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RESUMEN. 

En el siglo XXI, resulta inadecuado diseñar y operar equipos sin aprovechar las 

herramientas que nos ofrece el desarrollo tecnológico, pues al no controlar los 

costos en forma adecuada ni utilizar la energía de manera óptima y eficaz se 

generan gastos innecesarios además de que en estos tiempos los procesos se 

deben volver lo más ecológicos posibles para lograr cumplir las normas y leyes 

de protección al medio ambiente. 

Una de las herramientas tecnológicas desarrolladas para este fin es la 

destilación reactiva, que surge como una opción alterna a los procesos químicos 

en donde primero se lleva a cabo la reacción y luego los productos son 

separados de la mezcla mediante destilación. 

Con el fin de poner en práctica las herramientas propias del desarrollo 

tecnológico surge la necesidad de evaluar los procesos existentes con la 

finalidad de buscar alternativas tanto en su diseño como operación, con la 

finalidad solucionar las problemáticas ambiental y económica. 

Para la tesis que se presenta a continuación se busca evaluar los diseños de una 

planta de Hidrodesulfuración, donde se ha implementado la destilación reactiva 

como proceso unitario principal para llevar a cabo dicha tarea. 

Para lo cual se presenta en una breve introducción de la destilación reactiva, su 

desarrollo y aplicaciones; para tal motivo es necesario tener bien claros los 

conceptos de etapa en equilibrio y no equilibrio, en el primer caso se considera 

que los flujos de vapor y del líquido que abandonan las etapas alcanzan el 

equilibrio, mientras que para el segundo caso no.  

Cuando se modela un sistema con el concepto de etapa en no equilibrio es 

necesario calcular lo coeficientes de transferencia de materia, para estos casos 

es posible utilizar las ecuaciones de Maxwell-Stefan o la ley de Fick, además de 

los coeficientes de transferencia de masa para calcular el flux difusivo 

turbulento cuando no es factible describir matemáticamente las condiciones del 

sistema, con los cuales se calculan los coeficientes de trasferencia de materia en 

función de otras propiedades relativamente más sencillas de medir. 
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1. INTRODUCCIÓN 

La destilación reactiva es la aplicación de dos tecnologías simultáneas, la 

reacción química y la destilación en una columna operada en contracorriente. 

Las principales ventajas de la destilación reactiva son: 

• Uso del calor exotérmico de la reacción para el proceso de destilación.  

• Mayores rendimientos para reacciones reversibles.  

• Simplificación del reactor para la separación de los efluentes del proceso.  

• Posibilidad de separar más allá de los límites de la destilación, como son por 

ejemplo: los azeótropos, las líneas y planos límites de destilación, entre 

otros.  

 A pesar de ser un técnica con amplias ventajas sobre el proceso convencional 

no fue implementado más que en casos aislados a nivel industrial hasta las 

primeras décadas del siglo XX; aunque su aplicación se ha extendido en los 

últimos años. 

La principal razón del porque la industria tardó en recurrir a la destilación 

reactiva es debido a la complejidad de modelar simultáneamente la reacción y 

la destilación, pues es más sencillo desarrollar los sistemas 

independientemente, es decir, primero obteniendo el producto y después 

separándolo; además, resulta imposible diseñar de modo realista operaciones 

combinadas cuando aún no se habían establecido modelos confiables para las 

mismas. 

Muchos de los pioneros en el modelado de equipos de destilación reactiva se 

dedicaron antes al estudio de destilación y después a incorporar la reacción 

química, debido a la relativa facilidad  de incorporar las reacciones químicas a 

los procesos de separación sobre el estudio de los sistemas de reacción con 

transformaciones físicas [21].  

Las aplicaciones de la destilación reactiva son una opción para:  

• Separar mezclas de compuestos de características químicas muy similares 

que no modifican significativamente su volatilidad relativa por la inclusión 

de una segunda fase [07].  

• Modificar la topología del diagrama de curvas de residuos de un sistema 

dado, lo cual permite modificar procesos existentes [03]. 

• Alcanzar conversiones altas de los reactivos —cuando el producto es el 

componente más volátil de la mezcla [17]. 
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La investigación de cuestiones relacionadas con la destilación reactiva tiene 

aplicación  prácticamente todas las industrias: petroquímica, de polímeros, de 

agroquímicos, farmacéutica e inclusive alimentaria.  

Para este caso particular la destilación reactiva es aplicada al proceso de 

hidrodesulfuración de nafta FCC que es obtenida a partir de la conversión de 

fracciones pesadas del petróleo en unidades de craqueo catalítico fluidizado 

(FCC). 

La nafta FCC debe cumplir una serie de especificaciones requeridas para que los 

motores de combustión interna funcionen adecuadamente y otras de tipo 

ambiental, ambas reguladas por la normatividad en casi todos los países, como 

lo son el indice de octano (MON, "motor octane number", RON "research octane 

number"), que indica su resistencia que presenta el combustible a detonar y el 

contenido de azufre (ppm). 

La nafta FCC contiene alrededor de un 40% de aromáticos y 20% de olefinas. Sus 

números de octano (MON/RON) están en torno a 80/93, y si no es 

hidrodesulfurada puede contener arriba de 1,000 ppm de azufre. 

Aquí el problema técnico radica en eliminar el azufre sin perder el octanaje 

provisto por las olefinas.  La saturación de olefinas puede llevar a 10 puntos de 

RON perdidos.  

En el proceso convencional la nafta FCC las olefinas son saturadas durante el 

proceso de hidrodesulfuración; CDTech ha implementado la destilación reactiva 

para tratar la nafta sin perder el octanaje. El consta de dos columnas de 

destilación reactiva cargadas con catalizador. 

La nafta FCC se alimenta en la primer columna, los compuestos ligeros se elevan 

hacia los domos con el hidrógeno, que es inyectado en la zona de agotamiento 

de la columna. Los compuestos de azufre reaccionan para formar compuestos 

más pesados, que salen de la columna con el producto de fondos y son 

alimentados a la siguiente columna con el resto de la fracción pesada. Dado que 

la presión y la temperatura en la primer columna son mucho más bajas que en 

proceso convencional, hay muy poca saturación. 

Es posible utilizar dos enfoques para modelar la hidrodesulfuración de nafta 

(destilación reactiva), el primero considera que los flujos internos que 

abandonan las etapas alcanzan el equilibrio termodinámico y el segundo que 

dichas etapas no lo alcanzan.  
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El modelo de etapa en equilibrio simplifica los fenómenos de transferencia de 

masa y calor, por lo cual los resultados que proporciona no necesariamente se 

apegan a la realidad; el modelo de etapa en equilibrio puede ser corregido con 

el uso del concepto de eficiencia de etapa, que se basa normalmente en 

correlaciones empíricas para sistemas particulares. 

El modelo de etapa en no equilibrio considera que el equilibrio termodinámico 

solo existe en la interfase  y cuantifica las resistencias a la transferencia de masa 

y de energía. 

Los modelos de equilibrio y no equilibrio pueden ser aplicados a la planta de 

hidrodesulfuración de nafta FCC, con al finalidad de hacer un estudio de la 

interacción entre la destilación y la reacción química. 
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2. MODELO DE ETAPA EN EQUILIBRIO 

El concepto de etapa de equilibrio es muy importante ya que tecnológicamente 

diversos equipos se modelados con dicho concepto. En efecto, absorbedores, 

equipos de contacto líquido-líquido, columnas de destilación, destilación 

extractiva, evaporación flash, son algunas de las operaciones unitarias o 

alternativas tecnológicas que responden al arreglo “ideal” [11]. 

 
Figura 2.1 Etapa en equilibrio. 

En la Fig. 2.1 se muestra el esquema en forma general de una etapa de 

equilibrio j  para una separación líquido-vapor, donde las etapas están 

numeradas de domos a fondos. 

El modelo de etapa en equilibrio considera: 

• La operación se lleva a cabo en estado estacionario. 

• El sistema se encuentra en estado de equilibrio mecánico y 

termodinámico. 

• El calor de mezclado es despreciable. 

• El concepto clásico no contempla reacción  

• En caso de la contemplar reacción química, esta lleva a cabo en la fase 

líquida. 

Bajo estas consideraciones los resultados pueden divergir de la realidad, pues 

los flujos que abandonan la etapa de no alcanzan el equilibrio; para resolver 

esta divergencia se introduce el concepto de eficiencia; sin embargo no existe 

un concepto de eficiencia que relacione la reacción química en las etapas de 

equilibrio, por lo tanto no es posible aplicar tal concepto a la destilación 

reactiva. 
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Las ecuaciones que representan el modelo de etapa ideal en equilibrio de 

acuerdo con Wang y Henke [11], se denominan ecuaciones MESH para la etapa 

j  y con C  número de componentes son: 

1. Ecuaciones M . Balances de materia por cada uno de los componentes (C 

ecuaciones por cada etapa). 
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Para 1=i  hasta 1−C  

Y el balance de materia total: 
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Donde 
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2. Ecuaciones E . relaciones de equilibrio entre fases para cada componente (C  

ecuaciones por cada etapa) 
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3. Ecuaciones S . Suma de fracciones molares (una para cada etapa). 
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Si el estado de referencia de las entalpías es elemental, el término de calor de 

reacción ya es considerado. 

En general, { }iijjjiji yxPTKK ,,,,, = , { }ijj

V

j

V

j yPTHH ,,=  y { }ijj

L

j

L

j xPTHH ,,= . Si 

estas relaciones no se cuentan como ecuaciones y las tres propiedades no se 

cuentan como variables, cada etapa de equilibrio viene definida solamente por 

las ( )32 +C  ecuaciones MESH .  

Una cascada en contracorriente con N  etapas de este tipo, está representada 

por ( )32 +CN  de tales ecuaciones con ( )[ ]1103 ++CN   variables.  

Si se especifica N  y a cada etapa la alimentación, la presión, las cargas térmicas 

y el flujo de corrientes laterales hay un total de ( )32 +CN  ecuaciones 

algebraicas simultáneas y las ( )32 +CN variables desconocidas para cada una de 

las N  etapas son: 

Composición del vapor   jiy ,   (C ). 

Composición del líquido   jix ,   (C). 

Flujo de vapor    jV   (1). 

Flujo de líquido    jL  (1). 

Temperatura en cada etapa  jT   (1). 

Las ecuaciones M , E  y H  son ecuaciones no lineales. Si se especifican otras 

variables, como suele ser frecuente, se hacen las correspondientes 

substituciones en la lista de variables de salida. Con independencia de las 

especificaciones, el resultado es un conjunto de ecuaciones no lineales que 

debe ser resuelto por métodos iterativos. 

 

 

 

 

Nomenclatura. 

C   Número de componentes [-] 

E   Ecuación de Equilibrio [-] 
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f   Flujo molar por componente [kmol/s] 

F   Flujo molar total [kmol/s] 

H   Ecuación de balance de energía [-] 

H  Entalpía [J/kmol] 

K   Constante de equilibrio [-] 

L  Flujo molar de líquido [kmol/s] 

M   Ecuación de balance de materia 

N   Número de etapas [-] 

Q   Entrada/salida de calor [J/s] 

r   Número de reacciones [-] 

r    Relación entre la corriente lateral y el flujo interetapa [-] 

R   Rapidez de reacción [-] 

S   Ecuación de suma de las fracciones mol [-] 

S   Flujo lateral [kmol/s]  

T   Temperatura [K] 

V  Flujo molar de vapor [kmol/s] 

x   Fracción mol en la fase líquida [-] 

y   Fracción mol en la fase vapor [-] 

 

Letras Griegas. 

ε   Volumen de reacción [-] 

ν   Coeficiente estequiométrico [-] 

 

Subíndice 

i  Número de componente [-] 

j  Número de etapa [-] 

 

Superíndice 

L   Líquido  [-] 

V  Vapor [-] 
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3. MODELO DE ETAPA EN NO EQUILIBRIO 

El modelo de etapa en no equilibrio se basa en fenómenos de transferencia de 

calor y masa; y hace a un lado los conceptos de eficiencia, por lo tanto es más 

riguroso; considera que los flujos de vapor y líquido que abandonan la etapa no 

están en equilibrio termodinámico y considera que solo hay equilibrio en la 

interfase entre el líquido y el vapor [28].  

 
Figura 3.1 Etapa en no equilibrio. 

Para el modelo en no equilibrio las ecuaciones de balance son separadas para 

cada fase; las ecuaciones de conservación se relacionan entre si por los balances 

en la interfase; también se asume que la materia perdida por la fase de vapor es 

ganada por la fase líquida; el balance de energía es tratado de forma similar, 

dividido en dos partes, una para cada fase, cada una contiene un término para 

la velocidad de transferencia de energía de la fase a través de la interfase. 

Para una etapa en equilibrio, los cálculos de las relaciones de equilibrio se 

realizan con base en las composiciones de las corrientes de vapor y líquido que 

abandonan la etapa; en el modelo de no equilibrio son utilizadas las 

composiciones en cada lado de la interfase.  
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3.1 Modelo de Primera Generación 

Balance de masa para la fase de vapor: 
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Donde: 
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j
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jif ,  es el flujo de alimentación del componente i  en la etapa j  en la 

fase de vapor 

Balance de masa para la fase de líquido: 
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Donde: 
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jif ,  es el flujo de alimentación del componente i  en la etapa j  en la 

fase de líquido 

El término final en las ecuaciones (3.1) y (3.2) es la ganancia o perdida neta del 

componente i  en la etapa j   a través de la transferencia de materia interfacial 

y esta definido como: 

∫= j
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∫= j

L
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El termino V

jiN
,

 y  L

jiN
,

 son los fluxs molares del componente i  en un punto 

particular de la fase y ida  es el área diferencial a través del cual se lleva a cabo 

la transferencia de masa. 

Los balances totales de materia para las dos fases se obtienen sumando las 

ecuaciones (3.1) y (3.2), para los C  componentes: 
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Por convención se adopta que la transferencia de vapor hacia el líquido es de 

signo positivo, por lo tanto:  
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El balance de energía para la fase de vapor: 
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El balance de energía para la fase de líquido: 

( ) 01
11
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Los términos al final de las ecuaciones (3.8) y (3.9) representan la perdida o 

ganancia de energía a través de la interfase y pueden ser definidos como: 

∫= j

V
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∫= j

L

j
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Donde jE  representa la transferencia de energía en un punto particular de la 

fase, y el balance de energía en la interfase es: 
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El equilibrio de fases se asume que solo existe en la interfase del vapor y el 

líquido, y la relación entre las fracciones mol del líquido y el vapor esta dado 

por: 
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Suma de las fracciones mol en cada fase:  
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Suma de las fracciones mol en la interfase: 
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Si se especifica N  y a cada etapa la alimentación, la presión, las cargas térmicas 

y el flujo de corrientes laterales hay un total de ( )86 +CN  ecuaciones 

algebraicas simultáneas y las ( )86 +CN  variables desconocidas para las N 

etapas:  

• Flujo de Vapor y de Líquido     ( jV , jL ; 2). 

• Composición del vapor y el líquido en la interfase  ( jiy ,
, jix ,

; 2C ). 

• Temperatura de las fases de vapor y de líquido  ( V

iT , L

iT ; 2). 

• Composición del vapor y el líquido en la interfase  ( I

jiy , , I

jix , ; 2C). 
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• Temperatura en la interfase etapa     ( I

jT ; 1). 

• Velocidad de transferencia de materia    ( V

ji ,N , L

ji,N  ; 2C) 

• Velocidad de transferencia de energía    ( V

jE , L

jE  ;2) 

• Presión en cada etapa      ( jP ; 1) 

Las ecuaciones para las N  etapas son: 

• M : Balances de materia para el vapor    ( V

jiM
,

, V

jTM
,

; C+1). 

• M : Balances de materia para el líquido   ( L

jiM
,

, L

jTM
,

; C+1) 

• M : Balance de materia para la interfase   ( I

jiM
,

; C) 

• E : Balances de energía      ( V

jE , L

jE , I

jE ; 3). 

• R : Velocidad de transferencia de materia   ( V

ijR
,

, ijR
,

; 2C-2). 

• R : Velocidad de transferencia de energía   (2) 

• S : Ecuaciones de sumatoria     ( LI

i

VI

i SS , ; 2) 

• H : Ecuaciones hidráulicas     ( jP ; 1) 

• Q : Equilibrio interfacial      ( I

jiQ
,

; C) 

Es posible disminuir el número de ecuaciones y de variables si se fija 

independientemente las velocidades de transferencia de materia, 
L

ji

V

jiji ,,,
NNN ==  con lo que es posible eliminar la el flux de transferencia del las 

ecuaciones (3.1) y (3.2) y se obtienen las ecuaciones de velocidad de 

transferencia: 
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0=−=
L

jiji

L

jiR ,,,
NN         (3.19) 

Donde: 

( )
V

jkjk

I

jki

V

ki

V

ji

V

ji yyak
,,,,,,

,,,, NNN =  para k= 1, 2, … n   (3.20) 

( )
L

jkjk

I

jki

L

ki

L

ji

L

ji yyak
,,,,,,

,,,, NNN =  para k= 1, 2, … n   (3.21) 
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3.2 Modelo de Segunda Generación 

En la figura 3.2 se muestra el modelo de etapa en no equilibrio de segunda 

generación [27]. 

 
Figura 3.2. Modelo de segunda generación para una etapa en no equilibrio  

Balance de materia para la fase de vapor: 

( )

∑
=

−−−++

=+−−

−−++=

N

V

V

ji

V

vji

V

ji

jij

V

jjijjij

V

j

V

j

V

ji

Gf

yVyVyVrM

1

11111

0

1

,,,,

,,,,

           N

φφ

 (3.22) 

Donde el término V

jφ , representa la cantidad de vapor que arrastró el líquido en 

la etapa j ; y el término V

vjiG
,,

 es el flujo de vapor ligado para el componente i  

de la etapa v  a la etapa j  

Balance de materia para la fase del líquido: 

( )

0

1

1

11111

=−−−

−−++=

∑
=

+++−−

N

V

L

ji

L

vji

L

ji

jij

L

jjijjij

L

j

L

j

L

ji

Gf

xLxLxLrM

,,,,

,,,,

            N

φφ

   (3.23) 

Donde el término L

jφ , representa la cantidad de líquido que arrastró el vapor en 

la etapa j ; y el término L

vjiG
,,

, es el flujo de líquido ligado para el componente i  

de la etapa v  a la etapa j . 

De igual forma que para el modelo de primera generación, los balances totales 

de materia se obtienen sumando los i  componentes para las ecuaciones 3.16 y 

317: 

( ) 01

1 1

111
=+−−−−++= ∑∑

= =

−−+

C

i

N

v

V

jt

V

vji

V

jj

V

jjj

V

j

V

j

V

jt GFVVVrM
,,,,

Nφφ  (3.24) 
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( ) 01

1 1

111
=+−−−−++= ∑∑

= =

−+−

C

i

N

v

L

jt

L

vji

L

jj

L

jjj

L

j

L

j

L

jt GFVLLrM
,,,,

Nφφ     (3.25) 

Balance de energía para el vapor y el líquido: 

 

( )

∑
=

−−−++

=++−

−−−++=

N

v

V

j

V

j

V

vj

V

vj

VF

j

V

j

V

jj

V

j

V

jj

V

jj

V

j

V

j

V

j

QHG

HFHVHVHVrE

1

11111

0

1

E
,,

         

φφ

  (3.26) 

( )

∑
=

+++−−

=−+−

−−−++=

N

v

L

j

L

j

L

vj

L

vj

LF

j

L

j

L

jj

L

j

L

jj

L

jj

L

j

L

j

L

j

QHG

hFHLHLHLrE

1

11111

0

1

E
,,

          

φφ

  (3.27)

  

El equilibrio de fases se asume que solo existe en la interfase del vapor y el 

líquido, y la relación entre las fracciones mol del líquido y el vapor esta dado 

por: 

0=−=
I

ji

I

jiji

I

ji yxKQ
,,,,

       (3.28) 

Suma de las fracciones mol en cada fase: 

∑
=

=−=

C

i

I

ji

VI

j yS
1

01
,

        (3.29) 

∑
=

=−=

C

i

I

ji

LI

j xS
1

01
,

        (3.30) 

Suma de las fracciones mol en la interfase: 

∑
=

=−=

C

i

I

ji

VI

j yS
1

01
,

        (3.31) 

∑
=

=−=

C

i

I

ji

LI

j xS
1

01
,

        (3.32) 

Rapidez de transferencia de masa en la interfase: 

0=−=
L

ji

I

ji

I

jiM
,,,

NN        (3.33) 

Rapidez de transferencia de energía en la interfase: 

0=−=
L

ji

I

ji

I

jiE
,,,

EE         (3.34) 

Suma de las fracciones mol en la interfase: 

∑
=

=−=

C

i

I

ji

VI

j yS
1

01
,

        (3.35) 

Equilibrio de fases en la interfase: 

0=−=
I

ji

I

jiji

I

ji yxKQ
,,,,

       (3.36) 
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Ecuación Hidráulica: 

Si la primera etapa es un condensador: 

0
11

=−= ppP c         (3.37) 

0
22

=−= ppP especifica        (3.38) 

( ) 0
11

=∆−−=
−− jjjj pppP ,   Nj ≤≤2       (3.39) 

Si la primera etapa no es un condensador: 

0
11

=−= ppP especifica        (3.40) 

( ) 0
11

=∆−−=
−− jjjj pppP ,    Nj ≤≤2       (3.39) 

 

 

Nomenclatura. 

a   Área [m2] 

C   Número de componentes [-] 

E   Ecuación de balance de energía [-] 

E   Flux molar de energía [J/m2s] 

E   Rapidez de transferencia de energía interfacial [J/s] 

f   Flujo molar por componente [kmol/s] 

F   Flujo molar total [kmol/s] 

G  Flujo de líquido ligado interetapa. 

H   Ecuación de balance de energía [-] 

H  Entalpía [J/kmol] 

k   Coeficiente de transferencia de materia binario [-] 

K   Constante de equilibrio [-] 

L  Flujo molar de líquido [kmol/s] 

M   Ecuación de balance de materia 

N   Numero de etapas [-] 

N   Flux molar [kmol/m2s] 

N   Rapidez de transferencia de materia interfacial [kmol/s] 

p   Presión  [Pa] 

P   Ecuación hidráulica [-] 

Q   Entrada/salida de calor [J/s] 

r   Relación entre la corriente lateral y el flujo interetapa [-] 

S   Ecuación de suma de las fracciones mol [-] 

S   Flujo lateral [kmol/s]  
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T   Temperatura [K] 

v   Etapa ligada [-] 

V  Flujo molar de vapor [kmol/s] 

x   Fracción mol en la fase líquida [-] 

y   Fracción mol en la fase vapor [-] 

 

 

Letras Griegas. 

φ   Fracción de arrastre [-] 

ε   Volumen de reacción [-] 

ν   Coeficiente estequiométrico [-] 

 

Subíndice 

i   Número de componente [-] 

j   Número de etapa [-] 

L   Líquido  [-] 

T   Total  [-] 

v   Numero de etapa para el arrastre de líquido o vapor [-] 

V   Vapor [-] 

 

Superíndice 

I   Interfase 

L   Líquido  [-] 

V   Vapor [-] 
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4. TRANSFERENCIA DE MASA 

Transferencia de masa es el movimiento de una especie química desde una 

región de una mezcla hacia otra; si el movimiento es debido a un gradiente de 

concentración, este fenómeno es conocido como difusión ordinaria; si la 

transferencia de materia se lleva a cabo por el movimiento del fluido es 

conocido como convección. 

La difusión es el resultado del movimiento de los componentes de un fluido que 

se mueven para que la concentración de los componentes sea igual en cualquier 

parte de la mezcla, la velocidad con la que se mueven los componentes 

depende de su actividad difusional. Considere que iu  es la velocidad media del 

componente i  en la dirección x  de un sistema de coordenadas estacionario, el 

flux molar difusivo iJ  esta definido por: 

( )
A

iii uucJ −=         (4.1) 

Donde Au   es la velocidad de referencia, ic  la concentración del componente i  y 

iρ  su densidad. 

El flux molar convectivo debido al movimiento del fluido iI  esta definido por: 

ucI ii =           (4.2) 

Con las definiciones anteriores es posible definir el flux molar iN : 

( ) ii

A

i

A

iiiii ucucuucIJN =+−=+=      (4.3) 

El flux molar es la cantidad total de moles del componente i  que cruzan una 

unidad de área por una unidad de tiempo; analógicamente el flux másico es la 

cantidad de masa del componente i  que cruza una unidad de área por una 

unidad de tiempo. 

Es necesario definir la velocidad de referencia como:  

∑ ∑
= =

===

n

i

n

i

iiii

t

A uxuc
c

uu
1 1

1
      (4.4) 

Donde ix  es la fracciones mol del componente i . 

Para obtener el flux molar total que son el número de moles totales que cruzan 

por unidad de área por unidad de tiempo: 
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∑
=

==

n

i

tit ucNN
1

         (4.5) 

Para los flux difusivos molares se suman las contribuciones individuales de 

todos los componentes: 

( ) ucucuucJ iiiiii −=−=        (4.6) 

∑
=

=−=

N

i

tti NNJ
1

0        (4.7) 

Es posible relacionar el flux molar iN  con el flux difusivo iJ  mediante: 

ucJN iii +=         (4.8) 

tiii NxJN +=         (4.9) 

4.1 Difusión 

La difusión es un proceso físico irreversible, en el que partículas materiales se 

introducen en un medio que inicialmente estaba ausente de ellas aumentando 

la entropía del sistema conjunto formado por las partículas difundidas o soluto y 

el medio donde se difunden o disolvente. 

Para los modelos de no equilibrio es necesario calcular los fluxs iN  dados por la 

ecuación (4.9), rescribiendo la ecuación para la suma de componentes: 

∑
=

+=

n

i

iiii NxJN
1

        (4.10) 

Para calcular los flux difusivos iJ  es posible emplear la ley de Fick, las 

ecuaciones de Maxwell-Stefan o por los coeficientes de transferencia de masa. 

Mientras de que la ley de Fick y los coeficientes de transferencia de masa están 

basados en observaciones experimentales, las ecuaciones de Maxwell-Stefan se 

desarrollaron a partir de la contribución mecánica y cinética. 

 

4.2 La ley de Fick 

La ley de Fick describe el flujo difusivo iJ  que atraviesa una superficie es 

directamente proporcional al gradiente de concentración. El coeficiente de 
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proporcionalidad se llama coeficiente de difusión D . Para un sistema binario la 

ley de Fick es: 

AFbABtA xDcJ ∇−=         (4.11) 

En donde FbABD  es el coeficiente de difusión binario para el sistema BA− . 

Es posible aplicar las ecuaciones (4.11) y (4.20) obtener así: 

( )
112111
xDcuucJ Fbt ∇−=−=       (4.12) 

Para el flux molar difusivo del componente 2:  

( )
221222
xDcuucJ Fbt ∇−=−=        (4.13) 

Para un sistema binario 0
21

=+ JJ , por lo tanto se cumple que: 

2112 FbFb DD =         (4.14) 

 Para un sistema multicomponente la ecuación (4.11) se expresa en notación 

vectorial de la siguiente manera: 

( ) [ ]( )xDcJ Ft ∇−=         (4.15) 

Donde ( )J  y ( )x∇  son matrices de ( )11,−n  y [ ]FD  es una matriz ( )11 −− nn , . 

4.3 Ecuaciones de Maxwell-Stefan 

Para el desarrollo de las ecuaciones de Maxwell-Stefan se considera el 

movimiento de las moléculas del fluido durante el proceso de difusión, las 

moléculas chocan entre sí, lo que provoca que exista una resistencia a su 

movimiento. 

Considérese un volumen de control al cual se le aplica un balance de fuerzas, se 

tiene la fuerza neta resultante es proporcional a la rapidez de cambio de 

momentum del sistema. 

A través del volumen de control, el momentum puede entrar o salir como 

producto del movimiento de las moléculas a través de volumen de control, y 

dentro del volumen las moléculas de la especie i  puede ganar o perder 

momentum debido a la interacción con las demás especies. 
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Figura 4.1 Balance de fuerzas para un Volumen de Control. 

Si el volumen de control se mueve a la velocidad molar promedio u , existe un 

equilibrio entre las moléculas que entran y salen del volumen de control, por lo 

tanto no hay cambio neto de momentum. 

Para calcular la rapidez de cambio de momentum en el sistema, es necesario 

calcular el número de interacciones entre las moléculas de cada componente, el 

cual depende de la cantidad de moléculas presentes de cada especie. Sobre el 

sistema puede actuar fuerzas eléctricas, esfuerzos de corte y presión, si la única 

fuerza que actúa sobre el sistema es la presión y esta es constante, no habrá 

fuerza neta actuando sobre el sistema. 

{ }
21
xx2y1entrechoquesdenúmero          α       (4.16) 

Por unidad de tiempo por unidad de volumen      

La fuerza neta que actúa sobre las paredes del volumen de control será la fuerza 

z
AP  y la fuerza 

zz
AP

∆+

, podemos definir las fuerzas para cada componente 

mediante: 

ii Pxp =          (4.17) 

Por lo tanto, haciendo un balance de fuerzas para la especie i , dividiéndola 

entre el volumen de control zAct∆  y tomando el límite cuando z∆  tiende a 

cero: 

z

pp

z
idemoléculasdenetaFuerza zzizi

∆

−

→∆

=
∆+

0

lim
        (4.18) 

La fuerza neta es igual a 
dz

dpi
−  para la dirección z ; si se toma en cuenta las 

contribuciones de las fuerzas de los ejes x  y y , la fuerza neta que actúa sobre 

las moléculas del componente i  es ip∇− . 

Para un sistema binario, la ecuación (4.25) se puede escribir como: 

( )
1221

uuxxpi −∇−  α        (4.19) 
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Agregando una constante para quitar la proporción: 

( )
1221121

uuxxfp −−=∇−        (4.20) 

( )
1221212
uuxxfp −−=∇        (4.21) 

Si se define el coeficiente de Difusión de Maxwell como: 

12

12

f

P
DMS =          (4.22) 

21

21

f

P
DMS =          (4.23) 

Se tiene que 

( )

12

2121

11

1

MSD

uuxx
p

p
d

−
−=∇








=       (4.24) 

( )

21

2121

22

1

MSD

uuxx
p

p
d

−
−=∇








=       (4.25) 

Donde 
1

d  y 
2

d   son los gradientes de difusión respectivamente de las especies 1  

y 2  en un gas ideal a temperatura y presión constante. 

Si se tiene un sistema ternario es necesario tomar en cuenta la interacción de 

las moléculas de las especies 21− , 32− , y 31− . 

( ) ( )

13

3131

12

1221

1

MSMS D

uuxx

D

uuxx
d

−
−

−
−=      (4.26) 

( ) ( )

23

3232

21

1212

2

MSMS D

uuxx

D

uuxx
d

−
−

−
−=      (4.27) 

( ) ( )

32

2323

31

1313

3

MSMS D

uuxx

D

uuxx
d

−
−

−
−=      (4.28) 

Para un sistema multicomponente que contiene n  especies las ecuaciones 

anteriores se escriben de la siguiente manera: 

( )

∑
=

−

−=

n

j MSij

jiji

i
D

uuxx
d

1

        (4.29) 

( )

∑
=

−

=

n

j MSijt

ijji

i
Dc

NxNx
d

1

       (4.30) 
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∑
=

−

=

n

j MSijt

ijji

i
Dc

JxJx
d

1

        (4.31) 

Es más práctico expresar la ecuación (4.40) en notación vectorial: 

∑
≠

=

−−=

n

ij
j

ijiiiiit JBJBdc
1

,
       (4.32) 

O bien: 

( ) [ ]( )JBdct −=         (4.33) 

Donde la matriz de coeficientes de difusión binarios [ ]B  invertidos esta definida 

por: 

∑
−

≠

=

+=

1

1

n

jk
j MSik

k

MSin

i
ii

D

x

D

x
B        (4.34)  














−−=

MSinMSij

ji
DD

B
11

,
       (4.35)  

Despejando el flux molar difusivo ( )J  de la ecuación (4.42): 

( ) [ ] ( )dBcJ t

1−

−=         (4.36) 

4.4 Coeficientes de Transferencia de Masa 

Son una forma alterna para calcular el flux difusivo Turbulento; debido a la 

imposibilidad de describir matemáticamente las condiciones de flujo se trabaja 

con datos empíricos y están limitados en su extensión, según las diferentes 

condiciones y situaciones, así como también a los intervalos de las propiedades 

del fluido. 

Considérese el sistema de la figura 4.2 constituido por dos fases “x” y “y”, las 

composiciones molares en el seno del fluido ibx  y iby , y las composiciones en la 

interfase iIx  y iIy . Considérese que en la interfase no hay resistencia a la 

transferencia de masa y donde se establece un equilibrio entre las fases “x” y 

“y”. 
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Figura 4.2. Perfil de fracción mol en transferencia de materia interfacial. 

El coeficiente de transferencia de masa bk  para la fase “x” en un sistema binario 

se define como: 

( ) it

ib

iIibt

tibib

t

b
xc

J

xxc

NxN

N
k

∆

=

−

−

→

=

0

lim
      (4.37) 

Donde it xc ∆ es la diferencia entre la fracción mol en el seno del fluido y la 

fracción mol en la interfase. De la ecuación (4.1) se obtiene que: 

( )uuxcJ iit −=         (4.38) 

Por lo tanto: 

( ) ( )

i

i

i

it

iit
b

x
x

uu

xc

uuxc
k

∆

−
=

∆

−
=       (4.39) 

Esta ecuación (4.48) define el término bk como la velocidad máxima a la que un 

componente puede ser transferido de una fase a otra tomando como referencia 

la velocidad media de la mezcla. 

La ecuación (4.48) considera que los flux de materia son pequeños y que los 

perfiles de composición y velocidad son constantes; en condiciones reales el 

coeficiente de transferencia de materia es: 

( ) it

ib

iIibt

tbibi

b
xc

J

xxc

NxN
k

∆

=

−

−

=
• ,,       (4.40) 

Para encontrar el coeficiente de transferencia de masa en condiciones reales a 

partir del coeficiente de transferencia se introduce el término de corrección bΞ : 

bbb kk Ξ=
•

         (4.41) 
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Donde bΞ  depende de la composición y del modelo hidrodinámico empleado 

para la descripción del sistema.  

4.5 Coeficientes de Transferencia de Energía. 

De manera analógica, los coeficientes de transferencia de calor se definen como 

h : 

( ) TCc

q

TTCc

NHe

N
h

ptIbpt

n

i

ii

i ∆

=



















−

−

=

∑
=

→

1

0

lim
     (4.42) 

Donde h  es el coeficiente de transferencia de calor y es la velocidad máxima a 

la que el calor puede ser transferido de una fase a otra. Considerando que los 

fluxs másicos despreciables, el coeficiente de transferencia de calor está 

definido por: 










∆→

=

T

q

N
h

t 0

lim
       (4.43) 

Si los fluxs másicos no son despreciables es posible corregir la ecuación (4.52) de 

manera analógica al capitulo (4.4) introduciendo el término HΞ : 

Hhh Ξ=
•          (4.44) 

Donde el coeficiente de transferencia de energía •h  se define como: 

T

q
h

∆

=
•

  
       (4.45) 

4.6 Modelos para calcular los coeficientes de transferencia de materia y 

energía [02] 

El cálculo de los coeficientes de transferencia de materia se puede realizar en 

maneras diferentes. Los modelos más comúnmente usados son: el de película, 

capa de límite y la teoría de la penetración. 

4.6.1 Modelo de Película 

Para el desarrollo de la teoría de la película se asume que una sustancia i  es 

transferida de una superficie sólida o líquida representada como fase “x” como 

se muestra en la figura 4.3, al líquido o gas que fluye representado como fase 

“y”.  
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Figura 4.3 perfil de concentración para el modelo de película. 

La concentración de i   cae de 
0,ix  en la superficie de la fase “x” a 

δ,ix  en la fase 

“y”. La teoría de película asume que la transferencia total ocurre en una película 

con espesor δ  por lo tanto el nombre; la concentración y la velocidad solo 

cambian en la dirección del eje r ; en estado estacionario el flux molar iN es 

igual a iiuc , por lo tanto se tiene: 

0=

dr

dN i          (4.46) 

Asumiendo que desaparece el flujo convectivo, de la ecuación (4.14) y de la 

(4.20) se tiene: 

dr

dX
DcJNxJN i

Ftitiii −==+=      (4.47) 

Se obtiene: 

0
2

2

=

dy

Xd i           (4.48) 

Si se asume que los valores de FtDc  son constantes, el perfil de concentración 

en la película es una línea recta dada por: 

0

0

,, ii

ii

XX

XXr

−

−
=

δ
δ

        (4.49) 

Por otro lado, si se considera que desaparece el flux másico convectivo y 

asumiendo que 0
0

→N , se tiene: 

( )

0

00 







−=−=

dr

dx
DcCCkN i

Ftiii δ,,       (4.50) 

Entonces: 
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( ) ( )
δδ

δ
,,,, ii

F
iiFt

i
Ft CC

D
xxDc

dr

dX
Dc −=−−=








−

00

0

   (4.51) 

Por lo tanto: 

δ

FD
k =           (4.52) 

Como el espesor de la película normalmente no es conocido, no es posible 

calcular el coeficiente de transferencia de masa de la ecuación (4.52); en el 

modelo de película  cuando 0
0

→N , el flux másico conveccional es proporcional 

al coeficiente de difusión FD ; si el flux másico convecciónal no tiende a cero, se 

obtiene como resultado: 

ti
i

Fttiii Nx
dr

dx
DcNxJN +−=+=       (4.53) 

Si se asume que la  FtDc−  es constante se obtiene una ecuación diferencial de 

segundo orden: 

0
2

2

=+−

dt

dx
N

dr

xd
Dc i

t
i

Ft        (4.54) 

Resolviendo para las condiciones límite  ( )
0

0 ,ii xrx ==  y ( )
δ

δ ,ii xrx == : 

1

1

0

0

−








−








=

+

−

Ft

t

Ft

t

ii

ii

Dc

N

r
Dc

N

xx

xx

exp

exp

,,

,

δ

      (4.55) 

Si el flux másico del componente i  dado por la ecuación (4.53) es evaluado en la 

superficie de la capa donde 0=r  se tiene: 

ti
i

Fti Nx
dr

dx
DcN

0

0

,+







−=          (4.56) 

De acuerdo con la teoría de película el flux molar es constante e igual a lo largo 

de la película diferenciando la ecuación (4.64) e introduciéndola en la ecuación 

(4.65) se tiene que: 

( ) ti

Ft

t

t
iii Nx

Dc

N

N
xxN

00

1

,,,

exp

+

−







−−=

δ
δ

     (4.57) 
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Introduciendo el coeficiente de transferencia de masa definido como: 

  
d

D
k =           (4.58)  

Usando los principios del modelo de película se encuentra la siguiente relación 

entre los coeficientes de transferencia de masa •k  y k , donde •k  es el 

coeficiente de transferencia de masa cuando el flux másico convectivo no es 

despreciable y k  cuando si lo es: 

1−







==

•

kc
N

kc
N

k

k

t

t

t

t

exp

ζ        (4.59) 

Donde el término ζ es conocido como el factor de corrección de Stefan. 

 

 

4.6.2 Modelo de Capa Límite 

La teoría de capa de límite, como teoría de la película, se basa en el concepto 

que la transferencia de materia ocurre en una  delgada película según la figura 

4.2. Aunque para el modelo de película la concentración y la velocidad pueden 

variar no sólo en la dirección del eje r , sino también a lo largo de las demás 

coordenadas. 

Como el cambio en el perfil de la concentración en la capa límite es más grande 

en la dirección r  que en las demás coordenadas, es suficiente apenas 

considerar la difusión en la dirección del eje r . Esto simplifica las ecuaciones 

diferenciales para la concentración perceptiblemente. Con el perfil de la 

concentración que se obtiene como resultado de la simplificación, es posible 

calcular el coeficiente de transferencia de materia promedio mk  del coeficiente 

de transferencia total como: 

∫
=

=

L

x
m kdx

L
k

0

1
         (4.60) 

Normalmente se encuentra con ecuaciones de la forma: 

( )ScRefShm ,=        (4.61) 
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Donde mSh  es el número de Sherwood promedio: 

D

L
kSh mm =           (4.62) 

4.6.3 Modelo de Penetración y renovación superficial [01] 

Los modelos de película y capa límite suponen transferencia de materia 

constante, y pueden no ser en situaciones donde la materia está contenida en 

un elemento de volumen donde existe cambio en la concentración con tiempo. 

En muchos equipos  de transferencia las fases entre las que se lleva a cabo la 

transferencia están en contacto con un material sólido por corto período de 

tiempo, por lo que el estado estacionario no puede ser alcanzado. Por lo tanto 

en cierta posición una masa se transfiere momentáneamente. 

La teoría de la penetración fue desarrollada por Higbie en 1935 [15]. Esta teoría 

acentúa que el tiempo de contacto entre las dos fases es muy corto para 

permitir el gradiente de concentración de la película, característico de de estado 

estacionario; el constante pero breve periodo de tiempo de contacto entre los 

elementos de fluido o eddies, provocan la difusión en estado inestable o la 

penetración del componente. Tomando la concentración inicial uniforme de 
0ix  

para el componente i  disuelto en la fase y la concentración  de i  en la interfase 

Iix , , tan pronto como la fase a granel se exponga al componente de difusión, 

que se puede también tomar como el equilibrio la solubilidad de él en seno de 

la fase, las condiciones son: 









=

∞=

=

=

0

0

0

0

ztodoparax

ztodoparax

ztodoparaax

x

iI

i

i

  ,    

  ,    

        

θ

θ

θ

      (4.63) 

Donde θ  es el tiempo de exposición para el componente de difusión. Bajo estas 

suposiciones el flux másico para cualquier tiempo es: 

( ) tiiI
F

i cxx
D

N
0

4
−=

πθ

       (4.64) 

Por lo tanto el coeficiente de transferencia de materia: 

θπ

F
m

D
k

2
=          (4.65) 
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La teoría de renovación superficial fue propuesta por Dankwerts en 1951 [09] y 

representa una extensión a la teoría de la penetración. Higbie presupuso 

siempre que el tiempo del contacto entre las fases era igual en todas las 

posiciones del volumen. Dankwerts se sugirió que los elementos de fluido 

“eddies” que entran en el contacto tienen diversos tiempos de residencia que se 

puedan describir por un espectro de tiempo de residencia, el flux molar es: 

( ) tiiIFi cxxsDN
0

−=        (4.66) 

Y el coeficiente de transferencia de materia: 

Fm sDk =           (4.67) 

Donde s  es la frecuencia de de renovación de la superficie. 

Dobbins [08] en 1956 precisó que es esto no es verdad para los sistemas de la 

aireación donde las corrientes que fluyen absorben continuamente gases como 

el oxígeno y existe cambio de concentración en el seno del líquido. Por 

consiguiente, Dobbins consideró una profundidad finita de los elementos 

superficiales y de los eddies y remplazó la tercera condición límite por: 
0iiI xx =   

para azz =  y obtuvo: 

( ) tiiI

F

a
Fi cxx

D

sz
sDN

0

2

−












= coth      (4.68) 

y el coeficiente de transferencia de masa como: 












=

F

a
Fm

D

sz
sDk

2

coth        (4.69) 

En la cual se puede ver también la dependencia general de n

Fm Dk α . 

4.7 Transferencia de materia y energía [18] 

Los sistemas perfectamente isotérmicos son raros en ingeniería química, los 

procesos normalmente implican transferencia simultánea de la masa y energía a 

través de la interfase. En la figura 4.4 se muestran perfiles de temperatura y 

composición para algunos procesos no isotérmicos. 
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Figura 4.4 perfiles de temperatura y composición en procesos de transferencia simultanea. 

La transferencia de energía total es limitada por dos razones; en primer lugar, 

debido a los flujos de la especie hay un transporte adicional de la entalpía 

además del calor conductor flujo q : 

∑
=

+=

n

i

ii HNqE
1

         (4.70) 

En segundo lugar, hay una contribución directa al flujo de calor inducido por la 
difusión de la especie; esto se llama el efecto de Dufour [13], que usualmente 
no es de importancia en ingeniería química. 
 
 

 

Nomenclatura 

A   Área [m2] 

B  Coeficientes binarios de transferencia de materia invertidos [s/m2]  

c   Concentración [kmol/m3] 

pC   Calor específico [J/kmol] 

d   Gradiente de difusión [m-1] 

D   Coeficiente de difusión [m/s2] 

E   Flux de energía [J/s2] 

h   Coeficiente de transferencia de calor [m/s] 

H   Entalpía [J/kmol] 

i   Flux másico convectivo [kg/m2s] 

I  Flux molar convectivo [kmol/m2s] 

j   Flux másico difusivo [kg/m2s] 

J   Flux molar difusivo [kmol/m2s] 
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k   Coeficiente de transferencia de materia [m/s] 

n  Flux másico [kg/m2s] 

N  Flux molar [kmol/m2s]  

s  Frecuencia de renovación de superficie [s-1] 

u   Velocidad [m/s] 

r   Coordenada radial [m] 

Re  Número de Reynolds 

Sc  Número de Schmidt 

Sh  Número de Sherwood 

Letras Griegas 

δ   Espesor de la película [m] 

ζ   Factor de corrección de Stefan 

θ   Tiempo de exposición [s] 

µ   Viscosidad [N.s/m2] 

Ξ  Factores de corrección 

ρ   Densidad [kg/m3] 

 

Subíndices 

i   Número de componente [-] 

I   Referente a la interfase  

L   Líquido  [-] 

T   Total   

V   Vapor  

F   Referente a Fick 

m  Promedio 

 

Superíndices 

A   Referencia (velocidad) [-] 
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5. CORRELACIONES PARA EL CÁLCULO DE LOS COEFICIENTES DE 

TRANSFERENCIA DE MASA. 

El modulo RATEFRAC de Aspen Plus™ que es usado para realizar las simulación 
rigurosa en no equilibrio, utiliza correlaciones mas comunes para el cálculo de 
los coeficientes binarios de transferencia de materia y las áreas de 
transferencia. 

Por lo general, estos valores dependen del diámetro de la columna y de los 
parámetros de operación tales como: 

• Flujos de vapor y de líquido. 

• Densidades 

• Viscosidades 

• Tensión superficial del líquido. 

• Coeficientes de difusión binarios de vapor y de líquido. 

• De las características del empaque o los platos. 
 
5.1 Etapa con platos de válvula 

Para calcular los coeficientes de transferencia total y el área total para la 
transferencia utiliza las correlaciones desarrolladas por Scheffe y Weiland, 1987 
[25].  

La correlación para el cálculo del coeficiente de transferencia total binario de la 
fase líquida es: 

( ) ( ) ( ) ( )
50050090680

4125
....

.
L

inLg

L

in ScReReSh ϖ=      (5.1) 

La correlación para el cálculo del coeficiente de transferencia total binario de la 
fase de vapor es: 

( ) ( ) ( ) ( )
50390130870

939
....

.
g

inLg

g

in ScReReSh ϖ=      (5.2) 

El área interfacial es dada por: 

( ) ( ) ( )
520250870

270
...

. ϖLg ReRea =       (5.3) 

Donde: 

L

inL

L

inL

in
D

dak
Sh

⋅

⋅⋅
=

ρ

        (5.4) 

g

ing

g

ing

in
D

dak
Sh

⋅

⋅⋅
=

ρ

        (5.5) 

L

inL

LL

in
D

Sc
ρ

µ
=          (5.6) 

g

ing

gg

in
D

Sc
ρ

µ

=          (5.7) 
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L

L

dL
Re

µ

⋅
=          (5.8) 

g

g

dG
Re

µ

⋅
=          (5.9) 

d

W
=ϖ          (5.10) 

 
5.2 Etapa con Platos de Malla 

El producto de los coeficientes de transferencia total y de las áreas usa las 
correlaciones desarrolladas por Chan y Fair, 1984 [05]. 

El producto del coeficiente binario de transferencia de masa total de la fase 
líquida esta dado por la correlación: 

( ) ( ) L

L

in

L

in tLFDxak ⋅⋅+⋅⋅= 150213130101274
50

8
...

.

     (5.11) 

El producto del coeficiente binario de transferencia de masa total de la fase 
líquida esta dado por la correlación: 

( ) ( )
50

2
50

8671030

.

.

L

g

ing

in
h

FFD
ak

−
=       (5.12) 

El factor F  esta dado por: 

2
1

ggF ρµ ⋅=            (5.13)  

 
El tiempo de residencia del líquido Lt  esta dado por: 

L

L
LL Q
Z

ht ⋅⋅= 9980.         (5.14) 

Y el tiempo de retención del líquido Lh  por: 

FQhh LwL ⋅−⋅+⋅+= 0135045452190041910 ....      (5.15) 

El factor fraccional de aproximación para la velocidad de inundación F es: 

FG

G
F

v

v
=          (5.16) 

La altura del líquido Lh  es: 

3
2

1533 







Γ
Γ+Γ=

e

L
eweL
Q

Bhh       (5.17) 

Los términos eΓ  y B  están dados por: 
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( )
910

5512
.

.exp Se K⋅−=Γ         (5.18) 

( )whB ⋅−⋅+= 81370286003270 .exp..       (5.19) 

Y el término SK  esta dado por: 

50.















−

=

gL

L
gSK

ρρ

ρ
µ          (5.20) 

 
5.3 Etapa con platos de capucha 
Para este tipo de etapa utiliza la correlación desarrollada por Greaser et al 1958 

[14]; el producto de los coeficientes de transferencia de materia y el área 

interfacial es dado por: 

( ) ( ) L

L

in

L

in tLFDak ⋅⋅+⋅⋅×= 150213130101274
50

8
...

.

    (5.21) 

Y el producto del coeficiente de transferencia de masa por el area interfacial 

por: 

( )

( )
G

Sc

QFh
ak

g

in

LwV

in 50

851042377056747760

.

.... ⋅+⋅−⋅+
=     (5.22) 

Los valores de F , Lt  y Lh  están dados respectivamente por las ecuaciones 

(5.13), (5.14) y (5.14). 

5.4 Etapa con empaque. 

Los coeficientes de transferencia total y el área disponible para la transferencia 

total usando las correlaciones desarrolladas por Onda et al, 1968 [22]. 

La correlación para los coeficientes binarios de transferencia de masa en la fase 
líquida es: 
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   (5.23) 

La correlación para los coeficientes binarios de transferencia de masa en la fase 
líquida es: 
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El área interfacial es dada por: 


















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LLLpw WeFrReaa

σ

σ    (5.25) 

Donde: 

Lp

L
a

L
Re

µ

=          (5.26) 

2

L

p

g

a
Fr

ρ⋅

=          (5.27) 

Lp

L
a

L
We

σρ

2

=          (5.28) 

5.5 Coeficiente de Transferencia de energía. 

El coeficiente de transferencia de calor es calculado utilizando la analogía de 

Chilton-Colburn (King, 1980) [18] y esta dado por: 

( )

mix

tc
av

Cp

h
Sck =3

2

         (5.29) 
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Nomenclatura 

a   Área interfacial [m2 de área / m2 de área activa] 

pa   Área superficial especifica del empaque 

wa   Área de interfase húmeda 

B  Factor definido por ec. (5.19) 
d   Parámetro geométrico de unidad de longitud [m] 

pd   Diámetro nominal de empaque [m] 

D   Coeficiente de difusión [m/s2] 
F   Factor [kg0.5/sm0.5] 
F   Fracción de aproximación a la velocidad de inundación [-] 
Fr   Número de Froude. 
G   Flujo másico del vapor [kg/m2s] 

vG   Flujo volumétrico del vapor por unidad de área activa [m3/sm2] 

FGv    Velocidad del vapor [m/s] 

h   Altura [m] 

wh   Altura del vertedero de salida [m] 

k   Coeficiente de transferencia de materia [m/s] 

SK   Factor definido por la ecuación (5.20) 

L   Flujo másico del vapor [kg/m2s] 

LQ    Flujo líquido por la ancho promedio de la trayectoria [m3/sm] 

R   Constante universal de los gases [m3atm/kmolK] 
Re  Número de Reynolds 

Sc  Número de Schmidt 

Sh  Número de Sherwood 
t   Tiempo [s] 
T   Temperatura [K] 
W   Altura del vertedero [m] 
We   Número de Weber 
 FZ   Longitud de trayectoria de flujo del líquido [m] 

LZ   Longitud de trayectoria del líquido [m] 

 
Letras Griegas 
µ   Viscosidad [N.s/m2] 

ρ   Densidad [kg/m3] 

ϖ  Parámetro referente a la altura del vertedero [-] 

eΓ   Factor definido por la ecuación (5.18) 

σ   Tensión superficial [N/m] 
σ   Tensión superficial critica del material de empaque [N/m] 
 
 
Subíndices 
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g   Referente a la fase de vapor 

i   Número de componente [-] 

L   Referente a la fase líquida 
n   Número de componente [-] 

W   Altura del vertedero [-] 
  
Superíndices. 
g   Referente a la fase de vapor 

L   Referente a la fase líquida 
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6. MODELO DE ETAPA EN NO EQUILIBRIO CON REACCIÓN. 

 

 
Figura 6.1 Modelo de etapa en no equilibrio con reacción. 

 

6.1 Cinética de las Reacciones Químicas 

La “cinética” es, simplemente, un término técnico usado para describir la 

velocidad de una reacción química [04], en función de las condiciones; Los 

modelos varían en complejidad cuanto más reflejan la real ocurrencia de las 

reacciones químicas. En su más simple, pueden estar de la forma:  

( ) ( )
n

iónconcentracfTfvelocidad ⋅  α      (6.1) 

6.2 Ecuación de Arrhenius [15] 

Considere la  reacción: 

DCBA +→+         (6.2) 

La molécula de C  es formada por las colisiones entre las moléculas A  y B , la 

velocidad de reacción Cr  (que es la rapidez de producción de la especie C  

depende de las colisiones y de la temperatura; usando la teoría cinética de los 

gases la rapidez de reacción es proporcional al producto de las concentración de 

los reactantes y a la raíz cuadrada de la temperatura: 

50.TCCr BAC ⋅α         (6.3) 

El número de moléculas que reaccionan por unidad de tiempo es más pequeño 

que el número de colisiones binarias entre A y el B. También, la temperatura 

tiene un efecto menor sobre la rapidez de la reacción del esperado por el 
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término 50.T . Para las colisiones binarias entre A  y B  que dan lugar a la 

reacción, las energías de la traducción y de la vibración deben ser superiores a la 

energía de activación E ; la fracción de colisión es representada por RTEe− , que 

puede ser substituida en la ecuación (6.3): 

50.
  TCCer BA

RTE

c ⋅
−

α         (6.4) 

El efecto de 50.T  es mucho menor al efecto de RTEe− , por lo tanto 50.T  puede ser 

combinado en una sola constante de proporcionalidad: 

BA
RT

E

C CCekr
−

=
0

        (6.5) 

Generalmente la velocidad de reacción se expresa de acuerdo con la  como: 

( ) ( )iónconcentracfatemperaturfri 21
⋅=      (6.6) 

Y para una temperatura dada: 

( )ncomposiciófkri 2
⋅=         (6.7) 

Donde 

RT
E

ekk
−

⋅=
0

         (6.8) 

La ecuación (6.8) es conocida como la ecuación de Arrhenius. 

 

6.3 Modelos de Reacción utilizados en Destilación Reactiva 

6.3.1 Reacción basada en la conversión 

Para las reacciones basadas en conversión, es necesario tener una expresión en 

función de la temperatura, definido para un componente clave como: 

( ) ( ) DTTC
T

B
ATfConv +⋅++== ln      (6.12) 

 

 

6.3.2 Reacción basada en equilibrio 

Para las reacciones de equilibrio, la expresión es: 
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( ) ( ) ( ) DTTC
T

B
ATfKeq +⋅++== lnln      (6.13) 

6.3.3 Reacciones Basadas en la Cinética 

Para las reacciones de rapidez controlada, se utiliza la ley de energía para 

calcular la rapidez  de reacción. Para ello calcular el índice de reacción, es 

necesario conocer la tasa de interrupción de la reacción o el tiempo de 

residencia. La expresión cinética es: 

( )

∏
=











−−









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n

i

i

TTR
En

iCe
T

T
kr

1

11

0

0
α

      (6.14) 

 

Nomenclatura 

A  Constantes cinéticas de reacción. 

B  Constantes cinéticas de reacción. 

C  Constantes cinéticas de reacción. 

D  Constantes cinéticas de reacción. 

E  Energía de Activación. 

k  Constante de rapidez de reacción. 

0
k    Factor pre-exponencial. 

Cr   rapidez de producción de la especie C  [mol/L*s]. 

T  Temperatura [K] 

0
T  Temperatura de referencia [K] 
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7. HIDRODESULFURACION DE NAFTA. 

La nafta de Craqueo Catalítico (FCC por sus siglas en inglés) es una gasolina de gran 

importancia para las mezclas de las refinerías de la mayor parte del mundo; 

contribuye de manera significativa en el octanaje de la mezcla, es también el mayor 

contribuidor de azufre a la gasolina. 

Debido a las regulaciones para reducir los niveles de azufre a nivel mundial, es 

crítico reducir el azufre en nafta de la FCC. 

7.1 Hidrodesulfuradora de nafta de la Refinería de Tula Hidalgo. 

En la figura 7.1 se muestra el diagrama de flujo de proceso de la 

hidrodesulfuradora de nafta de la refinería Miguel Hidalgo, hubicada en la ciudad 

de Tula, en el estado de Hidalgo. 

La nafta es alimentada al pre-calentador EA-7101, donde alcanza una temperatura 

de 162°C; después es alimentada en el plato 13 de la Columna CDHydro (DA-7101); 

la columna DA-7101 consta de 39 etapas, dos de ellas constituidas por empaque 

catalizador; en la primera sección del empaque catalizador, se llevan a cabo las 

reacciones de hidrogenación de dienos e isomerización de olefinas; en la segunda 

zona empacada se lleva a cabo la tioeterificación de mercaptanos y la 

hidrogenación de olefinas. 

En el plato 6 de la columna DA-7101 es extraída la nafta ligera (LCN); los platos 1 a 

6 tienen una función de agotamiento del hidrogeno; el producto de domos, en 

estado gaseoso, mayormente constituido por el exceso de hidrógeno es 

comprimido y alimentado en el plato 30 de la columna estabilizadora de nafta 

(7103); el líquido es regresado al domo de la columna. 

El producto de fondos que contiene los compuestos con contenido de azufre, 

incluyendo el thio-éter producido en el segundo modulo de empaque de la 

columna CDHydro, es presurizado y mezclado con hidrógeno, precalentado en el 

intercambiador de calor (EA-7201) y alimentado en modulo empacado numero 4 

de la columna CDHDS (DA-7201), la cual tiene como función convertir los 

compuestos con contenido de azufre, en sulfuro de hidrógeno (H2S) y minimizar la 

hidrogenación; por el producto de domos se obtiene en estado gaseoso el exceso 



 

 
46

de hidrógeno, una parte de nafta y el sulfuro de hidrógeno, mientras que por el 

producto de fondos es extraída la nafta pesada (HCN).  

En el producto de domos pasa a un tanque flash (FA-7202), el vapor es enfriado 

(EA-7203) para luego ser alimentado de nuevo a otro tanque flash (FA-7203) con la 

finalidad de separar el hidrogeno gaseoso del H2S presente en el producto líquido;  

una parte hidrógeno producto del tanque flash (FA-7203) es purgado del sistema, 

mientras que el resto es alimentado al absorbedor de amina (DA-7202) para retirar 

el H2S residual.  

La nafta en estado líquido producto del tanque flash (FA-7202) es alimentada en el 

domo de  la columna agotadora de H2S (DA-7203), al igual que la corriente de H2S 

en estado líquido  producto del tanque flash (FA-7203). 

El producto de domos de la columna agotadora de H2S (DA-7203) es alimentado al 

absorbedor de amina (DA-7302) para retirar el H2S. 

El producto de fondos del la columna CDHDS (DA-7201) es alimentado en fondo de 

la columna agotadora de H2S (DA-7203).  

El producto de fondos de la columna agotadora de H2S (DA-7203) es mezclado con 

hidrogeno fresco, precalentado y alimentado al reactor pulidor (DC-7301) donde 

los compuestos con contenido de azufre que no reaccionaron en la columna CDHDS 

son hidrodesulfurados.  

El producto del reactor pulidor (DC-7301) es enfriado y separado en el tanque flash 

(FA-7301), el líquido es alimentado a la columna estabilizadora de nafta (DA-7301), 

el vapor del tanque flash (FA-7301) es enfriado (EC-7301) y separado en el tanque 

flash (FA-7302), del cual sale en estado gaseoso el hidrógeno en exceso alimentado 

al reactor pulidor, mientras que en estado líquido es recuperada una mezcla de 

hidrocarburos con contenido de H2S disuelto; esta mezcla es alimentada en los 

domos de la columna estabilizadora de nafta (7301).  

El producto de domos de la columna estabilizadora de nafta (DA-7301) es purgado 

del sistema como gas amargo, mientras que el producto de fondos es recuperado 

como nafta pesada (HCN). 
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DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO

HIDRODESULFURADORA REFINERIA MIGUEL HIDALGO, TULA HIDALGO

DIBUJÓ: JORGE ERNESTO MARTÍNEZ JUNIO, 2009

Figura 7.1 diagrama de flujo de proceso de la hidrodesulfuradora
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7.2 Modelación de la Hidrodesulfuradora en Equilibrio. 

La nafta de craqueo catalítico en la que se basa el diseño de la 

hidrodesulfuradora de la refinería de Tula Hidalgo esta representada por la 

mezcla de dos tipos de nafta, nafta ligera (LCN) y nafta pesada (HCN). 

Las dos naftas son caracterizadas mediante ensayos de curvas de destilación, en 

la tabla (7.1) se muestra la curva de destilación para las nafta ligera (LCN) y 

pesada (HCN), así como el contendido de azufre en partes por millón, el 

contenido en olefinas en porcentaje en volumen, el flujo en barriles por día y la 

densidad relativa. 

Type  LCN HCN 

ASTM D86, °C   

IBP  

  5% vol  

10% vol 

20% vol  

30% vol  

40% vol   

50% vol   

60% vol   

70% vol   

80% vol   

90% vol   

95% vol   

EP    

 

Flow, BPD   

Olefins vol% 

  

Bromine No.  

Total Sulfur, 

ppm wt   

Specific Gravity, 

20/4°C  

42.7 

61.5 

68.9 

82.4 

97.3 

112.9 

128.4 

143.9 

159.1 

175.0 

196.0 

209.9 

220.5 

 

26,400 

25.4 

44.0 

1,560 

 

0.783 

167.0 

173.8 

185.7 

196.7 

202.1 

206.5 

210.6 

214.2 

217.8 

221.4 

226.2 

230.1 

238.4 

 

3,600 

10.6 

17.5 

10,829 

 

0.878 

 

Tabla 7.1. Características de la nafta alimentada a la hidrodesulfuradora 

 

El contenido de azufre esta dado en partes por millón y las olefinas en 

porcentaje en volumen; sin embargo no es posible utilizar estos datos para 

modelar una reacción química, es decir, es necesario representar el contenido 
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de azufre con componentes con contenido de azufre representativos y las 

olefinas con hidrocarburos de doble ligadura. 

Los principales compuestos de azufre presentes en la Nafta son los mercaptanos 

(11%), los sulfuros (25%), los tiofenos (60%) y los disulfuros (4%) [06]. 

Las olefinas se distribuyen en la nafta de Craqueo Catalítico como se muestra en 

la tabla (7.2) [08]: 

 

  FCC nafta 

Olefinas  % 

por estructura   

normal  41.93 

iso 49.15 

cíclicas 5.7 

desconocida 3.27 

por átomos de c   

c3  

c4 14.1 

c5 48.53 

c6 22.56 

c7 13.69 

c8 0.98 

Tabla 7.2. Proporción de olefinas en la nafta 

Con los contenidos de los estudios para azufre y para olefinas es posible hacer 

una caracterización más apegada a la realidad de los ensayos ASTM D86 de 

nafta FCC. 

Guardando las proporciones entre las olefinas, asumiendo que en ensayo de 

nafta ligera hay mayor presencia de olefinas C5 y C6, mientras que en la nafta 

pesada C6 y C7, se tienen los resultados que muestra la tabla 7.3: 
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Olefinas             LCN HCN 

      LCN/HCN NOR/ISO   LCN HCN 0.245 0.106 

1 1-penteno 0.500 0.150   0.0367   

2 Cis-2-penteno 
0.450 

0.500 0.150   0.0367   

3 2-metil-1-Buteno 0.500 0.183   0.0449   

4 3-metil-1-buteno 

0.680 

0.550 
0.500 0.183   0.0449   

5 1-hexeno 0.450 1.000 0.141   0.0346   

6 

2-metil-1- 

penteno 

0.320 
0.550 

1.000 0.172   0.0423   

  1-hexeno 0.450 1.000   0.273   0.0290 

  2-metil-1-penteno 
0.620 

0.550 1.000   0.334   0.0354 

7 1- hepteno 0.450 1.000   0.168   0.0178 

8 2-metil-1-hepteno 

0.980 

0.380 
0.550 1.000   0.205   0.0217 

9 1,3 pentadieno   1.000 0.020     0.0049   

10 Isopreno 
0.020 

  1.000 0.020       0.0021 

       Total 0.2450 0.1060 

Tabla 7.3. Fracción peso de hidrocarburos para la representación de las olefinas. 

De manera analógica es posible hacer una representación de los compuestos 

que contienen azufre [19]. 

 

Compuestos de Azufre LCN HCN     LCN HCN 

        

Fracc 

S 0.00156 0.01083 PM 

PM 

S 

Fracc del 

comp 

Fracc del 

comp 

1 Thiofeno 0.45 0.28 0.00044   84 32 0.00116   

2 Metil Thiofeno 0.55 0.35 0.00054   98 32 0.00166   

  Metil Thiofeno 

0.63 

0.60 0.38   0.00409 98 32   0.01254 

3 Benzo Tiofeno   0.40 0.25   0.00273 134 32   0.01143 

           

4 Etil Mercaptano 0.20 0.02 0.00003   62 32 0.00007   

5 Isobutil Mercaptano 0.80 0.09 0.00014   90 32 0.00039   

  Isobutil Mercaptano 0.23 0.03   0.00027 90 32   0.00077 

6 N-hexil mercaptano 

0.110 

0.77 0.08   0.00092 118 32   0.00338 

           

7 Dietil Sulfuro 0.71 0.1846 0.00029   90 32 0.00081   

8 Metil T butil Sulfuro 0.29 0.0754 0.00012   104 32 0.00038   

  Metil T butil Sulfuro 0.31 0.0806   0.00087 104 32   0.00284 

9 Terbutil Etil Sulfuro 

0.26 

0.69 0.1794   0.00194 118 32   0.00716 

     0.00156 0.01083   0.004461 0.038116 

Tabla 7.4. Fracción peso de compuestos para la representación del azufre. 

Como se muestra en la tabla (7.4), para la nafta ligera se determinaron 9 

compuestos de azufre, tres  tiofenos, tres mercaptanos y tres sulfuros; los de 

punto de ebullición bajo solo se incluyeron en la nafta ligera, los de punto de 
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ebullición alto en la nafta pesada,  los de punto de ebullición intermedio se 

repartieron en las dos naftas. 

De acuerdo con los planos y balances de materia el sistema esta sobre-

especificado, para realizar la simulación se toma en cuenta el diseño físico de la 

columna CDHydro (DA-7101), los flujos de alimentación y recirculación; para 

llevar a cabo la convergencia del sistema, se toma como variable de ajuste el 

flujo de retorno y como variable fija el producto de fondos.  

Las reacciones químicas a modelar para la primera zona empacada de la 

columna CDHydro (DA-7101), son las siguientes: 

1) hidrogenación de 2,3 Pentadieno: 

3222232
CHCHCHCHCHHCHCHCHCHCH −−−=→+−=−=   (7.1) 

2) Isomerización del 1-penteno: 

3233222
CHCHCHCHCHCHCHCHCHCH −−=−→−−−=

 
 (7.2) 

Las reacciones químicas a modelar para la primera zona empacada de la 

columna CDHydro (DA-7101), son las siguientes: 

3) Thio-eterificación del Etil-mercaptano y el 2,3 pentadieno en Etil, 2-penteno, 

4 sulfuro. 

3

3

33223
CHCHCHCH

CH

CHCHCHCHCHCHSHCHCH −=−−→−=−=+−−
  (7.3) 

4) hidrogenación de 2,3 Pentadieno: 

3222232
CHCHCHCHCHHCHCHCHCHCH −−−=→+−=−=   (7.4) 

Para realizar la simulación de la columna CDHDS (DA-7201), los flujos de 

alimentación y recirculación además del diseño físico de operación; para llevar a 

cabo la convergencia del sistema, se toma como variable de ajuste el flujo de 

retorno y como variable fija el producto de domos.  

Las reacciones químicas a modelar en la columna CDHDS (DA-7201), son las 

siguientes: 

5) Hidrodesulfuración del tiofeno: 

SHCHCHCHCHHSHC
23223244

4 +−−−→+     (7.5) 



 

 

52

6) Hidrodesulfuración del 3 metil-tiofeno: 

SHHCHSHC
2125265

4 +→+
       (7.6)

 

7) Hidrodesulfuración del Benzo-tiofeno: 

SHHCHSHC
2108268

3 +→+        (7.7) 

8) Hidrodesulfuración del Etil-Mercaptano: 

SHHCHSHHC
262252

+→+
      

 (7.8) 

9) Hidrodesulfuración del Iso-butil Mercaptano: 

SHHCHSHHC
2104294

+→+        (7.10) 

10) Hidrodesulfuración del N-hexil Mercaptano: 

SHHCHSHHC
21462136

+→+
      

 (7.11) 

11) Hidrodesulfuración del di-etil-sulfuro: 

SHHCHSHC
2622104

22 +→+
      

 (7.12) 

12) Hidrodesulfuración del metil terbutil-sulfuro: 

SHHCCHHSHC
210442125

2 ++→+       (7.13) 

13) Hidrodesulfuración del Etil-Terbutil-sulfuro: 

SHHCHCHSHC
2104622146

2 ++→+
     

(7.14) 

15) Hidrodesulfuración del Etil, 2-penteno, 4 sulfuro (generado en la columna 

CDHydro): 

SHHCHCHSHC
2621052147

++→+       (7.15) 

Según CDTech la conversión para olefinas y compuestos sulfurados en función 

de la temperatura esta dado por el gráfico de la figura (7.1): 



 

 

53

 
Figura 7.2 Conversión de las olefinas y los compuestos de azufre 

Vaciando los datos, cambiando la temperatura a Kelvin y haciendo un ajuste no 

lineal multivariable para ajustar las conversiones a la Ecuación (6.12) se 

obtienen los datos mostrados en la  tabla (7.5): 

En la tabla siguiente se muestran los valores de los coeficientes para las 

reacciones: 

  A B C D 

Sulfuros -1476.03 54815.19 240.92 -0.2597 

Olefinas -2532.15 91297.27 415.63 -0.4652 

Tabla 7.5 resultados de la regresión multivariable 

En la figura (7.3) se muestra la grafica con la comparación de los resultados 

arrojados por la regresión multivariable y  los datos de  CDTech.   
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Figura 7.3 Resultados de la regresión multivariable vs datos de CDtech. 
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En la tabla 7.6 se muestran los resultados de la gráfica estimada en comparación 

con los datos de CDTech. 

  Conversión Olefinas Conversión sulfuros 

T (K) CDtech  

Estimado 

Olefinas CDtech Estimado Sulfuros 

381.5 0.260 0.270 0.648 0.664 

412.6 0.369 0.337 0.679 0.638 

416.5 0.373 0.361 0.691 0.648 

437.0 0.507 0.512 0.678 0.727 

444.3 0.520 0.569 0.703 0.761 

454.8 0.632 0.650 0.777 0.814 

464.8 0.706 0.719 0.885 0.864 

475.9 0.828 0.783 0.971 0.917 

484.3 0.853 0.820 0.992 0.953 

503.7 0.834 0.860 0.982 1.019 

Tabla 7.6 regresión multiariable vs datos CDtech 

El resto del diseño de los equipos se hace con los datos de diseño y operación 

de la figura 7.1. 



 

 

55

7.2 Modelación de la Hidrodesulfuradora en No Equilibrio. 

Para realizar la modelación de las columnas CDHydro y CDHDS en NO equilibrio 

es necesario conocer más datos de la columna, además de la cinética de las 

reacciones de las ecuaciones (7.1) a (7.12). 

De acuerdo con Paul R Robins [24] y Chernysheva [07] son: 

a) Reacciones de Hidrogenación e Isomerización en la columna CDHydro: 

7
105.1 ×=k          (7.16) 

1=n           (7.17) 

kMolkJE  ,00050=         (7.18) 

CT °=  305
0          (7.19)

 

b) Reacciones de Hidrodesulfuración en la columna CDHDS: 

7
105.1 ×=k          (7.20) 

1=n           (7.21) 

kMolkJE  000,50=         (7.22) 

CT °=  305
0          (7.23)

 

c) Columna CDHYDRO. 

Para las etapas de plato se seleccionan platos de cachucha; para las etapas 

empacadas, empaque metálico estructurado, área de transferencia de 10 

cm
2
/cm

3
 y una porosidad del 97% y el diámetro de la columna se estima en 12 

m. 

La estimación del perfil de temperatura se hace tomando los resultados de la 

modelación en equilibrio. 

e) Columna CDHDS 

Para esta columna empacada se selecciona empaque metálico estructurado con 

área de transferencia de 10 cm
2
/cm

3
 y una porosidad del 97%.  
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8. RESULTADOS. 

Realizada la simulación con el procedimiento descrito en los capítulos (7.2) y 

(7.3), se revisan los resultados arrojados en las tablas y graficas del presente 

capítulo. 

En la tabla (8.1) se muestran los resultados de la caracterización de la 

alimentación, una vez mezcladas las  naftas HCN y LCN en la proporción dictada 

por la tabla (7.1). 

1121 

Volumen 

% 

ASTM D86 

ºC  

0 45.2 

5 52.0 

10 54.7 

30 112.4 

50 140.5 

70 173.7 

90 208.5 

95 216.8 

100 225.1 

Tabla 8.1 Ensaye ASTM D 86 calculado para la alimentación. 

En la tabla (8.2) se muestran los resultados de contenido en azufre para la nafta 

LCN para las simulaciones en equilibrio, en no equilibrio y los datos de diseño de 

CDTech. 

   Corriente: PPM Azufre 

  1127 Equilibrio No Equilibrio CDTech 

1 tiofeno 5.586 12.310   

2 benzo tiofeno 0.000 0.000   

3 Etil Mercaptano 4.205 0.842   

4 Iso butil mercaptano 0.999 3.031   

5 Dietil Sulfuro 0.797 2.799   

6 Ter butil etil sufuro 0.003 0.093   

7 Etil, 2-penteno, 4 sulfuro 0.004 0.046   

8 3 metil tiofeno 0.028 0.553   

9 propil mercaptano 0.000 0.000   

10 metil terbutil sulfuro 0.000 0.896   

11 n-hexil mercaptano 0.126 0.002   

     

  Mercaptanos 4.3307 0.8443   

  TOTAL 11.7465 20.5736 10 

Tabla 8.2 Comparación de resultados de contenido de azufre para el producto LCN. 
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En la tabla (8.3) se muestran los resultados para la nafta HCN para la simulación 

en equilibrio comparados con el resultado proporcionado por CD Tech. 

   Corriente PPM Azufre 

  1188 Equilibrio No Equilibrio CDTech 

1 tiofeno 0.017 0.077   

2 benzo tiofeno 0.000 0.000   

3 Etil Mercaptano 0.001 0.000   

4 Iso butil mercaptano 0.000 0.003   

5 Dietil Sulfuro 0.000 0.000   

6 Ter butil etil sufuro 0.000 0.000   

7 Etil, 2-penteno, 4 sulfuro 16.651 38.673   

8 3 metil tiofeno 0.000 1.212   

9 propil mercaptano 0.000 0.014   

10 metil terbutil sulfuro 0.000 0.002   

11 n-hexil mercaptano 6.385 0.000   

     

  Mercaptanos 6.3855 0.0139   

  TOTAL 23.0539 39.9795 10 

Tabla 8.3. Comparación del contenido de azufre para el producto HCN 

En la Tabla (8.4) se muestra los resultados para la HCN, para la simulación en 

equilibrio comparada con los datos de diseño proporcionados por CD TECH. 

HCN  

1188 ASTM D86, ºC 

Volume % CD Tech En equilibrio En no equilibrio 

0 91.50 49.00 48.97 

5 103.60 63.47 63.47 

10 109.10 92.76 92.74 

30 133.30 129.40 129.70 

50 156.60 157.97 157.99 

70 180.60 192.49 192.49 

90 208.60 222.68 222.68 

95 216.40 231.44 231.44 

100 227.40 238.84 238.84 

Flow Rate BPD 24457.00 23735.98 23119.46 

    

Tabla 8.4 Comparación de los resultados para el producto de nafta HCN. 
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En la tabla (8.5) se muestra las resultados para el producto de fondos de la 

simulación en equilibrio y en no equilibrio para la columna CDHDS. 

 Fondos CDHDS PPM de azufre 

  Equilibrio 

No 

equilibrio 

Tiofeno 0.0 0.0 

Benzo tiofeno 474.7 557.8 

Etil Mercaptano 0.0 0.0 

Isobutil Mercaptano 0.0 0.0 

Dietil Sulfuro 0.0 0.0 

Terbutil Etil Sulfuro 0.0 0.1 

Etil, 2-penteno, 4 

sulfuro 0.2 0.3 

3 metil tiofeno 0.1 0.1 

Propil mercaptano 0.0 0.0 

n hexil mercaptano 0.2 0.3 

Metil terbutil sulfuro 0.0 0.0 

   

Total Azufre 475.2 558.6 

Total Flujo (kg/dia) 26,324.0 26,324.0 

Tabla 8.5 Resultado de producto de fondos de la columna CDHDS 
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La figura (8.1) se observa el perfil de concentración para los grupos de 

compuestos (dienos, alcanos, tiofenos, mercaptanos y sulfuros) para el vapor de 

la columna CDHYDRO en equilibrio. 

COMPOSICIÓN EN EL VAPOR PARA LA COLUMNA CDHYDRO EN EQUILIBRIO  
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Figura 8.1 distribución de compuestos en el vapor para la columna CDHYDRO. 

La figura (8.2) muestra el perfil de concentración para los grupos de compuestos 

(dienos, alcanos, tiofenos, mercaptanos y sulfuros) para el líquido de la columna 

CDHYDRO en equilibrio; en la cual observa la el bajo contenido en el área de 

rectificación de la columna, tomando en cuenta que el producto LCN es extraído 

en el líquido en la etapa 7 (plato 6). 

COMPOSICIÓN EN EL LÍQUIDO PARA LA COLUMNA CDHYDRO EN EQUILIBRIO
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Figura 8.2 distribución de compuestos en el líquido para columna CDHYDRO 

En la figura (8.3) se muestran el perfil de temperatura para la columna 

CDHYDRO modelada bajo el concepto de etapa en equilibrio. 
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PERFIL DE TEMPERATURA COLUMNA CDHYDRO EN EQUILIBRIO
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Figura 8.3 Perfil de Temperatura para la columna CDHYDRO. 

En la figura (8.4) se muestran los perfiles de concentración en el vapor para los 

grupos de los compuestos  con contenido de azufre presentes en la nafta 

resultados (dienos, alcanos, tiofenos, mercaptanos y sulfuros), incluyendo la 

formación del sulfuro de hidrógeno en la columna CDHDS modelada bajo el 

concepto de etapa en equilibrio. 
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Figura 8.4 Distribución de compuestos en el vapor para la columna CDHDS 

En la figura (8.5) se muestran los perfiles de concentración en el vapor para los 

grupos de los compuestos  con contenido de azufre presentes en la nafta 

resultados (dienos, alcanos, tiofenos, mercaptanos y sulfuros), incluyendo la 

formación del sulfuro de hidrógeno en la columna CDHDS modelada bajo el 

concepto de etapa en equilibrio. 
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COMPOSICIÓN EN EL LIQUIDO PARA LA COLUMNA CDHDS EN EQUILIBRIO
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Figura 8.5 Distribución de compuestos en el líquido para la columna CDHDS 

En la figura (8.6) se muestran el perfil de temperatura para la columna CDHDS 

modelada bajo el concepto de etapa en equilibrio. 

PERFIL DE TEMPERATURA PARA LA COLUMNA CDHDS EN EQUILIBRIO
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Figura 8.6 Perfil de Temperatura para la columna CDHDS. 

La figura (8.7) se observa el perfil de concentración para los grupos de 

compuestos (dienos, alcanos, tiofenos, mercaptanos y sulfuros) para el vapor de 

la columna CDHYDRO en no equilibrio.  
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COMPOSICIÓN EN EL VAPOR PARA LA COLUMNA CDHYDRO EN NO EQUILIBRIO
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Figura 8.7 distribución de compuestos en el vapor para la columna CDHYDRO. 

La figura (8.8) muestra el perfil de concentración para los grupos de compuestos 

(dienos, alcanos, tiofenos, mercaptanos y sulfuros) para el líquido de la columna 

CDHYDRO en no equilibrio; la cual se observa el bajo contenido en el área de 

rectificación de la columna, tomando en cuenta que el producto LCN es extraído 

en el líquido en la etapa 7 (plato 6). 
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Figura 8.8 distribución de compuestos en el líquido para la columna CDHYDRO 

En la figura (8.9) se muestran el perfil de temperatura para la columna 

CDHYDRO modelada bajo el concepto de etapa en equilibrio y en no equilibrio; 

para el caso de no equilibrio, las temperaturas del líquido y del vapor son muy 

similares a lo largo de las etapas 15 a 38, pero se observa cierta diferencia en las 

etapas empacadas (donde se lleva a cabo la reacción) y los platos adyacentes. 
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PERFIL DE TEMPERATURA DE LA COLUMNA CDHYDRO EN EQUILIBRIO Y NO EQUILIBRIO
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Figura 8.9 perfil de temperatura  para CDHYDRO en equilibrio y no equilibrio. 

En la figura (8.10) se muestran los perfiles de concentración en el vapor para los 

grupos de los compuestos  con contenido de azufre presentes en la nafta 

resultados (dienos, alcanos, tiofenos, mercaptanos y sulfuros), incluyendo la 

formación del sulfuro de hidrógeno en la columna CDHDS modelada bajo el 

concepto de etapa en no equilibrio. 
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Figura 8.10 distribución de compuestos en el vapor para la columna CDHDS. 

En la figura (8.11) se muestran los perfiles de concentración en el líquido para 

los grupos de los compuestos  con contenido de azufre presentes en la nafta 

resultados (dienos, alcanos, tiofenos, mercaptanos y sulfuros), incluyendo la 

formación del sulfuro de hidrógeno en la columna CDHDS modelada bajo el 

concepto de etapa en no equilibrio. 
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COMPOSICIÓN EN EL LIQUIDO PARA LA COLUMNA CDHDS EN NO EQUILIBRO
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Figura 8.11 distribución de compuestos en el líquido para la columna CDHDS. 

En la figura (8.12) se muestran el perfil de temperatura para la columna CDHDS 

modelada bajo los concepto de etapa en equilibrio y etapa en no equilibrio. 

 
Figura 8.12 perfil de temperatura en la columna CDHDS. 

 

En la figura (8.13) se observa el resultado para la simulación en equilibrio de los 

perfiles de composición en el vapor en partes por millón de azufre. 
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COMPOSICIÓN DE AZUFRE EN EL VAPOR PARA LA COLUMNA CDHYDRO EN EQUILIBRIO
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Figura 8.13 Perfil de composición para los compuestos de azufre en la columna CDHYDRO 

En la figura (8.14) se observa el resultado para la simulación en equilibrio de los 

perfiles de composición en el líquido en partes por millón de azufre. 
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Figura 8.14 Perfil de composición para los compuestos de azufre en la columna CDHYDRO 

 

 

En la figura (8.15) se observa el resultado para la simulación en equilibrio de la 

columna CDHDS de los perfiles de composición en el vapor en partes por millón 

de azufre. 
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COMPOSICIÓN DE AZUFRE EN EL VAPOR PARA LA COLUMNA CDHDS EN EQUILIBRIO
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Figura 8.15 perfil de concentración de azufre en la columna CDHDS 

En la figura (8.16) se observa el resultado para la simulación en no equilibrio de 

la columna CDHDS de los perfiles de composición en el vapor en partes por 

millón de azufre. 
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Figura 8.16 perfil de concentración de azufre en la columna CDHDS 

En la figura (8.17) se observa el resultado para la simulación en no equilibrio de 

la columna CDHYDRO de los perfiles de composición en el líquido en partes por 

millón de azufre. 
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COMPOSICIÓN DE AZUFRE EN EL LÍQUIDO PARA LA COLUMNA CDHYDRO EN NO EQUILIBRIO
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Figura 8.17 perfil de concentración de azufre en la columna CDHYDRO 

En la figura (8.18) se observa el resultado para la simulación en no equilibrio de 

la columna CDHDS de los perfiles de composición en el vapor en partes por 

millón de azufre. 

COMPOSICIÓN DE AZUFRE EN EL VAPOR PARA LA COLUMNA CDHDS EN NO EQUILIBRIO

0

300

600

900

1200

1500

1800

2100

2400

2700

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

ETAPA

P
P

M

tiofeno Benzo-tiofeno

2 metil tiofeno etil mercaptano

iso butil mercaptano n-hexil mercaptano

dietil sulfuro ter butil etil sulfuro

metil terbutil sulfuro Etil, 2-penteno, 4 sulfuro

TOTAL AZUFRE H2S

 
Figura 8.18 perfil de concentración de azufre en la columna CDHDS 

 

 

En la figura (8.19) se observa el resultado para la simulación en no equilibrio de 

la columna CDHDS de los perfiles de composición en el líquido en partes por 

millón de azufre. 
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COMPOSICIÓN DE AZUFRE EN LÍQUIDO PARA LA COLUMNA CDHDS EN NO EQUILIBRIO
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Figura 8.19 perfil de concentración de azufre en la columna HDS 
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9. CONCLUSIONES. 

La investigación se enfocó en primera instancia en la modelación de la nafta; 

primero fue necesario caracterizar la nafta, la información proporcionada por 

CDTech se limita solo a compuestos de 5 carbones; la simulación es llevada a 

cabo mediante diseño y ajuste de flujos como producto destilado, fondos y/o 

reflujo por lo tanto se corre el riesgo de que las columnas no convergieran o 

arrojaran resultados erróneos. 

De aquí surgió la primer, y más compleja limitante; para este caso en particular 

la incógnita son los componentes en la alimentación V

jif , , L

jif , , según la figura 

(3.1), los cuales son desconocidos por lo que es necesario intuirlos; CDTech 

expone el proceso ejemplificando con hidrocarburos y compuestos con 

contenido de azufre de 5 carbones, al realizar las primera simulación se detecta 

que esto no es factible, ya que la columna (7101) no converge debido a las 

grandes cantidades de compuestos con punto de ebullición relativamente bajos, 

por lo que es imposible recircular la cantidad necesaria en los domos de la 

columna (7101) a la presión y temperatura dadas. 

Apoyado en las caracterizaciones hechas para la nafta de craqueo catalítico [07] 

y [19] es posible hacer una estimación de los compuestos presentes en la nafta 

con 5, 6 y 7 carbones, que para fines prácticos. 

La segunda limitante fue que solo se pueden incluir 15 compuestos en los 

ensayos de destilación normalizada ASTM D86, por lo que se tuvo que hacer 

varias acotaciones en los compuestos con contenido de azufre y las olefinas 

(tabla 7.3 y 7.4). 

Una vez caracterizado las fracciones peso de los compuestos de azufre y 

olefinas,  se introdujeron en los ensayos de nafta ya que el software Aspen Plus 

para generar los pseudo-componentes de la nafta alimentada. 

Las reacciones, para el caso de las simulaciones en equilibrio el software Aspen 

Plus acepta datos de conversión en función de la temperatura; mientras que 

para el caso de la simulación en no equilibrio son necesarios los coeficientes de 

la ecuación de cinética. 

Para este caso específico, se en encuentra en el material técnico presentado por 

CDTech un gráfica con la fracción de conversión en función de la temperatura 

(figura 7.2) de la cual por medio de una regresión multivariable es posible 
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ajustar a la ecuación (6.12) para realizar la modelación de las columnas 7101 y 

7201 en equilibrio, observándose los resultados en la figura (7.3) y la tabla (7.6). 

Por el lado de la modelación en no equilibrio Robinson & Dolbear [23], ofrecen 

lo coeficientes cinéticos para las reacciones de hidrogenación e 

hidrodesulfuración. 

Para este caso particular, se encontraron coeficientes de las correlaciones (6.12) 

y (6.14) en función del total de componentes ya sea olefinas o compuestos de 

azufre, dados para un margen de pesos moleculares y no para cada reacción en 

específico para este caso se consideró valido debido a que las principal 

operación en estas columnas es la destilación, las composiciones de los 

reactivos son relativamente pequeñas por lo cual se asumió que la liberación o 

absorción de calor por la reacción sería despreciable. 

Revisando los resultados del capitulo 8 se observa gran similitud en los perfiles 

de concentración, concentración de los productos finales, cálculos de los 

ensayes de destilación normalizada ASTM D 86, siendo el valor donde más 

divergen las modelaciones con los datos de diseño ofrecidos por CDTech son 

valores arrojados para el producto HCN, mostrados en la tabla 8.4, sin embargo 

comparándolos con los resultados del ensaye ASTM D86 calculado para la 

corriente de alimentación (tabla 8.1) es de notar que tienen similitudes y es 

ligeramente más pesado. 

Con respecto a la modelación en equilibrio, los resultados arrojados por el 

simulador comercial Aspen Plus son muy parecidos a los datos de diseño 

proporcionados por CDTech, por lo que se concluye que la caracterización de la 

nafta es adecuada y la modelación del sistema es correcta. 

En teoría la simulación en no equilibrio es más exacta debido a que toma en 

cuenta mucho más factores en la modelación, sobre todo las transferencias de 

masa interfaciales, sin embargo esta modelación tiene la contraparte de que si 

no se tienen los datos suficientes los resultados pueden divergir de la realidad 

echando por la borda la complejidad de la simulación, para este caso en 

particular al igual que la simulación en equilibrio se considera es adecuada, 

debido a la similitud con los datos proporcionados por CDTech. 
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