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RESUMEN.

En el siglo XXI, resulta inadecuado disefiar y operar equipos sin aprovechar las
herramientas que nos ofrece el desarrollo tecnolégico, pues al no controlar los
costos en forma adecuada ni utilizar la energia de manera dptima y eficaz se
generan gastos innecesarios ademas de que en estos tiempos los procesos se
deben volver lo mas ecoldgicos posibles para lograr cumplir las normas vy leyes
de proteccion al medio ambiente.

Una de las herramientas tecnoldgicas desarrolladas para este fin es la
destilacién reactiva, que surge como una opcion alterna a los procesos quimicos
en donde primero se lleva a cabo la reaccion y luego los productos son
separados de la mezcla mediante destilacion.

Con el fin de poner en practica las herramientas propias del desarrollo
tecnologico surge la necesidad de evaluar los procesos existentes con la
finalidad de buscar alternativas tanto en su disefio como operacidn, con la
finalidad solucionar las problemdaticas ambiental y econémica.

Para la tesis que se presenta a continuacion se busca evaluar los disefios de una
planta de Hidrodesulfuracién, donde se ha implementado la destilacidn reactiva
como proceso unitario principal para llevar a cabo dicha tarea.

Para lo cual se presenta en una breve introduccion de la destilacién 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 liquido 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, ademas de
los coeficientes de transferencia de masa para calcular el flux difusivo
turbulento cuando no es factible describir matematicamente las condiciones del
sistema, con los cuales se calculan los coeficientes de trasferencia de materia en
funcidén de otras propiedades relativamente mas sencillas de medir.
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1. INTRODUCCION

La destilacion reactiva es la aplicacion de dos tecnologias simultaneas, la
reaccion quimica y la destilacion en una columna operada en contracorriente.
Las principales ventajas de la destilacidn reactiva son:

e Uso del calor exotérmico de la reaccion para el proceso de destilacion.

® Mayores rendimientos para reacciones reversibles.

e Simplificacién del reactor para la separacion de los efluentes del proceso.

e Posibilidad de separar mas alla de los limites de la destilacién, como son por
ejemplo: los azedtropos, las lineas y planos limites de destilacion, entre
otros.

A pesar de ser un técnica con amplias ventajas sobre el proceso convencional
no fue implementado mas que en casos aislados a nivel industrial hasta las
primeras décadas del siglo XX; aunque su aplicacién se ha extendido en los
ultimos afos.

La principal razén del porque la industria tardd en recurrir a la destilacion
reactiva es debido a la complejidad de modelar simultaneamente la reaccién y
la destilaciéon, pues es mas sencillo desarrollar los sistemas
independientemente, es decir, primero obteniendo el producto y después
separandolo; ademas, resulta imposible disefiar de modo realista operaciones
combinadas cuando aun no se habian establecido modelos confiables para las
mismas.

Muchos de los pioneros en el modelado de equipos de destilacidon reactiva se
dedicaron antes al estudio de destilaciéon y después a incorporar la reaccién
quimica, debido a la relativa facilidad de incorporar las reacciones quimicas a
los procesos de separacidon sobre el estudio de los sistemas de reaccion con
transformaciones fisicas [21].

Las aplicaciones de la destilacion reactiva son una opcién para:

e Separar mezclas de compuestos de caracteristicas quimicas muy similares
qgue no modifican significativamente su volatilidad relativa por la inclusidon
de una segunda fase [07].

e Modificar la topologia del diagrama de curvas de residuos de un sistema
dado, lo cual permite modificar procesos existentes [03].

e Alcanzar conversiones altas de los reactivos —cuando el producto es el
componente mas volatil de la mezcla [17].



La investigacion de cuestiones relacionadas con la destilacidon reactiva tiene
aplicacion practicamente todas las industrias: petroquimica, de polimeros, de
agroquimicos, farmacéutica e inclusive alimentaria.

Para este caso particular la destilacion reactiva es aplicada al proceso de
hidrodesulfuracién de nafta FCC que es obtenida a partir de la conversion de
fracciones pesadas del petréleo en unidades de craqueo catalitico fluidizado
(FCC).

La nafta FCC debe cumplir una serie de especificaciones requeridas para que los
motores de combustion interna funcionen adecuadamente y otras de tipo
ambiental, ambas reguladas por la normatividad en casi todos los paises, 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 vy el
contenido de azufre (ppm).

La nafta FCC contiene alrededor de un 40% de aromaticos y 20% de olefinas. Sus
numeros de octano (MON/RON) estan en torno a 80/93, y si no es
hidrodesulfurada puede contener arriba de 1,000 ppm de azufre.

Aqui el problema técnico radica en eliminar el azufre sin perder el octanaje
provisto por las olefinas. La saturacion 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 hidrodesulfuracion; CDTech ha implementado la destilacidn reactiva
para tratar la nafta sin perder el octanaje. El consta de dos columnas de
destilacién reactiva cargadas con catalizador.

La nafta FCC se alimenta en la primer columna, los compuestos ligeros se elevan
hacia los domos con el hidrégeno, que es inyectado en la zona de agotamiento
de la columna. Los compuestos de azufre reaccionan para formar compuestos
mas pesados, que salen de la columna con el producto de fondos y son
alimentados a la siguiente columna con el resto de la fraccién pesada. Dado que
la presidn y la temperatura en la primer columna son mucho mas bajas que en
proceso convencional, hay muy poca saturacion.

Es posible utilizar dos enfoques para modelar la hidrodesulfuraciéon de nafta
(destilacion reactiva), el primero considera que los flujos internos que
abandonan las etapas alcanzan el equilibrio termodindmico y el segundo que
dichas etapas no lo alcanzan.



El modelo de etapa en equilibrio simplifica los fendmenos 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 empiricas para sistemas particulares.

El modelo de etapa en no equilibrio considera que el equilibrio termodinamico
solo existe en la interfase y cuantifica las resistencias a la transferencia de masa
y de energia.

Los modelos de equilibrio y no equilibrio pueden ser aplicados a la planta de
hidrodesulfuracion de nafta FCC, con al finalidad de hacer un estudio de la
interaccion entre la destilacién y la reaccion quimica.



2. MODELO DE ETAPA EN EQUILIBRIO

El concepto de etapa de equilibrio es muy importante ya que tecnolégicamente
diversos equipos se modelados con dicho concepto. En efecto, absorbedores,
equipos de contacto liquido-liquido, columnas de destilacién, destilacién
extractiva, evaporacion flash, son algunas de las operaciones unitarias o
alternativas tecnoldgicas que responden al arreglo “ideal” [11].
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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 separacion liquido-vapor, donde las etapas estan

numeradas de domos a fondos.
El modelo de etapa en equilibrio considera:

® Laoperacion se lleva a cabo en estado estacionario.

e E| sistema se encuentra en estado de equilibrio mecdnico y
termodinamico.

e Elcalor de mezclado es despreciable.

® El concepto clasico no contempla reaccién

® En caso de la contemplar reaccién quimica, esta lleva a cabo en la fase
liquida.

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 reaccidon quimica en las etapas de
equilibrio, por lo tanto no es posible aplicar tal concepto a la destilacién
reactiva.



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 ycon C niumero de componentes son:

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

v L
Mi,j:(1+rj )iji,j+(1+rj )iji,j_Vj+1yi,j+1_Lj—lxi,j—l

.
_lej _fz[} _Zvi,mRm,jgj =0

m=1

(2.1)

Para i=1 hasta C-1

Y el balance de materia total:

M7 =@+r W, +04rt )L, -V, L, ~F ~F"

J J
r C (22)

- szi,mRm,jgj =0

m=1 i=1

Donde
S’ St
A RV 2.3
Py L (2.3)

2. Ecuaciones E . relaciones de equilibrio entre fases para cada componente (C
ecuaciones por cada etapa)
E ;=K x -y, ;=0 (2.4)

L7V

3. Ecuaciones S . Suma de fracciones molares (una para cada etapa).

C

S;=>y,-1=0 (2.5)
i=0
C

St=>x,,-1=0 (2.6)

4. Ecuaciones E . Balance de energia (uno para cada etapa)
_ 4 v L L v L
H, =+ 1, +(0+rt) 0~V HY, ~ L, H,

_FVHF _FLHgF +QV +QL -0 (2.7)
J o J o J i



Si el estado de referencia de las entalpias es elemental, el término de calor de
reaccion ya es considerado.

Vo o_ vV L _ L .
En general, K, =K, {7,,P.x.,y,}, H =H'{T,,P.y,} y H' =H4T,,P,x}. 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 (2C +3) ecuaciones MESH .

Una cascada en contracorriente con N etapas de este tipo, estd representada
por N(2C +3) de tales ecuaciones con [N(3C +10)+1] variables.

Si se especifica N y a cada etapa la alimentacidn, la presién, las cargas térmicas
y el flujo de corrientes laterales hay un total de N(2C+3) ecuaciones

algebraicas simultaneas y las N(2C +3)variables desconocidas para cada una de

las N etapas son:

Composicién del vapor v, (C)
Composicién del liquido x,,  (C).
Flujo de vapor v (2).
Flujo de liquido L, (2).
Temperatura en cada etapa T (2).

J

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
E

Numero de componentes [-]
Ecuacidn de Equilibrio [-]
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Flujo molar por componente [kmol/s]
Flujo molar total [kmol/s]

Ecuacidn de balance de energia [-]
Entalpia [J/kmol]

Constante de equilibrio [-]

Flujo molar de liquido [kmol/s]
Ecuacién de balance de materia
Numero de etapas [-]

Entrada/salida de calor [J/s]

Numero de reacciones [-]

D =z & ~x T oT oW~

~

Relacidn entre la corriente lateral y el flujo interetapa [-]
Rapidez de reaccién [-]

Ecuacion de suma de las fracciones mol [-]

Flujo lateral [kmol/s]

Temperatura [K]

Flujo molar de vapor [kmol/s]

Fraccion mol en la fase liquida [-]

= ® Y N U1 xm T

Fraccion mol en la fase vapor [-]

Letras Griegas.

£ Volumen de reaccion [-]

1% Coeficiente estequiométrico [-]
Subindice

[ Numero de componente [-]

Jj Numero de etapa [-]
Superindice

L Liquido [-]
V Vapor [-]



3. MODELO DE ETAPA EN NO EQUILIBRIO

El modelo de etapa en no equilibrio se basa en fenédmenos de transferencia de
calor y masa; y hace a un lado los conceptos de eficiencia, por lo tanto es mds
riguroso; considera que los flujos de vapor y liquido que abandonan la etapa no
estdn en equilibrio termodinamico y considera que solo hay equilibrio en la
interfase entre el liquido y el vapor [28].

L]-_l v, A
TL]-_J T\-J
Xij-1 ' .
i. S
HLj-l H\,j i .

Q' & 1 < N Q;*
—— e Je——
f i ' T
HLF i

i ] H>F.
st L Via :

I T.J T\’j-l

Xij Yij-1

h 4 HLi H\u‘j—l

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 conservacidn 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 liquida; el balance de energia es tratado de forma similar,
dividido en dos partes, una para cada fase, cada una contiene un término para
la velocidad de transferencia de energia de la fase a través de la interfase.

Para una etapa en equilibrio, los cdlculos de las relaciones de equilibrio se
realizan con base en las composiciones de las corrientes de vapor y liquido 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 Generacion

Balance de masa para la fase de vapor:

Ml{/j = (1 + er )iji,j j+1yl j+l f; J =0 (31)
Donde:
v
rl :7’ y f;; eselflujo de alimentacion del componente i en la etapa j en la

J

fase de vapor

Balance de masa para la fase de liquido:

M (l+r )L/xlj —L, x4 fl/ (3.2)
Donde:

L
r/ :L—’ y /" es el flujo de alimentacion del componente i en la etapa j enla

j
fase de liquido

El término final en las ecuaciones (3.1) y (3.2) es la ganancia o perdida neta del
componente i en la etapa ; através de la transferencia de materia interfacial

y esta definido como:

N/ =[N/ da, (3.3)
= [N/} da, (3.4)

El termino ij y ij son los fluxs molares del componente i en un punto
particular de la fase y da, es el area 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:

M=+ -V —F 4+ X =0 (3.5)
Mt =(rt )L, -1, ~FF =X (3.6)
Por convencidn se adopta que la transferencia de vapor hacia el liquido es de
signo positivo, por lo tanto:
M =N -N! =0 (3.7)
El balance de energia para la fase de vapor:
E =(+r/ W H ~V H ~F H" +0 +& =0 (3.8)

J JHIE

13



El balance de energia para la fase de liquido:
L L L L L LF L L
E'=(+r )L, H —L, \H" ~F'H" +Q' -8 =0 (3.9)
Los términos al final de las ecuaciones (3.8) y (3.9) representan la perdida o
ganancia de energia a través de la interfase y pueden ser definidos como:
& =[E]da, (3.10)
& = [Erda, (3.11)
Donde E, representa la transferencia de energia en un punto particular de la
fase, y el balance de energia en la interfase es:
I _ eV L _
E ;=6 ,-8,=0 (3.12)
El equilibrio de fases se asume que solo existe en la interfase del vapory el
liquido, y la relacién entre las fracciones mol del liquido y el vapor esta dado

por:
0., =K, x,-y,=0 (3.13)
Suma de las fracciones mol en cada fase:
C
S, =25,-1=0 (3.14)
i=1
C
St=>x,-1=0 (3.15)
i=1
Suma de las fracciones mol en la interfase:
C
ST =y -1=0 (3.16)
C
Si' =2 xl,-1=0 (3.17)
i=1

Si se especifica N y a cada etapa la alimentacidn, la presion, las cargas térmicas
y el flujo de corrientes laterales hay un total de N(6C+8) ecuaciones

algebraicas simultaneas y las N(6C+8) variables desconocidas para las N

etapas:

¢ Flujo de Vapory de Liquido (V,, L;;2).
 Composicion del vapor y el liquido en lainterfase  (y,;, x,;; 2C).
® Temperatura de las fases de vapor y de liquido (1", T";2).

e Composicion del vapor y el liquido en la interfase (yi{j, x! 5 2C).

ij?
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e Temperatura en la interfase etapa
® Velocidad de transferencia de materia
e Velocidad de transferencia de energia

® Presién en cada etapa

Las ecuaciones para las N etapas son:

® M :Balances de materia para el vapor

M : Balances de materia para el liquido

M : Balance de materia para la interfase
e [ :Balances de energia
® R:Velocidad de transferencia de materia

e R:Velocidad de transferencia de energia
e §:Ecuaciones de sumatoria

e [ :Ecuaciones hidraulicas

Q: Equilibrio interfacial

(7);1).
(N, N/ ;20)

i,j7 i,j 7
(&7,67 ;2)
(P;1)

(M”

ij?’

(M*

ij?’

(M ;C)

i,j?

Alﬁj;C+1)

(E), E7, E7;3).

(R" ,R,.;2C-2).

st
(2)
(s/.8/;2)
(P;;1)
(0/;;Q)

M7 ;; C+1).

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

independientemente las velocidades de transferencia de materia,

N, =N =N/ conlo 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:
v o_ v o_
Rl.’j —@/\fl.’j—@Nai‘j =0
L L
Rl.,j =N,-,,-_N,-,_/ =0

Donde:

N =Nk au vt ,) parak=1,2, ..

NE :ij(kfkaawy;,pyk,p ,f]) parak=1,2, ..

iJ

(3.18)

(3.19)

(3.20)

(3.21)

15



3.2 Modelo de Segunda Generacidén

En la figura 3.2 se muestra el modelo de etapa en no equilibrio de segunda
generacion [27].

L

Lj-l G im A VJ

Tt Tv.

il L W i
Xij.1 ol i

1LJF A f i
H i ¢ T l v H\.Fj
St ot
L; v
| 7o P | P T
j Yij-1
X v HY.
' W -1
HLJ- G jm !

Figura 3.2. Modelo de segunda generacion para una etapa en no equilibrio
Balance de materia para la fase de vapor:
Vv o_ v v v
Mi,j = (1+rj +¢j )iji,j _Vj+1yi,j+1 _¢j—1Vj—1yi,j—l

N (3.22)
~f =3 =0
V=1

i,j,v
s . v . s s .
Donde el término ¢; , representa la cantidad de vapor que arrastro el liquido en

.. s . 174 . . .
la etapa j;yeltérmino G;, eselflujo de vapor ligado para el componente i

de la etapa v ala etapa j

Balance de materia para la fase del liquido:

L L L L
M;; = (1 +r 9 )foi,_/ =L % =Pl X

N (3.23)
_fi,Lf _ZGI‘L,_/,v _@Nof/ =0
y=1

Donde el término ¢jL, representa la cantidad de liquido que arrastro el vapor en
la etapa ;;y el término ij,v, es el flujo de liquido ligado para el componente i

de la etapa v ala etapa ;.

De igual forma que para el modelo de primera generacién, los balances totales
de materia se obtienen sumando los i componentes para las ecuaciones 3.16y
317:

t,j

M;,/j = (1+ er +¢;'/ )Vj —Via _¢]l'/—1Vj—1 _FJV _ZZG;];‘,V +N/; =0 (3.24)

16



C N
ML =(+rt 49t )L, —L,, —¢t 7, —~F- =Y 3 GL + N =0 (3.25)

t,J
i=1 v=1

Balance de energia para el vapor y el liquido:

Ef =(+r] + 9] W, H] ~V, H =0V, H] ~F]H

“o . ) (3.26)
_Z,I:Gj‘ij’V+Qj +8j =0
E/L = (1 + ”_/L +¢/L )L_/H.f _Lj—lH_/L—l - _/L+1Lj+1Hf+1 _F/‘thF
(3.27)

N
L 7L L L _
- Z G, H;, +0; =& =0

v=1

El equilibrio de fases se asume que solo existe en la interfase del vapory el
liquido, y la relacién entre las fracciones mol del liquido y el vapor esta dado
por:

0., =K x,;-y,;=0 (3.28)
Suma de las fracciones mol en cada fase:
C
ST=>y,-1=0 (3.29)
i=1
C
St=>x/,-1=0 (3.30)
i=1
Suma de las fracciones mol en la interfase:
C
ST=>y,-1=0 (3.31)
i=1
C
S;'=2x,-1=0 (3.32)
i=1
Rapidez de transferencia de masa en la interfase:
Mz{j =N,-’,_/—ij =0 (3.33)
Rapidez de transferencia de energia en la interfase:
El =g -& =0 (3.34)
Suma de las fracciones mol en la interfase:
C
ST=%y,-1=0 (3.35)
i=1
Equilibrio de fases en la interfase:
0., =K x,-y,=0 (3.36)
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Ecuacion Hidraulica:

Si la primera etapa es un condensador:

1)1 :pc_pl :0
PZ = pespeciﬁca _pZ = 0
Pj:pj_pj—l_(Apj—l):O' 2<j<N

Si la primera etapa no es un condensador:

})1 = pexpeciﬂca - pl = 0
Pj:pj_pj—l_(Apj—l):O' ZSJSN

Nomenclatura.

v ™ T2z AT QNS ®EE AR

thy thn X

Area [m%]

Numero de componentes [-]

Ecuacidn de balance de energia [-]

Flux molar de energia [J/m’s]

Rapidez de transferencia de energia interfacial [J/s]
Flujo molar por componente [kmol/s]

Flujo molar total [kmol/s]

Flujo de liquido ligado interetapa.

Ecuacidn de balance de energia [-]

Entalpia [J/kmol]

Coeficiente de transferencia de materia binario [-]
Constante de equilibrio [-]

Flujo molar de liquido [kmol/s]

Ecuacién de balance de materia

Numero de etapas [-]

Flux molar [kmol/m?s]

Rapidez de transferencia de materia interfacial [kmol/s]
Presion [Pa]

Ecuacioén hidraulica [-]

Entrada/salida de calor [J/s]

Relacidn entre la corriente lateral y el flujo interetapa [-]
Ecuacion de suma de las fracciones mol [-]

Flujo lateral [kmol/s]

(3.37)
(3.38)
(3.39)

(3.40)
(3.39)
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Temperatura [K]

Etapa ligada [-]

Flujo molar de vapor [kmol/s]
Fraccion mol en la fase liquida [-]

- RO o= N

Fraccion mol en la fase vapor [-]

Letras Griegas.

@ Fraccion de arrastre [-]

£ Volumen de reaccion [-]

1% Coeficiente estequiométrico [-]
Subindice

~.

NUmero de componente [-]

Numero de etapa [-]

Liquido [-]

Total [-]

Numero de etapa para el arrastre de liquido o vapor [-]

N S N~ -

Vapor [-]

Superindice

1 Interfase
L Liquido [-]
vV Vapor [-]
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4. TRANSFERENCIA DE MASA

Transferencia de masa es el movimiento de una especie quimica desde una
region de una mezcla hacia otra; si el movimiento es debido a un gradiente de
concentracion, este fendmeno es conocido como difusion ordinaria; si la
transferencia de materia se lleva a cabo por el movimiento del fluido es
conocido como conveccion.

La difusion es el resultado del movimiento de los componentes de un fluido que
se mueven para que la concentraciéon 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 u, es la velocidad media del

componente i en la direccion x de un sistema de coordenadas estacionario, el
flux molar difusivo J, esta definido por:

J, :ci(ul,—uA) (4.1)

1

Donde u” es la velocidad de referencia, ¢, la concentracion del componente i y

p, sudensidad.
El flux molar convectivo debido al movimiento del fluido 7, esta definido por:

I.=cu (4.2)

1 1

Con las definiciones anteriores es posible definir el flux molar N,:

Ni:‘]i+]i:ci(ui_uA)+ciuA:c'ui (4.3)

l

El flux molar es la cantidad total de moles del componente i que cruzan una
unidad de area por una unidad de tiempo; analdgicamente el flux masico es la
cantidad de masa del componente i que cruza una unidad de area por una
unidad de tiempo.

Es necesario definir la velocidad de referencia como:
o 1 n n
u' =u= ZCiul. = le.ul. (4.4)

Donde x, es la fracciones mol del componente i.

Para obtener el flux molar total que son el nimero de moles totales que cruzan
por unidad de area por unidad de tiempo:
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N, =) N,=c

i=1

u (4.5)

t

Para los flux difusivos molares se suman las contribuciones individuales de
todos los componentes:

J=cu,—u)=cu —cu (4.6)

1

Es posible relacionar el flux molar N, con el flux difusivo J, mediante:

N, =J +cu (4.8)
N,=J,+x,N, (4.9)
4.1 Difusidn

La difusidon es un proceso fisico irreversible, en el que particulas materiales se
introducen en un medio que inicialmente estaba ausente de ellas aumentando
la entropia del sistema conjunto formado por las particulas difundidas o soluto y
el medio donde se difunden o disolvente.

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

ecuacion (4.9), rescribiendo la ecuacién para la suma de componentes:

N,=J,+x Y N, (4.10)
i=1
Para calcular los flux difusivos J, 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 estan
basados en observaciones experimentales, las ecuaciones de Maxwell-Stefan se
desarrollaron a partir de la contribucion mecanica y cinética.

4.2 La ley de Fick

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

directamente proporcional al gradiente de concentracidén. El coeficiente de
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proporcionalidad se llama coeficiente de difusién D. Para un sistema binario la
ley de Fick es:

J,=—¢,Dp, sVx, (4.11)
En donde D,,,, es el coeficiente de difusion binario para el sistema 4-B.
Es posible aplicar las ecuaciones (4.11) y (4.20) obtener asi:

J, =¢,(u, —u)=—¢,D,,,,Vx, (4.12)
Para el flux molar difusivo del componente 2:

J, =¢,(u, —u)=—¢,Dp,,, Vx, (4.13)
Para un sistema binario J, +J, =0, por lo tanto se cumple que:

D1y = Diypay (4.14)

Para un sistema multicomponente la ecuacidn (4.11) se expresa en notacion
vectorial de la siguiente manera:

(/) =—c,[D,JVx) (4.15)
Donde (/) y (Vx) son matrices de (n—1,1) y [D, ] es una matriz (n—1,n-1).
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 difusién, las
moléculas chocan entre si, 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 interaccidn con las demas especies.
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PA|. PA|:.a:

—_

B z-dz

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 nimero 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 presion, si la Unica
fuerza que actua sobre el sistema es la presidon y esta es constante, no habra
fuerza neta actuando sobre el sistema.

{mimero de choques entrely 2}a X, X, (4.16)
Por unidad de tiempo por unidad de volumen

La fuerza neta que actua sobre las paredes del volumen de control serd la fuerza
PA\Z y la fuerza PA\HAZ, podemos definir las fuerzas para cada componente

mediante:
p, = Px, (4.17)

Por lo tanto, haciendo un balance de fuerzas para la especie i, dividiéndola
entre el volumen de control Ac,Az y tomando el limite cuando Az tiende a

cero.

lim  p;| —p,

+Az (4.18)
Az —0 Az

Fuerza neta de moléculas dei =

. dp. . ., .
La fuerza neta es igual a —% para la direccién z; si se toma en cuenta las
Z

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

las moléculas del componente i es —Vp,.

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

~Vp.o x,x, (1, —u,) (4.19)
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Agregando una constante para quitar la proporcion:
-Vp, =—f,%%, (u2 —ul) (4.20)
Vp, =—f1%,X, (u2 —ul) (4.212)
Si se define el coeficiente de Difusién de Maxwell como:

P

DMSIZ :712 (422)
P
Do o= (4.23)
MS21 f21
Se tiene que
" :(ljvpl A (4.2)
P MS12
dzz(ljvpzz—xﬁﬁwl_“ﬁ (4.25)
p MS21

Donde d, y d, son los gradientes de difusion respectivamente de las especies 1
y 2 en un gas ideal a temperatura y presion constante.

Si se tiene un sistema ternario es necesario tomar en cuenta la interaccion de
las moléculas de las especies 1-2, 2-3,y 1-3.

d =- x,%, (14,1, _ XX, (4, —u,) (4.26)

DMSIZ DMS13

d = _ - (4.27)
DMSZI DMS23

d, __ %N (”3 —ul)_x3x2 (“3 _uZ) (4.28)
DMS31 DMS32

Para un sistema multicomponente que contiene n especies las ecuaciones
anteriores se escriben de la siguiente manera:

C xixj(u[ _uj)

d =— (4.29)
; DMSij
< (xiN'_x'Ni)
d=> "1 (4.30)

Jj=1 CtD MSij
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nox.J . _ij,-

_ i
d. = jzll Do (4.31)
Es mas practico expresar la ecuacién (4.40) en notacion vectorial:
¢d, =—B,J, -3 B, J, (4.32)
T
O bien:
c,(d)=-[B]) (4.33)

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

por:

By=— 4 ol (4.34)

B,-,j=—( L 1 J (4.35)
Dy, D

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

(J)=—c,[B]"(a) (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 matematicamente las condiciones de flujo se trabaja
con datos empiricos y estan limitados en su extensién, segun las diferentes
condiciones y situaciones, asi como también a los intervalos de las propiedades
del fluido.

u.,n

Considérese el sistema de la figura 4.2 constituido por dos fases “x” y “y”, las
composiciones molares en el seno del fluido x, y v,, y las composiciones en la

interfase x, y y,. Considérese que en la interfase no hay resistencia a la

au.,n

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

a.n

y.
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interfase fase “y”

Ll

fase “x” Yi

Figura 4.2. Perfil de fracciéon mol en transferencia de materia interfacial.

El coeficiente de transferencia de masa £, para la fase “x” en un sistema binario
se define como:

lim Nib_xibNt_ Jib

= = 437
’ Ntﬁoct(xib_xil) ¢, Ax, ( )

Donde c,Ax, es la diferencia entre la fraccion mol en el seno del fluido y la

fracciéon mol en la interfase. De la ecuacidn (4.1) se obtiene que:
J=cxu, —u) (4.38)
Por lo tanto:

k. = X (ui _a) — (ui _&) (439)

b CtAxl- Axl‘

X.

1

Esta ecuacion (4.48) define el término k,como la velocidad maxima a la que un

componente puede ser transferido de una fase a otra tomando como referencia
la velocidad media de la mezcla.

La ecuacidn (4.48) considera que los flux de materia son pequenos y que los
perfiles de composiciéon y velocidad son constantes; en condiciones reales el
coeficiente de transferencia de materia es:

Ni,b_xi,bNt _J

S 4.40
Ct(xih_xil) ¢, Ax, ( )

k, =

Para encontrar el coeficiente de transferencia de masa en condiciones reales a
partir del coeficiente de transferencia se introduce el término de correccion &, :

ky =k,Z, (4.41)
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Donde Z, depende de la composicién y del modelo hidrodinamico empleado

para la descripcidn del sistema.
4.5 Coeficientes de Transferencia de Energia.

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

h= = =1 (4.42)

Donde % es el coeficiente de transferencia de calor y es la velocidad méxima a
la que el calor puede ser transferido de una fase a otra. Considerando que los
fluxs masicos despreciables, el coeficiente de transferencia de calor esta
definido por:

i
_ m(qj (4.43)
N, = 0\ AT

Si los fluxs masicos no son despreciables es posible corregir la ecuacion (4.52) de
manera analdgica al capitulo (4.4) introduciendo el término &, :

h* =hZ, (4.44)

n=-1 (4.45)

4.6 Modelos para calcular los coeficientes de transferencia de materiay
energia [02]

El calculo de los coeficientes de transferencia de materia se puede realizar en
maneras diferentes. Los modelos mds comunmente usados son: el de pelicula,
capa de limite y la teoria de la penetracion.

4.6.1 Modelo de Pelicula

Para el desarrollo de la teoria de la pelicula se asume que una sustancia i es

“u,n

transferida de una superficie sélida o liquida representada como fase “x” como
se muestra en la figura 4.3, al liquido o gas que fluye representado como fase

a.n

y
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Ity fase

Figura 4.3 perfil de concentracién para el modelo de pelicula.

La concentracion de i cae de x,, en la superficie de la fase “x” a x,; en la fase

o, n

y”. La teoria de pelicula asume que la transferencia total ocurre en una pelicula
con espesor ¢ por lo tanto el nombre; la concentracidon y la velocidad solo
cambian en la direccion del eje r; en estado estacionario el flux molar N,es

igual a cu,, por lo tanto se tiene:

N, _ g (4.46)
dr

Asumiendo que desaparece el flujo convectivo, de la ecuacion (4.14) y de la
(4.20) se tiene:

N,=J,+x,N,=J,=—c,D, dx, (4.47)
dr
Se obtiene:
2
Xy (4.48)
dy

Si se asume que los valores de ¢,D,. son constantes, el perfil de concentracion

en la pelicula es una linea recta dada por:

Xi_XiO

-
I 0 4.49
o Xi,5 _X[,O ( )
Por otro lado, si se considera que desaparece el flux masico convectivo y
asumiendo que N, — 0, se tiene:
dx,
Ny =kCy=Cs)= —c,DF[ j (4.50)
’ ’ dr ),

Entonces:
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X, D
- CtDF( : j =—c, Dy (xi,é' —Xio ) =0 (Ci,O - Ci,é') (4.51)
0

dr 1)
Por lo tanto:
k :li; (4.52)

Como el espesor de la pelicula normalmente no es conocido, no es posible
calcular el coeficiente de transferencia de masa de la ecuacién (4.52); en el
modelo de pelicula cuando N, — 0, el flux masico conveccional es proporcional
al coeficiente de difusion D, ; si el flux masico conveccidnal no tiende a cero, se

obtiene como resultado:

DN (4.53)

r

N,=J +xN,=—c,D,

Si se asume que la —c¢,D,. es constante se obtiene una ecuacion diferencial de

segundo orden:

2
X Ny (4.54)

—c.D
R dt

Resolviendo para las condiciones limite x,(r=0)=x,, y x,(r=5)=x,,:

exp( N, j—l
xi _xi,O _ CIDF (4.55)

X, s+ X,
i,0 i,0 exp( ]E J_l
Ct F

Si el flux masico del componente i dado por la ecuacién (4.53) es evaluado en la

superficie de la capa donde » =0 se tiene:
N, = —(ctDF dxl’j +x,,N, (4.56)
dr ), '

De acuerdo con la teoria de pelicula el flux molar es constante e igual a lo largo
de la pelicula diferenciando la ecuacion (4.64) e introduciéndola en la ecuacién
(4.65) se tiene que:

(4.57)
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Introduciendo el coeficiente de transferencia de masa definido como:
k== (4.58)

Usando los principios del modelo de pelicula se encuentra la siguiente relacion
entre los coeficientes de transferencia de masa £ y k, donde k° es el
coeficiente de transferencia de masa cuando el flux masico convectivo no es
despreciable y £ cuando silo es:

N[
LAy Ve (4.59)

A

Donde el término ¢ es conocido como el factor de correccion de Stefan.

4.6.2 Modelo de Capa Limite

La teoria de capa de limite, como teoria de la pelicula, se basa en el concepto
que la transferencia de materia ocurre en una delgada pelicula segun la figura
4.2. Aunque para el modelo de pelicula la concentracidon y la velocidad pueden
variar no sélo en la direccion del eje », sino también a lo largo de las demas
coordenadas.

Como el cambio en el perfil de la concentracidén en la capa limite es mds grande
en la direccion » que en las demas coordenadas, es suficiente apenas
considerar la difusion en la direcciéon del eje . Esto simplifica las ecuaciones
diferenciales para la concentracion perceptiblemente. Con el perfil de la
concentracidon que se obtiene como resultado de la simplificacion, es posible
calcular el coeficiente de transferencia de materia promedio %, del coeficiente

de transferencia total como:

k=L kdx (4.60)
[ dx=0

Normalmente se encuentra con ecuaciones de la forma:

Sh, = f(Re,Sc) (4.61)
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Donde Sk, es el numero de Sherwood promedio:
(4.62)

4.6.3 Modelo de Penetracion y renovacion superficial [01]

Los modelos de pelicula y capa limite suponen transferencia de materia
constante, y pueden no ser en situaciones donde la materia esta contenida en
un elemento de volumen donde existe cambio en la concentracidén con tiempo.

En muchos equipos de transferencia las fases entre las que se lleva a cabo la
transferencia estan en contacto con un material sélido por corto periodo de
tiempo, por lo que el estado estacionario no puede ser alcanzado. Por lo tanto
en cierta posicidn una masa se transfiere momentaneamente.

La teoria de la penetracion fue desarrollada por Higbie en 1935 [15]. Esta teoria
acentla que el tiempo de contacto entre las dos fases es muy corto para
permitir el gradiente de concentracion de la pelicula, caracteristico de de estado
estacionario; el constante pero breve periodo de tiempo de contacto entre los
elementos de fluido o eddies, provocan la difusidon en estado inestable o la
penetracion del componente. Tomando la concentracidn inicial uniforme de x,,

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

x;,, tan pronto como la fase a granel se exponga al componente de difusion,

qgue se puede también tomar como el equilibrio la solubilidad de él en seno de
la fase, las condiciones son:

X, a 08=0 para todo z
x=1:x, para todo 6, z=o0 (4.63)

X, para todo 8, z=0

Donde @ es el tiempo de exposicidon para el componente de difusidon. Bajo estas
suposiciones el flux masico para cualquier tiempo es:

N, = “EDHF(XI‘I —Xio )cz (4.64)
Por lo tanto el coeficiente de transferencia de materia:
k, :i Dr (4.65)
AN
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La teoria de renovacion superficial fue propuesta por Dankwerts en 1951 [09] y
representa una extensiéon a la teoria de la penetracién. Higbie presupuso
siempre que el tiempo del contacto entre las fases era igual en todas las
posiciones del volumen. Dankwerts se sugirio 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:

N, =./sD, (x, —x,)c, (4.66)

Y el coeficiente de transferencia de materia:

k =.[sD, (4.67)

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

Dobbins [08] en 1956 precisé que es esto no es verdad para los sistemas de la
aireacion donde las corrientes que fluyen absorben continuamente gases como
el oxigeno y existe cambio de concentracion en el seno del liquido. Por
consiguiente, Dobbins consideré una profundidad finita de los elementos
superficiales y de los eddies y remplazd la tercera condicion limite por: x, =x,,

para z=z, y obtuvo:

2
N, = mcmh SZZ; (xil ~Xio )C, (4.68)

F

y el coeficiente de transferencia de masa como:

2
k =|./D,scoth SZZ; (4.69)

F

n

En la cual se puede ver también la dependencia general de &, aD;..

4.7 Transferencia de materia y energia [18]

Los sistemas perfectamente isotérmicos son raros en ingenieria quimica, los
procesos normalmente implican transferencia simultdnea de la masa y energia a
través de la interfase. En la figura 4.4 se muestran perfiles de temperatura y
composicidn para algunos procesos no isotérmicos.
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Fase vapor Fase liquido
condensacion Y T~
T-==|~0 «
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evaporacion '__F.l:|_____ [ —
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Figura 4.4 perfiles de temperatura y composicidn en procesos de transferencia simultanea.

La transferencia de energia total es limitada por dos razones; en primer lugar,
debido a los flujos de la especie hay un transporte adicional de la entalpia
ademas del calor conductor flujo ¢:

E=q+)Y N.H, (4.70)

i=1

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

Nomenclatura

Area [m?]

Coeficientes binarios de transferencia de materia invertidos [s/m?]
Concentracién [kmol/m?]

a° W oA

hS]

Calor especifico [J/kmol]

Gradiente de difusién [m™]

Coeficiente de difusion [m/s?]

Flux de energia [J/s%]

Coeficiente de transferencia de calor [m/s]
Entalpia [J/kmol]

Flux masico convectivo [kg/mzs]

T T = oA

~.

Flux molar convectivo [kmol/m?s]
Flux masico difusivo [kg/m’s]

o~ ~

Flux molar difusivo [kmol/m?s]
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Coeficiente de transferencia de materia [m/s]
Flux masico [kg/m?s]
Flux molar [kmol/m?s]

23 by

Frecuencia de renovacién de superficie [sh
u Velocidad [m/s]
r Coordenada radial [m]

)

Re  Numero de Reynolds

Sc NuUmero de Schmidt

Sh Numero de Sherwood

Letras Griegas

Espesor de la pelicula [m]
Factor de correccion de Stefan
Tiempo de exposicién [s]
Viscosidad [N.s/m?]

Factores de correccién
Densidad [kg/m’]

(0" © ™ S,

A}

Subindices

Numero de componente [-]
Referente a la interfase
Liquido [-]

Total

Vapor

Referente a Fick

I m SN~

Promedio

Superindices
A Referencia (velocidad) [-]



5. CORRELACIONES PARA EL CALCULO DE LOS COEFICIENTES DE
TRANSFERENCIA DE MASA.

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

Por lo general, estos valores dependen del didmetro de la columna y de los
parametros de operacion tales como:

® Flujos de vapor y de liquido.

e Densidades

e Viscosidades

e Tension superficial del liquido.

e Coeficientes de difusién binarios de vapor y de liquido.
e De las caracteristicas del empaque o los platos.

5.1 Etapa con platos de valvula

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

La correlacion para el calculo del coeficiente de transferencia total binario de la
fase liquida es:

Sht =125.4(Re, " (Re, )" @) " (52 ) (5.1)

in
La correlacion para el calculo del coeficiente de transferencia total binario de la
fase de vapor es:

She =9.93(Re, 'Y (Re, )" (@) (5c2 )"* (5.2)

El drea interfacial es dada por:

a=027(Re, )" (Re, )" (@)"" (5.3)
Donde:
L . .
. ’Zn_“Df (5.4)
L in
g . q.
She =’;" ."Df (5.5)
g in
Sek = pﬂfy (5.6)
L™~ in
Scy = pﬂlg)g (5.7)
g in
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Re, == (5.8)
M
Re, =94 (5.9)
M,
wzK (5.10)
d

5.2 Etapa con Platos de Malla

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

El producto del coeficiente binario de transferencia de masa total de la fase
liguida esta dado por la correlacién:

kia=(4.127x10° - D" )*(0.21313- F+0.15)- L -1, (5.11)

El producto del coeficiente binario de transferencia de masa total de la fase
liguida esta dado por la correlacién:

(D2 )* (10307 -867F?)

kia= e (5.12)
El factor F esta dado por:
F=u, p” (5.13)

El tiempo de residencia del liquido ¢, esta dado por:

t, =0.998 4, -Z/ (5.14)
0,
Y el tiempo de retencion del liquido 4, por:
h, =0.04191+0.19-h_+2.4545-0, —0.0135- F (5.15)

El factor fraccional de aproximacioén para la velocidad de inundacién F es:

GV
G,F

v

F =

(5.16)

La altura del liquido 4, es:

0,/ Vb
hy=T.h, +1533re3( %j (5.17)

Los términos I', y B estan dados por:
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I, =exp(-12.55-K%*") (5.18)
B=0.0327+0.0286 - exp(-137.8- 1) (5.19)

Y el término K, esta dado por:

0.5
Ky =, [pp_Lp] (5.20)
L g

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

[14]; el producto de los coeficientes de transferencia de materia y el area
interfacial es dado por:

kia=(4127x10* D" (021313 - F +0.15)- L -1, (5.21)

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

e (0.776 + 4.567 - h,, — 0.2377 - F +104.85 - QL)G (5.22)

in (ch )0.5

in

Los valoresde F', #, y h, estan dados respectivamente por las ecuaciones
(5.13), (5.14) y (5.14).

5.4 Etapa con empaque.

Los coeficientes de transferencia total y el area disponible para la transferencia
total usando las correlaciones desarrolladas por Onda et al, 1968 [22].

La correlacion para los coeficientes binarios de transferencia de masa en la fase
liquida es:

b %
kP 00051 L | (set) 2 a a1 (5.23)
in g,u a ,U pp

L wiL

La correlacion para los coeficientes binarios de transferencia de masa en la fase
liquida es:

0.7
{k}j( fg i H:s.zs{ai ] (scs V3 (a,d, ) (5.24)
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El drea interfacial es dada por:

-0.75
a,=a, {1 — exp{— 1.4ReL°‘1FrL_°‘05Weg'2£%_ ) }}

Donde:
L
Re, =
apll'lL
a
Fr=—2 ;
8 P;
LZ
We, =
apapL

5.5 Coeficiente de Transferencia de energia.

(5.25)

(5.26)

(5.27)

(5.28)

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

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

(5.29)

39



Nomenclatura

N

Area interfacial [m? de drea / m? de area activa]
Area superficial especifica del empaque

Q
‘t:

Area de interfase himeda

Factor definido por ec. (5.19)
Pardmetro geométrico de unidad de longitud [m]
Didmetro nominal de empaque [m]

S

Q.Q.ws

S|

Coeficiente de difusion [m/s?]

Factor [kg®”/sm°”]

Fraccidon de aproximacion a la velocidad de inundacion [-]
Numero de Froude.

Flujo masico del vapor [kg/m’s]

Flujo volumétrico del vapor por unidad de drea activa [m3/sm’]

QQT MmN D

<

Velocidad del vapor [m/s]

Altura [m]
Altura del vertedero de salida [m]

<

== Q
1

=

Coeficiente de transferencia de materia [m/s]
Factor definido por la ecuacidn (5.20)

I
”

Flujo masico del vapor [kg/m?s]

Flujo liquido por la ancho promedio de la trayectoria [m*/sm]
Constante universal de los gases [m>atm/kmolK]

Numero de Reynolds

>0

&

NUmero de Schmidt

g

Numero de Sherwood

Tiempo [s]

Temperatura [K]

Altura del vertedero [m]

Numero de Weber

Longitud de trayectoria de flujo del liquido [m]
Longitud de trayectoria del liquido [m]

NIV

N
-

Letras Griegas
Viscosidad [N.s/m?]

7]
Yo Densidad [kg/m’]

o Parametro referente a la altura del vertedero [-]

T Factor definido por la ecuacion (5.18)

o Tension superficial [N/m]

o Tensidn superficial critica del material de empaque [N/m]
Subindices
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g Referente a la fase de vapor
i NuUmero de componente [-]
L Referente a la fase liquida

n Numero de componente [-]
w Altura del vertedero [-]

Superindices.
g Referente a la fase de vapor

L Referente a la fase liquida

41



6. MODELO DE ETAPA EN NO EQUILIBRIO CON REACCION.

L V, A
TLJ_J_ T'v'j
X .
-l Yij gV
QJL HLJ-_ ij ]
.]
catalizador}( quui(lo]( vapor
N, E N, E
) J
ft 4y
i a“— L
HLFJ S-L ]
i TL
J
Xij
\ 4 HLJ-

Figura 6.1 Modelo de etapa en no equilibrio con reaccién.

6.1 Cinética de las Reacciones Quimicas

La “cinética” es, simplemente, un término técnico usado para describir la
velocidad de una reaccién quimica [04], en funcién de las condiciones; Los
modelos varian en complejidad cuanto mas reflejan la real ocurrencia de las
reacciones quimicas. En su mas simple, pueden estar de la forma:

velocidad a f(T)- f(concentracion)" (6.1)

6.2 Ecuacion de Arrhenius [15]
Considere la reaccion:
A+B—>C+D (6.2)

La molécula de C es formada por las colisiones entre las moléculas 4 y B, la
velocidad de reaccion r. (que es la rapidez de produccion de la especie C
depende de las colisiones y de la temperatura; usando la teoria cinética de los
gases la rapidez de reaccion es proporcional al producto de las concentracién de
los reactantes y a la raiz cuadrada de la temperatura:

r.aC ,C,-T** (6.3)

El nimero de moléculas que reaccionan por unidad de tiempo es mas pequeio
gue el numero de colisiones binarias entre A y el B. También, la temperatura
tiene un efecto menor sobre la rapidez de la reaccién del esperado por el

42



término T"°. Para las colisiones binarias entre 4 y B que dan lugar a la
reaccion, las energias de la traduccidn y de la vibracion deben ser superiores a la

energia de activaciéon E; la fraccidn de colisidn es representada por ¢ “*, que
puede ser substituida en la ecuacién (6.3):
rae™C,C, T (6.4)

—E/RT

El efecto de 7" es mucho menor al efecto dee , por lo tanto T*° puede ser

combinado en una sola constante de proporcionalidad:
-5
r. =kye "*C,C, (6.5)
Generalmente la velocidad de reaccion se expresa de acuerdo con la como:

r. = f,(temperatura)- f,(concentracién) (6.6)

1

Y para una temperatura dada:

r. = k- f,(composicion) (6.7)
Donde

k=k, e T (6.8)

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

6.3 Modelos de Reaccion utilizados en Destilacion Reactiva
6.3.1 Reaccion basada en la conversion

Para las reacciones basadas en conversion, es necesario tener una expresion en
funcién de la temperatura, definido para un componente clave como:

Conv:f(T):A+?+C-ln(T)+DT (6.12)

6.3.2 Reaccidon basada en equilibrio

Para las reacciones de equilibrio, la expresion es:
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In(k,, )= /(7)= A+§+C~ln(T)+ DT (6.13)

6.3.3 Reacciones Basadas en la Cinética

Para las reacciones de rapidez controlada, se utiliza la ley de energia para
calcular la rapidez de reaccidon. Para ello calcular el indice de reaccion, es
necesario conocer la tasa de interrupcién de la reaccién o el tiempo de
residencia. La expresion cinética es:

r= k(TTj e_(%{;_flf']ﬁcﬁf (6.14)

0

Nomenclatura

Constantes cinéticas de reaccion.
Constantes cinéticas de reaccion.
Constantes cinéticas de reaccion.
Constantes cinéticas de reaccion.
Energia de Activacidn.

Constante de rapidez de reaccion.
Factor pre-exponencial.

m O 0O ® >

;X

[}

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

N S

Temperatura [K]
Temperatura de referencia [K]

>3
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7. HIDRODESULFURACION DE NAFTA.

La nafta de Craqueo Catalitico (FCC por sus siglas en inglés) es una gasolina de gran
importancia para las mezclas de las refinerias 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
critico reducir el azufre en nafta de la FCC.

7.1 Hidrodesulfuradora de nafta de la Refineria de Tula Hidalgo.

En la figura 7.1 se muestra el diagrama de flujo de proceso de Ia
hidrodesulfuradora de nafta de la refineria 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 secciéon del empaque catalizador, se llevan a cabo las
reacciones de hidrogenacion de dienos e isomerizacidon de olefinas; en la segunda
zona empacada se lleva a cabo la tioeterificacion de mercaptanos y la
hidrogenacion de olefinas.

En el plato 6 de la columna DA-7101 es extraida la nafta ligera (LCN); los platos 1 a
6 tienen una funcion de agotamiento del hidrogeno; el producto de domos, en
estado gaseoso, mayormente constituido por el exceso de hidréogeno es
comprimido y alimentado en el plato 30 de la columna estabilizadora de nafta
(7103); el liquido 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 hidrégeno, 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 funcién convertir los
compuestos con contenido de azufre, en sulfuro de hidrégeno (H,S) y minimizar la
hidrogenacién; por el producto de domos se obtiene en estado gaseoso el exceso
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de hidrégeno, una parte de nafta y el sulfuro de hidréogeno, mientras que por el
producto de fondos es extraida 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 H,S presente en el producto liquido;
una parte hidrégeno 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 H,S residual.

La nafta en estado liquido producto del tanque flash (FA-7202) es alimentada en el
domo de la columna agotadora de H,S (DA-7203), al igual que la corriente de H,S
en estado liquido producto del tanque flash (FA-7203).

El producto de domos de la columna agotadora de H,S (DA-7203) es alimentado al
absorbedor de amina (DA-7302) para retirar el H,S.

El producto de fondos del la columna CDHDS (DA-7201) es alimentado en fondo de
la columna agotadora de H,S (DA-7203).

El producto de fondos de la columna agotadora de H,S (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 liquido 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 hidrégeno en exceso alimentado
al reactor pulidor, mientras que en estado liquido es recuperada una mezcla de
hidrocarburos con contenido de H,S 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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7.2 Modelacion de la Hidrodesulfuradora en Equilibrio.

La nafta de craqueo catalitico en la que se basa el disefio de Ia
hidrodesulfuradora de la refineria 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 destilacion, en
la tabla (7.1) se muestra la curva de destilacidon para las nafta ligera (LCN) y
pesada (HCN), asi como el contendido de azufre en partes por millén, el
contenido en olefinas en porcentaje en volumen, el flujo en barriles por dia y la
densidad relativa.

Type LCN HCN
ASTM D86, °C
IBP 42.7 167.0
5% vol 61.5 173.8
10% vol 68.9 185.7
20% vol 82.4 196.7
30% vol 97.3 202.1
40% vol 112.9 206.5
50% vol 128.4 210.6
60% vol 143.9 214.2
70% vol 159.1 217.8
80% vol 175.0 221.4
90% vol 196.0 226.2
95% vol 209.9 230.1
EP 220.5 238.4
Flow, BPD 26,400 3,600
Olefins vol% 254 10.6
44.0 17.5
Bromine No. 1,560 10,829
Total Sulfur,
ppm wt 0.783 0.878
Specific Gravity,
20/4°C

Tabla 7.1. Caracteristicas de la nafta alimentada a la hidrodesulfuradora

El contenido de azufre esta dado en partes por millén y las olefinas en
porcentaje en volumen; sin embargo no es posible utilizar estos datos para
modelar una reaccién quimica, 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 Catalitico como se muestra en
la tabla (7.2) [08]:

FCC nafta
Olefinas %
por estructura
normal 41.93
iso 49.15
ciclicas 5.7
desconocida 3.27
por atomos de ¢
c3
c4 14.1
c5 48.53
c6 22.56
c7 13.69
c8 0.98

Tabla 7.2. Proporcidn de olefinas en la nafta

Con los contenidos de los estudios para azufre y para olefinas es posible hacer
una caracterizacion mdas 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 0.450 0.500 | 0.150 0.0367
2 | Cis-2-penteno 0.680 0.500 | 0.150 0.0367
3| 2-metil-1-Buteno 0.550 0.500 | 0.183 0.0449
4 | 3-metil-1-buteno 0.500 | 0.183 0.0449
5| 1-hexeno 0.450 | 1.000 | 0.141 0.0346
2-metil-1- 0.980| 0.320 0.550
6 | penteno 1.000 | 0.172 0.0423
1-hexeno 0.620 0.450 | 1.000 0.273 0.0290
2-metil-1-penteno 0.550 | 1.000 0.334 0.0354
7| 1- hepteno 0.380 0.450 | 1.000 0.168 0.0178
8| 2-metil-1-hepteno 0.550 | 1.000 0.205 0.0217
91,3 pentadieno 0.020 1.000| 0.020 0.0049
10 | Isopreno 1.000| 0.020 0.0021
Total |[0.2450| 0.1060
Tabla 7.3. Fraccién peso de hidrocarburos para la representacién de las olefinas.
De manera analdgica es posible hacer una representacion de los compuestos
gue contienen azufre [19].
Compuestos de Azufre LCN HCN LCN HCN
Fracc PM | Fracc del | Fracc del
S 0.00156|0.01083 | PM | S comp comp
1 |Thiofeno 0.45| 0.28 [0.00044 84 | 32 | 0.00116
2 | Metil Thiofeno 0.63 [0.55| 0.35 |0.00054 98 | 32 | 0.00166
Metil Thiofeno 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 0.110 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 0.77| 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 0.96 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 0.69(0.1794 0.00194| 118 | 32 0.00716
0.001560.01083 0.004461|0.038116

Tabla 7.4. Fraccién peso de compuestos para la representacién 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 ebullicion bajo solo se incluyeron en la nafta ligera, los de punto de
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ebullicién alto en la nafta pesada, los de punto de ebullicion intermedio se
repartieron en las dos naftas.

De acuerdo con los planos y balances de materia el sistema esta sobre-
especificado, para realizar la simulacién se toma en cuenta el disefio fisico de la
columna CDHydro (DA-7101), los flujos de alimentacién y recirculacién; 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 quimicas a modelar para la primera zona empacada de la
columna CDHydro (DA-7101), son las siguientes:

1) hidrogenacién de 2,3 Pentadieno:
CH,=CH-CH=CH-CH,+H,—CH,=CH-CH,-CH,-CH, (7.1)
2) Isomerizacién del 1-penteno:
CH,=CH-CH,-CH,-CH, —CH,—CH =CH —CH, - CH, (7.2)

Las reacciones quimicas a modelar para la primera zona empacada de la
columna CDHydro (DA-7101), son las siguientes:

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

4 sulfuro.
CH,
CH,-CH,—-SH +CH,=CH -CH =CH —CH, — CH, — CH —CH = CH — CH, (7.3)
4) hidrogenacion de 2,3 Pentadieno:
CH,=CH-CH=CH-CH,+H, >CH,=CH-CH,-CH,-CH, (7.4)

Para realizar la simulacién de la columna CDHDS (DA-7201), los flujos de
alimentacion y recirculaciéon ademas del disefio fisico de operacion; 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 quimicas a modelar en la columna CDHDS (DA-7201), son las
siguientes:

5) Hidrodesulfuracion del tiofeno:

C,H,S+4H, - CH,—CH,—CH,-CH, +H,S (7.5)



6) Hidrodesulfuracion del 3 metil-tiofeno:

CHS+4H, - CH,+H,S

(7.6)

7) Hidrodesulfuracion del Benzo-tiofeno:

C,H,S+3H, — CH,, +H,S (7.7)
8) Hidrodesulfuracion del Etil-Mercaptano:

C,HSH+H, -C,H,+H,S (7.8)
9) Hidrodesulfuracion del Iso-butil Mercaptano:

C,H,SH+H, —C,H,, +H,S (7.10)
10) Hidrodesulfuracidon del N-hexil Mercaptano:

C,H. SH+H, —»C.H, +H,S (7.11)
11) Hidrodesulfuracién del di-etil-sulfuro:

C,H,S+2H, »2C,H, +H,S (7.12)
12) Hidrodesulfuracién del metil terbutil-sulfuro:

C.H,S+2H, - CH,+C,H,, +H,S (7.13)
13) Hidrodesulfuracién del Etil-Terbutil-sulfuro:

C,H,S+2H, - C,H,+C,H,, +H,S (7.14)

15) Hidrodesulfuracién del Etil, 2-penteno, 4 sulfuro (generado en la columna
CDHydro):

C,H,S+H, > C.H,+C,H,+H,S (7.15)

Segun CDTech la conversion para olefinas y compuestos sulfurados en funcién
de la temperatura esta dado por el gréfico de la figura (7.1):
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Figura 7.2 Conversién 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 Ecuacion (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 regresion multivariable

En la figura (7.3) se muestra la grafica con la comparacion de los resultados
arrojados por la regresiéon multivariable y los datos de CDTech.
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Figura 7.3 Resultados de la regresidn multivariable vs datos de CDtech.
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En la tabla 7.6 se muestran los resultados de la grafica estimada en comparacién

con los datos de

CDTech.

Conversion Olefinas Conversion sulfuros
Estimado
T (K) CDtech 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 regresion multiariable vs datos CDtech

El resto del diseno de los equipos se hace con los datos de disefio y operacion

de la figura 7.1.
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7.2 Modelacién de la Hidrodesulfuradora en No Equilibrio.

Para realizar la modelacién de las columnas CDHydro y CDHDS en NO equilibrio
es necesario conocer mas datos de la columna, ademas 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 Hidrogenacion e Isomerizacidn en la columna CDHydro:

k=1.5%10’ (7.16)
n=1 (7.17)
E = 50,000 kJ/ kMol (7.18)
T, =305°C (7.19)

b) Reacciones de Hidrodesulfuracién en la columna CDHDS:

k=1.5%10" (7.20)
n=1 (7.21)
E =50,000 kJ/ kMol (7.22)
T, =305°C (7.23)

c¢) Columna CDHYDRO.

Para las etapas de plato se seleccionan platos de cachucha; para las etapas
empacadas, empaque metalico estructurado, area de transferencia de 10
cm?/cm? y una porosidad del 97% y el didmetro de la columna se estima en 12
m.

La estimacion del perfil de temperatura se hace tomando los resultados de la
modelacién en equilibrio.

e) Columna CDHDS
Para esta columna empacada se selecciona empaque metalico estructurado con
area de transferencia de 10 cm?/cm’ y una porosidad del 97%.
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8. RESULTADOS.

Realizada la simulacién con el procedimiento descrito en los capitulos (7.2) y

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

capitulo.

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

alimentacion, una vez mezcladas las naftas HCN y LCN en la proporcion dictada
por la tabla (7.1).

1121
Volumen |ASTM D86
% °C

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 alimentacion.

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 disefio de

CDTech.

Tabla 8.2 Comparacién de resultados de contenido de azufre para el producto LCN.

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
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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 |1so 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. Comparacidn del contenido de azufre para el producto HCN

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

HCN
1188 ASTM D86, °C

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 Comparacion de los resultados para el producto de nafta HCN.

En la tabla (8.3) se muestran los resultados para la nafta HCN para la simulacién

En la Tabla (8.4) se muestra los resultados para la HCN, para la simulacidén en
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En la tabla (8.5) se muestra las resultados para el producto de fondos de la
simulacion en equilibrio y en no equilibrio para la columna CDHDS.

Fondos CDHDS PPM de azufre
No
Equilibrio | 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 concentracion para los grupos de
compuestos (dienos, alcanos, tiofenos, mercaptanos y sulfuros) para el vapor de
la columna CDHYDRO en equilibrio.

COMPOSICION EN EL VAPOR PARA LA COLUMNA CDHYDRO EN EQUILIBRIO
25000
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Figura 8.1 distribucidn de compuestos en el vapor para la columna CDHYDRO.

La figura (8.2) muestra el perfil de concentracién para los grupos de compuestos
(dienos, alcanos, tiofenos, mercaptanos y sulfuros) para el liquido de la columna
CDHYDRO en equilibrio; en la cual observa la el bajo contenido en el area de
rectificaciéon de la columna, tomando en cuenta que el producto LCN es extraido
en el liquido en la etapa 7 (plato 6).

COMPOSICION EN EL LIQUIDO PARA LA COLUMNA CDHYDRO EN EQUILIBRIO
25000
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Figura 8.2 distribucién de compuestos en el liquido 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

225

210 A

195

180 /

165

150 -

135 f
120

105
90

75 /

60 / ~——EQUILIBRIO

45

30

15

o+—F/———" "7 T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T
123456 7 8 91011121314151617 18 1920 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41 42 43
ETAPA

Figura 8.3 Perfil de Temperatura para la columna CDHYDRO.

En la figura (8.4) se muestran los perfiles de concentracion 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
formacién del sulfuro de hidrégeno en la columna CDHDS modelada bajo el
concepto de etapa en equilibrio.

COMPOSICION EN EL VAPOR PARA LA COLUMNA CDHDS EN EQUILIBRIO
12000

11000 ——H2s
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Figura 8.4 Distribucidon de compuestos en el vapor para la columna CDHDS

En la figura (8.5) se muestran los perfiles de concentracion 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
formacién del sulfuro de hidrégeno en la columna CDHDS modelada bajo el
concepto de etapa en equilibrio.
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COMPOSICION EN EL LIQUIDO PARA LA COLUMNA CDHDS EN EQUILIBRIO
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Figura 8.5 Distribucidn de compuestos en el liquido 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 concentracion 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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COMPOSICION EN EL VAPOR PARA LA COLUMNA CDHYDRO EN NO EQUILIBRIO
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Figura 8.7 distribucidon de compuestos en el vapor para la columna CDHYDRO.

La figura (8.8) muestra el perfil de concentracién para los grupos de compuestos
(dienos, alcanos, tiofenos, mercaptanos y sulfuros) para el liquido de la columna
CDHYDRO en no equilibrio; la cual se observa el bajo contenido en el area de
rectificaciéon de la columna, tomando en cuenta que el producto LCN es extraido
en el liquido en la etapa 7 (plato 6).

COMPOSICION EN EL LIQUIDO PARA LA COLUMNA CDHYDRO EN NO EQUILIBRIO
25000

——dienos
—alcanos

—thiofenos
20000

—mercaptanos
—sulfuros
===TOTAL COMPUESTOS DE AZUFRE

15000

PPM

10000 1

5000 1

0

123 456 7 8 91011121314 151617 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41 42 43
ETAPA

Figura 8.8 distribucidon de compuestos en el liquido 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 liquido 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 reaccién) y los platos adyacentes.
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PERFIL DE TEMPERATURA DE LA COLUMNA CDHYDRO EN EQUILIBRIO Y NO EQUILIBRIO

210

180

/

150

—

120

90

— Liquido No equilibrio

60

= Vapor no equilibrio

— Liquido vapor en equilibrio

30

123 456 7 8 91011121314 1516 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41 42 43

ETAPA

Figura 8.9 perfil de temperatura para CDHYDRO en equilibrio y no equilibrio.

En la figura (8.10) se muestran los perfiles de concentracidn 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
formacién del sulfuro de hidrégeno en la columna CDHDS modelada bajo el
concepto de etapa en no equilibrio.
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Figura 8.10 distribucidon de compuestos en el vapor para la columna CDHDS.

En la figura (8.11) se muestran los perfiles de concentracién en el liquido para
los grupos de los compuestos con contenido de azufre presentes en la nafta
resultados (dienos, alcanos, tiofenos, mercaptanos y sulfuros), incluyendo la
formacién del sulfuro de hidrégeno en la columna CDHDS modelada bajo el
concepto de etapa en no equilibrio.
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COMPOSICION EN EL LIQUIDO PARA LA COLUMNA CDHDS EN NO EQUILIBRO
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Figura 8.11 distribucidon de compuestos en el liquido 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.

PERFIL DE TEMPERATURA PARA LA COLUMNA CDHDS EN EQUILIBRIO Y NO EQUILIBRIO
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Figura 8.12 perfil de temperatura en la columna CDHDS.

En la figura (8.13) se observa el resultado para la simulacién en equilibrio de los
perfiles de composicidon en el vapor en partes por millén de azufre.
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Figura 8.13 Perfil de composicion para los compuestos de azufre en la columna CDHYDRO

En la figura (8.14) se observa el resultado para la simulacién en equilibrio de los
perfiles de composicion en el liquido en partes por millén de azufre.

COMPOSICION DE AZUFRE EN EL LIQUIDO PARA LA COLUMNA CDHYDRO EN EQUILIBRIO
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Figura 8.14 Perfil de composicion para los compuestos de azufre en la columna CDHYDRO

En la figura (8.15) se observa el resultado para la simulacién en equilibrio de la
columna CDHDS de los perfiles de composicion en el vapor en partes por milldn
de azufre.
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igura 8.15 perfil de concentracion de azufre en la columna CDHDS

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

la columna C

DHDS de los perfiles de composicion en el vapor en partes por

milldn de azufre.
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Figura 8.16 perfil de concentracion de azufre en la columna CDHDS

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

la columna C
milldn de azu

DHYDRO de los perfiles de composicién en el liquido en partes por
fre.
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En la figura (8.18) se observa el resultado para la simulacidon en no equilibrio de

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

millén de azufre.
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Figura 8.18 perfil de concentracion de azufre en la columna CDHDS

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

la columna CDHDS de los perfiles de composicidon en el liquido en partes por

millén de azufre.
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COMPOSICION DE AZUFRE EN LIQUIDO PARA LA COLUMNA CDHDS EN NO EQUILIBRIO
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Figura 8.19 perfil de concentracién de azufre en la columna HDS
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9. CONCLUSIONES.

La investigacion se enfocd en primera instancia en la modelaciéon de la nafta;
primero fue necesario caracterizar la nafta, la informacién proporcionada por
CDTech se limita solo a compuestos de 5 carbones; la simulacién es llevada a
cabo mediante disefio 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 erréneos.

De aqui surgié la primer, y mas compleja limitante; para este caso en particular

la incégnita son los componentes en la alimentacién ,.,_Vj, f,j, segun 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 simulacion se detecta
que esto no es factible, ya que la columna (7101) no converge debido a las
grandes cantidades de compuestos con punto de ebullicion relativamente bajos,
por lo que es imposible recircular la cantidad necesaria en los domos de la

columna (7101) a la presion y temperatura dadas.

Apoyado en las caracterizaciones hechas para la nafta de craqueo catalitico [07]
y [19] es posible hacer una estimacién de los compuestos presentes en la nafta
con 5, 6y 7 carbones, que para fines practicos.

La segunda limitante fue que solo se pueden incluir 15 compuestos en los
ensayos de destilacion normalizada ASTM D86, por lo que se tuvo que hacer
varias acotaciones en los compuestos con contenido de azufre y las olefinas
(tabla 7.3y 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 conversion en funcion de la temperatura; mientras que
para el caso de la simulacion en no equilibrio son necesarios los coeficientes de
la ecuacidn de cinética.

Para este caso especifico, se en encuentra en el material técnico presentado por
CDTech un gréfica con la fraccién de conversion en funcién de la temperatura
(figura 7.2) de la cual por medio de una regresiéon multivariable es posible
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ajustar a la ecuacion (6.12) para realizar la modelacién de las columnas 7101 y
7201 en equilibrio, observandose los resultados en la figura (7.3) y la tabla (7.6).

Por el lado de la modelacién en no equilibrio Robinson & Dolbear [23], ofrecen
lo coeficientes cinéticos para las reacciones de hidrogenacion e
hidrodesulfuracién.

Para este caso particular, se encontraron coeficientes de las correlaciones (6.12)
y (6.14) en funcién del total de componentes ya sea olefinas o compuestos de
azufre, dados para un margen de pesos moleculares y no para cada reaccidn en
especifico para este caso se considerd valido debido a que las principal
operacion en estas columnas es la destilacion, las composiciones de los
reactivos son relativamente pequefias por lo cual se asumid que la liberacién o
absorcion de calor por la reaccién seria despreciable.

Revisando los resultados del capitulo 8 se observa gran similitud en los perfiles
de concentracidn, concentracion de los productos finales, calculos de los
ensayes de destilacion normalizada ASTM D 86, siendo el valor donde mads
divergen las modelaciones con los datos de disefio ofrecidos por CDTech son
valores arrojados para el producto HCN, mostrados en la tabla 8.4, sin embargo
comparandolos con los resultados del ensaye ASTM D86 calculado para la
corriente de alimentaciéon (tabla 8.1) es de notar que tienen similitudes y es
ligeramente mas pesado.

Con respecto a la modelacién en equilibrio, los resultados arrojados por el
simulador comercial Aspen Plus son muy parecidos a los datos de disefio
proporcionados por CDTech, por lo que se concluye que la caracterizacién de la
nafta es adecuada y la modelaciéon del sistema es correcta.

En teoria la simulacién en no equilibrio es mas exacta debido a que toma en
cuenta mucho mas factores en la modelacién, sobre todo las transferencias de
masa interfaciales, sin embargo esta modelacidn 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 simulacion, para este caso en
particular al igual que la simulaciéon en equilibrio se considera es adecuada,
debido a la similitud con los datos proporcionados por CDTech.
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13. ANEXOS.

Ultra Low Sulfur Gasoline
via Commercially Proven
Catalytic Distillation
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Gasoline Desulfurization Requirements
- Pool sulfur specification
- Europe
European Union
- 50 ppm max - 2005

Ultra Low Sulfur Gasoline 10 ppm max
. - - available 2005
via Commercially Proven ——r

= = = = - US, Ganada
Catalytic Distillation 30 ppm avg - 200210 2008
- Future
15-10 -5 ppm? - 2005+
- México
300 / 500 ppm max (150 avg) - 2004
80 ppm max (30 avg) - 2006 / 2008

Modern Refinery Requirements FCC Gasoline Feed Composition

+ Maximize refinery margin
+ Minimize refinery downiime/shutdown costs
+ Minimum FCC turnaround cycle — 5 years
+ Avoid any FGC downstream shuidowns
- Choose FCC gasoline HDS technology wisely

100 150 200
Temperatura, C

Sulfur -8 Olefins

Optimized FCC Gasoline HDS Conventional FCC LCN Treating

FRESH CAUSTIC + Fractionate LCN from FCC
L Gasoline

| + Caustic wash for mercaptan

g Ea D removal
F_" - ~80% offociive
+» Selective hydrogenation of

-mm dienes for alky'ethers
SPeNT chveTE » Compression of makeup
hydrogen
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Hydrogenation/Distillation

CDHydro® Process
oW

+ Replace trays with
structured distillation
packing containing
catalyst

* Add Hydrogen Feed

+ Vent excess Hydrogen

Improved LCN Treating

Replace upper section with FREEH (AAUETIC
CDHydro (5-7 barg) CDHydro 4 —3
Eliminate fresh caustic and .T" TRERTED
caustic wash “
- <1 ppm RSH HYDRODGEN A ."-—le-
Eliminate saparate — T
hydrogenation unit a0 N

neaLnE | b‘."ﬂﬁzu
Eliminate hydrogen SPENT JALKTIC
compression e

+ Boost octane via
ydroizomerization

Optimized FCC Gasoline HDS

Catalytic Distillation

RSH + Diene = Sulfidel

Conventional Optimized FCC Gasoline HDS

MCN/HCN Desulfurization

§ _ 5 CDHDS®
Conditions mikder than conventional foced

bed (17 barg va 28+) G —nCon

= 0A.5% HDS
Heavy sulfur to bottom
Light clefins to top e
Min octane loss —
Low H2 consumpdion M

" Hytr
Mo yield loss due to cracking

Desufurtzed

Mo makeup compressor
Mo mid-cycle shutdown for catalyst rgen FGG GT+ Gaaoline
Mo feed storage required
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COTECH FCC Gasoline Hydrotmating Experience

CD Optim ized FCC Gasoline HDS Technology Application /L Dase
g CDHydro RSH.Pdlsom 445

COHygre RSH, Pd, P 295
COHydo  RSHEd Pd lom 97
COHDS =m0
CDHydro 1100
COHDS
COHygre
COHygre
COHDS
CDHydra
CDHydro
COHDS
CDHygre

CDHDS Selectivity Comparison
MCN/HCN Feed

Why does CDTECH have less octane
loss for a given olefin reduction?

Temparature, F
Olefin saturation Is higher for heavy olefins

Conventional Fixed Bed Reactor Heavy Olefins Have Less Octane loss
Selectivity Comparison

ROM Line ar Odefin - RON Linear Saturaie

200 250 300 350 400 A50 500
Temperatuns, F
—s— Sulfur reduction Olefin reduction Carbon Number

Olefin saturation is higher for light olefins
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Why is CDTECH's octane loss lower?
Answer:

« Conventional fixed bed hydrotreaters
- Saturate primarily light clefins

- Light olefin saturation causes high octane loss
« CDHDS

- Higher saturation of heavy olefins

- Less octane to lose in heavy olefins

- Lower octane loss at a given olefin reduction

Commercial Catalyst Activity for FCC Gasoline HDS

Conventional
Fixed Bed
Technology

o EOR 365
Days on Oil
—i— Fixad Bed HDS -

Catalyst Activ ity History for Commercial COHDS Units

2 B E E
» = &

3
T
=
&
E
®
=
iUi
o
x
z
z
T
<

il Lo} fLs

Ley= binca @at-up

+ Irving Qil & GhevranTexaso

Why Does CDTECH Claim Longer
Catalyst Life?

« Conventional fixed bed hydrotreaters
Olefins form oligomers
Oligomers form coke that fouls catalyst
Catalyst activity reduced
Regenerate or replace catalyst
+ CDHydra/CDHDS
- Olefins form oligomers
- Oligomers removed by distillation
- Catalyst stays clean
- Replace catalyst at end of FGC cycle (5 years)
- No mid FCC cycle shutdown required

Catalyst Activity Histery for Commerclal COHDS Unlts

E =2 2
[FE

T
T
]
&
2
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&
H 0
]
o
E
=
H
<

o

L A0ik Al o 40 i (i} i} Hin il
Doys Sincc Startup

& ChevmanTosses

Catalyst Activity History for Commercial COHDS Units
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Activity Relativae te Star-up
e B2 E e -
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el 40 i) b0 i o

Umys Sncs start-up

# Inving Cil = bodva & ChevronTexaco
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Key Facilities

+ Prefractionator: &6 MBD
* SCANfining™ Unit: 45 MBD =1 '}1"-‘-4‘3"’@"

NPRA
CLEAN FUELS CHALLENGE SR T s
* Caustic Treating/Sweetening
August 2003 - Merichem Thiolex®™ : 30 MED
= Merichem Mericat™ : 46 MBD
Flint Hills Resources, L.P. * Hot Qil System
LOW SULFUR GASOLINE PROGRAM - Hot Ol Heater: 190 MMBTUH

i [ ﬁ B El'lc ﬂ!rt"
w{tlﬁﬁv\ I-LC— M wiﬁ"dr HH-L? [uﬂlﬂlﬁﬂb‘_'!} I

Flint Hills Flow Diagram Flint Hills Flow Diagram

Flint Hills TIC Breakout

Phase |l - Process Design

Py DAVecETen _ « HDS process related $115 million
= PFD's, HEM Balance, Equipment Data Sheets o design $ 35 million

* Reliability Examples « Total $150 million
~ Hot Cil HEaiaT_;&Rx Charge Heater
- Diolefii Saturator Reactor e

es
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Long CDTECH Catalyst Cycle
Reduces Capex

FCC Gasoline HDS Commercial Status

« CDHydro
* Conventional Fixed Bed HDS - 9 commercial units in operation
- Feed diene removal required - 5years guaranteed catalyst life
- Mid FCC cycle catalyst regeneration/replacement - CDHDS
- Shuidown FCC or store HDS feed - 4 commercial units in operation
. CDHydro’CDHDS - Motiva, Port Arthur (expanded)
- No feed diene removal required - Irving Oil, Saint John, NB
- No shutdown during FCC cycle - ChevronTexaco, Pembroke, UK
- No FCC shutdown - 5years guaranteed catalyst life
- No additional storage tanks
- No additional capex required

Motiva Port Arthur CDHDS Irving Qil Limited CDHydro/CDHDS

Phase 1

12,000 BPD HCN
90% HDS
Phase 2
- Tier Il- 30 ppm S
- ~50,000 BPD FRCN
- New CDHydro
- Additional GDHDS
- Future 10 ppm 5
capability
- Demo 1400 ppm
to <Bppm

= Saint John, New Brunswick
Canada

= 54,000 BPD RFCC gasoline
= Movember 2000 start up
- < 1 month to acceptance
- 150 ppm pool
- 2years ahead of regulations
= 2002
- 30 ppm pool
- 3 years ahead of regulations

OIL&GAS JOU

Texaco Equilon/Motiva/Deer Park Refining

+ Pembroke, UK . { « 7 refineries

» 50,000 BPD full range >3 = 275,000 bpd FCC gasoline capacity
FCC gasoline = « CDHydro and/or CDHDS

= 1st CDHydro/CDHDS ' = Stari-up 2002 - 2004
in Europe 5

= 1Q02 start up

- UK ULSG supported [,
by tax incentive
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Valero Refining PetroChina Announcement — 05/03/2003

= 5(+2) refineries = 2002 World Qil Industry Top Ten Technology

+ World Fuels Today statement by Valero V.P. Breakthroughs
- [For grassroots units, COTECH has: - 9 upstream technologies
- Lowest capital cost - 1 downstream technology
- Lowest octane loss - CDTECH's CDHydro/CDHDS

- Lowest hydrogen consumption FCC gasoline desulfurization

Conclusions
= CDHydro
- Lowest sulfur and diclefins in LCH
- Eliminates separaie mercaptan and diolefin emowval units
- Boosts octane
- CDHDS
- Lowest olefin loss via HDS
- No diena pretreaiment required
- No regeneration/fead storage required
+ CDHydro CDHDS
- Commercially proven
- Most cost effective HDS in FR FCC CN
- Long catalyst life via catalytic distillation
- Only HDS technology to provide 5 year life
- Low capital cost
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