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RESUMEN

En este trabajo se ha realizado un estudio basico sobre la aplicacion de la tecnologia de
destilacion reactiva para la eliminacion de compuestos organosulfurados pesados
presentes en el diesel. Particularmente el trabajo consiste en: 1) determinacion de
propiedades termodinamicas de los compuestos organosulfurados; 2) céalculos de
equilibrio fisico con reaccion quimica simultaneos; 3) desarrollo de un modelo de flash
reactivo en estado estacionario.

Se realizd un analisis termodinamico del sistema de hidrodesulfuracién para los
compuestos organosulfurados pesados con el objeto de obtener informacion
concerniente al proceso de reaccion-separacion simultdneo. Esto nos permitié una
mejor interpretacion de los resultados de simulacion.

También, se llevo a cabo un estudio a fondo de dos técnicas de contribucion de grupos
para la estimacion de las propiedades termodinamicas necesarias usando ambos
metodos.

Una vez desarrollado el algoritmo y el esquema de solucién del flash reactivo, se
realizaron numerosas simulaciones numéricas y se generaron los resultados de forma
grafica. Finalmente se estudid el efecto de distintos pardmetros de operacion y disefio
del sistema sobre el comportamiento y la distribucion de los componentes en las fases
formadas en el sistema de reaccion-separacion.
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Capitulo 1: Introduccion

CAPITULO 1.
INTRODUCCION

1.1 EL DIESEL

El diesel es una mezcla compleja de cientos de compuestos individuales, la mayoria de ellos con
numeros de carbono entre 10 y 22. La mayoria de éstos compuestos son hidrocarburos del tipo de
los parafinicos, naftalénicos 0 aromaticos. Estas tres clases de hidrocarburos poseen diferentes
propiedades quimicas y fisicas. Las proporciones relativas de estos tres tipos es uno de los factores
que hacen un tipo de diesel diferente de otro, lo cual afecta su desempefio en un motor a base
diesel. El diesel es el producto del hidrotratamiento catalitico del gasoleo ligero primario (GLP), 6
de una mezcla de GLP con corrientes similares, en una planta hidrodesulfuradora. El propoésito de
este proceso es obtener una corriente con un reducido contenido de compuestos de azufre y un
mejor aspecto fisico, asi como una mejor capacidad combustible (Chevron Inc.).

La figura 1.1 ilustra la distribucion del nimero de carbonos para un diesel tipico, y la figura
muestra un perfil tipico de destilacion.

Fig.1.1 Distribucion tipica del nimero de
carbonos en el combustible diesel
(Chevron U.S.A. Inc.)

PORCENTAJE EN MASA

9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23
NUMERO DE CARBONOS

Dado que el combustible diesel es una mezcla muy compleja compuesta de cientos de compuestos
individuales, de la figura 1.1 podemos observar que la mayoria de estos compuestos tienen entre
10 y 22 atomos de carbono y ademas son miembros de las clases de hidrocarburos parafinicos,
naftalénicos y aromaticos.
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Formula Tipo de Punt_o _d,e Punto d.e
Compuesto L . ebullicion Congelamiento
quimica hidrocarburo es
°C 6 fusion, °C

Naftaleno CioHsg Aromatico 424 176
Tetralina CioH13 Aromatico 406 -31
Cis-Decalina CioH1g Nafta 385 -45

1,3-Dietilbenceno CioHus Aromatico 358 -119

n-Butilciclohexano CioH20 Nafta 358 -103

n-Pentilciclopentano Ci1oH20 Nafta 358 -117
Decano C1oH22 n-Parafina 345 -22
Antraceno CusH1o Aromatico 646 419
1-Pentilnaftaleno CisHig Aromatico 583 -11
n-Nonilciclohexano CisH3o Nafta 540 14
n-Decilciclopentano CisH3o Nafteno 534 -8
n-Pentadecano CisHz, n-Parafina 520 50
2-Metiltetradecano CisH3p Isoparafinico 509 18
1-Decilnaftaleno CooHog Aromatico 714 59
n-Tetradecilbenceno CooHzs Aromatico 669 61
n-Tetradecilciclopentano| CyoHao Nafta 669 77
n-Pentadecilciclopentano| CyoHaso Nafta 667 63
Eicosano CaoHaz n-Parafina 651 97
2-Metilnonadecano CooHao Isoparafinico 642 64

Tabla 1 Puntos de ebullicion y de congelamiento para hidrocarburos tipicos presentes en el diesel
(Chevron U.S.A. Inc.)

Podemos notar a partir de la tabla 1 que para compuestos con el mismo namero de carbonos, el
orden de incremento en el punto de ebullicion por clase es isoparafinico, n-parafinico, nafteno y
aromatico. La diferencia de puntos de ebullicion (100-150 °F 6 60-80 °F) entre isoparafinas y
aromaticos del mismo nimero de &tomos de carbono es mas grande que la diferencia de puntos de
ebullicién entre compuestos de la misma clase que difieren por un atomo de carbono.

Respecto a los puntos de congelamiento (6 punto de fusion) se puede decir que también se
incrementan con el peso molecular, pero son fuertemente influenciados por la forma molecular.
Las moléculas que se ajustan con mayor facilidad a una estructura cristalina tienen mayores puntos
de congelamiento ¢ puntos de fusién que otras moléculas. Esto explica los altos puntos de fusion
en n-parafinas y aromaticos sin sustituir, comparados con los puntos de fusion de las isoparafinas
y naftenos con el mismo nimero de atomos de carbono.

Otros compuestos.

Mientras el carbono y el hidrogeno son los elementos predominantes en el crudo, pequefias
cantidades de azufre, nitrégeno, y oxigeno también estan presentes. Estos elementos son llamados
heteroatomos. Mientras los heteroatomos estan unidos en estructuras moleculares con carbono e
hidrégeno, los compuestos resultantes no son hidrocarburos. Ejemplos tipicos son el
dibenzotiofeno y la piridina.
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1.2 Hidrodesulfuracion (HDS).

El concepto esta relacionado con la eliminacion del atomo de azufre en compuestos presentes en
mezclas de hidrocarburos. La HDS ocurre a través de dos rutas paralelas de reaccion: la
hidrogendlisis directa de tiofenos sin la hidrogenacion de un anillo aromatico y la otra es la
desulfuracion que ocurre posteriormente a la hidrogenacion de un anillo aromatico (Houalla
[1978]).

Siendo uno de los compuestos azufrados mas caracteristicos de las cargas de hidrocarburos,
aunado a su disponibilidad comercial; el dibenzotiofeno (DBT) es una molécula modelo que nos
permite exhibir como ocurre un mecanismo de HDS (fig 1.2): 1) EI DBT es directamente
desulfurado para dar bifenilo (BPH), 2) EI DBT es hidrogenado previamente a la desulfuracion
para dar 1,2,3,4-tetrahidrodibenzotiofeno (THDBT) ¢ 1,2,3,4,10,11-hexahidrodibenzotiofeno
(HHDBT), el cual es desulfurado para dar CHB.

DBT

S

Hidrogenacion Hidrogenolisis

(CO=1 )
—

CHB

Fig. 1.2 Rutas de reaccion propuestas para la HDS del DBT
De Houalla, Nag, Sapre, Broderick, Gates, AICHE J. 24, 1019 (1978)

Estas reacciones de HDS de compuestos azufrados ocurren en fase liquida, y las expresiones
cinéticas estan expresadas para la reaccion en tal fase. Las cinéticas de la HDS de los tiofenos son
descritas usando ecuaciones de velocidad de reaccion del tipo Langmuir-Hinshelwood. Las
ecuaciones de cinética de reaccion indican que los tiofenos inhiben su propia HDS y que el &cido
sulfhidrico (H,S) inhibe la HDS. El H,S es un fuerte inhibidor de la hidrogenolisis pero no es un
inhibidor de la hidrogenacién en la mayoria de los casos (Kabe, Ishihara, Qian [1999]).
Adicionalmente, existen diferencias entre la forma de las ecuaciones de velocidad de reaccién para
la hidrogendlisis y la hidrogenacién. Este resultado nos indica que las dos rutas de reaccién
ocurren en diferentes tipos de sitios cataliticos (Kabe et.al. 1999).
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1.2.1 EL PROCESO DE HIDRODESULFURACION

Gas combustible
H, fresco Compresor >

Hidrégeno
| -
> [ ]

A

_l Fraccionador
Agua de Nafta
lavady —  »
Diesel
\ 4 v \ I >
A ~ A » >
Separador Separador Vapor
de alta de baja ——
presion presion
Reactor
|-
>
Alimentacion de < \S
hidrocarburos Gasoil p_esado
desulfurizado
—
\ 4

»
»

Figura 1.3 Proceso tipico de la hidrodesulfuracion (HDS) del gasoil (Kabe, Ishihara, Qian, 1999)

En la figura 1.3 se muestra el proceso convencional de HDS del gasoil para obtener diesel. El
proceso consiste en lo siguiente: la mezcla de alimentacion, el gas reciclado y el gas fresco son
presurizados hasta la presion esperada para poder entrar al reactor, después se calientan hasta la
temperatura de reaccion y se introducen al reactor de lecho empacado que contiene el catalizador.
Las condiciones de operacion de los reactores de hidrotratamiento cambian dependiendo de la
reactividad de la alimentacion y de la calidad y cantidad de los productos deseados. El efluente del
reactor pasa a traves de un intercambiador de calor para ser enfriado por la alimentacion al reactor.
Después del enfriamiento, los productos de reaccion son separados en gas y liquido via un
separador de alta presion y un separador de baja presion. Los productos liquidos son separados por
conversion fraccional. El gas es rico en concentracion de hidrégeno, y esto es aprovechado para
reciclar el hidrogeno después de un lavado para remover el H,S.

1.3 Innovacién y mejoras al proceso convencional: catalizadores y condiciones de operacion.
Catalizadores. Cryterion Catalyst & Technologies LP (Houston) tiene un catalizador Cobalto-
Molibdeno (Co-Mo) que es 70-80% mas activo que sus predecesores y un catalizador Niquel-
Molibdeno (Ni-Mo) mas eficiente para saturar y romper los anillos aromaticos (U.S
Enviromental Protection Agency [1999]).

La presion en el proceso de Hidrodesulfuracion. CRA (Charles River Associates, Inc., and
Baker and O’ Brien, Inc. [2000]) sugiere que las unidades de alta presion para producir Diesel
con menos de 10 ppm de S deben operar a mas de 650 psig. Engelhard Corp. (N.J.) cita que a
partir del caso de una unidad de HDS trabajando a 600 psig para producir Diesel con 300
ppm de azufre se necesitaran 15 veces més del catalizador cominmente usado, pero con una
unidad operando a 1000 psig sélo se necesitaran 5 veces mas de catalizador.
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1.4 Tecnologias alternativas para desulfurar.

Adsorcion de Azufre. Phillips Petroleum Co. (Oklahoma) esta probando una planta piloto de
tecnologia en adsorbentes que esta logrando niveles de azufre de 10 ppm, la tecnologia, llamada
“S Zorb” usa un adsorbente regenerable para extraer azufre. El proceso opera a 700-750 °F (un
poco mas alto que el proceso tipico de HDS) pero solo a 300-400 psi, y tiene un bajo consumo de
hidroégeno (U.S. Enviromental Protection Agency [1999]).

Biodesulfuracion. Se usa una bacteria como catalizador para remover el azufre. Los compuestos
organosulfurados, tales como el DBT y sus homologos, son oxidados con microbios de ingenieria
genética, y el azufre es removido como sales de sulfato solubles en el agua (National Petroleum
Council U.S [2000]).

Oxidacion de Azufre. Petro Star Inc. (Anchorage Alaska), ha desarrollado un proceso que mezcla
acido peroxiacético con diesel y oxida selectivamente los compuestos organosulfurados a sulfonas
en condiciones de operacion de 75-95° C y presion ambiente, a escala laboratorio el proceso ha
logrado 10 ppm de azufre (Levy RE. et.al. [2001]).

1.5 Tecnologias para obtener diesel ultraligero en azufre sin Desulfuracion (DS)*.

e El proceso Fischer-Tropsch usado para convertir gas natural a diesel sintético libre de
azufre, usado en la planta de Shell en Indonesia.
e La DS para obtener biodiesel a partir de aceites animales y/o vegetales haciendo
reaccionar grasas 0 aceites con alcohol en presencia de un catalizador.
*Energy Information Administration [March 2000] y Weeden S. [2001]

1.6 Destilacion Reactiva como un meétodo alternativo de Hidrodesulfuracion y sus ventajas.
Se puede definir a la destilacion reactiva como el proceso de reaccion quimica que ocurre
simultaneamente con la separacion fisica caracteristica de la destilacion. La reaccion quimica
puede ser catalizada de forma homogénea 6 mas comunmente de forma heterogénea. Otro nombre
con el que se le conoce a la destilacion reactiva es el de destilacion catalitica. Se utilizara en lo
sucesivo el acrénimo DR para referirnos al proceso de destilacion reactiva. La integracion in-situ
de la funcién de separador dentro de un reactor podria permitir considerar un incremento de
conversion, alta selectividad y menores inversiones de capital.

La conveniencia de usar DR.

e Cuando tengamos problemas de altas exotermicidades debido a la reaccion en reactores de
lecho empacado ya que con DR los problemas de puntos calientes en el reactor se evitan
porque la vaporizacion del liquido acta como un atenuante térmico.

e En sistemas donde tengamos reacciones cuyos productos puedan tener una indeseable
hidrolizacion, pues en DR podemos agotar éstos reactivos de la fase liquida mediante el
uso de vapor.

e Cuando la configuracion tipica de DR (operacion a contracorriente) sea ventajosa. Por
ejemplo en el hidroprocesamiento de corrientes de petréleo como veremos més adelante.

Un ejemplo de los posibles beneficios de usar destilacion reactiva es la produccion de acetato de
metilo. La reaccion tipica de este proceso es

MeOH + AcOH <= MeOAc+ H,O
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donde:

MeOH — Metanol

AcOH - Acido acético
MeOACc — Acetato de metilo
H,0 - Agua

En la figura 1.4 se muestra el esquema tradicional para la produccién del acetato de metilo: un
reactor seguido de nueve columnas de destilacion. En la figura 1.5 se muestra la implementacion
de DR donde so6lo una columna es requerida y se alcanza cerca de un 100 % de conversion. Los
costos de capital y operacion se reducen draméaticamente, como refiere Sirola (1995).

HAC

MeOH

1o

Reactor <

c.
c e

C; Cs

Cs

A 4

v H,0

Figura 1.4 Proceso convencional de la reaccidn de esterificacion consistiendo de un reactor seguido de
nueve columnas de destilacion
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MeOAc

AcOH
Figura 1.5 Esquema del proceso de la reaccion de
esterificacion por medio de la tecnologia de destilacion
reactiva. Las secciones reactivas estan en la parte oscura
de la columna.
MeOH

Agua

Otros beneficios de usar Destilacion Reactiva (Taylor & Krishna [2000]):

Simplificacion ¢ eliminacidn del sistema de separacion que puede conducir a significantes
ahorros de capital.

Mejorar la conversion de los reactivos.

Mejorar la selectividad. Eliminando uno de los productos de la mezcla reactiva 6 manteniendo
una baja concentracién de uno de los reactivos puede conducir a la reduccién en la velocidad
de reacciones indeseables.

Una significante reduccion de los requerimientos de catalizador para el mismo grado de
conversion.

Beneficios de la integracion de calor. Si la reaccion es exotérmica, el calor de reaccion puede
ser usado para proveer el calor de vaporizacion.

Se evitan también los problemas debidos a altas exotermicidades de la reaccion en un reactor
convencional de lecho empacado, dado que en DR la vaporizacion del liquido actia como un
atenuante.

Destilacién reactiva en el proceso de hidrodesulfuracion.

Convencionalmente las reacciones de hidrogenacion e hidrodesulfuracion se llevan a cabo en
configuraciones donde existe un flujo en co-corriente. Este proceso es desventajoso en muchas
ocasiones debido a que este tipo de reacciones son inhibidas por el H,S formado. Taylor y Krishna
(2000) en su exhaustiva revision del modelado de DR, mencionan importantes aspectos para
considerar la DR. En resumen mencionan que dado que generalmente la remocién de azufre de
corrientes pesadas de crudo sigue una cinética de segundo orden en concentracion de azufre, esto

7
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implica que una gran proporcion de azufre es removida en las etapas iniciales del proceso mientras
que la remocion del azufre remanente es méas lenta en las dltimas etapas.

Esto significa que una gran parte de H,S es generado en la etapa inicial del lecho y ejerce una
influencia en la restante parte del lecho de catalizador. En la figura 1.6a se ve el caso del reactor
en co-corriente donde se muestra un perfil de concentracion de H,S, y cémo una gran parte del
reactor opera con altas concentraciones de H,S. En la figura 1.6b, donde se representa un reactor
a contracorriente, podemos ver como la situacion es mas favorable y se opera con baja
concentracion de H,S en la mayor parte del reactor. De hecho, el reactor a contracorriente puede
ser considerado como una columna de destilacion reactiva. Van Hasselt et.al. (1999) realiz
simulaciones para contabilizar los beneficios econdmicos de operar en contracorriente en
hidroprocesamiento, ademas de los beneficios de operacion confrontados con el reactor operando
en co-corriente.

Phas Phas

0

- -

o o

3 3

Reactor de = Reactor en =
o H o

lecho by contracorri - o
empacado 2 ente o
@ @

Q Q

2 2

g g

HC-De S HC-De S

(b)

Limitaciones y dificultades al usar DR.

e Limitaciones de volatilidad. Los reactivos y productos deben tener una volatilidad tal que
se mantengan altas concentraciones de reactivos y bajas concentraciones de productos en la
zona de reaccion.

e Requerimientos del tiempo de residencia. Si el tiempo de residencia para la reaccion es
largo, se necesitara un gran tamafio de la columna y grandes hold-ups de los platos por lo
que podria ser mas econémico usar un arreglo de reactor-separador.

e Escalamiento a flujos grandes. Es dificil disefiar procesos de DR para muy grandes
velocidades de flujo debido a problemas de la distribucién del liquido en columnas
empacadas de DR.

e Irregulares condiciones de proceso. En algunos procesos las condiciones 6ptimas de
temperatura y presion para la destilacion pueden estar muy lejos del 6ptimo para la
reaccién y viceversa.
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1.2 MOTIVACION Y OBJETIVOS DEL PROYECTO

Las regulaciones ambientales y las crecientes restricciones en las emisiones de vehiculos
automotor que usan diesel, han generado la necesidad de mejorar los procesos convencionales de
desulfuracion y considerar nuevas tecnologias; tales como la destilacion reactiva en el proceso de
hidrodesulfuracion (HDS) profunda del diesel. En Diciembre del 2000 la EPA (Enviromental
Protection Agency) de los E.U. designo los estandares para las emisiones de vehiculos automotor,
entre los cuales se fijaron regulaciones para el combustible diesel. Distintos estudios del impacto
de estos estandares, hacen énfasis en la necesidad de explorar nuevas tecnologias para enfrentar
este reto, pues los costos econdmicos de renovar las plantas actuales de hidrodesulfuracion seran
muy altos en funcién a los requerimientos en consumo de hidrdgeno, reforzamiento de la
estructura de los reactores debido a las altas presiones y los consumos de catalizador entre otras
cosas.

Las regulaciones al combustible diesel limitan el contenido de azufre en vehiculos automotor a 15
ppm (en peso), bajando del limite previo de 500 ppm. Las refinerias que vendan diesel deberan
ajustarse a esta medida en Julio del 2006. A su vez, la Comunidad Europea, esta de acuerdo con
adoptar las especificaciones futuras para las emisiones del combustible diesel.

Hasta este momento, los trabajos sobre destilacion reactiva (modelado, simulacion y analisis)

enfocados a procesos de HDS son escasos. Ademas los trabajos de simulacién de HDS del diesel

se han enfrentado a varias dificultades:

e La recopilacién de cinéticas de compuestos azufrados altamente recalcitrantes tales como el 4-
metil dibenzotiofeno y el 4,6-dimetil dibenzotiofeno, asi como la estimacion de sus
propiedades fisicas y termodinamicas necesarias para los calculos de simulacion.

e La escasez de herramientas sencillas de simulacion para célculos basicos de etapas de
equilibrio (flash-reactivo) en una columna de destilacion reactiva, con el objeto de conocer el
comportamiento de las fases involucradas.

Los objetivos de este proyecto son:

1. Calcular las propiedades termodindmicas de los compuestos azufrados -presentes en
el diesel- mas dificiles de eliminar por medio de métodos de contribucion de grupos
(Joback y Reid, y Marrero y Gani)

2. Modelar el flash reactivo; desarrollando un algoritmo computacional para la
simulacion del flash reactivo. El algoritmo contempla un modelo de separacion-
reaccion cinéticamente controlado introduciendo la expresion de velocidad de
reaccion en las ecuaciones de los balances de materia.

3. Con base en este algoritmo, generar las simulaciones del flash reactivo considerando
diversas condiciones de operacion y sistemas de mezclas reactivas.

4. Realizar un andlisis de los resultados de simulacion, sobre las tendencias en la
distribucion de los componentes en las fases, ademas del entendimiento del efecto
acoplado de la reaccion y la separacion. Analizar los efectos de parametros de
operacion y disefio, tales como temperatura, presion y cargas de catalizador entre
otros.
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, CAPITULO 2 ,
CALCULO DE PROPIEDADES TERMODINAMICAS DE
COMPUESTOS PUROS

El céalculo de propiedades termodindmicas de compuestos puros tiene una vital importancia en
trabajos de simulacion que involucren equilibrios de fases, tales como equilibrios liquido-vapor
(ELV). Los calculos de simulacion requieren de ciertas propiedades termodinamicas de
compuestos puros y aun de mezclas para poder llevarse a cabo. También, los procesos industriales
requieren del previo conocimiento de las propiedades termodinamicas para ajustar y definir las
condiciones de operacion de la planta.

La forma tradicional de estimar estas propiedades ha sido la via experimental, existen enormes
bases de datos de propiedades de compuestos puros y mezclas tales como The Capec Database de
la Universidad Técnica de Dinamarca 6 The Dortmund Databank. Sin embargo, las dificultades
técnicas y las importantes inversiones de capital en equipo experimental para estas
determinaciones, han promovido la creacion de metodologias para la estimacién de propiedades,
entre las cuales se encuentran los métodos de contribucion de grupos.

2.1 METODOS DE CONTRIBUCION DE GRUPOS

2.1.1 FUNDAMENTOS

En su trabajo de tesis de maestria, Joback (1984) interpreta el fundamento de los métodos de
contribucion de grupos como: “Las propiedades fisicas de una molécula son dependientes de la
estructura molecular y de los &tomos en la molécula. Si se conociera una descripcién completa de
las fuerzas actuantes sobre cada atomo, las fuerzas actuantes dentro y sobre las moléculas podrian
ser determinadas. Este conocimiento de las fuerzas moleculares podria entonces ser usado para
obtener todas las propiedades fisicas de la molécula. Dado que no esta disponible una descripcion
completa de estas fuerzas, usualmente es necesario hacer aproximaciones sucesivas en la
determinacion de las propiedades fisicas. Teniendo en cuenta que las fuerzas atdbmicas actlan a
través de pequefias distancias (pequefias en una escala atomica), usualmente es correcto asumir
gue un atomo va a ser solo afectado por las fuerzas de los &tomos cercanos. Si ésta consideracion
es correcta, el mismo tipo de atomos teniendo el mismo tipo de vecinos deberd comportarse de la
misma manera independientemente de la restante estructura molecular.”

Se podria definir a un grupo dado como un atomo de carbono unido a tres &tomos de hidrégeno,
esto seria un grupo, tal y como se puede ver en la Figura 2.1. Cada autor denomina a un grupo
segun su propia experiencia y conocimientos y no existe una regla general para la construccién de
tales grupos.

Por ejemplo; el &omo de carbono unido a tres atomos de hidrdgeno. Bajo el principio

anteriormente citado, se espera que para una propiedad termofisica especifica, éste grupo tenga la
misma contribucion tanto para una molécula de propano, como para una de trimetilamina.

10
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I El grupo

Figura. 2.1 Grupo formado por un a&tomo de carbono unido a tres atomos de hidrdgeno. El grupo esta presente en
una molécula de propano y una de trimetilamina.

La contribucion de un grupo es independiente de la molécula, pero obviamente cambia para cada
propiedad a estimar. La pregunta entonces es: ¢;cémo se determina en términos numéricos la
contribucion de un grupo para una propiedad especifica? y aqui es donde aparece la base
experimental de los métodos de contribucion de grupos: en cada método debe existir una base de
datos con la determinacion de propiedades por via experimental. Después y una vez definidos los
grupos para el método, se recopilan las sustancias donde aparece un grupo especifico (esto bajo el
contexto de una propiedad en particular), los valores de la propiedad para cada sustancia se ajustan
en la ecuacion caracteristica del método -en la cual deben aparecer las contribuciones y sus
ocurrencias- y se efectlia una regresion para calcular el valor de la contribucion del grupo para ésa
propiedad. Lo mismo se hace para cada grupo en cada propiedad disponible del método (en el
apéndice A se resumen dos métodos distintos: Joback (1984) y Marrero y Gani (2001)).

11
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CAPITULO 3 ,
FUNDAMENTOS DEL EQUILIBRIO DE FASES Y REACCION
QUIMICA.

Los célculos de equilibrio de fases (equilibrios liquido-vapor en este caso) son importantes en
procesos industriales, dado que la mayoria de los procesos de separacion ocurren en equilibrio 6
en la proximidad al equilibrio. En este capitulo se presentan los fundamentos del equilibrio de
fases, asi como especificamente el tratamiento termodindmico a nuestro caso de estudio; el flash-
reactivo isotérmico.

3.1 FUNDAMENTOS DE EQUILIBRIO DE FASES.
3.1.1 Equilibrio

En un contexto termodinadmico el equilibrio en un sistema puede ser definido como aquel en el que
sus propiedades medibles no cambian con respecto al tiempo (Kyle 1992). Ciertas propiedades
intensivas, Ilamadas potenciales termodindmicos, deben ser uniformes a través de sistemas los
cudles estan en equilibrio. Entre éstos potenciales esta la temperatura, presion y potencial quimico;
su uniformidad implica que no hay transferencia neta de calor, trabajo mecanico, 6 de masa.

3.1.2 Criterio Fundamental de Equilibrio
La desigualdad de Clausius es un buen punto de partida para determinar el criterio de equilibrio
entre fases

AU -TAS-W <0 para un cambio finito (3.1)
du -TdS-W <0 para un cambio infinitesimal (3.2)
la expresién
AU —TAS+PAV -W'<0 (3.3)

donde W = W’- PAV. Si el sistema intercambia so6lo trabajo debido a cambios en el volumen del
sistema contra los alrededores a una presion constante podemaos rescribir:

AU -TAS+PAV <0 (3.4)

Y de la definicién de energia libre de Gibbs:

G=U+PV-TS (3.5)

Obtenemos el criterio fundamental de equilibrio termodindmico de fases:
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AGrp =0 (3.6)

Entonces en un sistema limitado a temperatura y presion constantes la energia libre de Gibbs en el
estado de equilibrio debera tener su valor minimo.

Para obtener informacion relacionada con equilibrio en sistemas donde puedan ocurrir cambios en
la composicion usamos la siguiente notacién funcional

[EETR RS

u=u(sv,n,n,..n,.,n) (3.7)

y con la ecuacion fundamental
dU =TdS-PdV (3.8)

tenemos la siguiente relacion

0S Jyn oV
Definido el potencial quimico como:

i (@J
| 6“ SV.n;

tenemos que la ecuacion (3.8) toma la siguiente forma:

dv + z(a_uj dn (3.9)

(3.10)

dU =TdS—PdV + 3 sdn (3.11)

Si sumamos d(PV) en ambos lados de la ecuacion 3.11 obtenemos:

dH =VdP+TdS+ ) zdn (3.12)

Substrayendo d(TS) en ambos lados de la ecuacion obtenemos la expresién en funcion de la
energia libre de Gibbs:

dG =VdP—SdT + Y xdn (3.13)

donde se ha tomado en cuenta la contribucion del potencial quimico en el equilibrio
termodinamico.

13
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Tomando en cuenta un sistema cerrado de dos fases en equilibrio con presion y temperatura
constantes, y con la posibilidad de que exista transferencia de masa entre una y otra fase:

3 C
CCT Z{Z ﬂi‘k’dn‘k’} =0 (3.14)
PT

k=1 i=1

siendo k cada una de las fases . Un balance de materia por cada especie puede ser representado
como:

i (3.15)

Substituida esta expresion en (3.14) tenemos:

k=2 i=1

ﬂ {i(ui(k) —ui(l))dni(k)} =0 (3.16)

Un analisis de esta expresion nos conduce a definir que:

®_ @ ® (7)

H =4 =4 =4 (3.17)

por lo que el potencial quimico de la misma especie debe ser el mismo para cada una de las fases
donde se encuentre presente en un sistema en estado de equilibrio.

3.1.3 La fugacidad como criterio de equilibrio de fases

Dado que es dificil relacionar al potencial quimico con cantidades medibles de forma préctica; se
ha introducido otra magnitud denominada fugacidad para usarse en los célculos de equilibrios

entre fases en lugar del potencial quimico.

De la relacion fundamental

Op) _
(a—Pl =V (3.18)

aplicada a un gas ideal tenemos la siguiente expresion

dy:ydP:R—;dP:RlenP (3.19)
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Integrando obtenemos

donde p° es la constante de integracion que depende sélo de la temperatura.

Para una sustancia en solucion y considerando a la fugacidad f como una presion termodinamica:

/’li = ﬂ|0+RT In fi (3.21)

[dﬁi =RTdIn ﬂT (3.22)

Para un sistema de dos fases a y B, si integramos la ecuacion (3.22) y recordando el criterio de
equilibrio de fases usando potencial quimico, tenemos:

e i
ui = =0=RTIn—

—h)

(3.23)

Lo cual nos permite usar tambien a las fugacidades para describir el equilibrio de fases

~a  ~p
fo=t (3.24)

3.1.4 Equilibrio de fases usando ecuaciones de estado

Cuando el volumen es conocido como una funcion de la presién, tanto de mediciones directas 6 de
ecuaciones empiricas de estado, los cambios en la fugacidad pueden ser encontrados por
integracion; entonces de la ecuacion (3.23) y definiendo el coeficiente de fugacidad ¢ como:

f
=1
P (3.25)
tenemos:

dG = RTd In f =VdP (3.26)

P \
RTIn-2 — [vaP - | (EJ v (3.27)

! y\oV
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reordenando:

f, 1%
In—2=— j vdP (3.28)
f, RT}

1

De forma equivalente a la ecuacion (3.26) tenemos para los coeficientes de fugacidad de un
compuesto puro:

d(G-G,)=RTd In¢:(\1—R—F;r]dP (3.29)
Lo que deriva en:
p P
|n¢=|ni=ij(_—ﬂjdp=jﬂdp (3.30)
P RTY P )P

Evidentemente, los integrandos representan desviaciones del comportamiento del gas ideal y

desaparecen cuando P—0.
Las ecuaciones de estado que son explicitas en presion (como la ecuacién de Peng-Robinson)
tienen un uso més conveniente reemplazando VdP con su equivalente:

P P \
[vdP=[d(PV)-|Pdv
R R Vo
. (3.31)
=PV - RV, - [ PdV
v

De acuerdo con esto, los coeficientes de fugacidad para componentes puros pueden ser evaluados

como sigue:

v
RT|n¢=P\1—RT—de\1—RTIn§
Vo

0

Vv
~PV-RT- | [P—ﬂjdy (3.32)
ARY;

Rl _rrin?
v S r P

0

—— <

<
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1 % RT
Ng=Z-1-nZ——[| P———dv 3.33
"o " RT![ v j - 539

cuando el limite inferior de presion es igual a cero.

De forma equivalente tenemos:

1% RT
In¢=Z—1—InZ+ﬁ\J;{P—Y}d\1 (3.34)

y usando la ecuacion de Peng-Robinson que representa la dependencia de la presion en el
volumen, podemos integrar la ecuacion (3.34) para obtener:

A \/E)B 3.35
228 Z+(1—J§)B (3.35)

Ing=Z2-1-In(Z-B)-

Para compuestos puros, esta ecuacion nos permite estimar su fugacidad.

Para el caso de equilibrio de fases en una mezcla multicomponente es necesario introducir la
dependencia de la composicion en la ecuacion de estado. Podemos hacerlo especificando ciertas
reglas de mezclado para los parametros (en nuestro caso para la ecuacion de Peng- Robinson).

Con un manejo adecuado y expresada en funcion de mezclas, la ecuacion (3.34) puede ser
derivada para usarse con ecuaciones de estado explicitas en la presion:

Ing _iwl(é—PJ —%]d\[ _Inz (3.36)

y cuando la evaluamos con la ecuacién de estado de PR obtenemos:

Zilipﬁ
=G ) B(z-1)-n@z-8) G

A ls NF
w1 - a— z+(1-v2)B
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Esta expresion sera la que usaremos en el algoritmo de solucidon del flash reactivo para usar el
criterio de equilibrio expresado por la ecuacion (3.24).

La ecuacion de estado de Peng y Robinson (1976) esta definida como sigue:

RT aa

P= VE 2
V-b V°+2bV-b

(3.38)

con los siguientes parametros:

a=0.4572R°T.? | P,
b=.07780RT. / P,

o =[1+(0.37464 +1.542260 - 0.26992° ) (1- T, )]2

A=agP/RT? =0.45724aP | T?
B =bP/RT =0.07780P /T,

Esto nos permite establecer la siguiente funcionalidad para la ecuacién de estado de PR:
f(PV,T.T..R. o) (3.39)

Esta funcionalidad nos dice cudles propiedades necesitaremos para los céalculos del flash-reactivo.

Refiriéndonos al apéndice B; una justificacion para el uso de la ecuacion de estado de PR es su
simplicidad y precision. En el trabajo de Peng y Robinson (1976) se comparan célculos de
equilibrio liquido-vapor contra la ecuacion de SRK para obtener relaciones de equilibrio (Kj) y
comportamientos volumétricos en funcion de la presion, donde la ecuacion de estado de PR
predice con mucha mayor precision éstas relaciones y propiedades. Ademas también se presenta
un mejor desempefio para predecir factores de compresibilidad Z a diferentes temperaturas ( Peng
y Robinson 1976)

3.2 SISTEMA REACTIVO

En este proyecto se propone trabajar en la HDS de los compuestos azufrados presentes en el
diesel, por lo que nos enfocamos en los mas dificiles de eliminar como son el dibenzotiofeno
(DBT), el 4-metildibenzotiofeno (4-MDBT), y el 4,6-dimetildibenzotiofeno (4,6-DMDBT).
Muchos estudios de cinéticas (Froment et.al. [1996], Kabe-Ishihara-Qian [2001]) de la HDS del
diesel, coinciden en el siguiente orden decreciente en reactividad de compuestos azufrados DBT >
4-MDBT > 4,6-DMDBT.

El esquema de reaccion para la HDS del DBT aparece en la figura 1.3, y para la HDS del 4-
MDBT y 4,6-DMDBT se presentan en las siguientes figuras:
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Del estudio cinético de Froment et.al. (1996) tenemos que las reacciones de hidrogenolisis y las
de hidrogenacion ocurren en diferentes sitios activos del catalizador, de ahi que los subindices

sean c Yy t respectivamente.

La figura 3.2 muestra la HDS del 4-MDBT en 3-MBPH, 3-MCHB, 3-CHT y H,S, y la figura 3.3
muestra la HDS del 4,6-DMDBT en 3,3"-DMBPH, 3-MCHT, y H,S. Podemos ver que ambos
esquemas de reaccion son similares al de la HDS del DBT.

4,6-DMDBT

T4,6-DMDBT,x

S I
I4,6-DMDBT,c

3,3-DMBPH Figura 3.2 Esquema de
‘ - S reaccion par la HDS
S B 2 del 4,6-DMDBT

3-MCHT

Q—Q +HZS

Como solvente usaremos hexadecano (CisHsy).
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Capitulo 4: Modelado y Simulacion de un Flash Reactivo

CAPITULO 4
MODELADO Y SIMULACION DE UN FLASH REACTIVO

Una vez que hemos definido el sistema reactivo, las expresiones cinéticas de la HDS, y las
propiedades termodindmicas que necesitamos, estamos en posicion de modelar el flash reactivo y
definir las caracteristicas de éste.

Una definicion por demas general del flash es: un flash es una sola etapa de destilacion en la que
la alimentacion se vaporiza parcialmente para producir un vapor mas rico en el componente méas
volatil.

El concepto de separacion flash es de fundamental importancia en modelaciéon y simulacion de
separaciones donde intervienen equilibrios entre fases. Bajo la consideracién de que las corrientes
de salida de la unidad flash estan en equilibrio, el flash nos permite saber en qué condiciones
termodinamicas y de composicion estan saliendo estas corrientes.

4.1 ANALISIS DE VARIABLES

King (1980) define la importancia del analisis de variables en los procesos de separacion: “El
analisis de los procesos de separacion ideal 6 de equilibrio es importante por dos razones: en
primer lugar, con frecuencia es posible proporcionar una buena aproximacion al equilibrio del
producto en equipos de separacion reales” “En segundo lugar, es comun corregir la falta de
idealidad 6 equilibrio del producto introduciendo un factor de eficacia en los mismos
procedimientos de calculo que se utilizan para las separaciones ideales ¢ de equilibrio”.

La descripcion de un sistema de una sola etapa en equilibrio fisico involucra variables intensivas,
las cuales son independientes del tamafio del sistema, y variables extensivas, las cuales dependen
del tamafio del sistema. Variables intensivas son la temperatura, la presion, y composiciones en
cada fase. Variables extensivas incluyen masa 6 moles y energia para un sistema batch, y
velocidades de flujo molar 6 masico y velocidades de transferencia de energia para un sistema de
flujo. A pesar de que tengamos 6 no, sélo variables intensivas ¢ tanto variables intensivas como
extensivas a considerar, s6lo unas pocas de estas variables son independientes; cuando estas son
especificadas, todas las otras variables se vuelven fijas.

Para especificar un proceso en funcion de las variables involucradas y asi poder resolver
inequivocamente los célculos que se deseen, existen métodos 0 técnicas para abordar un proceso;
uno de los més socorridos es la regla de las fases, asi como la regla de descripcion. La regla de
descripcion, desarrollada por Hanson ( King 1980) se basa en la comprension fisica del proceso y
suele utilizarse para sistemas complejos donde la regla de las fases se vuelve confusa y dificil de
aplicar. Sin embargo —debido a su simplicidad- usaremos la regla de las fases para abordar el
problema del flash reactivo isotérmico.

4.1.1 Regla de las fases

La regla de las fases fue propuesta por J.W. Gibbs en 1876, y se aplica solo a variables intensivas
en el equilibrio y establece que:

20


Yo
Text Box


Capitulo 4: Modelado y Simulacion de un Flash Reactivo

F=C-P+2 (4.1)

donde C es el nimero de componentes y P es el nimero de fases en equilibrio. Los grados de
libertad F son el niamero de variables intensivas V. menos el nimero de ecuaciones €. Los grados
de libertad F son el nimero de variables que deben ser especificadas para que el sistema sea
correctamente definido en un sentido matematico.

Numero de variables intensivas V. Tenemos que:

V=CP+2 (4.2)

donde CP representa al nimero de variables de composicién para los componentes distribuidos
entre las fases P, y el 2 representa a la temperatura T y la presion P en el equilibrio.

Numero de ecuaciones independientes .

g=P+C(P-1) (4.3)

P se refiere al requerimiento de que las fracciones masa 6 mol sumen 1 en cada fase. C(P-1) se
refiere al nimero de ecuaciones independientes de valor k del tipo

K = fraccion mol de i en la fase (1)/fraccion mol de i en la fase (2)

La regla de las fases para un sistema de flujo.

Aprovechando el andlisis clasico de Seader y Henley (1998) en la extension de la regla de las fases
de Gibbsa las aplicaciones en procesos —especificamente una separacion flash- planteamos
nuestras variables (tanto intensivas como extensivas) en el sistema representado por la figura 4.1:

Y
S Vi
T,PH
F
Zi Figura 4.1 Flash reactivo isotérmico
Tr Q Reaccion
Pe quimica
1 . L
» XI
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Capitulo 4: Modelado y Simulacion de un Flash Reactivo

Tenemos las siguientes variables del proceso esquematizado por la figura 4.1:

V=T,R T RT,.R.Qzx,Y,LLV,F,r,r, (4.4)

0 sea 5C+10 variables.

Ademas del niumero de ecuaciones independientes :

Equilibrio Térmico T=T--——-—-—-—-- 1 (4.5)
Equilibrio Mecéanico R=R--—————————— 1 (4.6)
NR NC
Balance de Materia Total en Base Molar F=V+L+H z I, Zvi IVg————— 1 4.7
j i
NR V.
Balance de Materia por Componenteen B.M.  FZ =Wy, +Lx + H Z r—--———-——- Cc-1 (4.8)
i Vs
Equilibrio de Fases y=K¥-—-—"-"—-"--"—--—-——- C (4.9
Sumatorias z X — Z y=0-—-——— 1 (4.10)
Balance de Energia hF+Q=hL+hV-——————- 1 (4.11)
Velocidad de rxn hidrogendlisis ,=nxT)-——-—-—--———- C (4.12)
Velocidad de rxn hidrogenacion ry=r(%T)-————————————— C (4.12b)

obteniendo 4C+4 ecuaciones independientes.

Entonces, la extension de variables y ecuaciones en la regla de las fases con C componentesy P
fases, queda de la siguiente forma:

F=V-¢£=5C+10-4C-4=C+6 (4.13)

Como quedan C+6 grados de libertad podemos considerar que C+3 variables de alimentacion; F,
Tk, Pr, y C valores de z; son conocidas, de esta manera tres variables adicionales deben ser
especificadas para el flash reactivo: T, Py H.

4.1 EL FLASH REACTIVO

En la figura 4.1, se esquematiza el flash reactivo isotérmico que se va a modelar y simular.
Para que el flash reactivo permanezca en estado isotérmico y estacionario, es necesario que la
unidad flash posea un controlador que mantenga la temperatura de la unidad constante por medio
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del control del flujo de vapor de agua u otro medio de intercambio de calor. La presion puede ser
controlada por medio del flujo de vapor de la unidad. El flujo del producto liquido lo podemos
determinar por medio de un controlador de nivel. Obviamente hay muchos esquemas de control
que pueden aplicarse al sistema. Fisicamente podriamos visualizar a la unidad de flash reactivo
como un lecho empacado de catalizador que a medida que entra en contacto con el flujo de
alimentacion reacciona y se vaporiza instantdneamente. Debemos esperar una excelente
distribucion de la alimentacion en el lecho de catalizador para que las consideraciones implicitas
en los calculos se cumplan.

Restricciones del sistema:

e Flash isotérmico

e En estado estacionario

e Sin efectos difusionales

e Sin desactivacion del catalizador

Balance de materia total —en base molar-

NR NC V.
0=F-V-L-H>r> - (4.14)
i=L i1 Vs
V=F-L (4.15)

La parte dentro del circulo en la ecuacion 4.15 representa la contribucion de la reaccion quimica a
la generacion 6 eliminacion de todos los compuestos en unidades molares. Globalmente, ésta
expresion representa una cantidad en moles totales que es la diferencia entre los moles que entran
a la unidad y los moles que salen del flash. Es una doble sumatoria donde la primera de ellas
representa la relacion estequiométrica entre el compuesto “i” y el compuesto azufrado “s” y la
segunda sumatoria representa todas y cada una de las reacciones quimicas que afectan a cada
componente. El Holdup (carga de catalizador en kgcat) es necesario para hacer dimensionalmente
consistente a la expresion, y el sentido fisico de generacion 6 consumo viene dado por el signo de
los coeficientes estequiométricos vi.

Balances por componente

NR
Fz =Wy +Lx + HZrj Y (4.16)
i= Vs
V L HX v
=—V +—X+— > [ 4,17
Z Fy' FX F&y, (4.17)
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Capitulo 4: Modelado y Simulacion de un Flash Reactivo

Sustituyendo V del balance total

L H® Xy L. H®E vy
=1 — -3 Y L KX =X +— T~ 4.18
e E AT
L HNR NCV L HNR V.
=1 =3 Y K = xS
4 H F Fj_l’i_lvj' F}ﬂ FJZ_;’\/S (4.19)
HNR V|
A2y,
ol '*NCVS 1 (4.20)
1-—— 23y K +—
F FS g F

K =% (4.21)
X
obtenemos:
NR
Z—EZFi
FS v
y, =K = (4.22)
O L HE &y L |
I-— =) L K+ =
F F& 9y F

Dado que las reacciones de HDS que hemos definido para trabajar no son equimolares, el término

contabiliza el consumo 6 produccion total en nimero de moles dentro del sistema. Evidentemente
la carga de catalizador y la temperatura inciden directamente sobre las magnitudes de este término,
asi como los coeficientes estequiométricos sobre la produccion y consumo.
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4.1.2 ASPECTOS NUMERICOS
Ecuaciones cinéticas modificadas.

Las expresiones cinéticas para la HDS del DBT, 4-MDBT, y 4,6-DMDBT estan expresadas en
funcion de concentraciones, por lo que para tener una consistencia dimensional y trabajar con
fracciones mol debemos reescribir estas expresiones cinéticas. Para lograrlo usamos el factor de

compresibilidad Z en fase liquida para obtener la densidad molar de la mezcla de la siguiente
forma:

De la definicion de factor de compresibilidad

,_ PV
RT (4.23)
i
P (4.24)
y la densidad molar de la mezcla liquida
b, = 1
==
v (4.25)

la cual es usada para obtener la fraccion mol x; de cada componente a partir de la concentracion:

X = (4.26)

G
PL

Para ejemplificar esta situacion, a continuacion se muestra la expresion cinética modificada para la
hidrogendlisis en la HDS del DBT usando la cinética de Broderick y Gates (1981):

. 2
; K Koer Ku, Xoer Xu, A1

(4.27)

hidrogendlisis —

(1+ Koer Xoer 21 + Ky sX,s0, )2 (1+ KHZXHsz)

Refiriéndonos a las reacciones de hidrogendlisis, la incluiremos en la simulacién sélo hasta la
produccion de BPH, pues aunque el BPH puede reaccionar con hidrégeno para dar CHB ésta
reaccién es dos ordenes de magnitud mas lenta que la velocidad de hidrogendlisis directa del DBT,
4-MDBT y 4,6-DMDBT [Broderick y Gates (1981)].
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Conversion.

Considerando que la reaccion de HDS esté ocurriendo en fase liquida y que las particulas de
catalizador estan completamente humedecidas, la fraccion de DBT que se evapora Fpgr no
participa en la reaccién, por lo tanto la conversion de DBT esta definida como sigue
(Vanrysselberghe-Le Gall- Froment [1998]):

0 g |
FDBT — FDBT — FDBT

FSBT - FDgBT (4.28)

XDBT =

de igual forma se procede para el 4-MDBT, y el 4,6-DMDBT.

Tabla estequiométrica.

Para conocer los maximos y minimos flujos molares totales de salida (100% y 0% de conversion)
y poder establecer las restricciones del modelo y por lo tanto de la simulacion, establecemos
nuestra tabla estequiométrica de la forma siguiente (Fogler H.S. [1992]):

Para la reaccion de HDS del DBT, tomando como base al DBT, tenemos la reaccion acoplada:

A+2e9p 8E Lk
a a a a (4.29)
donde
COMPUESTO Coeficiente ;0 0englisis  Hidrogenacion
estequiométrico
A =DBT a 1 1
B=H, b 2 5
C= C16H34 C 0 0
D =BPH d 1 0
E=CHB e 0 1
F=H,S f 1 1
. | Alimentacion Cambio del.)}do Después de la reaccion
Especie (moles/tiempo) a la reaccion (moles/tiempo)
(moles/tiempo)

A Fao - Fao(X1+X3) Fa= Fao (1-(X1+X2))

B Fo=0g Fao |- (b/a) Fao(X1+X2) Fg = Fao (0 -(b/a) (X1+X5))
C Fco=OcFao | - Fc = 0c Fao

D Foo=6p Fao (d/a) FaoXy Fo = Fao (0p+(d/a)Xy)

E Feo=0e Fao (e/a) FaoX2 Fe=Fao (GE+(e/a)X2)
F Feo=6e Fao (fla) Fao(X1+X2) Fe = Fao (Bet+(f/a) (X1+X2))

Totales Fro Fr= Fro +[ (fl)(Xui+Xo)+ (e/a)X, +(d/a)Xi-b/a(X1+Xz)- (X1+X2)] Fao

Fr = Frot81 FaoX1+32 FaoXs
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Donde

X;= Conversién por la ruta de hidrogendlisis
X,= Conversién por la ruta de hidrogenacién
& = z/z,

61 = (fla+d/a-bla-1)

& = (flatela-bla-1)

Ejemplo.
Para el caso de una conversion del 100% (X;+X,=1), Fap= 50 mol/seg, Fgo=200 mol/seg, Fco= 600
mol/seg, Fpo=50 mol/seg, Feo=50 mol/seg, Fro=50 mol/seg y Fro=1 kmol/seg.

F,=50(1-1)=0

2 7
F, =50 ———(1) | =25 mol/se
® [.05 2()} g

F. =50 _%} =600 mol/seg

F, =50 :%+%(1): = 25 mol/seg
F. =50 :% +%(1): = 25 mol/seg
F. =50 :% + %(1): =100 mol/seg

FT:1000+(E+£+1—Z—1J50(1)
2 2 2 2

F, =875 mol/seg

b) Para una conversion del 75% (X=.75) con las mismas alimentaciones por componente:

Fa = 12.5 mol/seg
Fg = 68.75 mol/seg
Fc =600 mol/seg
Fp = 68.75 mol/seg
Fe=68.75 mol/seg
Fe=87.5 mol/seg

Fr=906.25 mol/seg
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c) Para una conversion del 50% (X=.50) con las mismas alimentaciones por componente:

Fa =25 mol/seg
Fg =112.5 mol/seg
Fc =600 mol/seg
Fo=62.5 mol/seg
Fe=62.5 mol/seg
Fe=75 mol/seg

Fr=937.5 mol/seg

Es importante conocer los limites en las cantidades de flujo molar total de salida, para acotar
nuestra variable de iteracion L en el disefio del algoritmo de solucidn.

En la codificacidn de nuestra herramienta computacional estd implicita esta tabla de moles para
evitar resultados erréneos en las simulaciones.

4.2 SIMULACION.

Casos de simulacion.
En este proyecto de tesis vamos a trabajar con tres casos de simulacion que son los siguientes:

Caso desimulacion 1.

e HDS del DBT cinética de Broderick y Gates.
Sistema reactivo: DBT, H,, BPH, CHB, H.S.
k, KDBT(:DBT CHZ

r
(1+ KDBTCDBT + KHZSCHzS)2 (1+ KH?CHZ )

hidrogendlisis —

r. - k,KDBTKHZCDBTCHZ
hidrogenacion (1+ KDBTCDBT)

e HDS del DBT cinética de Vanrysselberghe-Froment.
Sistema reactivo: DBT, H,, BPH, CHB, H,S.

kKHZ KDBTC:DBTC:HZ

I 3
1+ KpgrCosr T4 KHZCHZ + Kgpn Copy + KHZSCHZS)

hidrogendlisis — (

r _ kKH2 KDBTCDBTCH2
hidrogenacion — 3
(1+ KDBTCDBT +\[ KHZCH2 + KBPHCBPH )
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Caso de simulacion 1.
HDS del DBT y 4-MDBT cinética de Vanrysselberghe-Le Gall-Froment.
Sistema reactivo:DBT, 4-MDBT, H,, BPH, CHB, 3-MBPH, 3-MCHB, 3-CHT , H,S.

Hidrogenolisis:
kKHz K4—MDBT C4—MDBT CHZ

3
1+ I<DBT(:DBT +V KHZCHZ + KBPH CBPH + KHZSCHZS + K4—MDBTC4—MDBT + KS—MBPH CS—MBPH )

r.hidrogenoli:sis = (

Para la hidrogenacion tenemos dos expresiones:

1
kA—MDBT,r KH2 T K4—MDBT,TC4—MDBTCH2

3
(1+ KDBT,TCDBT +\, KHZ,TCHZ + KBPH,TCBPH + KHZS,TCHZS + K4—MDBT,1'C4—MDBT + K3—MeBPH,rC3—MeBPH )

rl =
4-MDBT,r —

2
2 k4—MDBT,rKHz,rK4—MDBT,rC4—MDBTCH2

My mpBT,r = 3
(1+ KDBT,rCDBT T4 KHZ,TCHZ + KBPH,rCBPH + Kst,rCst + K4—MDBT,TC4—MDBT + KB—MSBPH,rCS—MeBPH )

Caso de simulacién 111.
HDS del DBT y 4,6-DMDBT cinética de Vanrysselberghe-Le Gall-Froment.
Sistema reactivo:DBT, 4,6-DMDBT, H,, BPH, CHB 3,3"-DMBPH, 3-MCHT, H,S.

Hidrogenolisis:

I(4,6—DMDBT,0' KH2 e K4—MDBT,0'C4,6—DMDBTCH2

3
(1+ KDBT,UCDBT + \, KHZ,UCHZ + KBPH,O'CBPH + K4,6—DMDBT,0'C4,6—DMDBT + K3,3’—DMBPH,0'C3,3'—DMBPH )

I46-DMDBT 0 =

Hidrogenacion:

I(4,6—DMDBT,T I<H2 T K4—MDBT,TC4,6—DMDBTCH2

3
1+ KDBT,Z'CDBT +\, KHZ,rCHZ + KBPH,rCBPH + K4,6—DMDBT,TC4,6—DMDBT + KS,S’—DMBPH,TCS,S'—DMBPH )

r4,6—DMDBT‘r = (

Calculo de diagramas de fases reactivos.

Los diagramas de fases reactivos tienen la cualidad de permitirnos visualizar el comportamiento
de las fases durante la separacion-reaccion —en éste caso en el flash reactivo- con respecto a
variables como la temperatura, la presion, la cantidad de catalizador usado y la alimentacion z;
entre otras.

Ademas, su importancia fundamental radica en que obtenemos valiosa informacion para
determinar una regién de operacion que haga mas éptima la reaccion (eliminacion de compuestos
azufrados) y la separacion de los compuestos.
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CAPITULO 5. RESULTADOS Y DISCUSION

CASO DE SIMULACION I: HDS DEL DBT

CINETICA DE BRODERICK Y GATES.

Efecto de la carga de catalizador en el comportamiento de las fases.

La descripcion de la distribucion de los componentes en la fase liquida —para todos estos casos de
simulacion- se ha hecho de manera grafica en dos secciones que hemos definido como sigue: a)
region de baja composicion (menor a .010 en fraccién molar) la cual contiene a los compuestos
azufrados, productos de reaccion incluido el H,S y b) region de alta composicion en una escala
completa, es decir, practicamente desde cero en fraccion mol hasta 1.0 en fraccion mol. Esta
region contiene a los compuestos restantes que en todos los casos de simulacion son el hexadecano
y el Ha.

En la figura 5.1 tenemos una representacion esquematica del sistema de flashes que se simula.
Como podemos observar, se trata de varios flashes a distintas temperaturas. Se trata de un flash
para cada temperatura (cada grado centigrado en la simulacién, aunque en la figura se esquematiza
un flash cada 50 °C) y se conecta cada punto de composicion en la grafica. Obviamente habran
tantas curvas de composicion como componentes querramos representar.

1.0+
0.9 H
0.8 1

0.7 +

0.6

COMOPOSICION x.

0.5 1

0.4 4

0.3 —

0-2- \\
0.1 -
v v v v

0-0 T I T I
400 450 500 550 600

TEMPERATURA (K)

Figura 5.1 Representacion esquematica de la simulacién (flashes consecutivos)

30



Capitulo 5: Resultados y Discusion

Las gréaficas de la figuras 5.2, 5.3, y 5.4 muestran los comportamientos de fase (composicién
liquida) con respecto a la temperatura, variando la carga de catalizador. Estos diagramas nos
proveen informacion relacionada con la distribucion de los componentes del sistema reactivo
en la fase liquida ademas de la influencia que la temperatura y la carga de catalizador tienen
sobre esta distribucion.

U-Q-NCmHM
0.010 — 0s ]
g ]
7 g 05+
g 0.4 -
0.008 — © o]
><_ 1 00 T T T T i 1
Z 300 400 500 600 700 800
‘O 0006 - TEMPERATURA (K)
)
%) 4
Q BPH
S 0.004 — DBT
O
©) J
H 2S
0.002 —
“~CHB
0.000
T 1 T 1 T 1 T 1 T 1
300 400 500 600 700 800
TEMPERATURA (K)
Fig. 5.2 Efecto de la carga de catalizador en el comportamiento de la fase liquida. Cinética de Broderick y Gates. (acercamiento y escala
completa)

H = 1x10°% kgcat, F=3600 kgmol/hr, P=35 atm
ZpBT =0025, Zrexa=.1, Zn2 =29749, ZBPH=1.0E'8, ZH25=1.0E'8, ZCHB=1.0E-8

Para una carga de catalizador de 1x10° kgcat (figura 5.2) notamos que la composicién de
DBT comienza a disminuir de forma apreciable desde .0034 fraccién mol en 550 K hasta su
eliminacién total en 660 K. Es evidente que la temperatura de “ruptura” (donde la reaccion
guimica comienza a notarse en la composicion de los compuestos) ocurre a partir de 550 K,
hasta llegar a 660 K que es donde se consume totalmente el DBT. Asi, también los productos
de reaccion comienzan a aumentar su composicion a ésta temperatura de 550 K. EI BPH
crece desde practicamente cero en fraccion mol hasta 0.002 en 660 K. Este comportamiento
refleja una mayor influencia de la hidrogendlisis (cuyo producto de reaccién es BPH ademas
de H,S). Al inicio de la escala de temperatura en la simulacion, la composicién de BPH y
CHB es la misma; 0.0 en fraccién mol y al llegar a 660 K, la diferencia de composiciones es
de casi 0.0016 en fraccion mol, que de acuerdo a las escalas que estamos usando, es una
diferencia significativa.
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El H,S aumenta en composicion desde 0.0 en fraccion mol al inicio de la simulacion hasta 0.0012
en 660 K, evidentemente aqui se estd cuantificando la contribucién de la hidrogendlisis y la
hidrogenacion. El H,S tiende a disminuir un poco en composicion desde el inicio de la simulacién
hasta los 600 K, y a partir de esta temperatura aumenta su composicion monoténicamente. Por su
parte, el hidrégeno (en el recuadro de la fig. 5.2) presenta un aumento en composicion desde el
inicio de la escala de temperatura de 0.05 fraccion mol hasta 0.11 en 660 K. Lo que sucede
después de que el DBT es consumido practicamente en su totalidad; es que las altas temperaturas
estan elevando de forma importante la magnitud de la velocidad de reaccién, con el consecuente
incremento de los productos de reaccion seguido de un descenso en la composicion de los
productos debido a que los equilibrios de fase dominan el sistema, originando que estos
compuestos se desplacen a fase vapor. Esto ocurre en un limite marcado por lo que podria ser el
punto critico de la mezcla reactiva ¢ de inestabilidad, lo cual se observa cerca de 700 K.

Cuando usamos una carga de catalizador de 5x10° kgcat (figura 5.3), la conversion de DBT abate
la temperatura necesaria para lograr los mismos niveles de conversion con respecto a la carga de
1x10° kgcat (debido a los efectos de la cinética de la reaccién quimica), por lo que el punto de
ruptura aparece a unos 525 K. A partir de este punto, la composicion de DBT disminuye de 0.0034
fraccion mol hasta 0.0 en 610 K donde se consume totalmente el DBT. EI BPH aumenta su
composicién en fraccion mol desde 0.0 fraccién mol en 300 K hasta 0.0025 en 610 K, y el CHB
aumenta de 0.0 hasta 0.0007. A su vez el H,S aumenta su composicion en fraccién mol desde 0.0
hasta 0.0014. EI H, aumenta su composicion (ver recuadro) en fase liquida de 0.04 en 300 K hasta
Ilegar a 0.10 en 610 K. Debido a la proporcion del hidrégeno con respecto al DBT, el efecto de la
reaccion quimica a partir de los 525 K no es tan visible como en la region de baja composicion.
Después de esta temperatura de 610 K las composiciones en fase liquida del BPH y el H,S
presentan un crecimiento casi exponencial superando 0.010 en fraccion mol, la composicién del
CHB también aumenta de forma importante, todo esto hasta 700 K en la proximidad del punto
critico reactivo 6 inestabilidad en 700 K. Lo que sucede con el BPH y el H,S por encima de 0.010
fraccion mol es omitido para mantener la claridad visual de la fig. 5.3, sin embargo como
mencionamos ya, las composiciones siguen en aumento hasta los 700 K mencionados.
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Fig. 5.3 Efecto de la carga de catalizador en el comportamiento de la fase liquida. Cinética de Broderick y Gates.
(acercamiento y escala completa)
H = 5x10° kgcat, F=3600 kgmol/hr, P=35 atm
ZpBT :0025, ZHEXA:-7| ZHo :29749, Zgpn=1.0E-8, Z}»s=1.0E-8, Zcyp=1.0E-8

En la figura 5.4 usando 1x10* como carga de catalizador tenemos que la eliminacién total de DBT
ocurre a los 590 K. ElI comportamiento de los componentes es practicamente el mismo
cualitativamente hablando que el de las figuras 5.2 y 5.3. A partir de aproximadamente 515 K
comenzamos a observar los efectos de la reaccion quimica y el DBT cae en composicion de
0.0034 en fraccion mol en 515 K hasta su total eliminacion en 590 K.

En esta figura podemos apreciar que la linea que muestra la composicion de DBT presenta una
curva con una pendiente mas pronunciada que las de las simulaciones con menor carga de
catalizador. El hidrégeno (en el recuadro) aumenta en composicion hasta 0.097 fraccion mol en
590 K evidenciando un poco la magnitud de la velocidad de reaccién debido a la carga de
catalizador usada. Después de los 590 K se presenta un comportamiento similar al de las figuras
5.2 y 5.3 pero con una mayor pendiente de las curvas de composicion.
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En este caso de simulacion se ha podido notar como la cantidad de catalizador junto con la
temperatura afectan grandemente el comportamiento de las fases, en el sentido de acelerar la
magnitud de la velocidad de reaccion y también (en el caso de la temperatura) presentandonos
problemas de indole termodinamico en los equilibrios liquido-vapor como los ya mencionados.
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Fig. 5.4 Efecto de la carga de catalizador en el comportamiento de la fase liquida. Cinética de Broderick y Gates.
(acercamiento y escala completa)
H = 1x10* kgcat, F=3600 kgmol/hr, P=35 atm
ZpBT :0025, ZHEXA:-71 Zyo =29749, ZBszl.OE-g, ZH25:1-0E'81 ZCHB:'l-OE'g

DISCUSION PRELIMINAR.

Nuestras expresiones cinéticas se ven influenciadas —entre otras cosas- por la cantidad de
catalizador usado y eso se hace evidente en las figuras 5.2, 5.3 y 5.4 donde el consumo total del
DBT ocurre a distintas temperaturas. A mayor carga de catalizador menor temperatura para una
eliminacion completa del DBT. Como mencionamos antes, las tres figuras muestran un
comportamiento cualitativo bastante parecido, sin embargo si podemos notar como a medida que
aumentamos la carga de catalizador aumentan también las pendientes de la curvas de composicion
de DBT y de BPH. Esto puede asociarse con una redistribucion de los componentes en la mezcla
al consumirse todo el DBT, pues después de éste punto el BPH y/o el CHB (al ser los mas pesados
molecularmente) toman el lugar del DBT en la mezcla como los compuestos més “pesados”.
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Para el BPH podemos argumentar que el efecto acoplado de la velocidad de reaccion con la
separacion favorece maés a la ruta de reaccion de hidrogendlisis quiza por la distribucion en la
alimentacion y la baja concentracion de H,S en gran parte de la escala de temperatura usada. El
consumo de hidrégeno no es tan abrupto como para los otros componentes en el punto de ruptura
de cada simulacién, debido tal vez a la proporcién de hidrogeno vs DBT.

CONVERSION EN FUNCION DE LA CARGA DE CATALIZADOR

La determinacién de la conversion teorica de los compuestos azufrados presentes en el diesel (su
eliminacion) es de importancia practica pues es uno de los objetivos de la industria de la
refinacion enfocada a la HDS. Sobre todo para lograr reducir las partes por millén de azufre en el
diesel a los niveles deseados.

Las gréaficas de conversion que se han hecho en este trabajo contemplan el nivel de conversion

alcanzado en funcién directa de la carga de catalizador utilizado, a su vez se representan varias
isotermas en las gréaficas, para evaluar también el efecto de la temperatura en la conversion.

700 K 600 K 550 K 500 K
1.0 o 650 K

CONVERSION DBT

10° 10" 10? 10° 10* 10° 10° 10’
CARGA DE CATALIZADOR (kgcat)
Fig 5.5 Conversion vs carga de catalizador. Cinética de Broderick y Gates

ZpBT 20025, ZHEXA:-7v ZHo :29749, Zgpy=1.0E-8, Z}4ps=1.0E-8, Zcg=1.0E-8
F=3600 kgmol/hr, P=35 atm

La cinética de Broderick y Gates presenta un comportamiento esperado con respecto a la
temperatura, las altas conversiones en el sistema se alcanzan a altas temperaturas ademas de
requerir una menor cantidad de catalizador. Respecto a las isotermas, el aumento en la conversion
es gradual, se encontré un aumento no significativo con la presion para la conversion. En todas las
isotermas se llega a conversiones del 100 %. De esta figura 5.5 podemos darnos cuenta de que la
diferencia entre cargas de catalizador para las distintas curvas es grande.
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Aln mas grande a “bajas” temperaturas. Entonces, por debajo de 600 K (por mencionar alguna
temperatura) especificamente entre 550 K y 600 K existe una diferencia de un orden de magnitud
en carga de catalizador, y entre 500 K y 550 K la diferencia es ain mayor.

Es clara la enorme pendiente de estas curvas de conversion, lo cual provoca que el sistema sea
extremadamente sensible a cambios en la carga de catalizador.
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CINETICA DE VANRYSSELBERGHE-FROMENT

Diagramas de fases reactivos.

Efecto de la carga de catalizador en el comportamiento de las fases.

En la figura 5.6 tenemos la distribucion de los componentes en fase liquida usando una carga de
catalizador de 1x10° kilogramos de catalizador. EI DBT es casi totalmente consumido en 675 K.
Sin embargo despues de este punto su composicion comienza a aumentar un poco. El punto de
ruptura en términos de velocidad de reaccidén ocurre a los 530 K; a partir de este punto la
composicion en fase liquida de DBT cae de 0.0034 en fraccion mol, hasta casi cero en 675 K, el
BPH crece desde 0.0 en fraccion hasta 0.0025 a 675 K y decrece en composicion hasta llegar a
.0025 en 700 K. Por su parte la composicion de CHB permanece sin alteracion, en practicamente
0.0 fraccion mol, reflejandose un nulo efecto de la reaccion y adn de la separacién en su
composicion. El H,S aumenta en composicion desde practicamente 0.0 en fraccion mol hasta
0.0015 donde al final de la escala de temperatura disminuye la pendiente de su curva. EI H; por su
parte aumenta en composicién desde 0.04 en fraccion mol en 300 K hasta 0.15 en 700 K, donde en
todo el intervalo de temperatura la pendiente de la curva de composicion de H, presenta un
incremento.
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Fig. 5.6 Efecto de la carga de catalizador en el comportamiento de la fase liquida. Cinética de Froment et.al.
(acercamiento y escala completa)
H = 1x10® kgcat, , F=3600 kgmol/hr, P=35 atm
ZpBT :0025, ZHEXA:-71 ZHo =29749, ZBszl.OE-g, ZHZS:]--OE'& ZCHB=1.0E-8
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Cuando usamos 5x10° kgcat (figura 5.7) como carga de catalizador, el DBT es consumido
totalmente en 550 K. El punto de ruptura se presenta a los 500 K. La composicién del DBT cae
desde 0.0034 a partir del punto de ruptura hasta su total eliminacién. A su vez el BPH aumenta su
composicidn de practicamente 0.0 fraccion mol en el punto de ruptura hasta superar 0.003 fraccion
mol en 550 K. EI CHB comienza a aumentar un poco su composicion con esta carga de catalizador
pero es practicamente insignificante. EI H,S aumenta en composicion de 0.0 fraccién mol en 500
K hasta 0.001 en 550 K. A su vez el H; presenta un aumento en su composicion en fase liquida
con la temperatura hasta 0.15 fraccién mol en 700 K.
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Fig. 5.7 Efecto de la carga de catalizador en el comportamiento de la fase liquida. Cinética de Froment et.al.
(acercamiento y escala completa)
H = 5x10° kgcat , F=3600 kgmol/hr, P=35 atm
ZpBT =.0025, ZHEXA:-71 ZH2 =.29749, Zgpy=1.0E-8, Z}»s=1.0E-8, Zcyg=1.0E-8

Después de esta temperatura de 550 K donde comienza a consumirse todo el DBT, las
composiciones de BPH y H,S aumentan superando 0.010 en fraccion mol, y a partir de 700 K las
composiciones de los productos de reaccion decaen por los efectos de la separacion hasta llegar a
720 K donde se presentan las limitaciones termodinamicas.
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La simulacién usando 1x10* kgcat (figura 5.8) es cualitativamente casi igual a la simulacién que
aparece en la figura 5.4 como es esperado, sin embargo es a 540 K se presenta el consumo total de
DBT. El punto de ruptura para esta simulacion ocurre a 485 Ky a partir de esta temperatura se
notan los efectos de reaccion quimica en los componentes del sistema que participan en tal
reaccion quimica. La composicion del DBT decrece de 0.0035 fraccion mol en 485 K hasta 0.0 en
540 K. EI BPH aumenta en composicién desde 0.0 fraccion mol en 521 K hasta 0.0023 en 540 K.
La composicion del CHB permanece practicamente inalterable. El hidrogeno aumenta en
composicion hasta 0.08 en fraccion mol. Finalmente el H,S llega hasta 0.0015 fraccion mol en

540 K.
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Fig. 5.8 Efecto del la carga de catalizador en el comportamiento de la fase liquida. Cinética de Froment et.al.
(acercamiento y escala completa)
H = 1x10* kgcat, , F=3600 kgmol/hr, P=35 atm
ZpBT :0025, ZHEXA:'71 Zyo =29749, ZBszl.OE-s, ZHZS:1-0E'81 ZCHB:]--OE'8

Después de 540 K, todas las composiciones de los productos —excepto la del CHB- crecen

exponencialmente al reacomodarse la distribucion de los componentes en la mezcla y por la
magnitud que toma la velocidad de reaccion.
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DISCUSION PRELIMINAR

Como se esperaba, se repiten las tendencias en el comportamiento de los componentes en fase
liguida que se mencionaron para el anterior caso de simulacion. Principalmente el hecho del
abatimiento de la temperatura para lograr los mismos niveles de conversion 0 eliminacion de
DBT. Ademéas no hay una notoria diferencia en el comportamiento de los componentes en la
transicion de 1x10° kgcat a 5x10° kgcat, probablemente el efecto de reaccién quimica no sea tan
importante (comparando con las otras cargas de catalizador) todavia con 1x10° kgcat y con 5x10°
kgcat. Aungue llegamos a una eliminacion total de DBT, la pendiente de las curvas de
composicion de los componentes involucrados no es tan grande como las de la simulacion con
1x10* kgcat donde los cambios de composicién ocurren de una forma més abrupta.

Podemos notar de las figuras 5.6, 5.7 y 5.8 como la composicién de H, en la fase liquida siempre
tiene tendencia de aumentar. La solubilidad del hidrogeno estd aumentando en la mezcla con la
temperatura; este comportamiento reproduce los experimentos de Harrison et.al. (1985) sobre la
solubilidad del hidroégeno en solventes muy similares a el hexadecano.
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GRAFICOS DE CONVERSION EN FUNCION DE LA CARGA DE CATALIZADOR.

En la figura 5.9 tenemos graficada la conversion vs la carga de catalizador a varias temperaturas
(isotermas). Estas isotermas presentan un crecimiento importante con respecto a la conversion a
partir de 5x10" kg de catalizador. Es claro cdmo a mayor temperatura —fijando una conversion- se
requiere menor cantidad de catalizador. En este caso de simulacion tenemos las isotermas para 650
K y 700 K practicamente se empalman y ademas estan relativamente “cercanas” al
comportamiento de la curva para la isoterma en 600 K. El hecho es que para las magnitudes de
catalizador propuestas, seria innecesario aplicar mas 600 K al sistema. De igual forma que en la
figura 5.5 tenemos el mismo comportamiento cualitativo de las isotermas de 500 K y 550 K. En
este caso de simulacion, alcanzamos un 100% de conversion a 600 K con 1x10° kgcat.

Una conclusion que podemos establecer es que en la regién de alta temperatura y alta velocidad de

reaccion (T>600 K) tenemos mucho menores diferencias en los incrementos de catalizador, lo
cual es importante visualizar para valorar los niveles de temperatura a usar en el proceso.

1.0 = 600K 550 K 500 K

-

CONVERSION DBT

0.3 650 K

700 K

10° 10" 10° 10° 10° 10° 10°
CARGA DE CATALIZADOR (kgcat)

Fig 5.9 Conversion vs carga de catalizador. Cinética de Froment et.al
ZpBT :0025, ZHEXA:-71 Zyo :29749, Zgpy=1.0E-8, Z}4os=1.0E-8, Zcpg=1.0E-8
F=3600 kgmol/hr, P=35 atm
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CASO DE SIMULACION I11: HDS DEL DBT Y 4-MDBT

CINETICA DE VANRYSSELBERGHE-LE GALL- FROMENT
Diagramas de fases reactivos.

Los diagramas de fases reactivos para las mezclas DBT y 4-MDBT ademéas de DBT y 4,6-
DMDBT involucran una mayor cantidad de compuestos en comparacion con el sistema reactivo y
de equilibrio de fases formado por el DBT. Por ello los diagramas de fases reactivos incluyen a los
compuestos mas representativos del sistema.

El sistema de reaccion y equilibrio de fases para este caso de simulacién involucra los siguientes
compuestos: dibenzotiofeno (DBT), 4-metildibenzotiofeno (4-MDBT), hidrégeno (H,),
hexadecano (CisHsg), bifenilo (BPH), ciclohexilbenceno (CHB), 3-metilbifenilo (3-MBPH), 3-
ciclohexiltolueno (3-CHT), 3-metilciclohexilbenceno (3-MCHB), sulfuro de hidrogeno (H.S). A
menos que se especifique lo contrario, todas las simulaciones se realizan a las mismas condiciones
de alimentacion. Ya hemos mencionado que los alquildibenzotiofenos son menos reactivos que el
DBT en el sistema de HDS.
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Figura 5.10 Efecto de la carga de catalizador en el comportamiento de la fase liquida. Cinética de Froment et.al
(acercamiento y escala completa)
P=38 atm, F= 3600 kgmol/hr, H=1x10? kgcat
ZDBT:.OOZ, Z4_MDBT:.OOO6, ZHEXA:~81 ZH2:.19739, Zgpy=1.0E-8, Zcypg=1.0E-8, Z3 mppn=1.0E-8, Z3 mcHT=1.0E-8, Z3.\mcHe=1.0E-8, Z1o5=1.0E-8
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En la figura 5.10 tenemos la simulacién usando 1x10° kgcat, el punto de ruptura en ésta
simulacion ocurre a 515 K. Entonces, la composicion de DBT cae desde 0.0022 fraccion mol en
500 K hasta 0.00051 en 680 K para posteriormente incrementar un poco su composicion hasta
0.0007 en 700 K. ElI 4-MDBT cae en composicion de 0.00054 fraccién mol en 515 K hasta
0.00050 fraccion mol en 700 K, es decir, no se alcanzan a eliminar completamente los
organosulfurados. A su vez, el 3-MBPH incrementa su composicion en fase liquida de 0.0 en 550
K hasta 0.00012 en 670 K donde posteriormente la curva de composicion hace una pequefia
parédbola disminuyendo un poco la composicion de 3-MBPH. Los productos de reaccion de
hidrogenacion (3-CHT y 3-MCHB) practicamente no aumentan en composicién. EI H,S aumenta
su composicién de practicamente cero desde el inicio de la escala de temperatura en la simulacion
(300 K), hasta un mé&ximo de 0.0015 en 710 K. El hidrégeno aumenta su composicion
monotdnicamente a traves de una suave curva que va desde 0.05 fraccién mol en 300 K hasta 0.19
en 700 K.

Usando 5x10° kgcat (figura 5.11) el punto de ruptura ocurre a 480 K, en 550 K es donde se
consume totalmente el DBT. Asi, la composiciéon del 4-MDBT decae desde 0.0007 en fraccion
mol a 480 K hasta préacticamente cero en 690 K, ElI 3-MBPH aumenta en composicion desde 0.0
en 480 K hasta .0006 en 670 K, posteriormente su composicion cae un poco hasta 0.0005 fraccion
mol en 700 K punto donde encontramos las limitaciones termodinamicas. Ahora, las
composiciones de 3-CHT y 3-MCHB aumentan y el H,S de 0.0 hasta superar 0.0030 fraccion mol.
El H, aumenta su composicién con una menor pendiente (debido a la mayor velocidad de
reaccién) de 0.04 fraccién mol a 300 K hasta 0.16 fraccion mol en 700 K.
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Figura 5.11 Efecto de la carga de catalizador en el comportamiento de la fase liquida. Cinética de Froment et.al
(acercamiento y escala completa)
P=38 atm, F= 3600 kgmol/hr, H=5x10° kgcat
ZnRT:.OOZ, ZA,MnRT:.OOOG, ZHFXA:.S. ZH7:.19739, Zrpu=1.0E-8, Zcur=1.0E-8, Z2.mrpu=1.0E-8, Za.mcuT=1.0E-8, Za-Mmcur=1.0E-8, Z4><=1.0E-8
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Finalmente usando 1x10* kg cat (figura 5.12) la tendencia es similar a la simulacién que se
presenta en la figura 5.11, simplemente el intervalo de temperatura es menor en esta simulacion.
El punto de ruptura aparece en 470 K. Entonces, el 4-MDBT decrece desde 0.007 fraccion mol en
470 K hasta cero en 580 K en una curva de composicién con una pendiente mucho mas
pronunciada. EI DBT se consume totalmente en 535 K y presenta una abrupta caida en su
composicién a partir de 470 K. ElI 3-MBPH y el H,S también presentan cambios abruptos de
composicion a partir de 470 K, el primero de 0.0 fraccion mol hasta 0.0012 fraccion mol en 684 K
con un posterior disminucion, y el segundo desde 0.0 fraccion mol hasta superar .0030 por debajo
de 600 K. De los productos de la reaccion de hidrogenacion el 3-CHT presenta un mayor
incremento de su composicion con respecto al 3-MCHB, sin embargo de muy poca magnitud en
términos de unidades de fraccion mol. El H, crece de 0.035 fraccion mol a 300 K hasta 0.16 en
700 K de manera casi idéntica a las anteriores simulaciones.
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DISCUSION PRELIMINAR

Resulta atipico el comportamiento de la simulacién usando una carga de catalizador de 1x10°
kgcat con respecto a los otros casos de simulacion. Esos cambios en las tendencias de
composicion son importantes —al menos cualitativamente- los cuales parecen estar asociados a
efectos cinéticos de la reaccion de hidrogendlisis (ver apéndice E) sobre todo con estas cantidades
“menores” de catalizador, porque usando mayor carga de catalizador el comportamiento es
monotdnico hasta el final de la simulacion. Conforme aumentamos la carga de catalizador, la
pendiente de la curvas de composicidn se incrementa —a excepcion de la del H,- debido a la
magnitud que adquiere numéricamente la velocidad de reaccion y su consecuente efecto en la
composicion.

Llegar a las proximidades de 700 K sin haber eliminado totalmente al compuesto azufrado
provoca que por efectos de separacion, el DBT y el 4-MDBT se enriquezcan en fase liquida como
observamos en la figura 5.10.

Aunque muy poco, pudimos notar como la reaccion de hidrogenacion es practicamente nula
usando 1x10° kgcat y aumenta sélo un poco con el incremento de la cantidad de catalizador.

GRAFICOS DE CONVERSION EN FUNCION DE LA CARGA DE
CATALIZADOR.
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Figura 5.13 Conversion de 4-MDBT vs carga de catalizador
ZDBTz.OOZ, Z4-MDBT:~00061 ZHEXA:-81 ZH2=.19739, Zgpn=1.0E-8, Zcyg=1.0E-8, Z3.mgpn=1.0E-8, Z3. mcHT=1.0E-8, Z3.\mcHe=1.0E-8,
ZHos=1.0E-8
P=38 atm, F= 3600 kgmol/hr
Cinética de Froment et.al

CONVERSION 4MDBT

45



Capitulo 5: Resultados y Discusion

Para todas las isotermas llegamos a un 100% de conversion. Arriba de 600 K las diferencias entre
consumo de catalizador se hacen cada vez menores. Obviamente, y debido a la mayor dificultad
para eliminar al 4-MDBT, las cargas de catalizador son mayores que para la mezcla que solo
incluye DBT. No podemos hacer una comparacion directa en este sentido, con el caso de
simulacion I, pues existen grandes diferencias entre los casos de simulacion 1y Il referentes a las
cargas de catalizador necesarias para obtener altas conversiones.
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CASO DE SIMULACION I111: HDS DEL DBT y 4,6-DMDBT

CINETICA DE VANRYSSELBERGHE-LE GALL-FROMENT

El dltimo caso de simulacién es el correspondiente al sistema reactivo donde esta involucrado el
4,6-DMDBT vy el DBT. EIl sistema reactivo es el siguiente: dibenzotiofeno (DBT), 4,6-
dimetildibenzotiofeno (4,6-DMDBT), hidrégeno (H,), bifenilo (BPH), ciclohexilbenceno (CHB),
3,3 -dimetilbifenilo (3,3"-DMBPH), 3-metilciclohexiltolueno (3-MCHT), sulfuro de hidrogeno
(H2S).

La representacion en los diagramas de fases sera hecha en base a los siguientes compuestos: DBT,
4,6-DMDBT, H,, BPH, CHB, 3,3"-DMBPH, 3-MCHT, H,S.

1.0 4

0s] Ci6H34
0.0030 — \/

0.7 <
0.6 —
0.5+

04

COMPOSICION x

034

02 HZ T

X
pd DBT R S e S
(C_) i TEMPERATURA (K)
O
0 0.0015 —
@)
& -
= HS
O 2
O 0.0010 4,6-DMDBT

0.0005 —

J 3-MCHT
0.0000 T I T I T I T I T I T I
300 400 500 600 700 800 900

TEMPERATURA (K)

Fig.5.14 Efecto de la carga de catalizador en el comportamiento de la fase liquida
Cinética de Froment et.al. (ruta completa)
(acercamiento y escala completa)
H=1x10® kgcat, P=38 atm, F=3600 kgmol/hr
ZDBTz.OOZO, Z4,6-DMDBT =0006, ZHEXA:-Sr ZHZ:.19739, ZBPHZl.OE-& ZCHB:l.OE-S, Z3‘3-DMBPH:1'OE-87 Z3-MCHT:1'0E-8v Zstzl.OE-8
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Fig.5.15 Efecto de la carga de catalizador en el comportamiento de la fase liquida
Cinética de Froment et.al. (ruta completa)
(acercamiento y escala completa)
H=5x10° kgcat, P=38 atm, F=3600 kgmol/hr
ZDBTZ.OOZO,. Z4,6-DMDBT 20006, ZHEXAZ.S, ZH2=.19739, ZBpH:]..OE's, ZCHB=1.0E-8, Zg’g_DMBpH:]..OE's, Zg_MCHTzl.OE-S, ZHZS:l.OE-S

Igualmente hemos realizado simulaciones usando cargas de catalizador de 1x10° kgcat, 5x10°
kgcat y 1x10* kgcat como lo muestran las figuras 5.14, 5.15, 5.16.

Cuando la carga de catalizador es de 1x10% kgcat (figura 5.15) los célculos son truncados en 700
K debido a la aparicion de limitaciones de indole termodinamico. En esta simulacion la reaccion
es notoria a partir de 470 K, sin embargo en la region de alta temperatura (entre 650 K y 700 K)
existen importantes fluctuaciones de composicion. La composicion del 4,6-DMDBT cae desde
0.0002 fraccion mol en 460 K hasta una minimo de 0.00055 en 700 K. La composicion del 3-
MCHT presenta un crecimiento acelerado hasta un maximo de 0.0001 fraccion mol. Por su parte
el H,S aumenta su composicion de 0.0 fraccion mol a 460 K hasta 0.0015 fraccion mol en 700 K.
Finalmente, el hidrogeno aumenta en composicion hasta 0.2 fraccion mol en 700 K.

Usando 5x10° kgcat (figura 5.15), el punto de ruptura aparece en 470 K. La composicion del 4,6-
DMDBT cae de 0.0007 fraccion mol en 470 K hasta llegar a 0.0002 en 640 K y el DBT se
consume totalmente en 550 K. La composicién del 3-MCHT aumenta de 0.0 en 470 K hasta llegar
a un maximo de 0.00035 fraccion mol. La composicion del 3,3"-DMBPH llega a un méximo de
.00013 en 640 Ky posteriormente disminuye hasta 7.5E-5 en fraccién mol en 700 K. El H,S a su
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vez aumenta su composicion en fraccion mol de practicamente 0.0 en 470 K, hasta superar 0.0030
en 580 K sin fluctuaciones en la composicion como ocurria en los tres anteriores casos de
simulacion. EI H, (ver recuadro figura 5.14) aumenta su composicion desde 0.05 fraccion mol en
300 K hasta llegar a 0.2 en 700 K.

COMPOSICION x.

10+

0s {\/CIGHM
0.8 H

0.0030 —
! g o]
0.0025 — 2 s
§ 0.4—.
02 Ho
0.0020 T/ :///)
’ D B ” ® 5?I'OEMF’ERS/:):'URA (lz;)o BOO
0.0015 —
0.0010 4,6-DMDBT
l ™~ 3-MCHT
0.0005 —
_ - 3,3-DMBPH
0.0000 T | T | T I T | ' | ! |
300 400 500 600 700 800 900
TEMPERATURA (K)

Fig.5.16. Efecto de la carga de catalizador en el comportamiento de la fase liquida
Cinética de Froment et.al. (ruta completa)
(acercamiento y escala completa)
H=1x10* kgcat, P=38 atm, F=3600 kgmol/hr

2pe7=.0020,. Z4 6.ompeT =0006,. ZHEXA =.8, Z12=.19739, ZgpH=1.0E-8, Zcrs=1.0E-8, Z33.0m8pH=1.0E-8, Z5.mcHr=1.0E-8, Z}125=1.0E-8

En la figura 5.16 tenemos la simulacién usando 1x10* kgcat. El punto de ruptura ocurre a los 460
K, y el truncamiento de la simulacion se da en 700 K. La eliminacion del 4,6-DMDBT comienza a
los 460 K donde tenemos una composicion de 0.00068 fraccion mol y decae la composicién en
una curva de suave pendiente hasta cero en fraccion mol en 639 K. El 3-MCHT llega hasta
0.000034 fraccion mol en 700 K, asi como el H,S supera 0.003 fraccion mol en 550 K. A su vez,
el 3,3’-DMBPH ya presenta un crecimiento apreciable a partir de los 550 K al aumentar de 0.0
fraccion mol hasta .00013 a 630 K (un punto de inflexion en la curva) y posteriormente la
pendiente de la curva disminuye para alcanzar la composicion en fraccion mol de 0.000058 en 700

K.
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DISCUSION PRELIMINAR

Comparando las figuras 5.14, 5.15, y 5.16 notamos cuén recalcitrante es el 4,6-DMDBT dado que
necesitamos cantidades por encima de 5x10° kgcat para poder eliminar totalmente éste compuesto.
Como ya se habia comentado lineas atrds; el comportamiento de la fig. 5.14 es erratico e
inesperado, aunque la figura 5.10 del caso de simulacion Il para el 4-MDBT y DBT presenta un
comportamiento parecido. Sin embargo, no llegamos a una conversion total del 4,6-DMDBT, y es
evidente que temperaturas arriba de 700 K no favorecen la eliminacion del azufre presente en la
alimentacion, debido a limitaciones termodinamicas de la mezcla.

Es importante también sefalar la selectividad de los productos, favoreciéndose la reaccion de
hidrogenacion por sobre la de hidrogendlisis, algo totalmente distinto a lo que ocurria en los casos
de simulacion I, Il. Sin embargo éste comportamiento cambia usando mas cantidad de catalizador,
es decir incrementando mas la magnitud de la velocidad de reaccion. Ademas, la selectividad de
los productos de reaccién en estos diagramas es también muy sensible a la distribucion en la
alimentacidn, situaciones como mayor carga de azufrados en la alimentacion.
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GRAFICOS DE CONVERSION EN FUNCION DE LA CARGA DE
CATALIZADOR.

En la figura 5.17 tenemos las curvas de conversion vs carga de catalizador para éste sistema, el
comportamiento de las curvas es bastante parecido par el sistema que incluye a 4-MDBT, donde
las circunstancias en que se determinaron las cinéticas son practicamente las mismas. Todas las
isotermas llegan a un 100 % de conversion.

Como ya lo hemos mencionado, temperaturas menores de 600 K representan grandes cantidades
de catalizador para obtener altos niveles de conversion, una explicacién de ésta tendencia precisa
que recordemos la dependencia de las expresiones cinéticas con la temperatura y la cantidad de
catalizador, si la temperatura es baja (como ocurre en éstas isotermas) elevar la velocidad de
reaccion implica una alta carga de catalizador para compensar éstas “bajas temperaturas”. Por otra
parte tenemos que la pendiente de cada curva es muy parecida a excepcién de la zona de baja
carga de catalizador (10 a 100 kgcat), las curvas tienen el comportamiento cualitativo idéntico
entre si y comparando con el de los demés casos de simulacion es muy parecido. Arriba de 600 K
las curvas se acercan en la escala de carga de catalizador aunque un poco menos que lo que ocurre
en el caso de simulacion Ill. Es conveniente sefialar que éstas curvas —al igual que en las otras
simulaciones- presentan una gran pendiente que afecta a la sensibilidad de la conversién con la
carga de catalizador.

650 K 600 K 550 K 500 K

1 700 K

CONVERSION 4,6-DMDBT

10° 10 10° 10° 10" 10° 10°
CARGA DE CATALIZADOR (kg cat)

Fig. 5.17 Conversion vs carga de catalizador
Zpe1=.0020,. Z4,6-DMDBT =0006,. Znexa =.8, 212=.19739, zgpy=1.0E-8, zc1p=1.0E-8, Z3,3-DMBPH:1-OE'8; Z3-mcut=1.0E-8, z15s=1.0E-8
P=30 atm, F=3600 kgmol/hr
HDS DEL 4,6-DiMeDBT
Cinética de Froment et.al. (ruta completa)
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FLASHES EN CASCADA

Aqui, hacemos un andlisis de la distribucién de los componentes en fase liquida para un
sistema de flashes en cascada en un intervalo de temperatura dado. Este sistema de flashes en
cascada se asemeja a la seccion de agotamiento de una columna de destilacion, donde la
alimentacion en cada flash es la salida de composicién en fraccién mol x; del flash anterior.
Presentamos dos tipos de graficas: una donde se muestran los perfiles de composicion X;
versus temperatura (T), y otro representando el perfil de partes por millon de azufre (ppm S)
versus la temperatura. En la figura se hace una representacion del esquema de operacion
propuesto con los flashes en cascada, donde las composiciones de salida de cada flash son
graficadas a sus respectivas temperaturas.

1.0+
0.9 4
0.8 1

0.7 4

0.6 1
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— 7T 1 1 - 1 1 1T 1T T 1T 1
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TEMPERATURA (K)

Figura 5.18 Representacion esquematica de la simulacién (flashes en cascada)

Caso de simulacién 1. HDS de DBT.

Cinética de Broderick y Gates.

En la figura 5.19 tenemos que el perfil de composicion del DBT es una curva que cae
suavemente a partir de 500 K hasta la eliminacién total del DBT en 605 K. A su vez, los
demas productos de reaccién BPH, CHB, H,S aumentan su composicion por el efecto de la
reaccién quimica desde 480 K hasta un punto donde mantienen un composicién estable de
0.0023, 0.00075 y 0.0033 fraccion mol respectivamente, justo después de la eliminacion total
del DBT. Después de este punto, la mezcla es no reactiva y la distribucion de los
componentes en fase liquida no sufre cambios importantes. Por su parte el hidrégeno
aumenta en composicion y presenta una ligera disminucién en 550 K, para volver a aumentar
en composicion hasta 0.080 en 650 K, aunque por la escala manejada éstas fluctuaciones se
magnifican de mas en su representacion grafica. Ademas en la figura 5.20 se presenta el
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perfil de composicion en funcion de las ppm S vs temperatura; y tenemos como la
contribucion del DBT en ppm S al sistema termina en aproximadamente 600 K. A su vez, el
azufre pasa a H,S en su totalidad a esta misma temperatura.

0.0060 — rem
0.0055 ]
0.0050 —-
0.0045 —- & % EA o
- ] eI Fig. 5.19 Flashes en cascada x; vs T.
; 0.0040 ] Cinética de Broderick y Gates.
‘©  0.0035 (acercamiento y region del Hy)
O - N H = 5x10° kgcat, F=3600 kgmol/hr,
o  0.0030 7 st P=38 atm
Q00025 _ ZogT =.0025, Zuexa=.7, Zup =.29749,
> - DBT ZBPH:]..OE-B, ZH23:1.0E-8,
8 0.0020 —- BPH ZCHB=.1.0E-8
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Fig. 5.20 Flashes en cascada. ppmS vs T. Cinética de Broderick y Gates.
H = 5x10° kgcat, F=3600 kgmol/hr, P=35 atm
ZpBT :0025, ZHEXA:-7y Zno :29749, ZBszl.OE-S, ZHZSZl.OE-S, ZCHB:.]..OE-S
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Cinética de Vanrysselberghe y Froment.

En la figura 5.21 podemos apreciar la simulacion usando la cinética de Varysselberghe y
Froment para la HDS del DBT. La figura muestra un diagrama x; vs T donde la curva de
composicién del DBT decrece con mayor celeridad que lo que sucede en la figura 5.18. El
BPH, CHB y H,S aumentan en composicion desde practicamente 0.0 fraccion mol hasta
0.0025, 0.0006 y 0.0035 fraccion mol en 600 K. Después de que se ha eliminado totalmente
el DBT (aproximadamente en 500 K) el sistema no reactivo presenta un ligero aumento de
composicion de H,S y un ligero decremento de BPH y CHB, aunque no es muy significativo
debido a las escalas de composicion usadas. El H, aumenta en composicion desde 0.057 K en
450 K hasta llegar a 0.09 fraccion mol en 600 K. La pendiente de la curva disminuye un poco
entre 525 K y 575 K, una mindscula disminucion.

En la figura 5.22, se presenta la misma simulacion pero ahora en funcién de ppm S para la
composicion. Aqui, alcanzamos una contribucion de cero ppm S debido al DBT a una
temperatura de 560 K, después de esta temperatura las ppm S debido al H,S aumentan de 500
ppm S a 550 ppm S.

COMPOSICION H,
°
8

COMPOSICION x.

450 500 550 600 650
TEMPERATURA (K)

Fig. 5.21 Flashes en cascada. x; vs T. Cinética de Froment et.al. (acercamiento y regién del H,)
H = 5x10° kgcat, , F=3600 kgmol/hr, P=35 atm
ZpBT :0025, ZHEXA:-7y Zno :29749, ZBszl.OE-S, ZHZSZl.OE-S, ZCHB:l.OE-S
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Fig. 5.22 Flashes en cascada. ppmS vs T. Cinética de Froment et.al.
H = 5x10° kgcat, , F=3600 kgmol/hr, P=35 atm
ZpBT :0025, ZHExA=. T, Znp =.29749, 7Zgpy=1.0E-8, z1ps=1.0E-8, ZCHB:1.0E-8

Caso de simulacion 1. HDS de DBT y 4-MDBT.

La figura 5.23 muestra la curva de composicion en fraccion mol x; vs temperatura para el
caso de simulacién 1. La composicion de DBT cae aceleradamente de 0.0023 fraccion mol
hasta cero en 525 K. Por otra parte, el 4-MDBT (un compuesto mas recalcitrante) decrece
desde 0.0007 fraccion mol hasta cero en 560 K. El 3-MBPH, 3-CHT, 3-MCHB, y H,S
aumentan en composicion hasta un maximo de 0.0004, 0.0003, 0.00015 y 0.0032 fraccion
mol respectivamente en 600 K. EI H, aumenta su composicion en fase liquida de 0.06
fraccion mol en 450 K hasta llegar a 0.11 fraccion mol en 600 K, la curva de composicién es
una linea ligeramente curva que mantiene una tendencia uniforme y sin fluctuaciones. De
igual forma que en las anteriores simulaciones, los cambios en la distribucién de los
componentes son minimos en la zona no reactiva.
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Figura 5.23 Flashes en cascada. x; vs T. Cinética de Froment et.al (acercamiento y escala completa)
P=38 atm, F= 3600 kgmol/hr, H=5x10? kgcat
Zpg7=.002, Z4-Mpe7=.0006, Zpexa=.8, Z1p=.19739, Zgpn=1.0E-8, Zcrp=1.0E-8, Z3mppn=1.0E-8, Zsmcrr=1.0E-8, Zs.mcrp=1.0E-8, Zys=1.0E-8

En funcién de ppm S, podemos ver de la figura 5.24 cémo a 550 K la contribucion del DBT
y 4-MDBT es muy pequefia, y nula a partir de 570 K. Sin embargo a estos 570 K, tenemos
una contribucion por H,S en ppm S de 450 K. De hecho, el perfil de composicion es el
mismo que el de la figura 5.23, por lo que lo valioso de esta representacion es la composicion
en ppm S. En el momento en que la reaccién se “apaga” tenemos que el H,S sigue
contribuyendo a las ppm S del sistema debido a que cambian las condiciones de la mezcla al
no haber reaccion y el H,S comienza a solubilizarse.
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Figura 5.24 Flashes en cascada. ppmS vs T. Cinética de Froment et.al
P=38 atm, F= 3600 kgmol/hr, H=1x10° kgcat
Zpg1=.002, Z4mpe7=-0006, Z1exa=-8, Znp=.19739, Zgpr=1.0E-8, Zcip=1.0E-8, Z3.mgpr=1.0E-8, Zsmcrt=1.0E-8, Z3.mcHg=1.0E-8, Zy1p5=1.0E-8

Caso de simulacion 111. HDS del DBT y 4,6-DMDBT.

En la figura 5.25 tenemos el caso de simulacion Il con la cinética de Vanrysselberghe-Le
Gall-Froment para la HDS del DBT y 4,6-DMDBT. EI DBT es consumido en su totalidad en
aproximadamente 530 K y el 4,6-DMDBT en 580 K. 580 K es la temperatura a la cual se
apaga la reaccion y después de este punto las composiciones de 3,3-DMBPH, 3-MCHT no
experimentan grandes cambios. Sin embargo, el H,S sigue aumentando en composicion hasta
llegar a 0.0045 fraccion mol por solubilidad del mismo en fase liquida. Lo cual ocurre al
acabar la reaccidn e iniciarse sélo equilibrio de fases en la mezcla no reactiva. La curva de
composicion del H, se muestra erratica con ligeros cambios de pendiente y puntos de
inflexion. La composicion de H, aumenta desde 0.060 fraccion mol en 450 K y 0.066
fraccion mol en 600 K.

La figura 5.26 presenta el mismo analisis pero en funcién de ppm S, donde los perfiles de
concentracion son practicamente los mismos que los de la figura 5.23. Después del consumo
total de 4,6-DMDBT, el H,S presenta un incremento final de contribucion en ppm S al
sistema, lo cual esta asociado a su mayor solubilidad y por lo tanto mayor presencia en
términos de concentracion de azufre al sistema.
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Fig.5.25 Flashes en cascada. xj vs T.
Cinética de Froment et.al. (acercamiento y region del Hy)
H=5x10® kgcat, P=38 atm, F=3600 kgmol/hr
ZDBTZ.OOZ,. Z4,6-DMDBT :0006, ZHEXA:-8v ZHZ:.19739, ZBszl.OE-S, ZCHB:]..OE-S, Z3,3-DMBPH:1-0E'81 Z3-MCHT:1'OE-8v ZHZS:]..OE-S
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Fig.5.26. Flashes en cascada. ppmS vs T.
Cinética de Froment et.al.
H=5x10° kgcat, P=38 atm, F=3600 kgmol/hr
Zpe7=.002,. Z4,6-DMDBT =0006,. Znexa =.8, Z12=.19739, Zgp=1.0E-8, zc1r=1.0E-8, ZS,3—DMBPH:1-OE'81 Z3-mcht=1.0E-8, 71»s=1.0E-8
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EFECTO DE LA PRESION EN EL SISTEMA REACCION-

SEPARACION

Presentamos una discusién de los efectos de la presion en nuestras simulaciones.
Generalizando, podemos decir que estos efectos de presion son minimos como
mencionaremos mas adelante. Hemos de presentar la discusién en base a diagramas de ppm
S-Xn2 VS temperatura, involucrando solamente al DBT, 4-MDBT y 4,6-DMDBT en ambas

fases a cuatro distintas presiones: 20, 35, 60 y 100 atm.

—— Fase Liquida
~~~~~~~~ Fase Vapor
HDS DEL DBT-BG
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Fig. 5.27 Efecto de la presion en el comportamiento de la fase liquida Cinética de Broderick y Gates.

H = 5x10° kgcat, F=3600 kgmol/hr, P=35 atm

ZpBT =0025, ZHEXA=. T, ZHp =29749, ZBpH=1.0E'8, ZH25=1.0E'8, ZCHB=.1.0E'8
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La figura 5.27 muestra el caso de simulacion | usando la cinética de Broderick y Gates.
Todas las curvas parecen empalmarse entre 600 y 630 K. Todas ellas se juntan hasta llegar a
500 K y sin embargo después de esta temperatura se separan muy poco. Podemos hablar de
lo que sucede en 600 K, donde las composiciones minimas de DBT en ambas fases se
alcanzan a 100 atm, practicamente 0.0 ppm S en fase vapor y 80 ppm S en fase liquida. Lo
que es discutible es la diferencia de composicion de DBT. Si tomamos como referencia 35
atm, tenemos 110 ppm S en fase liquida y una diferencia de 30 ppm S entre el intervalo 35-
100 atm, lo cual parece ser una excesiva presion para tal reduccion en ppm S recordando las
dificultades técnicas para trabajar a altas presiones y los costos econémicos de tal accion. El
hidrogeno se solubiliza a medida que estamos aumentando la presién, y es por ello que
alcanzamos un poco mas de conversion del compuesto azufrado que tal vez no parezca
acorde a las cantidades de hidrégeno solubilizado sin embargo debemos tener en cuenta que
asi como se solubiliza el hidrégeno algo de H,S también se esta solubilizando lo que inhibe a
su vez a la reaccion. De 20 a 100 atm de presion tenemos diferencias de aproximadamente
0.2 en fraccion mol.
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Fig. 5.28 Efecto de la presion en el comportamiento de la fase liquida .Cinética de Froment et.al.
H = 5x10°% kgcat, , F=3600 kgmol/hr, P=35 atm
ZpBT :0025, ZHexa=.7, Znp =.29749, ZBPH:l.OE-B, ZHzgzl.OE-B, ZCHB:]..OE-S
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La figura 5.28 muestra el caso de simulacion | usando la cinética de Vanrysselberghe-
Froment. Aqui, las distintas curvas estan ain més cerca entre si que las de la figura 5.27. Sin
embargo la tendencia es la misma; mayor presién mayor eliminacion de DBT. Por ejemplo
en 540 K, usando 35 atm de presién llegamos a 40 ppm S y usando 100 atm llegamos a 75
ppm S. La discusion parece enfocarse en el mismo sentido de que cambios tan bruscos de
presion son un gasto energético demasiado importante para lograr estas mejoras en
eliminacién de organosulfurados pesados del diesel. Respecto a las curvas que muestran la
composicion del hidrogeno; podemos decir que el comportamiento cualitativo es muy
parecido al de la figura 5.27, sin embargo las composiciones maximas de hidrogeno que se
alcanzan a las diferentes presiones son menores, pues la mayor influencia de la velocidad de
reaccion en éste sistema consume mas hidrdégeno lo cual se nota en las curvas de
composicién del hidrogeno.
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La figura 5.29 representa el caso de simulacion I, la HDS del 4-MDBT. Las curvas de la
fase liquida y vapor se empalman en 630, 645 Y 660 K para las respectivas presiones de 60,
35y 20 atm. Las curvas de composicion comienzan a disminuir en ppm S desde los 500 K
hasta llegar en todos los casos a cero ppm S. Después de los 600 K las curvas se separan. Las
curvas en fase vapor permanecen casi en cero ppm S salvo la curva de 20 atm de presién que
en 600 K alcanza un maximo de 5 ppm S debido a que algo de DBT se va a fase vapor por
efectos de la temperatura. Tomando como referencia 610 K; llegamos a 15 ppm S y usando
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38 atm llegamos a 25 ppm S. De nueva cuenta podemos apreciar que son muy grandes las
diferencias de presion necesarias para lograr una no tan significativa reduccion en ppm S.
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Fig.5.30 Efecto de la presion en el comportamiento de la fase liquida
Cinética de Froment et.al.
H=5x10® kgcat, P=38 atm, F=3600 kgmol/hr
ZDBT:.OOZ,. Z4,6-DMDBT 20006, ZHEXA :.8, ZHZ:.19739, ZBpH:]..OE's, ZCHB=1.0E-8, Zg)g.DMBpH:]..OE's, Zg_MCHTzl.OE-S, ZHZS:l.OE-S

Finalmente la figura 5.30 muestra el caso de simulacion Ill, la HDS del 4,6-DMDBT. De
entrada podemos apreciar un comportamiento erratico de las curvas aproximadamente en 700
K. Esto ocurre por la proximidad del punto critico de la mezcla reactiva. La situacion es
originada porque no hemos podido eliminar todo el 4,6-DMDBT sino hasta la cercania (en la
escala de temperatura) del punto critico. Después de 650 K las curvas se “abren” ¢ separan de
forma mas apreciable que lo que se observa en las figuras 5.27, 5.28, 5.29. En 650 K, la
diferencia de niveles de ppm S usando 38 atm es de 40 ppm S, lo cual pareciera ser mucha
presion para disminuir tan poco la concentracion del compuesto azufrado. Las curvas de
composicion del hidrogeno se comportan de forma muy parecida a las de la figura 5.29.

Podemos concluir que los efectos de presion no son tan determinantes en la separacion-
reaccion como lo es la temperatura, esto a partir de los resultados representados por las
figuras 5.27, 5.28, 5.29 y 5.30. A su vez, debemos recalcar que aunque el efecto més
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importante (y deseado) es la disminucion en la concentracion de azufre por DBT, 4-MDBT y
4,6-DMDBT, los efectos de presion no solo se circunscriben a éste &mbito, sino que la

eleccion de presiones para la simulacion con el flash reactivo esta basada en pruebas previas
de simulacién con el flash no reactivo para encontrar condiciones propicias de equilibrio de

fases.
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CAPITULO 6.
CONCLUSIONES Y TRABAJO A FUTURO

1. Se ha realizado un estudio fundamental de simulacion en términos del proceso de
reaccion-separacion para la hidrodesulfuracion profunda de una mezcla idealizada de
diesel conteniendo DBT, 4-MDBT, y 4,6-DMDBT.

2. Se desarrollé una herramienta computacional para la simulacion de un flash reactivo en
estado estacionario, involucrando reacciones no equimolares y cinéticas de reaccion de
mayor complejidad y distintas a las usadas convencionalmente (Taylor y Krishna [2000]).

3. La falta de informacién de las propiedades termodindmicas para los compuestos
organosulfurados pesados (4-MDBT y 4,6-DMDBT) presentes en el diesel requirié de un
analisis detallado de las técnicas de contribucion de grupos para estimar dichas
propiedades termodinamicas para realizar nuestras simulaciones. Como un resultado
fundamental del trabajo; se evidencidé una region de alta temperatura que favorece la
eliminacion de los organosulfurados pesados del diesel, sin embargo existe otra region
limite de temperatura por encima de la cual los equilibrios liquido-vapor dominan el
sistema y la eliminacion de organosulfurados decrece. Se pudo observar que para cada
mezcla reactiva existe una cantidad limite de catalizador necesaria para eliminar al
organosulfurado; si estos compuestos no son eliminados por debajo de 700 K, la mezcla
reactiva es llevada a una zona de proximidad a su punto critico, lo cual complica
enormemente el proceso de reaccidn-separacion. De ésta manera, también se realizaron
pruebas de punto critico en los diferentes casos de simulacion -usando el método de
Heidemann-Khalil (Heidemann-Khalil [1980])- para la mezcla no reactiva, lo que nos llevd
a considerar que existen puntos criticos en cada una de las mezclas. En todo caso, no se
tiene evidencia alguna de la existencia de ambas fases en ésta region de alta temperatura.

4. EIl andlisis de los resultados de simulacién nos ha permitido establecer directrices en
relacion al comportamiento de los componentes presentes en este sistema reactivo. La
simplicidad del flash-reactivo nos ha llevado a probar el efecto de distintos parametros de
operacion y disefio del sistema como temperatura, presion, carga de catalizador, cinéticas
de reaccion quimica sobre la eliminacion de compuestos organosulfurados. También
hemos podido identificar condiciones éptimas de operacion de una etapa de reaccion-
separacion para la eliminacion completa del azufre.
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Como trabajo futuro se considera lo siguiente:

e Realizar una busqueda sistemética de técnicas para una estimacion confiable de
propiedades termodinamicas, tales como simulacion molecular entre otras.

e Es importante realizar un estudio riguroso tedrico de puntos criticos en mezclas reactivas,
especificamente para éste sistema.

e Llevar acabo la representacion gréfica de los resultados de simulacion usando el concepto
de elementos formulado por Pérez Cisneros (1997).

e Probar el flash reactivo —en la medida de lo posible- con distintos modelos termodinamicos
y diferentes solventes que promuevan mejores condiciones de equilibrio de fases.
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APENDICE

A.1 METODOS DE CONTRIBUCION DE GRUPOS
Equation Chapter 1 Section 1 )
METODO DE JOBACK (1984) DE CONTRIBUCION DE GRUPOS

El método de Joback es uno de los primeros métodos que muestra una gran diversidad de
propiedades a estimar a diferencia de los métodos de contribucién de grupos que le preceden, ya
que éstos son bastantes especificos y calculan menos propiedades haciéndolos menos practicos en
comparacion con el método de Joback.

PROPIEDADES CRITICAS (Tc, Pc, Vc).

Th/Tc es modelado como una funcién cuadrética de la suma de contribucion de grupos. Se usaron
409 compuestos para la determinacion de tales contribuciones.

Para la Pc, en el método de Joback se ha propuesto (1/Pc)1/2 y se ha modelado como una funcién
lineal de la suma de contribucion de grupos. Se usaron 398 compuestos para la determinacién de
las contribuciones.

El volumen critico fue modelado como una funcion lineal de la suma de contribucion de grupos.
Se usaron 310 compuestos para la determinacion de las contribuciones.

Los modelos propuestos son los siguientes:

-1

T,=T, 0584+0.905% A, (¥ na,) | (A1)
%=0.113+3.20>ao-3nj + Y NA, (A2)

V, =175+ ) nA, (A.3)

Tabla 1. Comparacion de las propiedades criticas para diferentes métodos de contribucion de

grupos.

Lydersen* Ambrose* Klincewicz* Joback
Media de Tc 8.1 4.3 7.5 4.8
los errores Pc 3.3 1.8 3.0 2.1
absolutos Ve 10.0 8.5 8.9 75
Promedio del Tc 1.4 0.7 1.3 0.8
% absoluto Pc 8.9 4.6 7.8 5.2
de los errores Ve 3.1 2.8 2.9 2.3

Tcen[K], Pcen[bar], Vcen[cc/mal].
* Lydersen (1955), Ambrose (1980), Klincewicz (1982)
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Discusion de los resultados.

Temperatura critica. El método de Ambrose arroja el menor error. Sin embargo, el método es algo
méas complicado. ElI método de Joback presenta s6lo un poco més de error pero el método es mas
facil de usar, le sigue en precision el método de Klincewiczy el de Lydersen.

Presion critica. EI método de Ambrose arroja el menor error. Otra vez el método de Joback es
ligeramente mayor que el error promedio, le sigue en precision el método de Klincewicz y el de
Lydersen.

Volumen critico. EI método de Joback da el menor error promedio de todos los métodos. El

método de Ambrose y de Klincewicz dan errores de la misma magnitud, pero es preciso decir que
estos métodos son mas complicados.

PROPIEDADES TERMODINAMICAS DE GAS IDEAL

Entalpia estandar de formacion AHs 5g5.

El método propuesto modela AH¢ 295 como una funcién lineal de la suma de contribucién de
grupos.

El modelo propuesto es el siguiente:

AH s =16.31+ > A, (A.4)
Se presenta en la tabla 2 una comparacion entre entalpias de formacion estimadas por los métodos
propuestos. Se usaron 29 compuestos en la comparacion.

Tabla 2. Comparacion de la estimacion de AH; »es. Error*, kecal/mol

Verma Anderson,
Benson * Dorai y « Beyery | Watson* Joback
oraiswamy .
Franklin*
Media 1.1 2.5 2.2 45 2.2
Desviacion | 4 3.2 25 6.5 2.2
Estandar

*Error= Estimado-Literatura
Benson (1969), Verma-Doraiswamy (1965), Ander son-Beyer-Franklin, Watson

Discusion.

Podemos ver que el método de Benson da la menor media y desviacion estandar. EI método
propuesto y el método de Anderson-Beyer-Watson, dan la siguiente menor media. EI método
propuesto sin embargo, tiene la menor desviacion estandar. EI método de Verma y Doraiswamy
tiene el mas grande error promedio de estos tres métodos, pero es substancialmente mejor que el
método de Watson.
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Energia libre de Gibbs de formacién AG 2.

En el método propuesto AGroes €s modelado como una funcién lineal de la suma de la
contribucion de grupos. Se usaron 328 compuestos en la determinacion de la contribucion de
grupos definidas por este método. EI modelo propuesto es el siguiente:

AG{ g5 =12.87+ NA, (A.5)

El promedio de los errores absolutos asociados con la reproduccién de la energia libre de Gibbs de
formacion para los 328 compuestos fue de 2.0 kcal/mol. La desviacion estandar de los errores fue
de 4.37 kcal/mol. El porcentaje de los errores absolutos fue de 54.7%.

La tabla 3 muestra una comparacion de AGt 295 estimado por el método de Joback y por el método
de Van Krevelen y Chermin. Se usaron 20 compuestos.

Tabla 3. Error*, kcal/mol

Van Krevelen
y Chermin* Joback
Media 3.1 1.1
Desviacion estandar 4.1 1.6

*Error = Estimado-Literatura
! Van Krevelen-Chermin

Discusion.

El método de Joback da una mucho menor media y desviacién estandar que el método de Van
Krevelen y Chermin. Sin embargo, la magnitud del error es aun grande lo suficiente como para
hacer prohibitivos los calculos precisos de una constante de equilibrio.

Capacidades calorificas.

El método de Joback modela C,° como una ecuacion cubica en funcion de la temperatura. Cada
uno de los cuatro coeficientes fue modelado como una funcidn lineal de la suma de contribucion
de grupos. Se usaron 288 compuestos para la determinacion de contribucion de grupos para esta
propiedad.

El modelo propuesto es el siguiente:

C,o=(2nA;,-9.06)+(D nA,, +5.0x107)T

(A6)
+(XmA;,—9.34X10°)T? + (D nA|, +4.92x10°)

Hay datos disponibles para C,° a nueve temperaturas. Estas temperaturas estan dadas en un
intervalo desde 298 hasta 1000 K. A cada una de estas nueve temperaturas la capacidad calorifica
fue estimada como una funcién lineal de la suma de contribucion de grupos y se obtuvieron las
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contribuciones de grupos. Los nueve valores para cada contribucion de grupo fueron sometidos a
una regresion respecto al cubo de la temperatura.

La tabla 4 presenta una comparacion entre el método propuesto y los otros métodos discutidos
previamente. Se usaron 28 compuestos.

Tabla 4. Error porcentual*

Benson b Rihani- 1| Thinet. al.? Joback
oraiswamy
Media 1.1 3.2 11 14
Desviacion 16 4.6 16 2.0
estandar

*Error porcentual = (estimado-literatura)/literatura x 100
! Rihani-Doraiswamy, % Thin et. al.

Discusion.

Los métodos de Benson, y Thin et.al dan la misma media. La desviacion estandar fue la menor de
todos los métodos presentados. EI método de Benson da sélo discretos estimados, y el método de
Thinh et.al. s6lo es aplicable para hidrocarburos. EI método de Joback y de Rihani-Doraiswamy
arrojan polinomios cubicos en temperatura y son aplicables para una amplia variedad de
compuestos. De estos dos métodos el de Joback es significativamente mejor.

PUNTOS DE EBULLICION Y DE CONGELACION

Los métodos para la estimacion del punto normal de ebullicion, Ty, son generalmente pobres. La
mayoria envuelven técnicas de contribucion de grupos las cuales son planeadas por series
homologas permitiendo no mas de un solo grupo funcional.

Los métodos para la estimacion del punto normal de congelacion, Tr, son muy imprecisos. La
estimacion es complicada debido a la extrema dependencia de Tr en la estructura de la molécula.

El modelo propuesto para Ty, es el siguiente:

T, =198.18+ ) nA, (A7)

El promedio de los errores absolutos asociados con la reproduccién de Ty, para 438 usados fue de
12.91 K. La desviacion estandar de los errores fue de 17.85 K. El promedio del % absoluto de
errores fue de 3.6%. La tabla 5 muestra una comparacion entre los puntos de ebullicién estimados
y valores de la literatura para compuestos seleccionados al azar (28 compuestos).

Tabla 5. Error en la estimacion de Tp,..

. Error*, K
Valores de la literatura Ty, [K] Método de Joback
Media 15
Desviacion estandar 16

*Error = Estimado-Literatura
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Discusion.

La media y la desviacion estandar de la muestra de compuestos es ligeramente mas alta que la
media y desviacion estandar para los 438 compuestos usados en el analisis. En general el método
da mejores resultados que aquellos mostrados en la tabla. La T; fue modelado como una funcion
lineal de la suma de contribuciones de grupo. Fueron usados 388 compuestos en la determinacion
de contribuciones de grupo.

Los errores de reproduccion son largos. EI promedio de los errores absolutos asociados con la
reproduccion de los puntos de congelacion para los 388 compuestos fue de 22.6 K. La desviacion
estandar de los errores fue de 24.68 K. El promedio del % absoluto de errores fue de 11.2%.

La tabla 6 muestra una comparacion entre el estimado de los puntos de congelacion y valores de
literatura para compuestos seleccionados al azar (27 compuestos).

Tabla 6. Error en la estimacion de Ty.

*

Valores de literatura T; [K] MétoEdrgoc;e ’ thback
Media 35
Desviacion Estandar 23

*Error = Estimado-Literatura

Discusion.

La media y la desviacion estandar de la muestra de compuestos presentados en la tabla 6 son mas
altos que la media y la desviacion estandar para el conjunto total de compuestos. Esto implica que
en general el método da mejores resultado que aquellos indicados por la tabla.

ENTALPIAS DE VAPORIZACION Y DE FUSION
Entalpia de vaporizacion AH,, .
El método de Joback modela AH, como una funcion lineal de la suma de contribuciones de

grupos. Se usaron 368 compuestos en la determinacién de las contribuciones de grupos. EI modelo
propuesto es el siguiente:

AH,, =3657+ ) nA, (A.8)

El promedio de los errores absolutos asociados con la reproduccion de la entalpia de vaporizacion
para los 368 compuestos fue de 305.5 cal/mol. La desviacion estandar de los errores fue de 429
cal/mol. El promedio del porcentaje de los errores absolutos fue de 3.88%.

La tabla 7 muestra una comparacion entre entalpias de vaporizacion estimadas por el método
propuesto y las estimadas por los métodos discutidos previamente.
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Tabla 7. Comparacion entre estimados de ental pias de vaporizacion.

% de los errores absolutos por el método de:
Compuestos | Reidel' | Chen® | Vetere® | Compuestos| Joback
Hidrocarburos 29 0.9 04 0.4 29 16
saturados
H_|drocarburos 8 14 19 19 14 29
insaturados
Cicloparafinas y 12 13 19 11 16 19
aromaticos ' ' ' '
Alcoholes 7 4.0 4.0 3.8 20 2.6
Nitrégeno y
Compuestos 10 17 1.7 1.9 10 2.3
azufrados
Compliestos 10 16 15 15 12 2.2
halogenados

'Reidel (1954), “Chen (1965), *Vetere (1973)

Discusion.

La tabla 7 muestra que el método propuesto da los mas grandes errores porcentuales para la
mayoria de las clases de compuestos. Si se conocen valores precisos de T, , P. y de Ty, uno no
deberia usar el método propuesto. Sin embargo, si estos métodos contienen posibles grandes
errores 0 deben ser estimados, es probable que el método propuesto sea el mas simple, obteniendo
AH, de un método de contribucion de grupos, y de precision comparable. Igual que el punto
normal de congelacién, la entalpia de fusion es muy dependiente de la estructura molecular. La
estimacion de AHy, es entonces muy dificil.

El método propuesto modela AH,, como una funcion lineal de la suma de contribuciones de
grupos. El modelo usado es el siguiente:

AH, =-211+) nA, (A.9)

Sélo se usaron 155 compuestos en la determinacion de las contribuciones de grupos mostrados en
tablas. Los errores de reproduccion son grandes. EI promedio de los errores absolutos asociados
con la reproduccion de la entalpia de fusion para los 155 compuestos fue de 485.2 cal/mol. La
desviacidn estandar de los errores fue de 661.4 cal/mol. EI promedio del porcentaje absoluto de los
errores fue de 38.7%.

VISCOSIDAD LIQUIDA

La viscosidad liquida es muy dificil de estimar. Es deseable modelar la viscosidad como
una funcion de la temperatura. Para lograr esto, la mayoria de los modelos toman
ventaja de la cercana relacion lineal entre In(m.) y 1/T a bajas temperaturas. Esta
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relacion asi como las relaciones usadas en los métodos a discutir son enteramente
empiricos.
El método propuesto (Joback) modela In(n./PM) como una funcion lineal de 1/T. La pendiente y
el intercepto fueron entonces determinados por contribuciones de grupos. EI modelo usado es el
siguiente:

D> nA;,—597.82
|n£P7'</| j: [ = ]+(anALb ~4.294) (A.10)

Se usaron 119 compuestos en la determinacion de contribuciones de grupos que se muestran en
tablas. No hubieron datos disponibles de la viscosidad del nitrdgeno 6 compuestos que contienen
azufre.
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METODO DE CONTRIBUCION DE GRUPOS DE MARRERO Y GANI
(2001)

INTRODUCCION.

La base para el disefio y simulacién de muchas unidades de procesos quimicos, son un conjunto de
propiedades fisicas y termodinamicas de compuestos en un proceso que conlleve alguna forma de
transformacion, aunque no siempre es posible encontrar valores experimentales de propiedades
para los compuestos de interés en la literatura. Como no es practico medir éstas propiedades
debido a sus elevados requerimientos, los métodos de estimacion son empleados generalmente en
estas y otras situaciones similares.

DESARROLLO DEL NUEVO METODO

En el nuevo método propuesto por Marrero y Gani (2001), la estructura molecular de un
compuesto es considerada como una coleccion de tres tipos de grupos. Los grupos de primer orden
tienen la intencion de describir una amplia variedad de compuestos organicos, mientras que el rol
de los grupos de segundo y tercer orden es proveer una informacién mas estructural acerca de
fragmentos moleculares de compuestos cuya descripcion es insuficiente a traves de los grupos de
primer orden. Entonces, la estimacion es llevada a cabo en tres niveles sucesivos, donde el primer
nivel provee una aproximacion inicial que es mejorada en el segundo nivel, y un refinamiento
posterior (si fuera necesario) en el tercer nivel. El objetivo fundamental de este esquema
multinivel de estimacion es mejorar en precision, confiabilidad y el espectro de aplicacion para un
importante nimero de propiedades de componentes puros.

GRUPOS DE PRIMER ORDEN
Para la identificacion de los grupos de primer orden, nosotros asumimos el siguiente criterio:
1) Este grupo representa una gran variedad de clases quimicas como:

Hidrocarburos aromaticos. Derivados de sustitucién del benceno

Fenoles.
OH
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Cetonas. CH3-CO-CH2-CH3  2-butanona

Aldehidos.

CH=0 Benzaldehido

Acidos.  R-CO-OH

Esteres. R-CO-OR

Eteres. CH3-CH2-0O-CH2-CH3 dietil-éter
Aminas. RNH2, R2NH, R3N, R4N+X-

Anilinas.

NH, anilina

Y otros mas.

2) Cada grupo debera ser tan pequefio como sea posible, porque grupos muy grandes no son
deseables. Aunque la definicidn de grupos excesivamente pequefios puede afectar adversamente el
desarrollo del método.

Ej. La descripcion de ésteres no da buenos resultados si s6lo usamos el grupo COO, sino que
también pueden ser representados por los grupos CH3COO, CH2COO, CHCOO, y CCOO.

3) Se provee de una detallada representacion de compuestos aromaticos de primer orden en un
primer nivel de estimacion. Existe un conjunto de grupos de primer orden de la forma aC—R,
tales como aC—CO 6 aC—COQO para describir un amplio nimero de diferentes sustituyentes de
aromaticos. Ademas se presentan otros grupos especificos tales como a-N y a-CH para representar
piridinas y otros aromaticos conteniendo hidrégeno asi como carbonos de aromaticos sin
sustitucion.

Ademas, tres diferentes correcciones de la forma aC han sido definidas para diferenciar entre:
(a) atomos de carbono compartidos por diferentes anillos aromaticos unidos en el mismo sistema,

por ejemplo el naftaleno
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(b) Atomos de carbono compartidos por tanto anillos aromaticos y anillos no aroméaticos unidos en el
mismo sistema, por ejemplo el indano.

(c) Cualquier otro sustituyente en un carbon aromatico que no caiga en las categorias de arriba, por
ejemplo el bifenilo.

4) El conjunto de grupos de primer orden deber& permitir la distincién entre grupos ocurriendo en
estructuras ciclicas y aciclicas. Para esto, se logran mucho mejores resultados de estimacion para
estructuras tanto ciclicas como aciclicas, grupos con anillos separados y grupos sin anillos.

5) Los grupos de primer orden deber&n describir la molécula entera. En otras palabras, no deberan
haber fragmentos de una molécula dada que no sea representada por grupos de primero orden, también
debera requerirse que ningun atomo de la molécula pueda ser incluido en mas de un grupo, lo cual
implica que a ningun grupo se le permitira sobreponerse a cualquier otro grupo de primer orden.

Por ejemplo, la trimetilurea debera ser representada por (1) NHCON vy (3) CHjs, usar los grupos
CH3NH & CH3N seria equivocado debido a que los atomos de nitrégeno serian cubiertos méas de una
vez.

NH(CH3)-CO-N(CH3)(CH3)  trimetilurea

GRUPOS DE SEGUNDO ORDEN
El siguiente criterio ha sido considerado para la identificacion de grupos de segundo orden:

1) En el segundo nivel de aproximacion, pueden haber compuestos que no necesiten ningn grupo de
segundo orden.

2) Contrario al caso de los grupos de primer orden, la molécula entera no necesita ser descrita con
grupos de segundo orden. Los grupos de segundo orden tienen la intencién de describir sélo
fragmentos moleculares que no pudieron ser adecuadamente descritos por grupos de primer orden, y
entonces arrojan un pobre estimado en el primer nivel.

Por ejemplo, grupos como HO-CHNn-COO, CHm(NHnN)-COOH son definidos para proveer una mejor
descripcion de lactatos y aminoacidos, cuyos estimados con los grupos de primer orden son muy
pobres. Otros grupos que no son completamente descritos por el primer nivel, son los sustituyentes
aliciclicos tales como CHcyc-OH, CHcyc-NH2, CHcyc-COO, CHcyc-COOH 6 CHcyc-SH.

3) El conjunto de grupos de segundo orden deberd permitir la diferenciacion entre isomeros. De
acuerdo con esto, se proveen grupos especificos con éste objetivo en mente. Estos grupos permiten la
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distincion de isémeros no sélo en alquenos y otras estructuras de cadena abierta, sino también en
compuestos aromaticos para los cuales, grupos especiales tales como:

AROMRINGS s1s2 @

AROMRINGS s1s3

\

AROMRINGS s1s4

AROMRINGS s1s52s3 @

AROMRINGS s1s2s4

4) La contribucién de cualquier grupo de primer orden debera ser independiente de la molécula en la
cual el grupo ocurre. Nosotros definimos el “peso” de un grupo como la suma de pesos atdbmicos de
los &tomos envueltos en tal grupo. Se asume que grupos pesados contienen mayor informacion acerca
de la estructura molecular que los grupos mas ligeros.

Por ejemplo

(CH3) (CHg3) (CH3)-C-CO-CH3 3,3 dimetil-2-butanona

descripcion correcta: (1) CH3;CO, (3) CH3 (1) C
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descripcion incorrecta: (1) CCO (4) CHs

Excepciones:
Una es el caso de los sustituyentes aromaticos para los cuales grupos de la forma aC-R deben ser
usados, por ejemplo el caso de la acetofenona:

Descripcidn correcta: (1) AC-CO (5) ACH (1) CH;
Descripcidn incorrecta: (1) CH;CO (1) AC (5) ACH

La otra excepcion ocurre para ureas y amidas, para los cuales, se proveen grupos funcionales
especificos:

Por ejemplo, el caso de 1-3 dimetilurea
CH3-NH-CO-NH-CH;

Descripcion correcta: (1) NHCONH (2) CH3
Descripcion incorrecta (1) CONHCH; (1) CHs

Sin embargo el grupo especifico amida es ligeramente mas pesado que el grupo urea.

5) Se permite que los grupos de segundo orden se sobrepongan unos con otros. Esto es, un atomo
especifico de la molécula puede ser incluido en mas de un grupo, contrariamente al caso de los grupos
de primer orden. Es necesario sin embargo, prevenir la situacion en la cual, un grupo se sobrepone
completamente a otro grupo, dado que podria conducir a una descripcién redundante del mismo
fragmento molecular.
Por ejemplo, en el caso de la L-alanina hay una superposicion completa dado que el grupo
CHm(NHn)-COOH contiene el grupo CHm-COOH
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Obviamente, ésta situacion no deberé ser permitida y consecuentemente la regla principal para la
asignacion de grupos de segundo orden, es que, si un grupo cubre completamente a otro grupo, el
primero debe ser escogido sobre el segundo.

Por ejemplo, para el 2-amino-1-butanol HO-CH,-CH(NH)-CH, —CHj3 el Unico grupo de
segundo orden es CHM(OH)CHn(-) el grupo CHOH no esta permitido en éste caso.

GRUPOS DE TERCER ORDEN

Los criterios usados para la identificacion de los grupos de tercer orden son analogos a aquellos
usados para los de segundo orden excepto por los tipos de compuestos que son representados por
la estimacion de tercer orden. Este grupo permite una detallada representacion de sistemas de
anillos aromaticos fusionados, y de anillos no aromaticos fusionados, ademas de sistemas de
anillos no fusionados unidos por cadenas en las cuales pueden ocurrir diferentes grupos
funcionales.

ElI MODELO PROPUESTO

El modelo de estimacion de propiedades tiene la forma de la siguiente ecuacion:

f(x)=> NG +wY M D, +2z) OF, (A.11)
i j k

donde Ci, D; y Ex representan las contribuciones de cada grupo de orden n.
Ni, M;j, Oy son las veces que ocurre la contribucion de cada grupo de orden n.

El lado izquierdo de esta ecuacion es una funcién f(x) de la propiedad objetivo X. La seleccion de

ésta funcion ha sido basada en el siguiente criterio:

1) lafuncion debe de lograr aditividad en las contribuciones C; , D; y Ex.

2) Debe exhibir el mejor ajuste posible de los datos experimentales.

3) Deberad proveer una buena capacidad de extrapolacion y entonces, un amplio espectro de
aplicabilidad.

4)

Los simbolos Tmai, Toais Tetis Petis Veti, Griy Hei, Hvai Hiusti representan las contribuciones (C;) de

los grupos de primer orden para las propiedades correspondientes. Similarmente, Tmai, Toai, Tc2i,

Peai, Vi Graiy Hr2io Hvai, Hrus2i Y Tmsiv Tosiv Tesiy Pesis Veai, Grai, Hai, Hvai Hrussi representan las

contribuciones (Dj) y (Ex) de grupos de segundo y tercer orden, respectivamente. Tmo, Two, Tco,

Pco, Vc0,Gro, Hro, Hvo Hiuso SON parametros adicionales ajustables de los modelos de estimacion 6

constantes universales.
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La determinacion de los parametros ajustables de los modelos, esto es, las contribuciones C;, Dj, y
Ex, han sido divididos en un procedimiento de regresion de tres pasos:

1) Una regresion es llevada a cabo para determinar las contribuciones (C;) de los grupos de primer
orden y las constantes universales de los modelos, mientras que w y z son fijados en cero. Esto es,
la ecuacion es truncada en un solo término lo que nos permite realizar una regresion del tipo de
minimos cuadrados para conocer los pardmetros ajustables y el valor de la contribucién para una
propiedad determinada para un grupo de atomos definido dado que se supone que conocemos los
valores experimentales de la propiedad y el nimero de ocurrencias para el grupo definido al que
pertenece el compuesto.

2) Entonces, w es fijado en la unidad, z es fijado en cero y se lleva a cabo otra regresién usando
Ciy las constantes universales calculadas en el paso previo para determinar las contribuciones (D;)
de los grupos de segundo orden.

3) Finalmente, tanto w y z son asignados a la unidad y usando las constantes universales de los
modelos (C; y D; obtenidos como resultados de los pasos previos), las contribuciones (Ex) de los
grupos de tercer orden, son determinadas.

Este esquema de regresion asegura la independencia entre contribuciones de primer, segundo y
tercer orden. Las contribuciones de los niveles altos actian como correcciones de las
aproximaciones de los niveles mas bajos.

Los datos experimentales usados en la regresion han sido obtenidos de una base de datos de

valores de propiedades desarrollados en CAPEC-DTU a través de una busqueda sistemética de
diversas fuentes de datos.
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RESULTADOS Y DISCUSION

La idea clave detras de este nuevo método es considerar que un primer nivel de aproximacion es
suficiente para estimar satisfactoriamente los valores de propiedades de compuestos relativamente
simples, mientras que para propiedades de compuestos mas complejos, se necesitan compuestos
adicionales para obtener estimaciones mas precisas. Esta aproximacion multinivel es ilustrada en
la siguiente figura, en la cual cada region simboliza un tipo especifico de compuesto. La primera
region contiene compuestos simples y monofuncionales, los cuales son representados usando so6lo
grupos de primer orden. La segunda regién incluye compuestos aromaticos y aliciclicos con so6lo
un anillo asi como un considerable nimero de compuestos aliciclicos polifuncionales, los cuales
son descritos a través de solo grupos de primero y segundo orden. Compuestos largos, complejos y
heterociclicos, los cuales necesitan grupos de tercer orden para ser satisfactoriamente
representados, son incluidos en la tercera region. Los valores porcentuales dados por la figura para
cada region relacionan el nimero de compuestos usados en la elaboracion de éste método para la
correspondiente region.

Primer nivel (30%)
Compuestos simples y
monofuncionales

Segundo nivel (55%)
compuestos polifuncionales, compuestos aromaticos y
alifaticos con un solo anillo

Tercer nivel (15%)
Compuestos grandes, complejos y policiclicos

81



Apéndice A: Métodos de Contribucién de Grupos

CONCLUSIONES

Comparado con otros métodos de estimacion corrientemente usados, el método propuesto exhibe
una mejorada precision y un considerablemente mas amplio rango de aplicabilidad para tratar con
compuestos quimicos, bioquimicos y relacionados con el medio ambiente. La principal diferencia
entre aquéllos métodos y éste, es el tamafio de los compuestos que se estan usando. Estos
resultados indican que es mejor tener un conjunto de pequefios grupos de segundo orden para las
moléculas pequefias y complejas y un conjunto grande de grupos de tercer orden para los
compuestos grandes y polifuncionales.
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B. LAECUACION DE ESTADO DE PENG ROBINSON
Equation Section 2
La formulacion de ésta ecuacion esta basada en la modificacion al término correspondiente a la
presion atractiva de la ecuacion semiempirica de Van der Waals. En el estudio de Peng y
Robinson (1976) es evidente como ésta aportacion mejora significativamente la prediccion de
presiones de vapor para sustancias puras y relaciones de equilibrio K; para mezclas.

A diferencia de las ecuaciones de estado que usan varias constantes como la de Benedict-Webb-
Rubin, que requieren el uso de procedimientos de iteracion para resolverse en funcion de alguna
propiedad mientras que las ecuaciones mas simples como la de Soave-Redlich-Kwong (SRK) y
Peng-Robinson (PR) pueden ser reducidas a ecuaciones cubicas y las raices pueden ser resueltas
analiticamente.

Peng y Robinson en 1976 introdujeron una nueva ecuacién de estado con dos constantes. Algunas

de sus méas importantes caracteristicas son:

e Esuna ecuacion relativamente sencilla que representa razonables intervalos de tiempo para los
calculos computacionales.

e Los pardmetros son expresados en funcion de T, Pe, y o.

e El modelo presenta un buen desempefio en la vecindad del punto critico.

e Lasreglas de mezclado no emplean mas de un parametro de interaccion binaria ;.

La ecuacidn tiene la siguiente forma:

RT a(T)
P= —
V-b V(V+b)+b(V—b)
RT  a()
V-b VZ+2bV-b? (B.1)
en su forma estandar:
RT ao
P= _
V-b V?+2bV-b? (B.2)

Parametros:
a=0.45724RT /P, (B3)
b=.07780RT, /P, (B.4)
2 0.5 2
o= [1+ (0.37464+1.5422600 - 0.269920° ) (1-T, )}
(B.5)
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_ 272 2
A=agP/RT? =0.45724aP /T, (B.6)

B=bP/RT =0.07780R /T, (B.7)

Forma polinomial:

Z°-(1-B)Z*+(A-3B*-2B)Z—-(AB-B*-B’)=0

(B.8)
Para mezclas multicomponentes (reglas de mezclado):

ac =) > vy (aa), (B.9)

b=>"yh (B.10)

(azr), =(1-x) J(82), (a2), (B.11)

A=D1 VYA (B.12)

B=>vB (B.13)

A =(1-x)(AA) (B.14)

K; =0 (B.15)
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Valores de «;* para la mezcla DBT, Ci6Ha4, Ho, BPH, CHB, H,S:

DBT CieHaa H, BPH H,S CHB

DBT 0.0 0.003986 0.0 0.0003524 0.045 0.0
CieHizs | 0.0003986 0.0 0.2921 0.005571 0.045 0.0
Hy 0.0 0.2921 0.0 0.0 0.75 0.0
BPH 0.0003524 | 0.005571 0.0 0.0 0.045 0.0
H,S 0.045 0.045 0.75 0.045 0.0 0.0
CHB 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0

* Fuente: HYSYSfluid package v1.1.6
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C. ANALISIS CINETICO
Equation Section 3
Dentro de las cinéticas que usaremos para los calculos a efectuar tenemos dos para el DBT, las
cinéticas de Broderick-Gatesy de Vanrysselberghe-Froment. Asimismo tenemos la cinética de
Vanryssel berghe-Le Gall-Froment para la HDS del 4-MDBT vy del 4,6-DMDBT.

A continuacion se presentan los aspectos mas relevantes de los anélisis cinéticos, asi como las
cinéticas de reaccion que se han usado en los calculos de simulacion.

HDS del DBT.

Cinética de Broderick-Gates [Broderick-Gates (1981)].

Una de los primeros estudios de la cinética de reaccion para la HDS del DBT es el trabajo hecho
por éstos autores.

Catalizador: catalizador sulfurado CoO-MoOs/y-Al,O3

Reactor: microrreactor de flujo en lecho empacado

Solvente: hexadecano (CigHa34)

Temperatura de reaccion: 548-598 K

Presion de reaccion: 1.8x10° Pa =177.642 atm

Procedimiento experimental.

Se ha usado un microrreactor de flujo de lecho empacado de alta presién modificado para permitir
la saturacion de la mezcla con H,S. Se prepara y se carga en el autoclave la solucién de reactivo
conteniendo DBT y BPH en el solvente (n-hexadecano). Después de que la solucién ha sido
purgada con la mezcla gaseosa, el reactivo es mezclado y saturado con hidrégeno 6 con hidrégeno
méas H,S a ciertas presiones parciales predeterminadas. Inmediatamente después de sulfurar el
catalizador, el reactor es enfriado y comienza el flujo de la mezcla reactiva. La presion es
mantenida en cierto valor para asegurarnos que no se forme gas en el reactor. Posteriormente el
reactor es operado con conversiones diferenciales de DBT para proveernos de datos de velocidad
de reaccion.

Condiciones experimentales.

Una pequefia cantidad de catalizador del orden 10*-10° es mezclado con un inerte (Alundum). El
catalizador es presulfurado en el reactor a presion atmosférica y 673 K. La mezcla reactiva es
saturada con hidrogeno y H,S a las presiones predeterminadas por unos 15 minutos. Los calculos
que se tienen de concentracion de hidrogeno y H,S en el reactor por solubilidad a bajas presiones,
son extrapolados a las presiones de operacion del reactor. Las concentraciones de los reactivos
usados para correlacionar la velocidad de reaccion fueron calculadas en el liquido a la temperatura
y presion del reactor. Las presiones parciales de hidrégeno fueron variadas de 3.4x10° a 1.6x10’
Pa (0.076-0.30 kgmol/m®), las concentraciones de DBT fueron variadas de 0.008 a 0.13 kgmol/m?
y se investigaron 3 concentraciones de BPH (0.0, 0.016 y 0.08 kgmol/m®), la temperatura
controlada a 548, 573 y 598 K para cada combinacion de reactivos y productos bajo estudio. A
través de cada corrida, la velocidad de reaccion fue repetidamente monitoreada bajo las
condiciones estandar de 573 K, 9.7x10° Pa de presién parcial de hidrégeno (0.19 kgmol/m?), 0.032
kgmol/m?, 1.6x10* Pa de presién parcial de H,S (0.02 kgmol/m®).
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Experimentos preliminares sin una alimentacion de H,S arrojan valores de velocidad de reaccion
que fluctian y disminuyen, comportamiento que se muestra irreproducible a lo largo de las
corridas. La adicién de al menos 0.02 kmol/m® de H.,S de solucién de reactivo fue necesaria para
estabilizar el catalizador.

Lazo del pulso Control de flujo
| » d -
‘ L]
» d » d ‘
ST VAN
\AY%
@, )
<
v
H, ) ‘ iN
I I < <
Remocién O, Autoclave vV
Autoclave . .
O, > I

\ 4

Reactor
Saturador Autoclave Vélvula de muestreo

Figura C.1 Diagrama de flujo del sistema del microrreactor (Eliezer et.al. 1977)

Descripcion del sistema.

El reactor opera con particulas sélidas de catalizador y reactivo en fase liquida (incluyendo
hidrogeno disuelto y posiblemente H,S disuelto). El sistema normalmente opera en estado
estacionario, sin embargo, alternativamente los reactivos pueden ser introducidos en pulsos. El
objeto del disefio es permitir el contacto de la corriente liquida de hidrocarburos que contiene H;
disuelto, con una pequefa cantidad de catalizador sélido en un reactor isotérmico teniendo un
patrén de flujo simple y bien caracterizado.

El reactor.

El reactor es un niple con sujetadores de alta presion que sujetan discos de acero inoxidable en los
limites para contener las particulas del catalizador. El lecho del catalizador tiene un diametro de
0.032 cm, una longitud de 3.8 cm, y un volumen de 0.31 cm®.
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Sulfuracion in situ del catalizador.

Para lograr una actividad reproducible del catalizador sulfurado, es importante evitar que el
catalizador activado tenga contacto con aire ( de Beer 1975). Se usan dos valvulas de tres vias, a la
entrada y a la salida del reactor: 1) un patrén de flujo permite pasar al liquido de la alimentacion
bombeada a través del reactor y recolectarse en un volumen vacio al final del sistema 2) Se
permite que una mezcla de H,S-H, (para la sulfuracion del catalizador) 6 helio ( para purgar el
lecho del catalizador antes de la sulfuracion) pasar a través del reactor y del respiradero como
podemos ver en la figura A.1 .

Contactor gas-liquido.
El proposito del aparato de contacto gas-liquido es saturar la alimentacion de hidrocarburos con
H.. El H, fluye hacia un autoclave con mezclador que contiene hidrocarburos en fase liquida.

Bomba de alimentacion.

La alimentacion saturada proveniente del autoclave es filtrada y suministrada a una bomba de alta
presion. La bomba mantiene la velocidad de flujo deseado en el intervalo de 0.5-600 cm®/hr contra
presiones arriba de 420 atm.

Red de formacion de pulsos.

Se disefid un aparato contactor de gas-liquido de 25 cm?® para la formacién de una reserva de
acarreador con reactivos a ser saturados con H,. El aparato es un cilindro que tiene un diametro
interior y una altura de 3.2 cm. El volumen vacio (VV en la figura) contiene H, a una presion
excediendo la presion de saturacion, y el liquido es introducido en el lazo del pulso de la muestra
por medio de la alta presion del cilindro con H,. Después el pulso es interceptado por la corriente
fluyendo estacionariamente del acarreador desde la bomba de alimentacion y se introduce en el
reactor. Una mirilla de cristal (W) permite al operador determinar cuando el pulso del lazo esta
lleno.

Sistema de control de flujo.

La alimentacion de la bomba se mantiene dentro de la velocidad de flujo deseada contra cualquier
presion arriba de 420 atm, pero ordinariamente los reguladores no proveen suficiente control a
éstas condiciones. Por lo tanto, una segunda bomba esta incluida en el sistema para proveer la
necesaria compensacion en la presion. La bomba es conectada en un volumen vacio (VV) para ser
presurizado con H, por medio de la bomba.

A partir de datos de conversion diferencial las ecuaciones cinéticas son:
Para la hidrogendlisis:

k'KDBTKHZCDBTCHz

f
(1+ KperCoer + KHZSCHZS)Z (1+ KHZCH2 )

hidrogenolisis —

(C.1)

Los parametros de la ecuacion son:
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K'=7.87x10° exp(-1.26x10°/ RT ) kgmol/ (kgcatsseg)

(C.2)
Kpsr =1.8X10* exp(1.9x10" /RT) m®/kgmol ©3)
Ky, =4.0x10° exp(-3.5x10" /RT) m°/kgmol C.4)
Kiy,s =7.0X10 " exp(2.2X107 / RT ) m*/ kgmol C5)
Tesen Ky R en Jkgmol*K
Para la hidrogenacion:
r _ k,KDBTKHZCDBTCHZ
hidrogenacion —
s (1+ KDBTC:DBT ) (C6)
Con los siguientes parametros:
K'K,, =4.22x10" exp(~1.16x10°/ RT) kgmol/ (kgcatsseg) ©7)
Kpgr = 2.0exp(6.0x10°/RT) m°/kgmol
(C.8)

Tesen Ky R en Jkgmol*K

Cinética de Vanrysselberghe-Froment [Vanrysselberghe-Froment (1996)].

Catalizador: catalizador sulfurado CoMo/Al,O3

Reactor: reactor multifasico Robinson-Mahoney (CSTR)

Solvente: Parapur (5.23 %-peso n-decano, 48.42 %-peso n-undecano, 33.64 %-peso n-dodecano,
12.52 %-peso n-tridecano, 0.19 %-peso n-tetradecano)

Temperatura de reaccion: 513-573 K

Presion de reaccién: 50-80 bar

Procedimiento experimental.
El hidrocarburo liquido es alimentado en el reactor con una bomba de alta presion. Los
gases Yy la alimentacién liquida son precalentados y mezclados antes de entrar al reactor.
A su vez la seccion del efluente es también calentada para evitar condensacion. La
reaccion es llevada a cabo en un reactor multifasico Robinson-Mahoney (ver figura
A.2), se considera que el reactor tiene un mezclado perfecto. El efluente del reactor
consiste en fases liquido y gas a alta temperatura y presién. Ambas fases son separadas
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por medio de un ciclén. El liquido es recolectado en un contenedor. La corriente de
productos gaseosos entra a un eliminador de neblina para recuperar las gotas de liquido

que son adicionadas a la fase liquida ya recuperada. El ciclon, el contenedor de liquido

y el rompe-niebla son mantenidos a la misma presion y temperatura del reactor para

evitar cambios de composicion en ambas fases. Se condensan las fracciones pesadas de
liquido es enfriado y flasheado a condiciones ambientales. Los gases ligeros, disueltos en la
fase liquida, son desorbidos parcialmente y recolectados.

Descripcion del reactor multifasico Robinson-Mahoney.
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Figura C.2 Reactor multifasico Robinson-Mahoney (autoclave engineers division of snap-tite inc.)

Descripcion: La canasta fija anular de catalizador tiene baffles por dentro y por fuera para
controlar los vortices. El eje rotatorio esta equipado con dos impulsores que mueven fluido del
centro del anulo hacia arriba y hacia abajo ademéas de de hacia fuera del lecho de catalizador. El
disefio libre de gradientes y con capacidad de circulacion de larga duracion par maltiples fases ha
hecho a éste tipo de reactor el mas ampliamente usado para realizar investigaciones de
catalizadores heterogéneos con liquidos.

Reactivos: Liquido/Solido, Gas/Liquido/Solido, Vapor/Liquido/Soélido.

Reacciones tipicas: Licuefaccion, hidrotratamiento, prueba de catalizadores.

Presion maxima de operacion: 372-400 bar.

Temperatura maxima de operacion: 343°C.

Velocidad méxima de agitacion: 1000-5000 RPM.
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Condiciones experimentales.

Los experimentos fueron llevados a cabo usando una solucién de 2 % peso de DBT (0.35 % de
azufre) disuelto en PARAPUR. EI PARAPUR es una mezcla parafinica que contiene 5.23 % peso
de n-decano, 48.42 % peso de n-undecano, 33.64 % peso de n-dodecano, 12.52 % peso de n-
tridecano y 0.19 % peso de n-tetradecano. Los experimentos fueron llevados a cabo a presiones
totales entre 50-80 bar y a temperaturas entre 513 y 573 K. La velocidad de flujo molar F°pgt fue
variada de entre 1.74x10° y 4.04x10°® kmol/hr y la relacién molar entre hidrégeno e hidrocarburos
Ho/HC, entre 1.1 y 4.1. El nimero total de experimentos fue de 98.

Después de sulfurar y estabilizar el catalizador con la mezcla liquida a 533 K, P1=50 bar,

F°pe7=1.97%x10 kmol/hr, H,/HC=4.1. A las condiciones mencionadas no ocurre desactivacion del
catalizador ni hidrocracking.

Ecuaciones cinéticas
Hidrogendlisis:

kDBT,cr KHZ,CT KDBT,UCDBTCHZ

3
(1+ KDBT,JCDBT T4 KHZ,O'CHZ + KBPH,UCBPH + KHZS,UCHZS) (C.9)

logr.0 =

Parametros:
Kogr , = 2.44336x10" exp (— 122770) kgmol/kgcat-hr
(C.10)
KDBT,o’ = 756868 m3 / kgITDI (C 11)
Ky, ., =3.36312x10™ exp(113232j m* / kgmol
(C.12)
Kgpn » = 3.84984x10™ exp (@] m® / kgmol
RT (C.13)
Kiis =1.47118x10 exp (105670j m* / kgmol
(C.14)
Para hidrogenacion:
r _ kDBT,rKHz,rKDBT,rCDBTCHZ
DBT,r — 3
(1+ KDBT,TCDBT T4 KHNCH2 + Kgpy CBPH ) (C.15)
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Parametros
Kogr . = 2.86757x10% exp(—l%lgoj kgmol/kgcatshr
(C.16)

Kper., =2.50395x10" exp (Mj m® / kgmol

RT (C.17)
Ky, . =1.40255x10" exp(142693j m?* / kgmol

RT (C.18)
Kgpn . =4.96685x107 exp (M] m® / kgmol

RT (C.19)

HDS DEL 4-MDBT

Cinética de Vanrysselberghe-Le Gall-Froment [Vanrysselberghe-Le Gall-Froment(1998)].

Procedimiento experimental.
Los detalles del procedimiento experimental son idénticos al del DBT con la cinética de Froment
et.al.

Condiciones experimentales.

Los experimentos fueron llevados a cabo con una solucion conteniendo 2 % peso de DBT y 0.27
% peso de 4-MDBT en PARAPUR, bajo las siguientes condiciones de operacion: temperaturas,
533-593 K; presion total, 80 bar; H,/HC=1.4-4.2. La velocidad de flujo molar F°s;.mpgr entre
2.13x107" y 4.86x10”" kmol/hr. El nimero total de experimentos realizados fue de 12.

Catalizador: catalizador sulfurado CoMo/Al,O;

Reactor: reactor multifasico Robinson-Mahoney (CSTR)

Solvente: Parapur (5.23 %-peso n-decano, 48.42 %-peso n-undecano, 33.64 %-peso n-dodecano,
12.52 %-peso n-tridecano, 0.19 %-peso n-tetradecano)

Temperatura de reaccion: 533-593 K

Presion de reaccion: 80 bar

Expresiones cinéticas.

Para hidrogendlisis:

k4—MDBT,aKH2,0' K4—MDBT,UC4—MDBTCHZ
3
1+ KDBT,UCDBT 4 KHZ,UCHZ + KBPH,o-CBPH + Kst,aCst + K4—MDBT,<7C4—MDBT + K3—MEBPH,o-CS—MeBPH )

N4 mpBT 0 = (

(C.20)
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Parametros:
Ky wosr o =1.31506x10™ exp(_133302j kmol/kgcatehr
(C.21)
K wosr o =23.4677 m*/kgmol (C.22)
=3.36312x10 " exp (113232j m?® / kgmol
RT (C.23)
Kgpn » =3.84984x10™* exp( 821 4] m?® / kgmol
(C.24)
8 105 0
Ki,so =1.47118x107" exp m?® / kgmol
(C.25)
Kopgr, =2.50395x107 exp[ ] m?® / kgmol
RT (C.26)

la constante de adsorcion del 3-MBPH no es significativamente diferente de cero.

Para la hidrogenacion:

1
1 k4—MDBT,rKH2,r K4—MDBT,TCA—MDBTCH2

My mpBT,r = 3
(1"" KDBT,rCDBT 4 KHz,rCHz + KBPH,TCBPH + KHZS,TCHZS + K4—MDBT,rC4—MDBT + K3—MeBPH,rC3—MeBPH )

(C.27)

2
rz I(4—MDBT Z‘KHZ rK4 MDBT,rCA—MDBTCHZ

4-MDBT,z — 3
(1+ KDBT,rCDBT +4 KHZ,TCHZ + KBPH,TCBPH + Kst,rCst + K4—MDBT,rC4—MDBT + K3—MeBPH,rCS—MeBPH )

(C.28)
Parametros:
kifMDBT,r =4.25112x10* exp(— 269460) kgmol/kgcatehr
(C.29)
K:_woer . = 7-24809x10% exp(— 263603) kgmol/kgcatshr
(C.30)
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Kot . = 6.03699x10° exp (%) m® / kgmol
K,,.=336312x10" exp(llgf’zj m? / kgmol

Kgpn , =3.84984x107* exp (%) m® / kgmol

K, s, =1.47118x10° exp(lOSG?O] m?® / kgmol
2 RT
Kopsr . = 2.50395x10”7 exp (%} m*/kgmol
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(C.31)

(C.32)

(C.33)

(C.34)

(C.35)

la constante de adsorcién del 3-MBPH no es significativamente diferente de cero.

HDS DEL 4,6-DMDBT

Cinética de Vanrysselberghe-Le Gall-Froment [Vanrysselberghe-Le Gall-Froment(1998)].

Procedimiento experimental.

Los detalles del procedimiento experimental son idénticos al del DBT con la cinética de Froment

et.al.

Condiciones experimentales.

Los experimentos fueron llevados a cabo con una solucion que contiene 2 % peso de DBT y 0.067
0 0.286 % peso de 4,6-DMDBT en PARAPUR. La velocidad de flujo molar F°pgr fue variada
entre 1.71x10° y 3.92x10° kmol/hr y la velocidad de flujo molar F°,e.pmpeT entre 4.95x10°° y
4.86x10” kmol/hr. La temperatura fue variada entre 533 y 593 K, la relacién Ho/HC entre 1.1y

4.0y la presion total entre 60 y 80 bar. EI numero total de experimentos fue de 24.

Catalizador: catalizador sulfurado CoMo/Al,O4

Reactor: reactor multifasico Robinson-Mahoney (CSTR)
Solvente: Parapur (5.23 %-peso n-decano, 48.42 %-peso n-undecano, 33.64 %-peso n-dodecano,
12.52 %-peso n-tridecano, 0.19 %-peso n-tetradecano)

Presion de reaccion: 533-593 K
Presion de reaccién: 60-80 bar
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Expresiones cinéticas.

Para hidrogendlisis:

r k4,6—DMDBT,0'KH2,n‘ K4—MDBT,0'C4,6—DMDBTCH2

4,6-DMDBT,o — 3
(1+ KDBT,O'CDBT +\' KHZ,O'CHZ + KBPH,D‘CBPH + K4,6—DMDBT,0'C4,6—DMDBT + K3,3’—DMBPH,0'CS,3'—DMBPH )
(C.36)
Parametros:
Ky 6_ompaer » = 6.44560x10° exp(_106223j kgmol/kgcatehr
(C.37)
K, 6 omosr., =18.0397  m*/kgmol (C.38)
K,, . =3.36312x10™" exp(113232] m* / kgmol
(C.39)
Koy » = 3.84984x107 exp (%j m® / kgmol
RT (C.40)
Kper., = 2.50395x10" exp [Mj m?® / kgmol
RT (C.41)

La constante de adsorcion del 3,3"-DMBPH no es significativamente diferente de cero.

Para la hidrogenacion:

k4,6—DMDBT,r KHZ T K4—MDBT,7C4,G—DMDBT CH2

r4,6—DMDBT,r = (

3
1+ KDBT,’[CDBT +\, KHz,’[CHQ + KBPH,TCBPH + K4,6—DMDBT,1C4,6—DMDBT + K3,3’—DMBPH,1C3,3'—DMBPH )

(C.42)
Parametros:
K. s owoar . = 3.68208x107 exp(— 299042j kgmol/kgcatehr
(C.43)
Ky 6owosr. =1.58733x10°° exp (%j m? / kgmol
RT (C.44)
K, .=336312x10" exp(113232) m? / kgmol
(C.45)
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Kgpn , =3.84984x107 exp (%j m® / kgmol

RT (C.46)
Kper., = 2.50395x10" exp [M] m?® / kgmol

RT (C.47)

La constante de adsorcion del 3,3"-DMBPH no es significativamente diferente de cero.
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D. DATOS TERMODINAMICOS

Para realizar los calculos de equilibrios de fases requerimos ciertos valores de propiedades
termodinamicas, especificamente los que usaremos en la ecuacion de estado de Peng-Robinson.

TablaD.1
Datos termodinamicos obtenidos por |os métodos de Joback y Marreroy Ganit

Tc (K) Pc (bar) Tb (K) ®

Joback Marrerp Joback Marrerp Joback Marrer_o Joback Marrerp

y Gani y Gani y Gani y Gani

DBT 879.30 | 882.92 | 37.59 | 44.51 | 587.98 | 585.00 0.400
H,* 33.19 | 33.19 | 12.958 | 12.958 | 20.39 | 20.39 | -.216 | -.216
CigH3a 717.13 | 716.43 | 13.18 | 14.85 | 565.48 | 547.28 | 0.714 | 0.714
H,S* 373.53 | 373.53 | 88.457 | 88.457 | 212.8 | 212.8 | 0.092 | 0.092
BPH 780.03 | 826.03 | 34.28 | 41.75 | 527.32 | 532.87 | 0.369 | 0.369
CHB 750.83 | 744.01 | 29.73 | 28.80 | 520.19 | 512.06 | 0.383 | 0.383

4-MDBT 876.23 | 895.76 | 32.95 | 38.99 | 615.84 | 593.17 | 0.534 | 0.322
3-MBPH 800.99 | 835.13 | 30.22 | 36.55 | 555.18 | 547.20 | 0.425 | 0.259
3-CHT 785.26 | 756.86 | 26.43 | 26.09 | 548.05 | 527.74 | 0.402 | 0.392
3-MCHB 77444 | 751.73 | 25.95 | 25.48 | 538.40]522.92 | 0.375 | 0.371
4,6-DMDBT | 898.94 | 907.91 | 29.12 | 34.58 | 643.70 | 601.05] 0.584 | 0.278
3,3-DMBPH | 824.77 | 843.87 | 26.85 | 32.41 | 583.04 | 560.66 | 0.474 | 0.269
3-MCHT 798.79 | 764.17 | 23.25 | 23.33 | 566.26 | 537.88 | 0.423 | 0.389

* Via experimental

'Hemos usado el programa Propred del simulador ICAS de la Universidad Técnica de Dinamarca,
que contiene los algoritmo de las ecuaciones para estimar las propiedades, asi como la base de
datos con todos los grupos definidos por el método.
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E. ANALISIS POR SEPARADO DE LAS RUTAS DE REACCION
DE HDS.

EFECTO DE LA REACCION QUIMICA EN EL COMPORTAMIENTO DE LAS FASES.

Hemos decidido hacer éste analisis por separado de las rutas de reaccion para identificar como
afecta cada ruta de reaccion en el comportamiento de las fases. Es evidente que se esperan
diferencias sustanciales en los perfiles de composicion de los BPHs y de los CHBs, productos de
reaccion de las rutas de hidrogenolisis e hidrogenacion respectivamente. Ademds es posible
determinar como cada ruta de reaccion presenta limitaciones numéricas caracteristicas del sistema
reactivo. Esto es importante en el proceso total de reaccion de HDS, para entender como y por qué
los calculos de simulacién son truncados, situaciones tales como identificar que ruta agota en
primera instancia los reactivos. El analisis de la distribucion de las fases, ya ha sido discutido con
la ruta de reaccidon completa en el capitulo 4.

Condiciones de operacion del sistema.

Alimentaciones:
o Zppr=-0025, Zuexa=7, Zin=-29749, Zgpy=1.0E-8, Zy>s=1.0E-8, Zcyp=1.0E-8
o Zper=.0001, Zy nmper=-0025, Zipxa=.8, Z17=.19739, Zpp=1.0E-8, Zcpp=1.0E-8, Z; npp=1.0E-8, Z5 vcr=1.0E-8,
Z}_MCHBZI.OE-g, Zst:1 .0OE-8
L] ZDBT:.OOOI,. Z4‘6-DMDBT :0027, ZHEXA :.8, ZH2:- 19679, ZBPH:1 .OE-S, ZCHB:1 .0E-8, Z3‘3-DMBPH:1 .OE-S, Z3_
vicn=1.0E-8, Z;,<=1.0E-8
Flujo de alimentacion: 3600 kgmol/hr

Presion: 35 atm-HDS del DBT, y 38 atm-HDS 4-MDBT y 4,6-DMDBT.
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Caso de simulacion 1. (DBT).
Cinética quimica de Broderick y Gates.

En la figura E.1 se comparan las simulaciones de forma separada, tanto para la hidrogendlisis
(columna izquierda de la figura) como para la hidrogenacién (columna derecha de la figura)
usando tres distintas cargas de catalizador: 1x10° kgcat, 5x10° kgcat y 1x10* kgcat. En total se
presentan seis simulaciones, y solamente en el inciso b de la figura no llegamos a una eliminacion
completa del DBT. El comportamiento cualitativo de las simulaciones a, b, C, d, e y f hasta antes
de la eliminacion total de DBT, es practicamente el mismo considerando los productos favorecidos
por cada ruta de reaccion. Ya hemos mencionado que las simulaciones fueron realizadas bajo las
mismas condiciones de operacion y de alimentacion, con el objeto de poder establecer una
comparacion y un analisis adecuados.

HIDROGENOLISIS HIDROGENACION
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Figura E.1 Efecto de la carga de catalizador en el comportamiento de la fase liquida. (DBT). Cinética de Broderick y Gates.
F=3600 kgmol/hr, P=35 atm
ZpBT :0025, ZHEXA:~7> Zyo :29749, ZBPH:1 .0E-8, ZHZS:1 .0E-8, ZCHBZI.OE-g

99



Apéndice E: Analisis por Separado de las Rutas de Reaccién de HDS

En todas las simulaciones, la velocidad de desaparicion para el DBT en la ruta de reaccion
quimica de hidrogenoélisis es mayor que la que presenta la hidrogenacion, lo que contribuye de
manera importante para una mas “rapida” eliminacion total del DBT en el sistema. Este término de
rapidez estd asociado a los valores de composicion alcanzados con respecto a la escala de
temperatura que estamos trabajando. Si comparando, tomamos por ejemplo las simulaciones ay b
de la figura E.1 y nos desplazamos al flash reactivo que ocurre en 671 K, tenemos que todo el
DBT en fase liquida ha sido eliminado para el inciso a (hidrogenolisis) no siendo asi en el inciso b
(hidrogenacion). Aun si pudiéramos llegar a conversiones totales de DBT, la importancia de este
analisis radica en identificar como para la hidrogenélisis esto ocurre a menor temperatura
comparando sistemas bajo las mismas condiciones de operacion y alimentacion (simulaciones c-d
y ef).

Ya hemos mencionado que el comportamiento cualitativo de estas simulaciones es practicamente
el mismo salvo para el inciso b. Comparando las simulaciones Cy d tenemos que las eliminaciones
completas de DBT ocurren a 620 K y 660 K respectivamente, 40 K menos requiere la
hidrogenolisis. Lo que ocurre en la comparacion de los incisos e-f es muy parecido; en la
hidrogendlisis se elimina totalmente el DBT a aproximadamente 600 K y para la hidrogenacion
ocurre a 635 K, una diferencia de temperatura de 35 K.

Cinética quimica de Vanrysselberghe-Froment.

2 .
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Fig. E.2 Efecto de la carga de catalizador en el comportamiento de la fase liquida. (DBT). Cinética de Froment et.al.
F=3600 kgmol/hr, P=35 atm
ZDBT :0025, ZHEXA:-75 7 :29749, ZBPHZI.OE-S, Zst:l.OE-g, ZCHB:LOE-S
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En la figura E.2 tenemos simulaciones con cargas de catalizador de 1x10° kgcat, 5x10° kgcat y
1x10* kgcat. Tanto para la ruta de hidrogenolisis (incisos @ C y €) como para la ruta de
hidrogenacion (incisos b, d y f). De una analisis global podemos argumentar que tenemos ain una
mayor diferencia entre el comportamiento originado por la hidrogenolisis y la hidrogenacion que
el presentado usando la cinética de Broderick y Gates. De las simulaciones representando so6lo
hidrogenacién, con ninguna de las cargas de catalizador obtenemos una eliminacion total de DBT,
esto ilustra la baja velocidad de reaccion que aporta la hidrogenacion al sistema. Entonces tenemos
que las simulaciones b, d y f son truncadas en 700 K pues se presentan limitaciones numéricas
originadas por la vecindad del punto critico de la mezcla reactiva.

Para las simulaciones considerando hidrogendlisis tenemos que a excepcion del inciso a siempre
llegamos a una eliminacion total del DBT lo cual ocurre a 550 K, 535 K para las cargas de
catalizador respectivas de 5x10° kgcat y 1x10* kgcat. Usando 1x10° kgcat (inciso @) tenemos un
punto de inflexiéon en la pendiente de la curva de composicion para el DBT, BPH y H»S, en
aproximadamente 580 K, lo que disminuye los aumentos y decrementos de composicion en la
region de alta temperatura, esto es, a partir de los 650 K y hasta los 684 K. Las simulaciones Cy e
(cargas de catalizador de 5x10° kgecat y 1x10* kgcat) presentan un comportamiento de los
componentes muy parecido cualitativamente; pendientes de las curvas de composicion con el
mismo trazado y unos 22 K de diferencia de temperatura para alcanzar una eliminacion completa
del DBT.

Entonces, la hidrogendlisis domina la reacciébn quimica en el sistema acoplado y no debe
sorprendernos el parecido de las graficas de simulacion de los incisos @, C y € con los de las
simulaciones equivalentes con el sistema reactivo acoplado.

Caso de simulacion I1. (4-MDBT)
Cinética quimica de Vanrysselberghe-Le Gall- Froment.

En la figura E.3 tenemos las simulaciones equivalentes a las que presentamos en las figuras E.1 y
E.2 solo que estan hechas para el 4-MDBT. A simple vista podemos notar que para cargas por
arriba de 5x10° kgcat la ruta de reaccion de hidrogenolisis domina en el sistema acoplado. De
igual forma como sucedia con ambas cinéticas para el DBT usando 1x10° kgcat, tanto para la
hidrogenolisis (inciso @) como para la hidrogenacion (inciso b) tenemos limitaciones numéricas de
indole termodinamico pues parece ser que a altas temperaturas (arriba de 650 K) los equilibrios
entre fases dominan en el sistema separacion-reaccion. Sin embargo se nota un poco mas el efecto
de la hidrogenolisis (inciso @) con una caida de composicion del DBT mads pronunciada entre 520
K y 700 K. Usando 5x10° kgcat tenemos casi la eliminacion total de DBT considerando solo la
hidrogendlisis (inciso C) entre 550-700 K. Mientras que en la hidrogenacion nos enfrentamos a las
mismas limitaciones numéricas del inciso b. Y usando 1x10* kgcat llegamos a una eliminacién
total del DBT en 600 K para la hidrogendlisis (inciso €) y un truncamiento de la simulacion por
efectos termodinamicos en 700 K (inciso f).

Podemos concluir de este sistema, que la hidrogendlisis domina el sistema reactivo y favorece de
de forma mas importante la eliminacion de DBT y 4,6-DMDBT.
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Fig.E.3. Efecto de la carga de catalizador en el comportamiento de la fase liquida
CINETICA DE FROMENT et.al. (RUTA COMPLETA)
F=3600 kgmol/hr, P=38 atm
Z[)BT:.OOZO,. Z4-MDBT :0006, ZHEXA :.8, ZH2:.19739, ZBPHZI.OE-g, ZCHBZI.OE-S, Z}—MBPHZI-OE'Sa Z},CHTZI.OE-S, Z}—MCHB:LOE'87 ZHZSZI.OE-g

Caso de simulacion I11. (4,6-DMDBT)
Cinética quimica de Vanrysselberghe-Le Gall-Froment.

La figura E.4 presenta las simulaciones para hidrogendlisis ¢ hidrogenacion usando 1x10° kgcat,
5x10° kgeat y 1x10* kgeat. De entrada podemos observar como para este sistema reactivo y a estas
condiciones, la hidrogenacion estd dominando la reaccion acoplada. De hecho, solo usando 1x10*
kgcat (inciso f) podemos llegar a una eliminacion total del 4,6-DMDBT. Usando una carga de
catalizador de 1x10° kgcat tanto para la hidrogendlisis (inciso @) como para la hidrogenacion
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(inciso b) el efecto de la velocidad de reaccion es practicamente nulo, y atn lo es usando 5x10°
kgcat considerando hidrogendlisis (inciso C). En la grafica de simulacion (inciso d) considerando
hidrogenacién y 5x10° kgcat; vemos una apreciable caida en composicion del 4,6-DMDBT a partir
de los 550 K, y la produccion de H,S y 3-MCHT hasta que llegamos a una zona de alta
temperatura y aparecen limitaciones numéricas que truncan los célculos. Para altas cargas de
catalizador (1x10* kgcat) considerando hidrogenolisis  (inciso €) se presenta una ligera
disminucién en la composicion del 4,6-DMDBT pero aun muy pequeiia en comparacion con la
que se presenta para la hidrogenacion (inciso f) donde a partir de los 500 K comienza la
disminucién del 4,6-DMDBT hasta su eliminacion total en 660 K. Evidentemente, el 3-CHT y el
H,S son los tinicos productos de reaccion.

Este comportamiento del sistema, refiriéndonos a la ruta de reaccién predominante, estd sujeto en
primera instancia a la expresion cinética usada, la cual se sustenta obviamente en evidencia
experimental.

HIDROGENOLISIS HIDROGENACION

0.0010 — 1.0E3 kgcat 0.0010 — 1.0E3 kgcat

0.0008 J 4,6-DMDBT 000081 4,6-DMDBT
o 00007 ] - 00007 ]
Z 00006 ] Z 00006
S 00005 N S 00005
B 00004 ] @ H,S B 00004 ]
% 0.0003 3,3-DMBPH % 0.0003 SMCHT
(e} ] (e} ] -
3 o000z SMCHT S o000
0.0001 / 0.0001 2.3"-DMBPH
00000 ] 00000 ] —
T T T T T T T T T 1 T T T T T T T 1
300 400 500 600 700 800 300 400 500 600 700 800
TEMPERATURA (K) TEMPERATURA (K)
0.0010 5.0E3 kgcat 00020 5.0E3 kgcat
00009 - 0.0009 -
0.0008 0.0008
- 0.0007 4,6DMDBT - 0.0007
3 00006 g 00006 4,6-DMDBT
S 00005 -] 5 0.0005 -]
8 0.0004 8 0.0004 (d)
< 000034 < 00003
(e} (e}
O 000024 3,3 -DMBPH O 00002 - 3-MCHT
0.0001 o //,/—%/ 0.0001
3-MCHT ] .
00000 0.0000 - 3,3-DMBPH
T T T T T T T T T 1 T T T T T T T T 1
300 400 500 600 700 800 300 400 500 600 700 800
TEMPERATURA (K) TEMPERATURA (K)
0.0010 1.0E4 kgcat 0.0010 7 1.0E4 kgcat
00009 -
0.0008 -]
- 00007 4 X
g 0.0006 4,6-DMDBT %
9 hoos ] 2 3-MCHT
7] 1 7]
8 00004 (e) TNHS 8
00003 -
s ] . =
8 0.0002 -] 3,3-DMBPH 8
0.0001 .
3-MCHT 3,3-DMBPH
oo 3 /—</
T T T T T T T T T 1 T T T T T T T T 1
300 400 500 600 700 800 300 400 500 600 700 800
TEMPERATURA (K) TEMPERATURA (K)

Fig.E.4. Efecto de la carga de catalizador en el comportamiento de la fase liquida
CINETICA DE FROMENT et.al. (RUTA COMPLETA)
F=3600 kgmol/hr, P=38 atm
Zpp1=.002,. Z4,6-DMDBT =0006,. Zuexa =8, z112=.19739, zgpy=1.0E-8, zcug=1.0E-8, 73 3.pmppr=1.0E-8, Z3.mcur=1.0E-8, zyps=1.0E-8
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F. ANALISIS DE SENSIBILIDAD (AS)

El analisis de sensibilidad se refiere a identificar los efectos que provocan las propiedades
termodindmicas usadas en la simulacion, especificamente T, P, y ®. Para realizar éste anélisis se
han hecho simulaciones afectando cada una de éstas propiedades para el 4-MDBT y el 4,6-
DMDBT, en un £10% con respecto al valor determinado —y usado- usando Propred de ICAS.
Como lo mencionamos, realizamos una simulacion por propiedad de cada compuesto y
comparamos las tendencias del comportamiento de las fases con las simulaciones ya hechas
usando los valores de las propiedades reportados en el apéndice D. A continuacidon se muestran
las variaciones en las propiedades termodindmicas del 4-MDBT y 4,6-DMDBT en la tabla F.1.
Debemos recordar que estas simulaciones ocurren en el flash ordinario es decir, sin reaccion
quimica.

Tc (K) Pc (bar) Tb (K) ®
4-MDBT 895.76 38.99 593.17 0.534
+10% 985.3 42.8 652.4 0.58
-10% 806.1 35.0 533.8 0.48
4,6-DMDBT 907.91 34.58 601.05 0.584
+10% 998.7 38.0 661.1 0.64
-10% 817.1 31.12 540.9 0.52

Tabla F.1. Variaciones en los valores de las propiedades termodinamicas del 4-MDBT y 4,6-DMDBT.
+10% y -10%.
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AS del 4-MDBT

Temperatura critica T..

La temperatura critica T, calculada con Propred es de 895.76 K. El efecto de la temperatura
critica en la simulacion de éste sistema usando +10% (985.3 K) y -10% (806.1 K) se nota

principalmente en el comportamiento de la fase liquida del 4-MDBT que esté representado por la
figura F.1. Solo se presenta el efecto en el 4-MDBT.

0.0031

0.0030

0.0029 +Tc

Tc

z

COMPOSICION x,, -

0.0028 _~
0.0027
0.0026

0.0025

— 71 r 1 ' T + T T+ 1 ' 1T * 1T r 1T ' 1
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900

TEMPERATURA (K)

Figura F.1 Efecto de las propiedades termodinamicas en la simulacion. Temperatura critica.
P=38 atm, F= 3600 kgmol/hr
ZDBT:.OOOI, Z4-MDBT:-OOZSs ZHEXA:~89 ZH2:~19739> ZBPH:I .OE-S, ZCHB:l .OE-S, Z3-MBPH:1-OE'8, Z3-MCHT:1 .OE-S, Z3-MCHB:1 .OE-8, ZHZS:l .OE-8

Como podemos apreciar en la figura F.1 se desplaza la composicion de DBT en fase liquida
algunas milésimas de fraccion mol. Un incremento en la T, esta asociado con un ligero incremento
en la fraccion mol de la composicion en fase liquida, a su vez, un decremento en T esta asociado
con una ligera disminucidn en fraccion mol de la composicion en fase liquida. Estas variaciones
son bastante pequefias, del orden de 1x10™ en fraccion mol. Estas variaciones de la T, no
desplazan el punto critico de la mezcla. Podemos argumentar que una T, mdas alta que la T,
calculada implica una mayor resistencia a estar en fase vapor, lo cual se observa en la figura F.1
con respecto a composiciones en fase liquida. Lo mismo sucede pero en orden inverso, usando
una T, menor que la calculada.
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Presion critica P..

La figura F.2 representa el comportamiento del 4-MDBT en fase liquida, hemos hecho dos
simulaciones; una incrementando 10% en la magnitud de la P, en la simulacion, y otra
disminuyendo 10%. El efecto del cambio en los valores de ésta propiedad se notan principalmente
—lo cual parece 16gico- en la composicion en fraccion mol del 4-MDBT, el comportamiento de los
demas componentes en fase liquida para la escala de temperaturas propuestas practicamente no
cambia.

ASen el 4-MDBT. Para ¢l 4-MDBT, las diferencias en composiciones son mintsculas, milésimas
de fraccion mol. De esto podemos notar que las fracciones mol son mayores para el caso donde
disminuimos el valor de la P, y mayores cuando disminuimos el valor de la propiedad. El

comportamiento cualitativo del 4-MDBT en fase liquida aparentemente no cambia con respecto a
la simulacion usando el valor calculado de P..
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Figura F.2 Efecto de las propiedades termodinamicas en la simulacion. Presion critica.
P=38 atm, F= 3600 kgmol/hr
ZDBT=~00017 Z4-MDBT=~00257 ZHEXA:~87 = 1 9739, ZBPH=1 .OE-S, ZCHB:1 .OE-S, Z3—MBPH=1 .0E-8, Z3-MCHT:1 .OE-S, ZS-MCHBZI .OE-S, ZHZSZI .0OE-8
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Factor acéntrico o.

De igual forma que para la T, y P, nos enfocamos a la composicion del 4-MDBT ya que para los
demas componentes no existe una apreciable diferencia con la simulacidon hecha con la propiedad
calculada. Sin embargo las diferencias en la composicion del 4-MDBT son practicamente
insignificantes y tampoco se desplaza el punto critico de la mezcla. En la figura F.3 podemos
observar el comportamiento del 4-MDBT en la fase liquida para el intervalo de temperatura
propuesto.

z

COMPOSICION x,, -

— 1 T ' T T T ' T ' T ' T T T ' 1
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900

TEMPERATURA (K)

Figura F.3 Efecto de las propiedades termodinamicas en la simulacion. Factor acéntrico.
P=38 atm, F= 3600 kgmol/hr
ZDBT:.O()Ol, Z4-MDBT:-0025a ZHEXA:~85 Zyo—. 19739, ZBPH:1-OE'85 ZCHB:LOE'ga Z3»MBPH:1-OE'8, Z3-MCHT:1-OE'85 Z3-MCHB:1 .OE-S,
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AS EN EL 4,6-DMDBT

Temperatura critica T..

Las diferencias significativas sobre la sensibilidad del sistema con ésta propiedad, se encontraron
para el 4,6-DMDBT. Las variaciones encontradas con respecto a la simulacion usando del valor
calculado, son de dos tipos: 1) Composicion en fraccion mol 2) Punto critico de la mezcla.
Respecto a la composicién en fraccién mol, las variaciones son del orden de 1x107 6 sea que
hablamos de centésimas de fracciéon mol, estas diferencias se notan en mayor medida en el
intervalo entre 600 K y 700 K. En la figura F.4 podemos ver que para +T. (+10% respecto al
valor calculado) la composicion llega a mayores valores que para T, (el valor calculado), y que -
T, (-10% respecto al valor calculado) tiene menores valores de composicion que en la simulacion
usando el valor calculado. Aun asi, no parece haber un efecto tan significativo en las gréficas
usando la escala propuesta para representar los resultados de las simulaciones.
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Figura F.4 Efecto de las propiedades termodinamicas en la simulacién. Temperatura critica.
P=38 atm, F= 3600 kgmol/hr
ZDBT=~00017 Z4-MDBT=~00277 ZHEXA:~87 ZH2:.19679, ZBPH=1 .0E-8 5 ZCHB=1 .OE-S, Z}_MBPH:LOE-8, Z}-MCHTZI .OE-S, Z}—MCHBZI .OE-S, ZHZSZ.I.OE-8
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Presion critica P..

Las simulaciones son casi idénticas, representando las simulaciones en una menor escala podemos
encontrar diferencias menores en fraccion mol, pero en éste caso las diferencias son de centésimas
de fraccion mol (1x107), como se aprecia en las simulaciones, la presion no juega un papel tan
preponderante como la temperatura en el comportamiento de las fases, lo cual se nota también
aqui aunque estemos hablando de presiones criticas. En la figura F.5, observamos éstas
minusculas diferencias en fraccion mol principalmente en el intervalo de 550 K a 700 K.

Factor acéntrico ®.

Aqui las diferencias son practicamente inapreciables. Ni siquiera disminuyendo la escala notamos
diferencias en el comportamiento de los componentes en fase liquida. Acaso, como notamos en la
figura F.6, observamos variaciones casi imperceptibles en en las fracciones mol de 4,6-DMDBT.
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Figura F.5 Efecto de las propiedades termodinamicas en la simulacion. Presion critica.
P=38 atm, F= 3600 kgmol/hr
ZDBT:.OOOI, Z4-MDBT:~0027a ZHEXA:-Sa ZH2:.19679, ZBPHZI.OE-S . ZCHBZI.OE-g, Z3-MBPH:1~OE'85 Z3-MCHT:1~OE'8, Z3-MCHB:1-OE'8, ZHZS:.l.OE-S
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Figura F.6 Efecto de las propiedades termodindmicas en la simulacion. Factor acéntrico.
P=38 atm, F= 3600 kgmol/hr

ZDBT:.OOOI, Z4-MDBT:'0027= ZHEXA=~8: ZH2:.19679, ZBPHZI .OE-S, ZCHBZI .OE-S, Z}-MBPHZI .OE-S, Z}—MCHTZI .OE-S, Z}-MCHB:1~OE'87 ZH2s™- 1.0E-8
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G.ESQUEMA DE SOLUCION: DIAGRAMA DE FLUJO

El algoritmo de solucion y el método de convergencia son tomados de Sandler S. (1999). Este
algoritmo de solucion esta basado en suposiciones iniciales para las relaciones de equilibrio
Ki=yi/xi y de la fraccion de liquido L.

El algoritmo de solucién del flash reactivo isotérmico a partir de un modelo ¢/¢ es:

Especificar T,P, y la alimentacion en fracciones mol, z;°
(i=1,2,....n)

v
Suponer un conjunto de valores
de K=yi/x;  (i=1,2,......0)
v
Suponer valores de L
A >
v

Calcular x;=[z;-H(rxn)]/[K;(1-L- H(rxn)XZv)+L]
(i=1,2.....n)

A 4

Calcular y=K;x; (i=1,2,...n)

No +
\ Si

Es 2x;-2y;=0 ?
Calcular Z" usando x;, T,y P, y
entonces calcular £“(T,P,y;)

A

Calcular Z" usando y, T,y P,y
entonces calcular f,"(T,P,y;)

(i=1,2,......0)
v
Esf'=f,V? (i=1,2,.....n)
No / \Si
Kueva=KVieag Ly, v La solucién para L, x;

(i=1,2,...n) y y; (i=1,2,....n)
es correcta

A
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