cédigo. La aplicacion utilizé la interface de Excel, para
alimentar dinamicamente los datos y publicar los resultados. Con los intervalos de

discretizacion espacial y temporal referidos mas adelante (Seccién 3.3.2.3.) el modelo

proceso en aproximadamente 30 minutos una operacion total de 300 dias.

2.5.1. Ajuste Corrida Industrial de UNIBON
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El modelo fue utilizado en la simulacion de una corrida industrial del histérico disponible
de la unidad UNIBON, seleccionada por su comportamiento estable respecto a
variaciones extremas de la calidad de la carga, perfil de temperatura programada
claramente definido por la tipica forma de S y bajos incidentes no relacionados con el
comportamiento catalitico de los reactores, como paradas no programadas por dafio de
equipos o altas caidas de presion por grandes concentraciones de sedimentos en la
carga. La informacion histérica de operacion de esta corrida fue alimentada al modelo y

los parametros fueron ajustados segun la estrategia anteriormente explicada.

2.5.2. Validacién del Modelo

La validacion del modelo fue realizada desarrollando simulaciones con la corrida UNIBON
seleccionada, en la que lechos cataliticos delgados fueron insertados en la distribucion
original de cargue de la unidad a la entrada del primer reactor; la ubicacion buscaba
validar el efecto unicamente de las condiciones y composiciones de entrada a la unidad
determinado por el modelo de desactivacién; analizar posiciones distintas involucraria la
influencia del desempefo de los lechos anteriores al catalizador en cuestion; estas
simulaciones son experiencias virtuales similares a las desarrolladas por Nufez #", con
los mismos catalizadores que este investigador utilizé; la informacién obtenida fue

entonces comparada con los resultados de la experiencia real.
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3. MODELO FENOMENOLOGICO

3.1 PLANTEAMIENTO Y SOLUCION MATEMATICA

En la Figura 3 se ilustra el modelo haciendo referencia a cada una de sus partes, para un
mejor entendimiento de los balances y ecuaciones matematicas formuladas en esta

seccion. La nomenclatura utilizada puede ser consultada en el Anexo 1.

A) C)
De "N/O D
Reactor (F,C, T)y ———— m
Depdsitos
(Coque, V,S;y Ni3S,)
ke = f(Kg ki)

Superficie Catalitica

Particula

Figura 3. Esquema del Modelo
A) Modelo de Reactor, B) Modelo de Particula y C) Modelo de Desactivaciéon

3.1.1. Cinética Quimica y Estequiometria de las Reacciones.
La cinética quimica es representada una ley de potencia de primer orden respecto al

componente hidrogenado en la que cada reaccién posee una constante preexponencial

(%=), y una energia de activacion (£s):
.y “Faf
r= kL. donde k = k.exp RT (4)
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Cada componente de la carga fue generalizado a una estructura quimica para representar
una reaccion especifica del hidrotratamiento. Las reacciones de hidrotratamiento
consideradas son: HDS, HDV y HDNi. Las reacciones de HDM son las responsables de
los depdsitos metalicos, mientras que la formacion de coque es completamente atribuida
a la coquizacion (CQ) de los compuestos que hacen parte del carbén conradson (CCR) de
la carga, denominados como precursores de coque (PC). En competencia con la
coquizacion se anadié una reaccién de hidrogenacién de carbdn conradson (HCCR). Por
ultimo, una reaccién de hidrogenacién de aromaticos (HDA) es también incluida para
justificar junto con la HCCR el consumo total de hidrégeno en los reactores por medio de

los coeficientes estequiométricos n y m, respectivamente (Tabla 3).

Tabla 3. Reacciones Generalizadas de Hidrotratamiento

Nombre Sigla Reaccion
Hidrodevanadizacion | HDV | R'V,+ 3/2H;SG) — R'Hs(, + 1/2V,Sys)
Hidrodeniquelizacién | HDNi | R%Niy, + 2/3H;S(6) — 2/3R%Ha) + 1/3NisSys)

Coquizacion cQ PC) — Coques)
Hidrogenacion HCCR | PC, + nHyg) — PCH,
Hidrodesulfurizacion HDS | R®S(, + 2Hye) — R°Hy) + HaS(g)

Hidrodearomatizacion | HDA | Ay, + mHye — AR,

3.1.2. Modelo de Reactor

El modelo planteado fue discretizado en espacio y tiempo. El término de acumulacion fue
omitido, de forma que el modelo dinamico fue simplificado a un modelo en estado
pseudoestacionario. La dinamica dentro del reactor fue entonces promovida Unicamente
por la dindamica de desactivacion del catalizador y por cambios externos a la unidad

(cambios de flujo, temperatura y composicion de la carga).

3.1.2.1. Balance de Materia en el Liquido. El lecho catalitico de cada reactor fue dividido
en Y secciones de balance, las cuales se consideraron como reactores de mezcla

perfecta suponiendo que cada division y es lo suficientemente pequefia para aproximar la
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composicion y condicién de cada fase a un unico valor. El balance de masa para cada

componente i en el liquido es expresado por:

®)

La omision del término de acumulacion en el liquido, es coherente con el modo de
operacion de una unidad de hidrotratamiento, donde se requiere mantener una calidad
especifica del producto, por lo que la conversion y los perfiles de concentracion son
estables para una determinada calidad de carga. Realizando un balance a una particula
del catalizador y teniendo en cuenta la resistencia a la transferencia de masa en la
interfase L-S, se obtiene que la velocidad global de reaccién por particula es igual a la

velocidad de transporte en la interfase:
[tp = kpsAp(Cr —Cs) iy (6)
El numero de particulas por division es:

U Aghyll —gy |
[[N],=—B—=—_ b

L .LF

(7)
La velocidad global de reaccién por seccion es:
[r = mpN; ]:.:.' (8)

3.1.2.2. Balance de Materia en el Gas. El balance en el gas para el componente j esta

dado por:

iF veCeliyeny = FlpeCely — (Fly
_[ AVE“- G/ y+A) R NE o i AR 3 ] (9)
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Donde la velocidad global de reaccion por seccién de reactor para cada componente

gaseoso es:

[T, = (P igps + (PVigpa + (M iwpces ] (10)
["H15 = (rvigpy + (M)gpwni + (MV)gps ] (11)
[r‘..r.“:F."!'Ef = D] (12)

Los inertes del gas estan compuestos por hidrocarburos livianos, en su mayoria metano y
debido a especificaciones de disefo de la unidad se asume que el gas fresco que entra a
la unidad no contiene H,S, mientras el gas de reposicién tiene un 0.6 % en volumen; el
contenido de hidrogeno tanto del gas de reposicion como el fresco hace parte de las

mediciones diarias de seguimiento sobre la unidad y por lo tanto es variable con el tiempo.

3.1.2.3. Balance de Energia. Como la operacion es adiabatica, no hay transferencia de
calor con el entorno y las fases estan en equilibrio térmico, el balance de energia se

reduce a:
:[ L(FlneHelry =1 F:_x-'GHG:'_,__H:__ ] - :[ [(FlneHc)y — (FlncHe lysay ] =0
(13)

El balance de materia global en el reactor, de forma similar al de componentes esta dado

por:

UF nglysay = L(Flygly + (:? ;T )E;.-,s

Gas:
(14)

Liquido: i
(15)
Reemplazando la ecuacion (13) y (14) en (12), y reordenando se obtiene:
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(16)

Donde cada sumando del ultimo término corresponde al calor generado por cada
reaccion. Con el fin de reducir el nUumero de parametros se utilizé un calor de reaccion

global (2.+= ), por lo que el balance de energia se convierte en:

F )y (H ]z yeny — IHDL )|+ THFIne )y (HDg)ysny — [HIG)y| + AH e y 7= 10

(17)

El cambio de entalpia del liquido o el gas esta dado por:

Tyny Ty
AH = [(H ] any —I_HI,,.] = I H?+ ‘ C 1CedTi - (HI° 4 i [CpdT)
i : Jro Jro
(18)
Por lo tanto:
L.
TAH = [(H)] ys5y —1H)y] =1 =~ CpdT
S ' =Ty (19)

Conociendo las capacidades calorificas del liquido y el gas (Anexo 2), se calcula la

temperatura a la salida de cada seccion del reactor (Tx+4x) resolviendo la ecuacion (16)

por medio del método de la secante 3.
3.1.3. Modelo de Particula
3.1.3.1. Textura del Catalizador. La porosidad del catalizador fue representada por poros

de tamano uniforme de forma cilindrica; su diametro corresponde al diametro promedio y

su longitud es la distancia mas corta al centro de la particula segun la forma que tenga el
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catalizador. Se considerd que la totalidad de la conversion de la carga sucede en el area

interna de estos poros, despreciando la actividad externa que pueda poseer la particula
catalitica. El nUmero poros por particula ( N;:-), es hallado a partir del volumen de poro por

unidad de masa del catalizador (Vz):

cee VepcVp
(NI, =—02

Py (20)
El area por unidad de masa del catalizador ( 4-), fue utilizada para verificar el correcto
valor del diametro promedio del poro escogido de la porosimetria, de forma que el valor
de area superficial hallado a partir de los poros modelo debe ser cercana pero nunca

superior al valor experimental:

:[’J‘::pf!':? = "‘I"‘p"‘;;.: ]

(21)

3.1.3.2. Balance de Materia. Al igual que el reactor cada poro fue dividido en Z secciones
de balance, suponiendo cada divisién z lo suficientemente pequena para aproximar su
composiciéon a un unico valor. De esta forma el balance de materia para los reactivos

dentro del poro es:

dC, _ dcC,\ , ,
[ (tapuis ) = (aPtsgZ) — (ciConanay ) | =0
zthz z (22)

Donde la constante de velocidad intrinseca superficial de reaccidén puede ser expresada

como volumétrica mediante:

R Ly (23)
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Este balance es generalmente simplificado suponiendo invariante, la difusividad efectiva,
la constante de reaccién y el diametro con la longitud del poro; de esta forma la ecuacién
(22) puede ser resuelta analiticamente ° (Anexo 3). Sin embargo, esta aproximacién no
es apropiada, para el hidrotratamiento de cargas pesadas; la restriccion difusional es muy
susceptible a cambios relativamente pequefios del diametro de poro, debido a que el
tamafo de las moléculas reactantes es préximo al del poro promedio del catalizador.
Ademas, la cantidad de depdsitos sobre el catalizador no es despreciable y el aumento de
restricciones difusionales, producto de esos depdsitos, especialmente hacia el final de la
corrida probablemente tampoco lo sea. Se recurre entonces a una solucién numérica,
frecuentemente utilizada en problemas de transporte unidimensional, en los que el
planteamiento de la ecuacién de balance en diferencias finitas conduce a un sistema
tridiagonal (Matriz de Diagonal Dominante) de ecuaciones; este sistema es resuelto
mediante sustituciones sucesivas con un procedimiento conocido como algoritmo de
Thomas . La expresion del balance de materia en el poro (22) con diferencias finitas
(A=. entre z=0 y z=Z-1), nUmero de nodos (z, entre z=0 y z=Z+1) y nimero de divisiones
(Z) es:

(Dfa‘p"’ﬁ) _ (DEdfﬂ,&)
dz J_ . g odz j_ .
= = — (k,Cpod, ") | =0
(24)
{ﬂt:g/ ] — [(Cplzs1 — Cpz)
Desarrollando la diferencial * Z/z Az , Se obtiene:
dCp/
. =0
Paraﬁ—*=“,con( /3]u :
; a‘; \ . .
IDEE'I 'CPI_CPC-'_'H:C;JG_:: 'o =0
Ordenando
[(ﬂed;]nfpl 1 (—Dedp” ) +{—kydy” :3}c |Cpq ] =0
v Ly (26)

Para Az =1 :
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| D=2 | (Cpy— Cpyi = D, ~2=1 (Cpy = Cpo) = (kyCod,2). | =0
, Az?) - \ AzZ vERTRE N

1 0 iy (27)
Ordenando
T ; 1
1im & 2% Fee o di_m 5 2% 3 im 4 2% a4 i_ 5. 5 Zanz e w PV A4 EY e 1 i
by JLP T\~ | T L4, | TiTH O, NTT 1 ILP; Fild, LD = u
| : | 1 ‘o 1) @ |

(28)
En general para Az = Z ;
i H
[ Th = - z i o Z Z - - Z - [
1 & 1Y o~ L T —_—F1 Y 4 'y o~ 4 —_— ~ A= 1 F s ] 'y o~ o an n —_
I.‘.Lr'ﬂhp ;:L'FI"'i T | UE""":' I_ T IUHUP I_ 1 T | A.__.u:p [& v I_ |!_|F-:-T ‘Uﬂhp l_ 1!_.}.."-‘-_1 l —_—

- - = = l‘!
(29)

Nombrando cada término independiente de la concentracién en la ecuacién anterior:
[a-Cpzey + 6 Cpz+ V2Cpz_q )iy =0 (30)

Nétese, que el contador z de las letras griegas no es necesariamente el contador de los
miembros que lo componen. Planteando la anterior ecuacion para Az =0 y despejando

Cra, se obtiene:

L

£, = C ==
[ pg — “otpy ];,-.- donde " ® Bo (31)
Para &z =1  reemplazando o4 de la ecuacion anterior y despejando (71 :
c c Wy ==
[ Py~ “1teg ]:..w- donde [(Bl1+ y1w,) (32)

En general para Az = z | reemplazando C-pz—l de la ecuacion anterior y despejando Cp:,

se obtiene finalmente la siguiente recurrencia:

[ c?F—l = w:_lcp: ]i._'.-'

(33)

Donde
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—-
o=

f': JE_'+Y_'""'"|_‘—I.} ]:J:‘- (34)

(35)

| = (-Dedi) + (-D.d3),_, + (—kodphz®) | st z=0 (-Ded3) =0 o0
i.r.—=:.’.'3'4d§}__1j siz=0 y.=0

(37)

L
Obsérvese, que = =0 para el fondo, Z= £ para la boca del poro y Az = '/2'; aplicando

la recurrencia a la penultima seccién de balance en el poro (£ — 1} se obtiene:

£38)

C

Con ~rz_1, se aplica la recurrencia al resto de secciones en un reemplazo sucesivo,

hasta el fondo del poro, y se obtiene finalmente el perfil de concentracion; sin embargo
aun no es conocido Cs. Con el perfil de concentracion la siguiente integral define la

velocidad de reaccion global en cada poro:

7 = ’ T, a3k, Codz
o i (39)

Multiplicando por el niumero de poros por particula e igualando con la ecuacion (5):

[_F' = F}.‘ "lup = ;L'L_.,'.';p'fl - C_:;' ]:

(46)

La integral de la ecuacion (39), es evaluada numéricamente por el método de Simpson 3.

La solucion del perfil y la concentracién en la superficie del soélido intentd realizarse
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numéricamente por prueba y error; sin embargo fue notado que la solucién obtenida era
frecuentemente diferente de la solucién analitica en t=0 (donde ambas soluciones deben
ser similares para £ = @ | pues inicialmente no hay variacién de didmetro en los poros).
Se realizé entonces, el reemplazo sucesivo explicito de la recurrencia obtenida por el
algoritmo de Thomas (31), en la integral numérica (39). La integracién por Simpson del
perfil de concentraciones conduce a la velocidad global de reaccién en cada particula, con

f=dzk,C,.

F = L My dik,Codz = T/ -82/5 N, f,;.+2£f,;;,. +-+Ef_,,,m_,. ¥ Four
' i

| (41)

Haciendo el reemplazo sucesivo de la recurrencia, cada concentraciéon (E?-:) es funcion

de la concentracion en la superficie Cs:

[EF’Z—i = EEUJZ‘l] \

[ ":_:13_= = Cswzy Wz 3 ]

[ 5;3_3 = Cswz y Wz 3wz ] .

er = Cswz gz 3wz_3 K Wg= i~5'.:l_lv-’:
-1 LV (42)

De esta forma se puede redefinir, cada término de la integral de Simpson para dejar la
expresiéon Unicamente en funcion de Cs, y como resultado la concentracién en la

superficie externa del catalizador (Cs) es calculada directamente por:

_ kicApC
" DA+PHI+B) + kysdp |

.(43)

Cs
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0 (44)
| 8= {rdi) | (49)
Par Pa
P=:‘y:{'ua"_ Wz

= z-1 donde Par =% "2y 7 . pares (46)

mpar Impar

}':4? |-ha§':l_[w~)

-1 - iy donde Impar = - 2:'3'2 +1 2z :Impares
(47)
EERGAIGALA ] (48)

3.1.4. Modelo de Desactivacion

3.1.4.1. Desactivacion Catalitica. Se consideré que la superficie de la particula es
cataliticamente homogénea y cualquier reaccién puede ser promovida en cualquier punto
de esa superficie; por lo tanto los solidos generados tienen la tendencia a depositarse en
forma de monocapas. Puede entonces suponerse que la actividad intrinseca del
catalizador es modificada, por el continuo y extensivo cubrimiento de la superficie
catalitica. Sin embargo, como la cantidad de depdsitos generados durante una corrida
industrial de hidrotratamiento (alrededor de 10 meses), es suficiente para formar varias
monocapas de depdsitos, se espera que estos depdsitos tengan por si solos actividad
catalitica. La actividad de los depdsitos debe ser por lo tanto menor que la del catalizador
fresco (sin depdsitos) para cada reaccion, explicando entonces la continua pérdida de
actividad intrinseca del catalizador durante toda la corrida. Por otra parte, los depésitos
reducen continuamente el diametro de los poros del catalizador, lo que incrementa la
dificultad de difusion de las moléculas dentro de la particula produciéndose

simultaneamente una pérdida de actividad aparente del catalizador.
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Por lo tanto la actividad catalitica de una particula (X: ), es debida a la combinacion de las

actividades cataliticas de los depositos (k=) y de la superficie aun libre de depositos del

catalizador (%7 ) P2, asi:

k], = ( 1= 1820k 1+ ) 6ake

| (49)

Ga =Waa; . ]
Wond oy (50)

Donde &4, corresponde a la fraccién de area catalitica cubierta por cada depésito d, Waz
la masa actual del depdsito por area superficial de catalizador y wWm« , la masa de depdsito
por area superficial de catalizador para producir una monocapa. Cuando la suma de las
fracciones de cada depdsito es igual o mayor que 1, la actividad del catalizador es debida

enteramente a los depésitos:

Fi.

(51)

We

&
Y
Il
—_
L4
=
Fi

Ei

(52)

Sin embargo, es mas probable que la actividad de los depdsitos sea funcion de la
actividad inicial del catalizador fresco, tomando en consideracién que su composicién no
es Unica, esta fuertemente ligada a la naturaleza del catalizador y la composicion de la
carga ). Se planted entonces que la actividad de los depdsitos corresponde a una
fraccion de la actividad del catalizador (’1"-*-‘ = ‘-"d’"’f), de esta forma las ecuaciones (37) y

(38), se convierten en:
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|E|:c =(1_S‘Ed + T:Ed{p:—]:;‘-_f

(53)
ke = T‘ Bs@aky

Za ¥

(54)

Esta representacion, no considera que la actividad de los depésitos, sea variable con el
tiempo, pero si que es dependiente de la actividad inicial del catalizador. Notese también
que la energia de activacion de las reacciones es invariante (Eacatalizador = Eapepssitos)- ESta
condicién es adoptada por conveniencia en el numero de parametros, sin embargo, Kim
4 en experiencias sobre catalizadores CoMo con depésitos de vanadio, obtuvo
variaciones de energia de activaciéon que no superaron las 1000 kCal/kmol para la HDS,
entre el catalizador fresco y el catalizador con 6% de V. Esta variacion (a pesar del efecto
exponencial de la ecuacién de Arhenius), no es tan impactante respecto al valor de
energia de activacion HDS tipica (30.000 kCal/kmol), aunque su efecto no es
despreciable. El modelo de desactivacion de hidrotratamiento industrial de Tolhuat 7,

también asume esta condicion.

3.1.4.2. Restriccion Difusional. La difusividad de cada componente dentro de los poros

del catalizador fue calculada de forma clasica por la correlacién de Wilke-Chang '":

I 1 '.P."rf_l_ 'l}s T

D, = 74-107"
[ ' py VM

&55)

7 _ 3 P.‘ll.r [:]g I
Con unidades :[=]cP , VM: [=)em Imot | ‘ mol 'y Dm[=1""/s . La difusividad
molecular (P=) es convertida a difusividad efectiva (Ls), utilizando la porosidad (£c),

tortuosidad (7- ) del catalizador y el factor restrictivo (f{4}):
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[0 =D (/e )72, (56)

.y (57)

El exponente n depende del tipo de carga y del catalizador, sin embargo en general un

valor de 4 es cominmente utilizado para cargas pesadas si 4 < 0.2 %2, La porosidad es
calculada localmente teniendo en cuenta la variacion de area de flujo de los poros con su

longitud:

Donde “z es el diametro inicial de poro y la porosidad inicial del catalizador es:

=, (59)

La tortuosidad local fue hallada, asumiendo la valides de la correlacién de Weissberg ",

para un modelo de esferas aleatorias:

1

T, = )
EE—I: 1- 05Log(s.) |

)

&60)

3.1.4.3. Evaluacién de los Depésitos. La dinamica de deposicion de los sulfuros
metalicos y el coque fue evaluada numéricamente por Euler ®°!. La variacion de diametro
(61) y la variacién de masa (62) en cada division del poro para el depésito d es expresada

por:
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- (62)

La variacion del peso del depdsito por unidad de area es:

[a'(w.;d} _d ( Wy

= d;'c PM
it at rrcfpi._:,)_ S i

=

(63)

De forma similar, teniendo en cuenta que la densidad del depésito (#:) se considera

constante, la variacién del volumen por unidad de area es:

diiwlgg!;

dlveg) df vy | : d PM
ad = —| d | = at Pd=nb_p(:}5-'1l e
df dt\mdyL, < Pa
(64)
Desarrollando la derivada del segundo término de la ecuacion anterior se obtiene:
. | [ allvly) . dldy))
AlViag) 4 va | _ 1 (d;* dt ¢ ar
dt dt rm';,l.p rfL;, . rjp" .
(65)

El volumen de depdsitos puede ser calculado por la diferencia entre el volumen del poro

sin depdsitos y con depositos:

=y (66)
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Derivando la ecuaciéon anterior se obtiene la variaciéon del volumen:

(67)

Reemplazando las ecuaciones (63), (64) y (67) en la ecuacion (65), la variacion del
diametro de poro queda expresada como:

dliwl gl

ﬂ(ap]_ _4 Jdt

dt . K
Pal %

vdy +dyg :

(68)

3.1.5. Calculo de Propiedades Fisicoquimicas

Toda la informacién sobre calidad y composicién de las corrientes fue obtenida de los
datos histoéricos de la unidad UNIBON de Ecopetrol-Barrancabermeja. Las propiedades
fisicoquimicas necesarias para el modelo, fueron halladas usando distintas correlaciones
disponibles en literatura y otras desarrolladas en el ICP (Instituto Colombiano del

Petréleo) especialmente para este tipo de cargas (DMO y DMOH).

3.1.5.1 Densidad y Flujo del Liquido. La medicion del flujo de carga entrante al primer
reactor se realiza a una temperatura cercana a la temperatura ambiente, para corregir
este valor por el cambio de densidad de la carga a condiciones de reaccion, se uso la

correccion propuesta por Standing-Katz "%:

[ Pripry = Peoor + App + Apr ] (69)
Donde
_ 1004255, 0 [P/ VL ino ) —00603p op | . [ P)
App=(0.167 + 16.181 - 10 F1-(*/1000) —0-01{0.299 + 263 10 =7 ) /1000
(70)
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Apr=(0.0133 + 152.4{ pgges + App) 3% 1+ (T = 5201 — (8.1 1076 — 0.0622 - 107078 Pep0p*20p
(71)

ru
Lo

[Se]

Con unidades 7~ /ft* Pl=lpsi y TI=I°R ; asi, el flujo de liquido a la entrada del

primer reactor es corregido por:

=
‘T‘]
[}

(72)

3.1.5.2. Viscosidad del Liquido. Se uso el método conocido como V50 de Shell % de 1

parametro, el cual requiere de dos mediciones de viscosidad:

Vo Clog Tjpay i—2n2
1’1’.11’-‘,1’.: lﬂm' 3E.5 _ 085 :IJI (73)
Donde,
log{ 1,+0.85) /
log [ |
€ =335-log I-Tlog- VI; +0.85
log{ /7, )
(74)
e = Ty | |

L.Sﬂ = 192 + C ].'DEII 1; 323 .I + 33.5 ng[ng ’l?i + 085 ] (75)

y Vi =V [=]eSt | viscosidad dinamica experimental a Ty ¥ T2 [=] K | respectivamente.

Las viscosidades experimentales fueron calculadas mediante correlaciones estadistica

desarrolladas por el ICP " (Anexo 2.1):

V, = Vypoe = Exp(8.5211 — 0.2641API + 0.01006 IC + 0.0012Teb) (76)
V; = Vage = Exp(6.9709 — 0.21784PI + 0.0082IC + 0.00105 Teb) (77)
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Donde /C (indice de Correlacion), AP! (Gravedad API)y Teb (Temperatura Media de
Ebullicion [=] °F - Correlacién Riazi-Adwani ©):

IC = 473.7 pegor — 456.8 + 48640—(Teb + 273.15)

(78)
apr = 14157, 1315 (79)
Tebh = 9.3369 - El}.ﬁﬂi}iﬁil-i-lF.HL' l4i0ap  op- 0.00075152« o opPMy P.'Iulf-" 3369 F‘E.u':'FC 7278 _ 283.15
(80)
La viscosidad dinamica es corregida por presion ¥ y convertida a cinematica por:
_Ploo23s oot Ve ®F Wy
Hripri= |\ lu_ =IPLiPT ¥ (81)

3.1.5.3. Coeficiente de Transferencia de Masa Liquido-Sdlido. Es calculado por medio
de la correlacion de Krevelen-Krekels "

, para régimen de baja interaccion:

Pl =t

1
Kps _ (Fop \°f m 3
Dmﬂs B lls(_ﬂf.ul ) I'-.I':".’.-D.f". -'I
(82)
Donde
6
“T -5 (83)
6
d,= ——
A
“fr,
(84)
e _ Fyp
Fu= ", (85)

3.1.5.4. Capacidades Calorificas. La capacidad calorifica de cada componente del gas
fue determinada por la siguiente expresion polinomial ©°:
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[cp =Rla+bT +cT?2 +dT? I].".' (86)
Cuya integracion nos proporciona el cambio de entalpia de cada componente del gas:

[[AH = [R@T+ bT2/72 + ¢T3/3- dT(=1)) | ¥ (T (Tuly + AN 4
(87)

El cambio de entalpia del gas, es evaluado como suma de las contribuciones molares

individuales de los cambios de entalpia de cada componente:

AHc= ) AHjy,

(88)

La capacidad calorifica del liquido fue calculada por medio de una correlacién general

para derivados del petroleo %

Cpr = 0.415—pg0:°.5 + 0.0009 (T — 15)PM;

¥

(89)

Donde T[=]C ; de igual forma la integracién nos proporciona el cambio de entalpia del
liquido:

T}._' ay
O

AH, = 0415 Tp oz + 0.0009(T2—15TPM,

£

(90)
3.1.5.5. Peso Molecular y Volumen Molar del Liquido. Estas dos propiedades son

resultado de la contribucién molar de cada componente:

_(91)
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‘1«'.‘-& = Y VM.x, l

(792)

De esta forma es calculado el flujo volumétrico y la densidad del liquido en cada seccion

del reactor son:

. = FN, -VM, 1, (93)

[ pr = PM,; A_.ML ] (94)

==
g
"

3.1.5.6. Contenido de Aromaéticos. El contenido de estructuras aromaticas no es una
prueba realizada en el seguimiento de la calidad del DMO y el DMOH, por lo que fue

calculado mediante correlaciones estadistica desarrolladas por el ICP " (Anexo 2.2):

SAromaticos = —546.6143 + 1.00314PI + 0.1664/C + 356.1794/R (95)

Donde IR es el indice de refraccion " (Anexo 2.3):

IR = 157315 — 0.003632API (96)

3.2. ALGORITMO DE SIMULACION

En la Figura 4 se describe la secuencia matematica de calculo del modelo y el acople
entre las tres partes descritas anteriormente: En el inicio de la simulacion (t=0) se supone
que el reactor esta absolutamente lleno con las dos fases Liquido-Gas fluyendo a través
de él, en un estado estacionario de arranque en el que aun no existe desactivacion
catalitica; en este punto, con la informacién caracteristica de los catalizadores y el cargue
de los reactores se calculan: las constantes cinéticas de cada reaccion y las difusividades
de cada componente (valores correspondientes al catalizador fresco), los perfiles de
concentracién y temperatura a lo largo del reactor (Modelo de Reactor) y los perfiles de

concentracion dentro de los poros (Modelo de Particula).
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Entrada de Datos (t=0 : Iniciacién Pardmetros)

1. Condicion , Flujo y Composicion DMO , 2. Caracteristicas
Catalizadoresy 3. Distribucion y Cargue de Reactores

M. Reactor

Balance de

Materia y Energia
(y=y+Ay)

Perfil de Deposicién de
los Poros y Calculo
Nuevas Ctes Cinéticas y
Difusividades

Perfil de Composicion y
Temperatura delos
Reactores

t=t+At

M. Desactivacion M. Particula

Evaluacion de Depdsitos Balance de Materia
(dw/dty dd/dt) (z=z+Az)

Perfil de Composicion
delos Poros

Resultados Simulacion (t=t.,q.)

1. Perfiles de Actividad, 2. % Depdsitos Catalizadores y 3.
Variacion del Diametro de Poro

Figura 4. Algoritmo Global de Simulacion

La discretizacion del tiempo implica que en un lapso lo suficientemente pequefio (At), la
variacién de estos perfiles es despreciable; asi, una vez iniciada la dinamica (t=t+At), se
evaluan los depodsitos generados en dicho lapso con los perfiles actuales (t=0),
obteniéndose un cambio de diametro en los poros del catalizador y el cubrimiento de parte

de area catalitica por dichos depdsitos.
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Esta modificacién en la textura catalitica permite estimar nuevos parametros cinéticos y
difusivos (Modelo de Desactivacién) correspondientes al nuevo tiempo de operacién
(t=t+At); se inicia entonces un nuevo calculo en estado estacionario y se repite
nuevamente el algoritmo completo; esta secuencia se realiza hasta el tiempo de

operacion (t) iguale el tiempo de corrida establecido al inicio para la simulacion.
3.3. ESTABLECIMIENTO Y AJUSTE DE PARAMETROS
3.3.1. Pardmetros Constantes

Los volumenes y pesos moleculares de las especies reactivas fueron establecidos por
valores tipicos de compuestos puros comunmente presentes en cargas pesadas . La
estequiometria y el peso molecular de los reactantes permiten estimar el peso molecular
de los compuestos hidrogenados y junto con su densidad (establecida como un cambio

promedio de la densidad de los reactivos), se obtiene su volumen molar.

A los depdsitos metalicos se les asignd la formula molecular mas comunmente referida en
literatura *>*! correspondiente a NisS; y V,S3; en realidad estos depdsitos pueden ser
mucho mas complejos y su estructura e interaccion catalitica son ain muy discutidas ©".
Por lo anterior, las propiedades asignadas a estos depdsitos no son necesariamente las
correspondientes a los compuestos puros tomados como modelo estructural (p=4.7 y 5.8
g/cm®, y PM=198 y 239 g/mol, respectivamente). Pereira 2, propone densidades entre
3.5 y 4.5 glcm® para los depdsitos metalicos, sin embargo experiencias previas de
simulacion indicaron la necesidad de asumir valores mucho mas bajos para simular
adecuadamente el efecto restrictivo de estos depdsitos, por lo que fue utilizada una

densidad de 1/3 del valor de los compuestos puros.

El peso molecular del coque utilizado es relativamente bajo (similar al del precursor)
debido a la también baja presencia de especies de gran peso molecular del DMO, por lo
que se cree que el coque producto de este proceso posee una alta relacion H/C y una
baja densidad ". Los tamafios moleculares del DMO se espera que en promedio no

superen los 20 A. Teniendo en cuenta datos de tamafios moleculares tipicos para
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compuestos azufrados, aromaticos y porfirinas presentes en cargas pesadas “, se asigné
en orden ascendente (compuesto de azufre, aromaticos, metalico y precursor de coque),

del rango entre 10 A y 25 A un tamafio molecular. La masa necesaria para producir una

monocapa (Wimd) de cada depésito fue establecida por datos reportados por Pereira 2.
En la Tabla 4, se presenta un resumen de los parametros constantes utilizados en las

simulaciones.

Tabla 4. Parametros Constantes

Fase Nombre gmol) | (emtimol) | @i | @y | )
Hidrégeno 2.02 0.0001 - -
Gas Acido Sulfhidrico 34.09 22413 0.0015 - -
Inertes Gas 16.04 0.0007 - -
C. de Vanadio 658 670 0.9831 - 20
C. de Niquel 650 660 0.9860 - 20
Precursor de Coque 650 673 0.9658 - 25
C. de Azufre 282 300 0.9400 - 10
C. Aromatico 400 421 0.9501 - 15
Liquido |Inertes Liquido 644 845 0.7621 - -
C. Devanadizado 610 755 0.8087 - -
C. Deniquelizado 890 1096 0.8115 - -
Precursor Hidrogenado 660 834 0.7914 - -
C. Desulfurizado 251.95 329.11 0.7655 - -
C. Dearomatizado 116.60 150.33 0.7757 - -
Sulfuro de Vanadio 198.09 125.90 1.5733 4.00E-08 -
Sdlido | Sulfuro de Niquel 239.97 123.70 1.9400 4 93E-08 -
Coque 650.00 433.33 1.5000 1.30E-06 -

3.3.2. Parametros Ajustables

3.3.2.1. Parametros en Estado Estacionario. Los parametros cinéticos (Ea y ko) y el
calor de reaccién global (AHg«,), fueron ajustados utilizando un método de optimizacién
multivariado Nelder-Mead o Simplex DownHill ®® (Anexo 4), adaptado en este caso a
multiples funciones objetivo. La optimizacion fue realizada con la informacion del primer

dia de corrida, suponiendo que la actividad intrinseca del catalizador es minimamente
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afectada por la desactivacién en este lapso. No obstante, la desactivacion del catalizador
durante las primeras 60 horas no es depreciable ?" fundamentalmente por que el
catalizador fresco es muy activo. Sin embargo, esta pérdida de actividad casi instantanea
(1 dia) es considerada menor respecto a la desactivacion resultante por el resto de la
corrida (de 6 a 10 meses), y por lo tanto, los parametros obtenidos por ajuste del modelo

a estos datos son asumidos como préximo a los del catalizador fresco.

Valores Iniciales
(ko'EA)Cat-llxn . (AH“XH)“EHCIDI

M. UNIBON
—

Error (X); (T), Sia " Valores Optimos

< Cunvergencia 'EA)Cat-len, (AH“XH)“EHCIDI

SimplexDH 1
Min. Error (T),

Simplex DH 2

Min. Error (X);

Figura 5. Estrategia de Ajuste Parametros de Estado Estacionario

Aunque tanto los parametros cinéticos como el calor de reaccion tienen un impacto en la
temperatura y en la calidad del producto, cada parametro fue ajustado de acuerdo a su
efecto principal; esto que significa que la optimizacion procedié de forma secuencial,
ajustando la calidad del producto (DMOH) con los parametros cinéticos y luego su
temperatura con el calor de reaccién, para luego verificar el criterio de convergencia y
realizar o no una nueva iteracién (Figura 5). Esta estrategia permitié hacer mas estable la
convergencia hacia un optimo determinado y es especialmente util al inicio donde

probablemente el éptimo se encuentre muy distante del punto de partida.
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Las mediciones de seguimiento a la operacién de la unidad UNIBON, no contemplan la
carga intermedia entre los dos reactores, aunque si se dispone de la temperatura a la
salida de cada uno de ellos. Esto significa que los parametros cinéticos de todos los
lechos cataliticos, fueron manipulados simultaneamente para obtener la conversién
experimentada en la unidad, mientras que fue posible ajustar un calor de reaccion global
individual para cada reactor. Los valores iniciales utilizados de energia de activacion y
calor de reaccién fueron obtenidos de Ancheyta ®?. La optimizacién planteada conduce a
un optimo determinado, el cual no es necesariamente correspondiente a los valores reales
de las constantes cinéticas; esto fundamentalmente por que el nUmero de parametros es
muy grande (un par de constantes [Ea-k,], por cada catalizador y para cada reaccion) en

comparacion con las funciones de respuesta (una funcion por cada rendimiento, X) a

optimizar. En contraste el calor de reaccion obtenido para cada reactor, debe ser muy
cercano a la realidad debido a que solo se estd manipulando este parametro para una
Unica funcién de respuesta (la temperatura a la salida de cada reactor, T).

Tabla 5. Parametros Iniciales de Estado Estacionario ©2

AHgyn Energia de Activacion - E (kCal/kmol)
(kCal’lkmol) ' HDV HDNi cQ HPC HDS HDA
60000 29000 | 27000 35000 40000 30000 24000

Debido a que no se cuenta con informacion experimental de la actividad individual de
cada catalizador, los parametros cinéticos fueron ajustados a partir de los mismos valores
iniciales para cada lecho; por lo tanto la actividad intrinseca resultante no vario,
permitiendo que solo las caracteristicas texturales de los catalizadores y su posicién en el
reactor, influyeran y diferenciaran la desactivacién entre uno y otro lecho. Aunque
obviamente lo anterior no es cierto, se buscé ajustar el modelo construido a una corrida
industrial particular para demostrar su capacidad de descripcion de la desactivacién como

ejemplo tedrico.

3.3.2.2. Parametros en Estado Dinamico. El conjunto de fracciones de la actividad del
catalizador fresco (¥4), asignadas a cada depdsito, constituyen los parametros que
simulan el comportamiento dindmico del reactor. Una técnica similar de optimizacién a la

utilizada en estado estacionario se intento aplicar para ajustar estos parametros, pero no
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se logré una convergencia satisfactoria de dicho algoritmo. Por lo anterior, el ajuste de
parametros en estado dinamico fue realizado por prueba y error, partiendo de dos
suposiciones basicas: 1. El coque no presenta actividad catalitica para ninguna reaccién

de hidrotratamiento, y 2. Los depdsitos metalicos no son activos para la coquizacion.

> Ajuste E. Estacionario
(ko-EA)Cat—Rxn, (AHRxn)Reaclnr

3 Ajuste E. Dinamico

((P) Deposito-Rxn

Curvas de R _>
Desactivacion (T - X)
¢ TIEMPO
No s Si Parametros Finalesy
Satisfactorio Resultados Simulacion

Figura 6. Estrategia de Ajuste Parametros de Estado Dinamico

Informacion Histdrica
Diaria Corrida Unibon

“<E=

TEMPERATURA

Esta estrategia se ajusta a la ya mencionada influencia coque-inicial, metales-continuos y
restriccion difusional mutua-final. De esta forma se modificaron los parametros restantes
en busqueda de un ajuste simultaneo, de las curvas de desactivacion experimentales
(Temperatura y Conversiéon HDM, HDS, HDCCR - Figura 6). La energia de activacién
(fijada en el ajuste estacionario inicial), también fue modificada segun el caso al observar
que la sensibilidad de la velocidad de reaccion a la temperatura no era la adecuada; la
optimizacién de parametros de estado estacionario fue recalculada cada vez que se

realizé esta modificacion.
3.3.2.3. Intervalos de Discretizacion y Estabilidad de la Solucion Numérica. Las

soluciones numéricas en diferencias finitas pueden presentar inestabilidades dependiendo

de las caracteristicas del modelo. La discretizacion espacial puede introducir divergencias
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en la solucion segun el numero de intervalos escogido; esto sucede en modelos que
contemplan un fenédmeno de conveccion-difusién simultanea en transferencia de masa, o

conveccion-conduccién simultanea en transferencia de calor con discretizacion temporal
[65]

0,867 - 4,00

0,866 - 3,50
— 0,865 300 =
3 a
X - 2,50 o
= 0,864 2
@ - 200 S
T 0,863 T
2 s v v | P08
D I

0,862 100 B

0,861 - 0,50

0,860 - T T T T 0,00

1 9 17 25 33 41

Ndmero de Divisiones de Reactor (Y)

Figura 7. Variacion de la Conversidon Simulada con el N° de Divisiones por Reactor

Este no es el caso del modelo formulado en este trabajo, ya que tanto el modelo de
reactor como el de particula son considerados en estado pseudoestacionario, y solo
ocurre uno de los dos fenémenos, conveccion en el reactor (se ha omitido la dispersién de
las fases) y difusién en los poros (las moléculas se desplazan unicamente por difusién
molecular - Ley de Fick). Por lo tanto la eleccion del numero de intervalos de
discretizacién espacial y temporal, fue establecida obedeciendo a criterios de precisién y

no de estabilidad.

Cada reactor fue dividido en 30 secciones, al observar que después de este valor, la
variacion de la composicion del DMOH en t=0 fue despreciable (Figura 7); las divisiones
no fueron distribuidas homogéneamente sino que a cada lecho catalitico se le asigné un
numero distinto de divisiones segun su altura en el reactor. El nimero de secciones de
cada poro fue establecido haciendo una comparacién entre la solucion numérica y la
solucion analitica (Anexo 3) respecto a la composicién del DMOH (Figura 8); esto fue

realizado en t=0, donde la solucion analitica es valida (el diametro de los poros, las
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constantes de reaccion y las difusividades aun no son variables con la longitud, pues aun
no hay depésitos); se establecié una precisién inferior al 1% , fijando asi un valor de 20

divisiones por poro.

% Err. DMOH (SIn. Analitica-SIn. Numérica)

Ndmero de Divisiones de Poro (Z)

Figura 8. Variacion del % Error de Conversion Simulada (SIn. Analitica - SIn. Numérica) con el N°

de Divisiones por Poro

El lapso de avance (At) utilizado en las simulaciones fue de 1 hora; tiempo en el cual se

espera que los cambios texturales de los catalizadores sean despreciables.
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4. RESULTADOS

da Industrial de UNIBON

4.1. Simulacién Corr

tros
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4.1.1. Ajuste de Par

En la Figura 9 se ilustra el cargue de los rectores de la corrida industrial UNIBON
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Figura 9. Distribucion Catalizadores Corrida UNIBON (S. = Soporte)
En la Tabla 6 se presentan las caracteristicas de los catalizadores utilizados y en la Tabla
7 las constantes de cinéticas y los calores de reaccidon obtenidos en el ajuste de
parametros de estado estacionario. Las constantes cinéticas representan un promedio de
la actividad catalitica en la unidad al inicio de la corrida; esta simplificacion no pretende
despreciar la diferencia de actividades intrinsecas entre los catalizadores, sin embargo en
ausencia de datos experimentales para determinarlas se ha supuesto que la
desactivacion es un fendmeno principalmente gobernado por las restricciones
difusionales; esto es evidente al observar la disminucion deliberada del tamafio de poro
de los catalizadores a lo largo de ambos reactores, que favorecen la HDM en el primer
reactor y la HDS en el segundo, por la diferencia de tamafos moleculares entre los

compuestos de Sy los de V y Ni.

Tabla 6. Caracteristicas Catalizadores Corrida UNIBON

Diametro | Longitud V.Poro AreaBET D.Poro L. Poro

Cat.  Forma " "om) (cm)  (cm¥g)  (mPg) (A) A)
A 0.16 0.65 0.80 185.00 173 8.1.E+06
B 0.15 0.59 0.80 185.00 173 5.3.E+06
C Trilobular 0.11 0.42 0.62 165.00 151 7.3.E+06
D 0.15 0.59 0.57 172.00 132 7.3.E+06
E 0.11 0.42 0.74 281.00 106 5.3.E+06
F 0.11 0.42 0.48 232.00 84 5.3.E+06

Tabla 7. Parametros de Estado Estacionario

Rxn Ko (1/s) | Ea(kCal/kmol)
HDV 1.09E+05 20547
HDNi 1.96E+06 24220
cQ 2.73E+04 31071
HCCR 1.58E+05 23901
HDS 2.09E+07 28681
HDA 2.22E+06 28681

AHgyn Reactor 1 75000
(kCal/kmol) | Reactor 2 62153

El orden de las constantes pre-exponenciales de HDM esta de acuerdo con Chang ),

quien también utilizé cinéticas de primer orden para la HDM con catalizadores

comerciales obteniendo valores de 1E+05 1/s; de igual forma las energias de activacién
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obtenidas son similares, y la HDNi tiene una mayor energia de activacion que la HDV.
Esto significa que los compuestos de vanadio son mas reactivos que los de niquel ™,
debido a que su velocidad de reaccion es mas sensible a un cambio dado temperatura.
Las energia de activacién de la HDS es muy cercana al valor inicial del ajuste (30000

kCal/kmol), valor tipico en cargas pesadas 2.

Los parametros de desactivacion obtenidos del ajuste en estado dinamico son publicados
en la Tabla 8. El coque fue considerado inactivo para todas las reacciones, mientras que
los depdsitos metalicos no se consideraron promotores de la coquizacién (valores de color
verde). Los demas parametros son el resultado del ajuste al comportamiento de

desactivacion experimentado.

Tabla 8. Parametros de Estado Dinamico

Rxn P (V2S3)  @® (NisSy) (CC:I; ue)
HDV 0.15 0.30 0.00
HDNi 0.10 0.30 0.00
cQ 0.00 0.00 0.00
HCCR 0.60 0.60 0.00
HDS 0.30 0.30 0.00
HDA 0.20 0.20 0.00

La influencia mostrada de los depdsitos metdlicos en la desactivaciéon catalitica,
especialmente en la HDM es muy fuerte. Ledoux ®® obtuvo resultados igualmente severos
en catalizadores NiMo presulfurizados e impregnados con porfirinas de V y Ni, en los que
la actividad HDS del tiofeno disminuyé 80%, para contenidos de metal de 1% en el
catalizador. En experiencias similares, Dejonghe " observé una disminucién de 70% en
la actividad HYD del tolueno para un contenido de V de 8%. Comparando los resultados
de Ledoux y Dejonghe resulta obvio que la HYD es menos influida por los depdsitos
metalicos que la HDS; de forma similar, los resultados de ajuste del modelo muestran una
menor influencia de estos depdsitos en la HYD (HDA+HCCR); el sulfuro de vanadio
resulté ligeramente mas influyente sobre la HDNi que sobre la propia HDV y menos activo

para la HDM que el sulfuro de niquel; este resultado, como lo sugiere Furimsky ¥, puede

51



explicar la mayor movilidad de los compuestos de niquel y la mayor reactividad de los

compuestos de vanadio.

4.1.2. Desactivacion Catalitica

La Figura 10 ilustra el perfil temporal de temperatura a la salida de ambos reactores,
comparando los valores industriales con los obtenidos por el modelo; existen diferencias
importantes entre la curva simulada y la real especialmente en la etapa final de la corrida;
éstas son debidas probablemente a la simplificacion realizada en los calores de reaccion,
sin embargo, se resalta la buena descripcion lograda por el modelo de las tres etapas de

desactivacion en ambos reactores.

800
Errror Absoluto Promedio = 5.8 °F
750
w
°_ 700
|_
—TSR1
650 —TSR2 —
---TSR1 est.
---TSR2 est.
—Trxn
600 T T T T T T T T T
1 62 122 182 242

Tiempo de Operacion (Dias)
Figura 10. Temperatura de Salida (S) de los Reactores (R1 y R2)

Simulada (----) Experimentada (—)

La desactivacion simulada de la unidad en las reacciones de HDT es muy cercana a la
realidad para la HDNi, HDV, y HCCR (Figuras 11, 12 y 13); sin embargo, una vez
superado el primer tercio del tiempo total de corrida, el modelo no consigue describir la

continua desactivacion de la HDS (Figura 14). Esto no es tan sorprendente, teniendo en
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cuenta que el

modelo de desactivacion no involucré ningun mecanismo de

envenenamiento y que el azufre por su menor tamafno molecular no es fuertemente

afectado por la restriccion de diametro de poro, como si sucede con los demas

compuestos.
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Figura 11. Coversion de Hidrodeniquelizacion (HDNi) Simulada (—) Experimentada (—)
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Figura 12. Conversion de Hidrodevanadizacion (HDV) Simulada (—) Experimentada (—)

La desactivacion de las reacciones de HDM llevan al producto de la unidad a un aumento
progresivo del contenido de metales; es visible que la fluctuacion de la composicién de
metales del DMO, conserva un valor promedio durante toda la operacion (12,5 ppm de Ni
y 13.4 ppm de V); sin embargo el primer dia, el DMOH obtenido contenia solo 2,16 ppm
de metales, mientras que al final de la corrida este valor ascendié a 9.62 ppm. Similar
comportamiento es observado en el carbén conradson, que paso de 3.4 % a un 3.7 %.
Esta disminucion en la actividad del HDT se refleja con mayor fuerza en la HDS,
probablemente porque requiere una etapa previa de hidrogenacion (aunque existe
también un mecanismo de remocién directa ¥), cuya actividad decae con mayor
intensidad que la posterior sustitucién del azufre. Ademas, suelen diferenciarse dos tipos
de moléculas de azufre, una mas facil de hidrogenar que la otra y sus actividades deben
decaer a velocidades distintas. Las anteriores caracteristicas no fueron tomadas en
cuenta por el modelo y en parte pueden justificar su desacierto en la simulacién de la

desactivacion HDS.
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Figura 13. Conversion de Carbdn Conradson (HCCR+CQ) Simulada (—) Experimentada (—)

54



El modelo de la monocapa parece entonces representar correctamente el fendmeno
siempre y cuando exista una creciente y finalmente influyente restriccién difusional. Esto
sucede porque la inactividad intrinseca completa nunca se alcanzaria, aun sin
restricciones difusionales, debido a que cada nueva monocapa tiene actividad catalitica
propia. Para solucionar el problema observado con la HDS, se propone que la actividad

de cada monocapa (posterior a la primera) para esta reaccién, es variable y decreciente

con el nimero de monocapas depositadas (¥C ), aunque sigue siendo funciéon de la

actividad del catalizador fresco, segun la siguiente expresion:

I

L
IRHDJ = ) B @akys - fi MC]I

MCyY=————
=y donde ! 14+ aMC®

(57)

La funcion (f ) es de caracter empirico, y las constantes @ = 0.01 y 5 =45 fueron
halladas por ajuste de la curva de actividad HDS; el resultado de esta modificacion se

observa en la Figura 15.
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Figura 14. Conversion de Hidrodesulfurizacion antes de la Modificacion al Modelo de la Monocapa
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Simulada (—) Experimentada (—)

La actividad catalitica que el modelo describe esta de acuerdo al propésito tedrico de los
lechos cataliticos en cada reactor; el primer reactor es muy activo hacia la HDM, mientras
la HDS que inicialmente es alta decae continuamente, de forma que en la parte final de la

corrida es inferior al 10% (Figura 16).
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Figura 15. Conversion de Hidrodesulfurizacion con la Modificacion al Modelo de la Monocapa
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Figura 16. Cambio de Simulado Actividad con el Tiempo — Reactor 1

En el segundo reactor, la HDS es la reaccion mas activa, aunque la HDM se mantiene
también en un buen porcentaje (Figura 17). Es muy particular de la operacion realizada en
esta corrida, que las actividades de todas las reacciones hayan ascendido en las dos
primeras semanas de operacion, probablemente se deseaba el prodcuto (DMOH) con un
valor inferior en contenido de azufre de 0,4 %, o la desactivacion en la etapa inicial no fue

tan fuerte como se esperaba (baja coquizacioén).
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Figura 17. Cambio Simuldo de Actividad con el Tiempo — Reactor 2

Aprovechando que el lecho catalitico A de la corrida simulada se encuentra en la cima y
en el fondo de ambos reactores, a continuacion se exponen los perfiles de deposicién

temporal y espacial, de metales y coque en relacién a este catalizador.

4.1.3. Depositos en el Reactor

La deposicién de metales con el tiempo (Figura 18 y 19), crecid practicamente a un ritmo
continuo, observandose una mayor deposicion al inicio del primer reactor, con
decrecimiento constante hasta el fondo del segundo reactor, durante toda la corrida
catalitica. Por el contrario la deposicidon de coque (Figura 20), inicialmente es mas

pronunciada que la de los metales, pero alcanza rapidamente un valor estable,
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especialmente en el primer reactor; hacia el fondo del segundo reactor la coquizacién
sigue aumentando suavemente por la mayor elevacion de temperatura; el contenido de
coque, aumenta desde la cima del primer reactor, alcanzando un maximo de deposicion

en el fondo del segundo reactor.

16
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14 —CSR1
CER2
12 +—— —CSR2 /
10 / /
4 /
2 /
0 T T T T T T
1 64 124 184 244

V (%W)
[ole]

Tiempo de Operacidn (Dias)

Figura 18. Deposicion de V sobre el Catalizador A (C: Concentracion, E: Entrada, S: Salida)
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Figura 19. Deposicion de Ni sobre el Catalizador A (C: Concentracion, E: Entrada, S: Salida)
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Figura 20. Deposicion de Coque sobre el Catalizador A (C: Concentracion, E: Entrada, S: Salida)

Este comportamiento descrito por el modelo esta en absoluto acuerdo con los perfiles de

[16

deposicién mostrados por Furimsky " y Sie . De hecho, Nufiez ?" observé el mismo

patrén de deposicion de coque en la unidad, para un catalizador NiMo (Ager=329 m2/g,
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Dporo=126 A y Particula=1.03 mm) ubicado igualmente a lo largo de los dos reactores
(Figura 21). Nufiez " también mostré que alrededor de 20% del coque depositado
industrialmente para uno de los catalizadores por él evaluado, es depositado en pruebas
de planta piloto en apenas 2 dias; el modelo describe una deposicion de coque un poco
mas pausada, sin embargo el catalizador A en la cima del primer reactor fue coquizado
un 20 % del total en los primeros 4 dias, mientras los demas (fondo 1er reactor, y cima y
fondo 2° reactor) lo hicieron entre la primera y cuarta semana. La deposicién de metales
s6lo sufre un ligero decaimiento al final de la corrida y principalmente en la cima del

primer reactor debido a las altas restricciones difusionales alcanzadas.

7,0 — Experimental - Nufiez [21] —_

6,0 +— Modelo Catalizador A

0,0 T

0 50 100 0 50 100
Reactor 1 (% Longitud) Reactor 2 (% Longitud)

Figura 21. Deposicion de Coque en la Unidad al Final de la Corrida

4.1.4. Depésitos en la Particula

La deposiciéon intraparticular (Figura 22, 23 y 24) presenta un comportamiento homoélogo
al observado a largo del reactor. Los depdsitos metélicos son mayores en la boca de los
poros y se reducen hacia al centro, mientras el coque con un perfil muy homogéneo
tiende a depositarse de forma levemente centrada en la particula. Bartholomew

[43]

referencia perfiles similares de coque a los descritos por el modelo y Tamm "%, atribuy6

este fendmeno a un posible mecanismo de limpieza de coque en el borde de la particula.

Sin embargo este resultado en el modelo obedece a la condicion de no coquizacién de los

depdsitos metalicos, supuesta en razén a la teoria propuesta por autores como Furimsky
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¥ quien argumentan que la coquizacion es inicialmente muy fuerte por sitios de gran

acidez presentes el catalizador, que una vez cubiertos hacen que la coquizacién decline
rapidamente; como el coque no tiene actividad catalitica, donde mayor deposiciéon de
coque es observada la deposicion de metales tiende a ser menor y viceversa. Los bajos
niveles de coque aun en el fondo del segundo reactor estan de acuerdo a la naturaleza de
la carga (DMO), cuyo contenido de asfaltenos es practicamente nulo.
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Figura 22. Deposicion Intraparticular (Catalizador A - Cima R1)
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Figura 23. Deposicion Intraparticular (Catalizador A - Intermedio R1/R2)
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Figura 24. Deposicion Intraparticular (Catalizador A - Fondo R2)
4.1.5. Variaciéon del Diametro de Poro

El nimero de monocapas totales depositadas sobre el catalizador varié entre 4 y 14
disminuyendo hacia el fondo de cada reactor. El coque no resulté un factor fuertemente
restrictivo, mientras los sulfuros metalicos fueron los principales responsables de la
disminucion del diametro de poro (Figura 25); esta disminucion indica claramente que de
seguir el proceso de HDT, los poros terminarian taponandose, sin embargo, aun existiria

internamente area catalitica disponible para la reaccion.
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< 150 .
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Fraccion del Radio de Particula (L)

Figura 25. Diametro de Poro Final del Catalizador A (P: Particula, E: Entrada, S: Salida)

4.2. Validaciéon del Modelo

62



Cinco catalizadores NiMo estudiados por Nufez ¥"! (Tabla 9) a la entrada del primer
reactor, fueron ubicados en lechos delgados de 1 cm, en el cargue inicial de la corrida
UNIBON. Las simulaciones realizadas por separado para cada uno de ellos (Figura 26 y
27), permiten comparar el contenido de coque y metales que el modelo predice y los
experimentados en la unidad. La actividad intrinseca de los catalizadores, no fue
modificada, conservando los valores de ajuste obtenidos de la simulacion inicial (Tabla 7).
Es evidente que a pesar de desconocerse las diferencias de actividad de cada catalizador
(razdén por la cual los valores no son cuantitativamente comparables), la tendencia de
deposicion tanto de metales como de coque descrita por el modelo aciertan en la
capacidad de retencién relativa entre los catalizadores. Sin embargo el modelo se ve
mucho mas afectado por el tamafo de poro mostrando diferencias mas marcadas wue las

experimentadas en la unidad.

Tabla 9. Comparacion de Retencion de Metales y Coque

(La longitud de la barra de color es proporcional al valor en cada columna)

Cat. D. Poro ﬁreaﬁBET T. Particula| % Coque | % C_-:--::L.E % Metales | % l.'_ela es
(A) (m=/g} (cm) Exp. Est Exp. Est

Nd 233 146 2.10] 33 1,20 31.9 23.12

N3 136/ 264 1.00 27 0.72] 31.0 1798

NA 126/ 320 1,03 2.9 0.52] 48,7 41,54

N2 95| 266 3.10] 5.0 1,65 295 7.37

N5 52 173 1,55 3.0 0.83 26,8 3,72

En la Tabla 9 se puede observar que una clasificacion por diametro de poro, no ubica a
los catalizadores en el mismo orden de retencién; la comparacién entre los metales y el
coque tampoco guardan una proporcion especifica. Esto significa que el tamafio de la
particula y el area superficial también estan influyendo notablemente. Por ejemplo, el
catalizador N2 con un diametro de poro intermedio en el grupo, es el que mas coquizacion
soportd, mas no es el que mas metales retuvo; una posible explicacion es que a pesar de
las restricciones difusionales, como los precursores de coque penetran mas
uniformemente la particula catalitica (Figura 24), el mayor tamano de particula de N2 en el

grupo favorece la coquizacién. Por otra parte el catalizador N4, con un tamafio de poro
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muy superior, no fue el que mas metales y coque soportd, claro que es de hecho el
catalizador con menor area superficial. Lo anterior concuerda, con lo descrito por

['8] quien observa que el mejor catalizador HDT para fracciones pesadas, no es

Furimsky
necesariamente el que mayor volumen de poro posea, pues a pesar de una buena
capacidad de almacenamiento, la disminucién de area superficial en la particula le resta
actividad; sin embargo N4 puede tener una vida mas larga que los demas catalizadores,
pues las fuertes restricciones difusionales no apareceran tan pronto por su gran diametro

de poro.
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Figura 26. Validacién de Coquizacion
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Figura 27. Validaciéon de Retencion de Metales
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Los perfiles de metales observados por NUfez en estos catalizadores incluyen perfiles en
forma de M [V (N1)], perfiles planos [Ni (N3, N4) y V (N4)], perfiles en forma de U [V y Ni
(N2)] y perfiles centrados [Ni (N1) y V (N3); en comparacién el modelo tiende describir
perfiles en forma de U y solo si el diametro es muy grande describe perfiles planos; esto

es debido probablemente a la simplicidad del modelo cinético utilizado
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5. CONCLUSIONES

El modelo simula con buena presicibn el comportamiento observado
industrialmente de los perfiles de depdsitos a lo largo de los reactores y el
decaimiento dinamico de la actividad catalitica en las reacciones de
hidrotratamiento de la unidad UNIBON.

La concordancia entre la capacidad de retencion relativa de depdsitos estimada
por el modelo y los resultados de las pruebas industriales de diferentes
catalizadores de estudio (asumiendo la misma actividad intrinseca inicial para
todos ellos), confirman la fuerte influencia de la textura catalitica en el proceso de

desactivacion.

La teoria de desactivacion industrial mas aceptada en la que el coque es
responsable de la primera etapa de desactivacion, los depdsitos metalicos
generan la zona de estabilidad y el decaimiento final es debido a las restricciones
difusionales de las dos etapas anteriores, concuerdan con los resultados obtenidos

en las simulaciones realizadas con el modelo.

El modelo representa una base fundamental para la simulacién rigurosa de la
unidad UNIBON, y es una herramienta para la evaluacion de catalizadores y

planeacion de la operacion.
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ANEXOS

ANEXO 1. NOMENCLATURA DEL MODELO

Constantes y Superindices

Valor inicial o de referencia

T Numero Pi (3,1416)

R Constante de los Gases (8.314 Jmol'K™)
Subindices

L Liquido

G Gas

5 Sélido

v Volumétrico

i Componente del Liquido
i Componente del Gas

¥ Divisién del Rector

z Division del Poro

Ay Avance en el Reactor
Az Avance en el Poro

Ar Avance en el Tiempo

P Poro

P Particula o Presion (segun la ecuacion)
b Lecho

€ Catalizador

d Deposito

m Molécula

5 Superficial

R Reactor

rxm  Reaccién

Modelo de Reactor

F
H
T
X
Y
Z

Flujo

Entalpia Especifica

Temperatura

Rendimiento

Numero de Divisiones del Reactor
Numero de Divisiones del Poro
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Volumen de Poro del Catalizador

| oA

A:  Area Superficial del Catalizador
N NUmero

d Diametro

L Longitud

-

Coeficiente Estequiométrico
Velocidad Global de Reaccion

51

Modelo de Particula y Desactivaciéon

r Velocidad Intrinseca de Reaccion

w Masa

ko Constante Intrinseca Superficial de Reaccién

K. Constante Intrinseca Volumétrica de Reaccién

kg Constante Intrinseca de Reaccién del Catalizador Fresco
k. Constante Intrinseca de Reaccién del Catalizador Gastado
ke Constante Intrinseca de Reaccion del Depésito

ke Constante Pre exponencial de Reaccion

Es Energia de Activacion de Reaccion

MC Energia de Activacién de Reaccién

Wa Masa por Area Superficial

W Masa por Area Superficial para generar una Monocapa

6 Fraccién de Area Superficial Cubierta

@ Fraccion de Actividad del Catalizador Fresco

A Factor de Restriccion

£ Fraccion de Vacios o Porosidad (segun subindice)

r Tortuosidad

D,,  Difusividad Molecular

Propiedades Fisicoquimicas
D, Difusividad Efectiva
AH, . Calor de Reaccion
Ce Capacidad Calorifica a Presion Constante
(No confundir con concentracién en el poro - C:J)
ks Coeficiente de Transferencia de Masa Liquido-Sdlido

VM Volumen Molar en el Punto de Ebullicion
PM  peso Molecular

g Densidad
% Viscosidad Dinamica
H Viscosidad Cinematica

ANEXO 2. ESTADISTICA CORRELACIONES DE PROPIEDADES FISICOQUIMICAS [
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A.2.1 Viscosidad del Liquido.
Vioex = Exp(8.5211 — 0.2641API + 0.01006 IC + 0.0012Teb) (1)

Analysis of Variance

Source Sum of Squares Df Mean Square F-Ratio P-Value
Model 62.5682 5 12.5136 667.69 0.0000
Residual 1.68676 90 0.0187418

Total (Corr.) 64 .255 95

R-squared = 97.3749 percent

R-squared (adjusted for d.f.) = 97.2291 percent
Standard Error of Est. = 0.136901

Mean absolute error = 0.0994805

Durbin-Watson statistic = 1.6063

Veor = Exp(6.9709 — 0.2178API 4 0.0082IC + 0.00105 Teb) (2)
Analysis of Variance
source sun of Squares  Df Mean Square  F-Ratio P-value
vode! 57.7324 5 11,5465  398.15 0.0000
Residual 1.79803 62 0.0290005
Total (Corr) s9.5304 &7

R-squared = 96.9796 percent

R-squared (adjusted for d.f.) = 96.7361 percent
Standard Error of Est. = 0.170295

Mean absolute error = 0.105865

Durbin-Watson statistic = 2.07992

A.2.2. Contenido de Aromaéticos.
MAromiaticos = —546.6143 + L.00314AP] + 0.1664]C + 356.1794/R (3)

Analysis of Variance

Source Sum of Squares Df Mean Square F-Ratio P-value
Model 272.829 4 68.2071 123.73 0.0000
Residual 33.0755 60 0.551258

Total (Corr.) 305.904 64

R-squared = 89.1876 percent

R-squared (adjusted for d.f.) = 88.4668 percent
Standard Error of Est. = 0.742467

Mean absolute error = 0.579686

Durbin-Watson statistic = 1.70815

A.2.3. indice de refraccion.

IR = 157315 — 0.0036324API (4)
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Analysis of Variance

Source Sum of Squares Df Mean Square F-Ratio P-Value
Model 0.0119823 1 0.0119823 2603.01 0.0000
Residual 0.000294607 640.00000460323

Total (Corr.) 0.0122769 65

R-squared = 97.6003 percent

R-squared (adjusted for d.f.) = 97.5628 percent
Standard Error of Est. = 0.00214551

Mean absolute error = 0.00179391

Durbin-Watson statistic = 1.27174

ANEXO 3. SOLUCION ANALITICA DEL MODELO DE PARTICULA

La expresion del balance de materia en el poro en forma diferencial es:

o(1a0.6,755)
- - - = k. C,nd =0

]
dz =TF

()

La cual es simplificada despreciando la variacion de la difusividad efectiva, la constante

de reaccion y el diametro con la longitud del poro:

[a”CF ;L-L.::,,] .

dz3 D, -
(6)
Ecuacién de forma y solucion analitica conocida (Ec. Cauchy-Euler):
Cp, =04 senh( kL/D;, )+ C; cosh H:fﬂa
N \
' Wy (7)
dC, 0 a
— =0enz= _ __
Resolviendo con condiciones limites: L % iy y (¢ = C*']..-;m o Llr"‘-’:
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C,= C.cosh Ld’zL; :I

&=L, [%

cosh (¢) . donde ® = L2x /D, es el Médulo de Thiele 8)

Esta expresion es integrada para obtener la velocidad global de reacciéon del compuesto

por poro:
L L _
IF %% g2 codgret: e | € odeTgzy B0 (P) ]
R 48pRyplplic Jadlfw  TEET TR T o -5 |
{ Ja 5 Ja : - liw (9)

ANEXO 4. METODO DE OPTIMIZACION SIMPLEX DOWN-HILL [®3
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Iniciar

Optimizacién

Parar
f Optimizacién
Evaluar el primer
trial simplex

Clasificar : Best,
Good & Worst
Hacer W=G
Realizar nueva
clasificacion

Evaluar nuevo
trial

Convergencia
?

Hacer reflexion, R

Hacer contraccion Hacer contraccion
positiva, C+ negativa, C-

A 4
Reemplazar W Reemplazar W Reemplazar W Reemplazar W
porE porR por C+ por C-

Este método también conocido como Nelder-Mead por sus autores, es generalmente
aplicado a problemas multivariados complejos, en los que solo se cuenta con la respuesta
de la funcion, pero no es posible el calculo de derivadas. Su estrategia de optimizacion
intuitiva (comun en todos los métodos simplex), lo hacen un método muy efectivo y
computacionalmente compacto. Basicamente, el método empieza con la elaboracion de
un trial de grupos de las variables de la funcién a optimizar; este trial es evaluado en la
funcion objetivo (modelo), y su respuesta es clasificada (Best (B) - Good (G) - Worst (G)),
para tomar decisiones de movimiento (Reflexion, Expansion o Contraccion) con las que el
peor punto (punto mas lejano del optimo) es sustituido; un nueva evaluacién es realizada,

y si no se ha alcanzado la condicién de convergencia se reclasifica el nuevo trial y se
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inicia otra iteracion. Las siguientes figuras ilustran las decisiones de movimiento, cuando

la funcidn objetivo tiene solo dos variables (por lo que el simplex es un triangulo):

a) Punto Medio (M)=(B+G)/2
b) Reflexion (R) =2M - W
c) Expansion (E)=2R-M

d) Contraccion Positiva (C*) = (M + R)/2 o Negativa (C) = (M + W)/2
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