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RESUMEN

En este trabajo se utiliza una cinética de mezclas continuas para describir la reaccion de
hidrodesintegracion de crudo Maya a condiciones moderadas, es decir, empleando una relacién
hidrégeno hidrocarburo de 5000 ft® / barril, tres niveles de espacio velocidad: 0.33, 0.5y 1.5 h™,
tres niveles de temperatura 380, 400 y 420°C y tres niveles de presion total: 6.9. 8.3 y 9.8 MPa.

Para obtener los datos experimentales se utilizd un reactor experimental a escala banco el cual

opera de forma isotérmica.

Con la finalidad de alcanzar un patron de flujo similar al del flujo piston se optimizé la relacion
de catalizador/carga de liquido encontrandose que para los flujos de liquido empleados en los
experimentos la cantidad de 100 mL de catalizador es apropiado. También se minimizé la
resistencia a la transferencia de masa intragranular disminuyendo el tamafio de particula del
catalizador hasta un tamafio promedio de particula que garantiza que el régimen de control en el
reactor sea cinético; el tamafio de particula del catalizador utilizado fue de 0.25 mm. Se verificd
ademas la operacion isotérmica del reactor mediante una serie de experimentos encontrandose
que la maxima desviacion entre la temperatura programada y la temperatura real del sistema

catalitico no excede 5°C.

La carga (cuya gravedad API es aproximadamente de 21) y los productos se caracterizaron
mediante destilacion simulada para conocer su composicion. La corriente de gases provenientes

del reactor se analizd por cromatografia de gases de donde también se obtuvo su composicién.

Utilizando los datos experimentales y un modelo pseudo-homogéneo del reactor asi como una
cinética de mezclas continuas se realizo el modelamiento del sistema de reaccion. Se utilizé un
orden de reaccion de uno para el hidrocarburo y un orden fraccional positivo para la presion
parcial del hidrogeno de acuerdo con la literatura. Los parametros del modelo cinético se
obtuvieron a través de la minimizacion de diferencias entre los valores calculados y los datos
experimentales. Los parametros obtenidos se correlacionaron posteriormente de forma explicita

con la temperatura y presion de operacion.

Los resultados experimentales permiten concluir que el efecto de las variables de proceso sobre
la distribucion de los productos obedece al siguiente comportamiento: a menor espacio
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velocidad a temperatura y presion constantes, es mayor la cantidad de productos intermedios y
ligeros formados y mayor es el nivel de hidrodesintegracion de los componentes con alto punto
de ebullicion. Un comportamiento similar se observa en el caso de la temperatura y la presion,
cuando estas variables se incrementan y se mantiene fijo el nivel de espacio velocidad. Sin
embargo, el efecto de la presion es sensiblemente menor que el efecto de las otras dos variables,
temperatura y espacio velocidad. A menor temperatura a presion constante se observa un nivel
reducido hidrodesintegracion comparada con lo observado a mayor temperatura. Lo anterior se
atribuy6 a la hidrogenacion de las especies aromaticas a estas condiciones. Posteriormente, al
incrementar la temperatura se obtuvo mayor hidrodesintegracion, lo cual se atribuye al caracter
sucesivo de las reacciones de hidrodesintegracion, es decir, en primer lugar los compuestos con
alto peso molecular se hidrogenan y posteriormente sus enlaces se rompen formando especies

mas ligeras.

Los resultados obtenidos modelados con el modelo del reactor pseudo-homogéneo y el modelo
cinético de mezclas continuas propuesto permiten reproducir de manera razonable el
comportamiento de la mezcla reaccionante. Ademas, utilizando el modelo es posible estimar de
manera razonable la hidrodesintegracion a temperatura y presion constantes y a espacios

velocidad diferentes a los cuales se derivaron sus parametros.

Se ilustraron las aplicaciones del modelo en la determinacion de diferentes fracciones de
petréleo y adicionalmente se compard la prediccion de dicho modelo con un modelo similar de
reactor pero usando una cinetica de grupos discretos. Se observéd buena correspondencia entre
ambos modelos aunque el modelo de mezclas continuas se ajustd mejor a los datos
experimentales y sobre todo permite una mayor cantidad de aplicaciones comparado con el que
usa grupos discretos debido a que es mas flexible.
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ABSTRACT

The continuous kinetic lumping approach was used in this work to describe the hydrocracking
reaction under moderate conditions, that is, using a hydrogen to oil ratio of 5000 ft* / barril,
three levels of space velocity: 0.33, 0.5y 1.5 h™, three levels of temperature: 380, 400 y 420°C
and three levels of total pressure: 6.9. 8.3 y 9.8 MPa.

To obtain the experimental data a bench scale reactor was used which operates isothermally.

To work under ideal piston flow pattern, the catalyst/liquid feed ratio was optimized, and it was
found that 100 mL of catalyst is appropriate for the flowrates used in the experiments. Intra-
particle mass transfer resistance was minimized by reducing the size of catalyst particle until an
average size that ensures that kinetic regime controls the reaction. The size of catalyst particle
used in all experiments was 0.25 mm. The isothermal operation in the reactor was verified
through a series of experimental tests and deviation between programmed and real temperature

was not greater than 5°C.

The feed (whose API gravity is about 21) and the hydrocracking products were characterized by
means of simulated distillation in order to know their composition. The gases stream from the

reactor effluent was analyzed by gas chromatography and then its composition was established.

By using the experimental data, a pseudo-homogeneous reactor model, and the continuous
kinetic lumping approach, the modeling of reaction system was carried out. The individual
reaction order for hydrocarbon was set to be one, whereas for hydrogen a fractional order was
employed according to the literature. Kinetic model parameters were obtained by minimizing
the square differences between experimental and calculated data. After that, those parameters

were correlated in temperature and pressure explicitly.

Experimental results allow for concluding that the effect of process variables on product
distribution obey the following behavior: at lower space velocity keeping the pressure and
temperature constant, the amount of intermediate distillates and light products is higher and the
level of hydrocracking of higher boiling point compounds is greater. Similar behavior can be
observed at constant space velocity but increasing temperature and pressure. However, the
pressure effect is slightly lower than the effect of temperature and space velocity. At lower
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temperature keeping constant the space velocity and pressure the extent of hydrocracking was
lower than those obtained at higher temperature. This last fact was attributed to hydrogenation
of aromatics under such conditions. By increasing the temperature under constant space-velocity
and pressure, a higher extent of hydrocracking was obtained which was attributed to the
consecutive reactions, that is, firstly the higher molecular weight compounds are hydrogenated
at lower temperature and then their bonds are broken and light compounds are produced.

The obtained results by using the pseudo-homogeneous reactor model and the continuous
kinetic lumping approach permit to reproduce successfully the behavior of reacting mixture.
Also, by using these models, it is possible to estimate the level of hydrocracking for any space
velocity at constant pressure and temperature.

Applications of the continuous kinetic model used in this work were illustrated in order to
determine different oil fractions and also for comparison of predictions of this model with a 5-
lump kinetic model. Both models perform very well although the continuous kinetic model
better reproduces the experimental data and permits a greater variety of applications due to its
flexibility.
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INTRODUCCION

Debido a la demanda permanente y creciente de destilados intermedios y a la disminucion de
reservas de crudos ligeros es necesario procesar crudos cada vez mas pesados. Existen diferentes
alternativas para procesarlos, dentro de las cuales la hidrodesintegracion es un proceso atractivo,
ya que permite trabajar con diferentes cargas para obtener diferentes distribuciones de

productos, dentro de los cuales los destilados intermedios son los mas demandados.

Ya que el procesamiento de crudos no convencionales por medio de la hidrodesintegracion es un
proceso relativamente reciente, se deben investigar varios aspectos involucrados en dicho
proceso. Una forma de lograr este propdsito es mediante el modelado fundamental de reactores
de este tipo utilizando datos experimentales para obtener los parametros del modelo cinético y
posteriormente emplear dicho modelo para predecir el comportamiento del sistema bajo otras

condiciones.

En este trabajo, se presenta un modelo de reactor pesudo-homogéneo empleando una cinética de
mezclas continuas para simular el comportamiento de un reactor experimental de

hidrodesintegracion de acuerdo a las siguientes secciones:

En el Capitulo | se hace una revision de la demanda de los destilados de petroleo, de los
principales pardmetros de operacion del proceso de hidrodesintegraciéon, de los aspectos
cinéticos y termodinamicos involucrados asi como de las diferentes tecnologias para este
propdésito. Tambien se hace referencia al modelado de reactores partiendo de las ecuaciones

fundamentales de balance.

En el Capitulo Il se desarrollan los aspectos propios del modelo cinético de mezclas continuas
tales como su fundamento, sus ventajas y desventajas, los parametros involucrados en dicho
modelo y la estrategia numérica de solucion. Se presenta para dicho propdsito la solucion de un

caso de estudio con datos reales de operacidn del reactor experimental.

Posteriormente en el Capitulo Il se reporta la parte experimental, en donde se incluye la
descripcion de la planta experimental de hidrodesintegracion, la funcién de los equipos
involucrados y su distribucion en la planta. También se describen los experimentos para

minimizar los gradientes de masa interface e intra-particula, asi como para asegurar la operacion
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isotérmica del reactor. Se reportan brevemente las técnicas de caracterizacion de la carga y

productos del reactor.

Finalmente, en el Capitulo IV se discuten los resultados experimentales respecto a la influencia
de los parametros de proceso, temperatura, presion y espacio velocidad en la distribucion de
puntos de ebullicion de los productos de hidrodesintegracion. También se discute acerca del
modelo del reactor y de la capacidad predictiva del proceso de hidrodesintegracién, asi como de
las ventajas del modelo cinético de mezclas continuas utilizado contra el modelo de grupos

discretos y se ilustran algunas de las aplicaciones del modelo de mezclas continuas.
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OBJETIVO GENERAL

Modelar un reactor experimental de lecho fijo para hidrodesintegracion de crudos pesados

considerando una cinética de mezclas continuas y un modelo de reactor pseudohomogéneo.

Obijetivos especificos

Realizar una revisibn en la literatura de modelos de reactores para
hidrotratamiento/hidrodesintegracion de crudos pesados y residuos.

Seleccionar el modelo del reactor, el esquema de reaccion y la cinética conveniente para
modelar el reactor de hidrodesintegracion.

Obtener los parametros del modelo cinético de mezclas continuas para la reaccion de
hidrodesintegracion mediante optimizacion de los datos experimentales obtenidos a
escala piloto.

Modelar la dependencia los parametros del modelo cinético de mezclas continuas con la
temperatura y la presion.

Validar el modelo con datos experimentales obtenidos a escala banco.

HIPOTESIS

La modelacion de reactores de hidrodesintegracion de crudos pesados se puede realizar de

forma unidimensional pseudo-homogénea considerando una cinética de mezclas continuas, con

lo cual es posible representar de manera adecuada la distribucion de los productos de

hidrodesintegracion moderada de crudo Maya.

ORIGINALIDAD

La aportacion principal de este trabajo es la modelacion unidimensional de un reactor

pseudohomogéneo para la hidrodesintegracion de crudos pesados empleando la cinética de

mezclas continuas, la cual es una herramienta Gtil para la simulacion y disefio de reactores de

este tipo.
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Antecedentes
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CAPITULO I. ANTECEDENTES

1.1 Demanda de destilados intermedios.

La demanda de productos de alto valor comercial como los destilados intermedios, gasolina y
aceite lubricante se ha incrementado continuamente en las tltimas décadas como se muestra en
la Figura 1.1 [www.bp.com, 2008]. Entre estos, los destilados intermedios que sirven como
combustible son los que han tenido mayor demanda. Las fuentes disponibles para cubrir la
demanda de dichos productos derivados del petroleo son los crudos pesados, los cuales entre
sus principales caracteristicas se encuentran su alta viscosidad, su baja gravedad especifica asi
como contenido alto de heterodtomos entre otros, comparado con los crudos convencionales,

como se observa en la Tabla 1.1, lo cual dificulta su procesamiento en las refinerias.

_ 2
~ il

0 ) ) ) ) ) ) ) )
1965 1970 1975 1980 1985 1990 1995 2000 2005

Afo

Figura 1.1. Demanda de destilados del petroleo a nivel mundial. () Destilados ligeros, ([I)

destilados intermedios, (H#) aceite combustible y (£2) otros.

Dentro de los crudos pesados se encuentran varios tipos, pasando de liquidos a semisolidos, los

cuales difieren considerablemente en sus propiedades y cuyas variaciones estan relacionadas

9
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con los problemas de su exploracion, produccion y uso [Bestougeft' y col., 1982]. El concepto
de crudo pesado no es estatico, sino que ha ido cambiando a través de los afios con el
desarrollo de nuevas tecnologias, por lo cual los crudos que hace varios afios se consideraban

como pesados ahora se consideran convencionales [Isaacs, 2004].

Tabla 1.1. Clasificacion de los aceites crudos [Bestougeffy col., 1982].

Tipo de crudo
Pesado
Propiedad Ligero Intermedio I II I
Densidad
0.966- 0.994-
a 60/60° F 0.769-0.903  0.904-0.934  0.935-0.965
0.993 1.040
Gravedad API 52.5-25.1 25-20 19.9-14.9 15-11 10.9-4.5
Viscosidad, ¢St
1300-
a38°C 1.5-50 40-400 100-1200 800-1500
1500+
a 100° C 7.6 6.7-23 11.5-42 32-47 44-170+
Composicion
CCR*, % peso >1-8 5-11 5-12 5-12 10-20
Asfaltenos, %
0.3 >1-5 2-7 6-15 7-27
peso
(N1+V), ppm >10-60 70-200 120-260 180-550 210-1300
% vol. a200° C 10-70 3-20 0-10 0-6 0-4

*CCR: Carbdon Conradson

Como crudos convencionales se designan a aquellos que tienen propiedades del crudo

intermedio, de acuerdo a la Tabla 1. 1.

10
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Tendencias de produccién de crudos convencionales y pesados en México y a nivel mundial.

El interés por los crudos pesados en el mercado internacional era relativamente bajo por sus
propiedades fisicas y quimicas, sin embrago en las ultimas décadas la demanda creciente de
combustibles ha causado la disminucion de las reservas mundiales de crudos ligeros. El total de
las reservas probadas de crudo en el mundo es aproximadamente de 2.051 x 10" m® (1.333
billones de barriles) [Sandrea y Sandrea, 2005; www.bp.com, 2009] de los cuales
aproximadamente el 20 % corresponden a crudo pesado. El significativo crecimiento de
produccion de los crudos no convencionales excede con mucho el declinamiento de la

produccion de crudos convencionales [Isaacs, E., 2004].

Las mayores fuentes de crudo pesado y asfaltos se encuentran en el Oeste de Canada, el este de
Venezuela y en la Union Soviética (actualmente la Federacion de Rusia) [Meyer Richard,
1988]. Otros productores en el hemisferio occidente incluyen México y Estados Unidos de
América; Pertl y Ecuador podrian producir més crudo pesado en el futuro. En la Tabla 1.2 se
presentan los datos de produccion de crudo pesado en las principales regiones petroleras y una

proyeccion al afio 2010 [Steven, 1999].

Tabla 1.2. Produccién de crudo pesado en las principales regiones petroleras [Steven, 1999].

1990 1997 2000 2010
miles de m’ por dia
California 112.6 115.7 108.9 86.3
Canada 71.4 127.2 124.2 197.8
América Latina 385.5 573.0 604.0 880.0
Medio Oriente 264.2 313.7 3153 395.1
Total 833.7 1,129.6 1152.4 1,559.2

La produccion de crudo pesado ha sido y continuara siendo dominada por los proyectos en las
regiones de Athabasca en Canada y de Orinoco en Venezuela [Williams, 2003]. En Canada la
produccion de crudos intermedio y pesado se ha incrementado cerca de 35 % desde 1995,

alcanzando un nivel sin precedentes de mas de 130,000 m’ por dia (825,000 barriles por dia

11
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(BPD)) y en el 2005 se incrementd a mas de 4.61 x 10° m® por dia (2.9 millones de BPD)

segun estimaciones [Steven, 1999].

En México se producen principalmente dos tipos de crudo: ligero (Istmo y Olmeca) y pesado
(Maya) [Manzanilla y Castellanos, 1994]. El crudo Maya represent6 el 1 de enero de 2005 el
52.2% de las reservas totales de aceite crudo de México, estimadas en 33.3 billones de barriles
de petréleo. En 2004, este crudo represento el 73% de la produccion (2.46 millones de barriles
diarios de un total de 3.38 millones barriles diarios), el 87% de las exportaciones (1.62
millones de un total de 1.87 millones de barriles por dia) y el 37% del crudo procesado en el
Sistema Nacional de de Refinacion (SNR), respecto a la produccién en ese mismo afio

[Secretaria de Energia, 2006].

La proporcion de crudo Maya en la mezcla de crudos procesada en las refinerias mexicanas ha
aumentado progresivamente debido a la realizacion de los proyectos de reconfiguracion en este
rubro que se iniciaron en 1998 [La investigacion en el IMP, 2005]. La cantidad de crudo
pesado procesado en el Sistema Nacional de Refinacion (SNR) con el horizonte hacia el afio

2014 se presenta en la Figura 1.2 [Secretaria de Energia, 2006].

400

Miles de m®/dia

2004 2006 2008 2010 2012 2014

Figura 1.2 Proporcion de crudo pesado procesado en el SNR. (l) Crudo ligero, (£4) crudo

pesado [www.energia.gob.mx].

12
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En la Figura 1.2 se observa que en México ha existido un crecimiento continuo en el

procesamiento de crudos pesados y se espera que continte esta tendencia en los proximos afios.

Estas tendencias han enfatizado la importancia de procesos nuevos que permitan convertir los
crudos pesados y residuos en productos mas valiosos y limpios, los cuales son mas cotizados

en el mercado [Gray, 1994].

1.2 Procesamiento de crudos pesados.

Existen diferentes rutas para procesar las fracciones pesadas de petroleo. Por ejemplo el
procesamiento de los residuos atmosféricos y de vacio se puede realizar a través de diversas

tecnologias, las cuales se muestran en la Tabla 1.3.

Tabla 1.3 Clasificacion de las tecnologias de mejoramiento de residuos [Rana y col., 2006].

Procesos no cataliticos Procesos cataliticos
Desasfaltado con solvente Desintegracion  catalitica fluidizada de
residuos (RFCC)

Térmicos Hidroprocesamiento
Gasificacion Hidrotratamiento en lecho fijo
Coquizacion retardada Hidrodesintegracion en lecho fijo
Coquizacion fluidizada (Fluid coking) Hidrodesintegracion en lecho escurrido
Flexicoking Hidrotratamiento en lecho ebullente

Reduccion de viscosidad (Visbreaking)  Hidrodesintegracion en lecho ebullente

La creciente demanda de destilados intermedios ha llevado a la necesidad de incrementar los
procesos de hidrodesintegracion de residuos y fracciones pesadas debido a que este proceso es
muy flexible y genera alta calidad de los productos ademds permite obtener mayor selectividad

hacia los destilados intermedios [Ancheyta y col., 2005a].

13
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1.2.1 Tecnologias de mejoramiento de crudos pesados.

Una alternativa al procesamiento directo de crudos pesados para obtener productos finales es el
de mejoramiento de crudos a través del hidroprocesamiento que estd constituido por
hidrotratamiento e hidrodesintegracion [Ancheyta y col., 2005a]. Dicho proceso permite
convertir un crudo no convencional (crudo pesado) en un crudo ligero. La finalidad del
hidroprocesamiento es por un lado disminuir la viscosidad y la densidad y por el otro reducir la
cantidad de contaminantes [Ancheyta y col., 2005a] presentes en dicho crudo. Se ha propuesto
que la etapa de hidroprocesamiento de crudo pesado se ubique antes del tren de refinacion.
Esto permite operar las plantas de una refineria bajo las mismas condiciones en las cuales
trabaja para procesar un crudo convencional, es decir, permite el uso de la infraestructura
actual con lo cual la inversion en equipos nuevos es menor comparado con el caso en el cual

haya necesidad de modificar todos los equipos de refinacion.

1.3 Procesos de hidrodesintegracion.

Dentro de todos los procesos para mejorar los crudos pesados la hidrodesintegracion es uno de

los procesos mas importantes en la refinacion [Ancheyta y col., 2005b].

1.3.1 Concepto del proceso de hidrodesintegracion.

La hidrodesintegracion es un proceso catalitico de refinacion de petrdleo, que permite convertir
crudos pesados, con alto peso molecular, a fracciones con menor peso molecular, es decir,
moléculas de menor tamafio, mediante el rompimiento de enlaces entre atomos de carbono,
acompafiado por hidrogenacion secuencial o simultanea. El proceso de hidrodesintegracion es
de considerable flexibilidad porque permite la conversion de un amplio conjunto de cargas a

una gran variedad de productos [Sherzer y Gruia, 1996].

Tecnologias de hidrodesintegracion de crudos y residuos [Rana y col. 2007].

Los procesos comerciales para hidrodesintegracion de residuos y crudos pesados se pueden

dividir en aquellos que utilizan reactores de lecho fijo y los que usan lecho ebullente.

14
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Procesos con reactores de lecho fijo.

En un proceso tipico de hidrodesintegracion de residuos se emplean dos reactores de lecho fijo.
El primer reactor contiene un catalizador de NiMo/Al,O3 para hidrotratamiento con alta
actividad para remover heterodtomos, mientras que el segundo reactor contiene un catalizador
a base de zeolitas u 6xidos mixtos con soportes acidos para hidrodesintegracion del residuo. En
los reactores de lecho fijo de hidrodesintegracion se debe seleccionar apropiadamente el
catalizador de hidrodesmetalizacion (HDM) e hidrodrodesulfurizacion (HDS) con la finalidad

de optimizar la actividad de cada uno de ellos.

Las limitaciones en la utilizacién de los reactores de lecho fijo se deben a la pérdida de
actividad del catalizador debido a la acumulacién de coque, metales y otros contaminantes en
la superficie del catalizador a medida que transcurre el tiempo, por lo cual es necesario detener
periddicamente la operacion para renovar el catalizador (alrededor de 6 meses y hasta un afio,

dependiendo del nivel de severidad en la operacion).

Procesos con reactores de lecho ebullente.
Los principales procesos comerciales son: H-Oil y LC-Fining.
a) Proceso H-Oil. Licenciado por Axen.

Este proceso puede operar en un amplio intervalo de niveles de conversion y esta adaptado
particularmente para residuo pesado de vacio con altas concentraciones de metales y
carbon Conradson. Otra ventaja de este proceso es que mantiene constantes las propiedades
de los productos durante el tiempo de ciclo del reactor. Tiene, ademas, la capacidad de

manejar cargas con contenidos solidos.
b) Proceso LC-Fining. Licenciado por ABB Lumus.

El proceso LC-Fining puede operarse para HDS, HDM e hidrodesintegracion de residuos
atmosféricos y de vacio. También permite el procesamiento de residuos extrapesados y de

residuos bituminosos.

Las ventajas del proceso LC-Fining son: baja inversion de capital fijo y de operacion y

mayor recuperacion de ligeros.
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Los procesos H-Oil y LC-Fining son ligeramente diferentes en cuanto a sus parametros de

operacion.

El proceso CanMet que utiliza reactores de lecho fijo, patentado por Canadian Research Center
for Mineral and Energy Technology, se desarrolld para hidrodesintegrar crudos pesado,
residuos atmosféricos y de vacio. La conversion de un crudo con alto punto de ebullicion,
como un crudo bituminoso o residuo de vacio, puede ser mayor a 70%, dependiendo de la
severidad de la reaccion. Este proceso también ofrece opciones atractivas para reducir la

produccion de coque de petroleo en el proceso de coquizacion.

Otros procesos en lecho fijo (lecho escurrido) son: Veba Combi-Cracking, Microcat,

CASH y EST (Eni Slurry Technology).

1.3.2 Termodinamica de la hidrodesintegracion.

Las fracciones de petrdleo se pueden clasificar en los siguientes grupos de hidrocarburos:
parafinas (alcanos), olefinas, naftenos (alifaticos) y aromaticos [Riazi, 2005]. El proceso de
hidrodesintegracion consiste de diferentes tipos de reacciones que experimentan las familias de

componentes:

Hidroisomerizacion de alcanos. Cambio en la estructura de los compuestos parafinicos.

Basicamente es una transformacion de alcanos lineales a ramificados como se observa en el

VA — Y

Hidrodesintegracion de alcanos. Es el rompimiento de cadenas alifaticas de alto peso

siguiente esquema.

molecular y la saturacion de los atomos de carbono terminales mediante la adicién de

hidroégeno.

WAV + e =\ + VAW
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Hidrodesciclizacion. Se le conoce con este nombre a la apertura de un cicloalcano para formar
un alcano lineal. Se requiere de la adicién de hidrogeno para saturar algunos atomos de

carbono.

() + se—= N + AN/

Hidrogenacion parcial o total de estructuras aromaticas. Se refiere a la saturacion parcial de
anillos bencénicos mediante la adicion de hidrogeno a altas presiones. Dicha saturacion puede

ser parcial o total, es decir, transformar una serie de anillos bencénicos a estructuras saturadas

A+ — O+ — ()

La hidrogenacion de aromaticos ocurre mediante reacciones reversibles, con conversiones de

ciclicas.

equilibrio menores al 100% a condiciones practicas de proceso. Estas reacciones son
exotérmicas y el avance de la reaccion en el equilibrio decrece con un incremento en la
temperatura. En la practica, las conversiones bajas de equilibrio son significativas a presiones

bajas.

Algunas reacciones tipicas de hidrogenacion y sus constantes de equilibrio se presentan en la
Tabla 1.4. Cuantos mas anillos aromaticos haya en una molécula, la reaccion de hidrogenacion
se favorece. Los monoaromaticos son los menos reactivos y esto se atribuye a la inusual
estabilidad del anillo bencénico debido a su resonancia [Girgis y Gates, 1991]. Los
poliaromaticos, por otro lado, se pueden hidrogenar facilmente y pueden experimentar ciclos
de hidrogenacion-deshidrogenacion. Generalmente, para especies aromaticas que contienen
mas de un anillo, la hidrogenacioén procede via pasos sucesivos reversibles y en cada una de

estas etapas se requieren condiciones cada vez mas severas para la saturacion.

Hay una considerable variacion en los valores de las constantes de equilibrio de una familia de
aromaticos a otra. Por ejemplo, en la hidrogenacion de los homologos del benceno, el valor de
la constante de equilibrio disminuye con un incremento en el nimero de cadenas laterales y el

namero de dtomos de carbono. Se observa un comportamiento similar para el naftaleno.
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La sustitucion de grupos alquilo conduce a un ligero decrecimiento en la entalpia de
hidrogenacion, sin embargo, para la hidrogenacion de hidrocarburos sobre catalizadores

sulfhidrados se observa un orden de reactividad inverso.

Tabla 1.4. Constantes de equilibrio de hidrogenacion de aromaticos [Girgis y Gates, 1991].

In(K),
Reaccion AH?_(kcal /mol) (K)
a400°C
+ 2H, — ©© -30 -2.80
B M,

H—C CfH
-12 -2.25

+ ()= )
BEREETE R

La adicién de un grupo alquilo favorece la reactividad de estas moléculas para hidrogenacion,
ello por la influencia de la deslocalizacion m de electrones a través de la resonancia en la
hidrogenacion y deshidrogenacion. La hidrogenacion se favorece por lo tanto por sustituyentes
donantes de electrones y ello ocurre mas facilmente cuando los anillos aromaticos que se
hidrogenan son menos aromaticos, es decir, el numero de dobles ligaduras es menor debido a la

saturacion de los atomos de carbono [Owusu-Boakye, 2005].
Hidrogendlisis de anillos nafténicos.

Durante las reacciones de hidrodesintegracion, en las cuales se abren los anillos nafténicos, es

posible que ocurra lo siguiente [Scherzer y Gruia, 1996]:

a) Para cicloalcanos monociclicos con un ciclo de 5 a 6 atomos de carbono es

posible la conversion hasta del 95%.
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b) Para el tetrahidronaftaleno la conversion alcanza 85%.

c) La apertura de uno de los anillos del decahidronaftaleno puede alcanzar

conversiones del 95%.

d) En la hidro-deshidrociclizacion de alquil naftalenos para formar alquilbencenos
directamente sin pasar por la etapa de formacion de alquil-tetrahidrobencenos, la

conversion de equilibrio estd en el intervalo de 70-80%.

En las cargas con un porcentaje alto de hidrocarburos aromaéticos, las reacciones de
hidrogendlisis de los anillos nafténicos formados por la hidrogenacion previa de un anillo
aromatico, tienen un papel predominante en el proceso de hidrodesintegracion [Scherzer y

Gruia, 1996].

En la Figura 1.3 se muestra la hidrogenolisis de un compuesto aromatico:
CsHyy

CoH
D o o

Figura 1.3. Hidrogenolisis de anillos aromaticos.

Existe un rompimiento de un anillo bencénico el cual se hidrogena posteriormente y produce

una ramificacion lineal saturada.

1.3.3 Cinéticas de reaccion de hidrodesintegracion

En la literatura se ha reportado la cinética de reacciones de hidrodesintegracion con diferentes
niveles de aproximacion debido al gran nimero de compuestos involucrados en este tipo de
reacciones en las fracciones de petroleo. Existen por lo tanto diferentes aproximaciones para
describir la cinética de reaccion de hidrodesintegracion, los cuales se pueden clasificar de la
siguiente manera: modelos basados en la técnica de agrupamiento (“lumping”), modelos
basados en mezclas continuas, los modelos de estructura orientada a grupos y modelos de

evento simple [Ancheyta y col. 2005].
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Modelos tradicionales de agrupamiento

El amplio espectro de componentes presentes en cargas reales, que tienen diferentes
reactividades, requieren de ciertas arbitrariedades para describir su cinética, como la suposicion
que las familias de hidrocarburos presentan reactividades similares, o que un grupo (“lump”) se
comporta como un pseudocomponte con un orden y una constante de rapidez unica. Una forma
simple de realizar el estudio cinético de las fracciones de petréleo es mediante el agrupamiento
de varias especies quimicas en un niamero reducido de grupos (“lumping”) suponiendo que la
reactividad de las especies agrupadas es similar entre ellas. La técnica de agrupamiento es una
de las mas utilizadas en la literatura y es una de las mas antiguas debido a la relativa facilidad
con la cual se obtienen los datos y se formula el modelo cinético. Una de las desventajas en el
uso de estos modelos es que en una mezcla de muchas especies con diferentes reactividades o
de forma equivalente, diferentes tasas de rapidez de reaccion, donde cada una exhibe cinéticas
de primer orden parecerd que sigue una cinética que cambia a un orden mayor en funcion de la
conversion debido a la menor reactividad de las especies que persisten por mas tiempo, [Aris,

1969; Satterfield, 1975, Ho, 2008].

Algunos estudios realizados para predecir los productos de hidrodesintegracion de fracciones

de petrdleo empleando la técnica de agrupamiento son los siguientes:

Qader y Hill estudiaron la hidrodesintegracion de un gaso6leo en un reactor tubular continuo
empleando un solo grupo (Tabla 1.5a). De acuerdo con este estudio encontraron que la
velocidad de hidrodesintegracion es de primer orden con respecto a la concentracion de la
carga alimentada. [Qader y Hill, 1969]. Callejas y Martinez [1999] reportaron la
hidrodesintegracion de un residuo de crudo Maya en un reactor de tanque agitado continuo y
un catalizador amorfo de NiMo soportado en y-Al,O;. En este estudio se utilizé una cinética de
primer orden y tres grupos (Tabla 1.5b): residuo atmosférico (343° C+), ligeros (343° C-) y
gases. Con el modelo propuesto se reprodujeron de manera satisfactoria los datos
experimentales a 375 y 400° C, pero no a 415° C. Esta desviacion se atribuyo al modelo lineal

utilizado en la prediccion [Ancheyta y col., 2005b].

Aboul-Gheit y col. determinaron los parametros cinéticos de la hidrodesintegraciéon de un

gasoleo de vacio [Aboul-Gheit, 1989].
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Tabla 1.5. Diferentes rutas de hidrodesintegracion empleando grupos [Ancheyta y col.,

2005b].
; K kq Ligeros
Gasdleo———> Productos
Residuo Mavya
ka

Gases

a) [Quader y Gill, 1969] b) [Callejas y Martinez, 1999]
ks DM ks

GL
k3 k3 l

GV \i Gasolina GPV
Nafta
k> Gases k>

) [Aboul-Gheit et al, 1989] d) [Yui y Sandford, 1989]
ki Diesel C
3 kA
Carga Gasolina
k, Gases
D
e) [Orochko et al. 1970] f) [Botchwey y col. 2003]
Gasolina
1 GV ., f
, 3 L9
Gasoleo !
2 GP Kerosina
g) [Botchwey y col. 2004]
. Kut Producto  Kypc Producto de
Gty hidrotratado hidrodesintegracion

h) [Aoyagi et al., 2003]
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Se utilizaron dos tipos diferentes de catalizadores de NiMo soportados en Zeolitas tipo HY. Se
propuso un modelo cinético de cuatro grupos: gasoleo de vacio (GV), destilados intermedios
(DM), gasolina (Gasolina) y gases (G) (Tabla 1.5¢). El modelo presentd los mismos problemas
que el modelo de Callejas y Martinez [Ancheyta y col., 2005b].

Yui y Sanford [1989] realizaron un estudio en una planta piloto con un reactor de lecho
escurrido, con dos catalizadores comerciales amorfos de NiMo soportados en alumina y
considerando un modelo de tres grupos: gasdleo pesado, gasdleo ligero y nafta como se
muestra en la Tabla 1.5d. El modelo supone 6rdenes de reaccion iguales a uno. Se concluyo de
este estudio para las reacciones involucradas que la hidrodesintegracion del gasoéleo pesado en
gasoleo ligero y nafta no se puede describir por un esquema paralelo consecutivo [Yui y
Sanford, 1989] ya que los datos experimentales no se ajustaron adecuadamente con dicho
modelo cinético. Utilizando un modelo similar al de Aboul-Gheit y col., Orochko y col.
[Orochko y col., 1970] estudiaron la cinética de hidrodesintegracion de destilados de vacio en
un reactor de lecho fijo con un catalizador amorfo de CoMo soportado en alimina. Se
propusieron cuatro grupos (Tabla 1.5¢), con orden de reaccion de uno para cada grupo. Estos
autores incluyeron en su modelo cinético un pardmetro de inhibicidon debido a los productos
formados que se absorben en los sitios cataliticos. Concluyeron que predominan las reacciones
en serie sobre las reacciones en paralelo. Botchwey y col. [2003] estudiaron modelos cinéticos
para la conversion global para el hidrotratamiento de un gasoéleo pesado derivado de crudo
bituminoso sobre un catalizador comercial de NiMo/Al,O5 en un reactor de lecho escurrido. Se
propusieron cuatro grupos: D (IBP-300° C), C (300-400° C), B (400-500° C) y A (500-600° C)
(Tabla 1.5f). No hubo formacion apreciable de gases. Otro esquema de reaccion propuesto por
Botchwey y col. [2004] es el indicado en la Tabla 1.5g. Las rutas describen la conversion del
gasdleo a productos via remocion de heteroatomos, saturacion de aromaticos e
hidrodesintegracion. Las reacciones de hidrotratamiento estan indicadas con lineas continuas y
las de hidrodesintegracion con lineas discontinuas. Ellos concluyeron que la conversion se
lleva acabo de acuerdo a diferentes regimenes, es decir, el régimen de hidrotratamiento
(reacciones 1-7) a temperaturas de 340-390° C y el régimen de hidrodesintegracion moderada

(reacciones 1-9) a 390-420° C.

Aoyagi y col. [2003] estudiaron la cinética de hidrotratamiento e hidrodesintegracion de

gasoleos convencionales, gasdleos de coquizacion retardada y gaséleos derivados de Athabasca
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bitumen (Tabla 1.5h). Se utilizaron dos reactores en serie, el primero de ellos cargado con un
catalizador comercial de NiMo/Al,O3 y el segundo con un catalizador de NiMo/boria USY. Se
consider6 que la reaccion de hidrodesintegracion se lleva a cabo en el segundo reactor,
mientras que en el primero se llevan a cabo las reacciones de hidrodesulfuracion e
hidrogenacion de aromaticos policiclicos. El orden de reaccion para el proceso de
hidrodesintegracion fue uno. Ayasse y col. [1997] estudiaron la hidrodesintegracion catalitica
de un residuo de bitumen Athabasca en un reactor de flujo continuo, con modelos de cinco,
seis y siete grupos, a partir del modelo general de Mosby y col. [1986] Figura 1.4, encontrando
que el modelo de cinco grupos representa los datos de manera satisfactoria [Ayasse y col.,
1997].

Residuo Residuo
duro suave
S Gasoleo
ko 14 Producto (4) Sa ks
 / \4
S17 v Ka S5
Sas Sa7
se| Sus S |7
y y
Destilado v Gases (7)
intermedios (5) Nafta (6)
S35 S37
98
Gasoleo
de carga (3)

Figura 1. 4. Modelo generalizado de lumps [Mosby et al., 1986].

Sanchez y col. [2005] reportaron la hidrodesintegracion moderada de crudo pesado empleando
un modelo cinético de cinco grupos con datos experimentales obtenidos de planta piloto en un

reactor de lecho fijo. Los grupos propuestos son: residuo (538° C+), gasoleo de vacio (343-
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538° C), destilados (204-343° C), nafta (IBP-204° C) y gases (Figura 1.5). Se emple6 un
catalizador de NiMo/y-Al,O; a 380-420° C. Se encontré buena correspondencia entre el

modelo y los datos experimentales.

Residuo

\

GV

ks
k5 k7
ks

» Destilados

k3 k9
» Nafta

k10
ks v

» Gases

Figura 1.5 Modelo de “lumps” de para hidrodesintegracion de crudo Maya [Sanchez et al.,
20051.

Siguiendo un procedimiento analogo al de Sanchez y col. [2005], Sadighi et al. [2010],
utilizaron un modelo cinético de 6 grupos: gasdleo de vacio y no convertidos, diesel, nafta
pesada y ligera y gases, para describir la hidrodesintegracion asi como la desactivacion del

catalizador durante el proceso debido a la formacién de coque Figura 1.6.

VGO
kFD
Diesel
kDK
k kKG
K » Kerosina
a4 o ke
Kern Kpun » Nafta
> Pesadawl\i
Koy _ Nafta
ke - Ligera LNG
kDG v
ke i Gas

Figura. 1.6 Modelo de “lumps” para hidrodesintegracion de gasdleo de vacio [Sadighi et al.,
2010].
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Las reacciones se han considerado de orden uno excepto la hidrodesintegracion del gasoleo de
vacio el cual se representa mejor con orden dos. La Figura 1.6 muestra el esquema de reaccion
propuesto aunque finalmente los autores han descartado algunas rutas mediante la evaluacion

del orden de magnitud de cada una de las constantes cinéticas.

En general, se observa que para obtener un modelo que describa mejor el proceso de
hidrodesintegracion es necesario utilizar varios grupos y una serie de reacciones consecutivas y
simultaneas, que el orden de reaccion puede ser tomado como uno si la carga es relativamente
ligera y si se trata de carga pesada es mejor emplear orden dos. También se ha propuesto la
necesidad de subclasificar la carga en una fraccion “facil” de reaccionar y otra que presenta
mayor dificultad para desintegrarse. Dependiendo del nivel de complejidad deseado, es posible
elegir desde un modelo simple de reactivo que da productos hasta un modelo complejo en el
cual existan varias rutas de reaccion. Por supuesto, la primera aproximacion es facil de obtener
pero el nivel de descripcion es muy superficial, mientras que en el segundo caso es necesario
efectuar mayor cantidad de experimentos y de calculos numéricos. A cambio el nivel de
descripcion es mejor y los resultados tienen mayor utilidad desde el punto de vista del

modelado y comprension del fendmeno de hidrodesintegracion.

Modelos basados en pseudocomponentes.

Este tipo de modelos agrupa compuestos por familias de hidrocarburos. Algunos modelos de
este tipo son los propuestos por Krishna y Saxena [1989], en el cual consideraron compuestos
que contienen azufre, aromaticos pesados y ligeros, naftenos y parafinas. Estos autores también
presentaron un modelo basado en la analogia de la hidrodesintegracion y el fendmeno de la
dispersion axial de un trazador en el flujo. El pardmetro experimental es la curva de destilacion
(TBP). Usando este modelo es posible simular completamente la curva de destilacion lo cual es

una gran ventaja sobre los modelos de grupos discretos.

Otro modelo cuyo enfoque es el de pesudo-componentes fue presentado por Bruce Stangeland
[1974]. En su trabajo, este autor agrupa pseudo-componentes, sin distinguir familias, en
intervalos de ebullicion de 50°F. Aunque el enfoque teorico podria ser continuo, el autor

considera que la serie de compuestos contenidos en los intervalos de ebullicion arbitrariamente
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fijados se pueden representar por medio de un pseudo-componente por lo cual su enfoque de la

cinética de hidrodesintegracion se considera como un enfoque discreto.

Modelos basados en mezclas continuas.

En contraste con la aproximacion de grupos discretos, esta teoria considera que la mezcla
reactiva forma una mezcla continua con respecto a las diferentes especies que contiene una

corriente, punto de ebullicién, masa molar promedio, etc. [Laxminarasimhan y col., 1996].

La mezcla continua es tan compleja que no se pueden distinguir las especies quimicas
individuales. Se elige, en lugar de eso, un indice, por ejemplo la reactividad, la curva de

destilacion, etc. lo cual servira para identificar porciones de la mezcla.

El modelo de reacciones paralelas de una mezcla continua se ha aplicado principalmente a la
desintegracion de fracciones del petréleo [Laxminasasimhan y col., 1996; Korasheh y col.,
2001; Basak y col., 2004]. Una de las ventajas de la teoria de agrupamiento continuo es la
estimacion acertada del orden aparente de la reaccidon; y la mayor ventaja es que permite
modelar una fraccidon de petroleo con puntos de ebullicion arbitrarios sin necesidad de realizar
cada vez nuevos experimentos y optimizaciones de los parametros involucrados en dicho

modelo [Elizalde et al., 2009].

Modelos orientados a estructura

Los modelos orientados a estructura se desarrollaron en respuesta a la necesidad de incorporar
los detalles moleculares en la quimica del petréleo para predecir la composicion de los
productos y sus propiedades. Es esencialmente un método de contribucion de grupos que
describe la estructura de las moléculas y también facilita la estimacion y descripcion apropiada

de la quimica del proceso.

El concepto basico de los modelos orientados a estructura es que una molécula de petroleo
puede ser descrita y representada por un cierto conjunto de grupos estructurales. De esta
manera se construyen las moléculas. Los grupos se consideran como incrementos estructurales.
Los incrementos consisten en aromaticos, nafténicos, estructuras anulares, grupos CH, para

especificar cadenas alquilicas o parafinas, deficiencia de hidrogeno y grupos de heteroatomos.
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Usando un conjunto limitado de grupos estructurales para describir miles de componentes
permite el uso de un conjunto limitado de reglas de reaccion para generar el esquema cinético

de mezclas complejas, tales como el residuo de vacio [Quann y Jaffe, 1996; Jafte, 2005].

Modelos de evento simple

Este modelo retiene los detalles de las rutas de cada tipo de reaccidon en vez de estar en
términos de los componentes individuales de la carga y de sus intermediarios. Se expresa en
funcién de pasos elementales, como la transferencia de un grupo metilo o el rompimiento de
los enlaces carbono-carbono (escision-f). Estos pasos solamente involucran grupos funcionales
de la molécula y puede ocurrir en varias posiciones de la misma. Se deduce de una
comparacion de la estructura de una molécula reactiva y el producto es una transformacion
global, llamada reaccién compuesta por cierto numero de pasos elementales. El niimero de
pasos elementales que son posibles para hidrocarburos reactantes es mucho menor que el
nimero de moléculas en la mezcla. Si se asigna un solo coeficiente de rapidez de reaccion a un
cierto paso elemental podria ser una simplificacion atractiva aunque excesiva ya que los
aspectos configuracionales de los reactivos y productos, asi como el nimero de enlaces
carbono-carbono y el grado de ramificacion, también contribuyen al valor de dicho coeficiente.
Por lo tanto, para efectuar la reduccion del numero de pardmetros del modelo cinético a un
nivel practico es necesario utilizar el modelado fundamental de los coeficientes de rapidez.
Esta aproximacion permite obtener parametros (Los factores de frecuencia de simple evento)
que son invariantes respecto a la carga, aunque el nimero de eventos varia entre los diferentes

tipos de moléculas de acuerdo al nimero de carbonos y su posicion en la estructura [Froment,

G. F. 2005].

A la fecha, no se ha publicado en la literatura la hidrodesintegracion de crudos pesados con el

empleo del evento simple por lo cual no se tienen detalles del funcionamiento de este modelo.

Como puede verse, una alternativa inmediata para evitar el calculo de pardmetros cinéticos
involucrados en la descripcion de cargas reales con un nivel de aproximacioén adecuado es
utilizar modelos de mezclas continuas, aunque se siguen empleando los modelos de
agrupamiento y continuard esta tendencia [Mederos, 2009] para el disefio preliminar de

procesos nuevos desde el punto de vista exploratorio.

27



G Facultad de Quimica, UNAM
Modelacién de reactores de lecho fijo para hidrodesintegracion de hidrocarburos pesados.

1.3.4 Catalizadores utilizados en el proceso hidrodesintegracion.

Los catalizadores para hidrodesintegracion son catalizadores con una funcion dual: una funcién
de desintegracion y una de deshidrogenacion-hidrogenacion. La funcidon de desintegracion de
moléculas con alta masa molar, la proporciona la parte 4cida del soporte, mientras que la
funcion de deshidrogenacion-hidrogenacion la proporciona el metal. El soporte acido consiste
en (a) 6xidos amorfos, por ejemplo alimina-silica, (b) una zeolita cristalina, en general una
zeolita Y modificada junto con un dispersor como alimina o (¢) una mezcla de zeolita cristalina

con O0xidos amorfos.

Los metales, que proveen la funcion de deshidrogenacion-hidrogenacion, pueden ser metales
nobles (paladio, platino) o sulfuros de metales no nobles del grupo VIA (molibdeno,
tungsteno) y del grupo VIIA (cobalto, niquel). Estos metales catalizan las reacciones de
hidrogenacion, haciendo mas reactiva la carga y la remocion de heterodtomos, asi como
también la reduccion de formacion de coque. También permiten el inicio de la desintegracion
al formar olefinas intermedias reactivas via deshidrogenacion. Comercialmente en los procesos
de hidrodesintegracion de fracciones de petroleo se han utilizado ampliamente los catalizadores

basados en cobalto, molibdeno y niquel.

Para que el catalizador de hidrodesintegracion sea efectivo, es importante que haya una
transferencia molecular rapida entre los sitios acidos y los sitios de hidrogenacion, evitando asi
reacciones secundarias. La transferencia molecular rapida se puede lograr colocando los sitios
de hidrogenacion en la proximidad de los de desintegracion durante la preparacion del
catalizador. La relacion entre la funcion de desintegracion y la de hidrogenacion se puede

ajustar para optimizar la actividad y la selectividad [Scherzer y Gruia, 1996].

Los catalizadores con soporte amorfo se emplean para maximizar la produccion de destilados
intermedios. Estos catalizadores contienen principalmente soportes de silica-alimina amorfos.
Otros soportes empleados son: silica-magnesia, silica-titania, silica-alimina-titania, titania-
alimina, silica-titania-zirconia, silica-alimina dispersa en alimina, alimina-boria, etc. En los
catalizadores amorfos los sitios acidos son de tipo BrOnsted y Lewis y se piensa que se

requiere igual nimero de estos dos tipos de sitios para alcanzar una actividad dptima.

Algunas similitudes entre los catalizadores amorfos y los cristalinos son que ambos deben su

actividad a su acidez, muestran efectos promocionales de olefinas y actuan a través del
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mecanismo del i6n carbenio [Corma y Garcia, 2003], mientras que la principal diferencia se

debe a la actividad de intercambio i6nico y distribucion de acidez [Choudhary y Saraf, 1975].

La actividad hidrogenante de algunos metales en un ambiente de baja concentracion de azufre

estd dada por la siguiente relacion:
Co/Mo < Ni/Mo < Ni/W < Pt(Pd)

Mientras que la funcidon de desintegracion para algunos soportes usuales es [Sherzer y Gruia,

1996]:
AL O; < Al,O3 — haldégeno < Si,-Al,O3 < zeolita

Las moléculas de hidrocarburos de alto punto de ebullicién (con mas de 25 4&tomos de carbono
por molécula), tales como los presentes en residuos, no entran en las cavidades de las zeolitas
debido al efecto estérico. Estas moléculas se desintegran usualmente en la parte acida de un

catalizador amorfo, tal como silica-alimina.

Los catalizadores utilizados para la hidrodesintegracion moderada se preparan a una
composicion similar a los catalizadores para hidrotratamiento. Contienen metales del grupo VI
y VIII soportados en y-alimina. Los metales que se usan comunmente son cobalto, niquel,

molibdeno y tungsteno en forma de sulfuros.

Efecto de la porosidad del catalizador

Cuando se procesan crudos pesados, los catalizadores deben tener alto volumen especifico y
didmetro de poro grande. Si se incrementa el volumen de poro o se disminuye el tamafio de
particula catalitica se pueden evitar los problemas de difusion intra-particula. Sin embargo, si
se emplean particulas pequefias se debe tener cuidado de que no ocasionen que la caida de
presion se incremente demasiado dentro del reactor. Es evidente que el uso de las zeolitas no es
recomendable para procesar residuos y crudos ya que su estructura las hace ttiles para la
hidrodesintegracion de hidrocarburos ligeros, donde las moléculas son pequefias. Por otro lado,
para procesar crudos pesados se prefiere utilizar catalizadores amorfos, en los cuales el
diametro promedio de poro es relativamente grande comparado con el diametro promedio de

poro de las zeolitas.
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1.3.5 Efectos de los parametros de proceso.
Temperatura

El incremento en la temperatura acelera la rapidez de reaccion de desintegracion en los sitios
acidos y desplaza el equilibrio de la reaccion de hidrogenacion hacia la deshidrogenacion.
Como consecuencia, por encima de cierta temperatura los sitios metalicos son incapaces de
hidrogenar los alquenos producidos por la desintegracion. Los alquenos se polimerizan y
forman una especie de coque durante la reaccion. La temperatura a la cual ocurre este
fendomeno depende de la naturaleza de la carga procesada. También depende de la actividad de

los sitios metalicos, el nivel de presion y la relacion molar de hidrégeno/hidrocarburo.

El incremento de temperatura en el proceso de hidrodesintegracion tiene como consecuencia
un incremento significativo en la conversion. Por ejemplo, se ha observado que la conversion
se puede incrementar al mismo nivel aumentando la temperatura en 20°C o reduciendo a una
tercera parte el espacio velocidad. Los cambios en estas variables de proceso estan limitados
por la cantidad de coque depositado en un reactor de lecho fijo, ya que cuanto mayor sea la
severidad mayor es la formacion de este compuesto y menor es el tiempo de operacion

continua de estos reactores.

Presién

La presion influye significativamente en las reacciones de equilibrio de deshidrogenacion-
hidrogenacion que se llevan a cabo en los sitios metalicos. El incremento en la presion también
favorece la adsorcion en los sitios acidos. Si se mantienen los alquenos en estado adsorbido se

favorece la formacion de coque con los incrementos de presion.

Las presiones altas favorecen la hidrogenacion de los alquenos producidos en los sitios acidos.
Por lo tanto, un incremento en la presion libera estos sitios e incrementa la rapidez de la
reaccion. Sin embargo, la produccion de gases disminuye probablemente debido al sucesivo
caracter de las reacciones, es decir, si se hidrogenan los alquenos probablemente se conviertan

a parafinas cuyos pesos moleculares sean del orden de los compuestos liquidos.

El incremento en la conversion debido a la presion no es mondtono, sino que alcanza un

maximo a presiones de 125-150 bares. El decremento en la conversion a mayores presiones se
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puede explicar por el efecto de retardo de una mayor presion parcial del hidrogeno en la
reaccion de hidrodesintegracion, la cual promueve el inicio de la desintegracion en los sitios

acidos.

Cuando se emplea una carga o fraccion de crudo pesado, se produce en el reactor un sistema de
capas entre el gas, el liquido y el catalizador, es decir existe resistencia apreciable a la
transferencia de masa. A altas presiones la concentracion de hidrogeno disuelto en la capa

liquida se incrementa lo cual contribuye a que la reaccion sea mas eficiente.

El incremento en la presion para una relacion Hy/carga dada corresponde a un incremento en la
presion parcial de hidrégeno, por lo tanto se producird un incremento en la conversion de las
estructuras aromaticas a productos saturados. Como consecuencia, la calidad se incrementara

para los siguientes productos: turbosina, diesel y aceites con alto indice de viscosidad.

Aparte de los puntos anteriores, un incremento en la presion permite alargar el tiempo de vida

del catalizador debido a la mayor hidrogenacion de los alquenos que son precursores del coque.

Relacion de H/carga

El incremento en la relacion molar hidrégeno/hidrocarburo conduce a un incremento en la

presion parcial de hidrogeno.

El aspecto distintivo es que las presiones mayores provocan que los componentes presentes en
fase vapor estén mas tiempo en la zona de reaccion, mientras que el incremento en la relacion

molar disminuye el tiempo en la zona de reaccion.

En el caso de las cargas provenientes de crudos pesados, los cuales permanecen en fase liquida,
se cual origina la ausencia casi total de hidrocarburos en fase vapor, el incremento en la
relacion molar no incrementa la presion parcial del hidrogeno. El efecto de la relaciéon molar
muestra que solamente después de las reacciones de hidrodesintegracion se producen
hidrocarburos que permanecen en fase vapor bajo las condiciones de presion y temperatura en
la zona de reacciones. Esta es la razén por la cual en algunos sistemas el hidrégeno se
introduce so6lo parcialmente al inicio del proceso y el resto se introduce después, en el primer

reactor, o en sistemas con dos reactores, se introduce entre el primero y el segundo reactor.
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El incremento en la relacién molar esta ligado a un incremento en el volumen del reactor, y por

supuesto en su costo, especificamente en relacion a la recirculacion del hidrogeno.

Hay un cierto intervalo de presion-relacion hidrégeno/hidrocarburo que asegura una presion
parcial de hidrégeno conveniente. Dependiendo de las condiciones locales de cada caso y de
las restricciones economicas, se deberan elegir las condiciones apropiadas de operacion dentro

de este intervalo.

Carga

La flexibilidad del proceso de hidrodesintegraciéon es una de sus grandes ventajas ya que
permite el procesamiento de varios tipos de carga. Sin embargo, para cada alimentacion, la
severidad del proceso y la cantidad de hidrégeno consumido deben estar en concordancia. Asi,
si la carga exhibe un alto contenido de aromaticos requiere mayores presiones y mayor relacion
hidrégeno/carga, la menor temperatura posible y mayor consumo de hidrogeno que una carga
que contenga un porcentaje relativamente pequefio de compuestos aromaticos. La mayor
diferencia entre la masa molar promedio de la carga y de los productos finales es una medida
del consumo de hidrogeno y de la severidad del proceso. Asi, para obtener productos con
masas molares promedio relativamente bajas comparadas con la carga, es necesaria una alta

severidad en el proceso de hidrodesintegracion.

Relacion C/H de la carga.

La relacion de carbono e hidrogeno (C/H) en cada carga es un indicio del tipo de crudo con el
cual se esta tratando. Por ejemplo, una relacion alta de este indice indica que se trata de una
carga pesada, por lo cual su procesamiento es mas complicado desde el punto de vista de las
condiciones de operacion, es decir, se requieren altos niveles de presion y temperatura.
Asimismo es necesaria una mayor cantidad de hidrogeno adicionado para obtener los
destilados intermedios deseados, comparando esta cantidad con el consumo de un crudo ligero.
Los problemas de manejo de estas cargas pesadas también se reflejan en el mayor consumo de
energia para su trasporte debido a su alta viscosidad. Respecto a los catalizadores empleados

para su procesamiento, se requiere de disefios especiales de los mismos (alto volumen de poro)
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con la finalidad de preservar su vida util el mayor tiempo de vida posible. En el caso de cargas
con relaciones C/H pequeiias, puede esperarse que sean relativamente faciles de procesar y las

condiciones de operacidon sean menos severas (alta relacion C/H) [Choudhary y Saraf, 1975].

1.3.6 Proceso de hidrodesintegracion a condiciones moderadas

Generalmente el proceso de hidrodesintegracion se lleva a cabo a condiciones severas, es decir
altas presiones y temperaturas asi como una relacion alta de hidrégeno hidrocarburo. Como se
establecié anteriormente, estas condiciones de operacion permiten altas conversiones sin
embargo cuando se utilizan reactores de lecho fijo para el proceso de hidrodesintegracion es
muy probable que haya una desactivacion excesiva y por lo tanto necesidad de parar la
operacion del reactor para reemplazar el catalizador. En virtud de ello una forma diferente de
operar el reactor es a condiciones moderadas, es decir manteniendo conversiones bajas,
menores al 50 %. Con ello se logra el mejoramiento de una carga de crudo pesado a un
producto con caracteristicas similares a las de un crudo convencional, el cual se puede procesar

usando la infraestructura existente de una refineria [Ancheyta et al., 2007].

1.4 Modelos de reactores para hidrodesintregracion.

Comercialmente, el proceso de hidrodesintegracion emplea principalmente dos tipos de
reactores: de lecho fijo (generalmente el reactor de lecho escurrido o “Trickle Bed Reactor” —
TBR-) y de lecho ebullente (Ebullated Bed Reactor). En ambos tipos de reactores, cuando se
procesan crudos pesados o residuos estan presentes tres fases: la fase gaseosa, la cual se debe al
hidrogeno alimentado y los gases producidos como acido sulfhidrico, e hidrocarburos ligeros,
asi como hidrocarburos de mayor masa molar que se evaporan a altas temperaturas; la fase
liquida, constituida primordialmente por la mezcla de hidrocarburos y la fase sélida, la cual
estd constituida por particulas cataliticas y en algunos casos con particulas inertes que sirven

para mejorar la hidrodinamica del proceso.
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Reactores de lecho fijo [Tarhan, 1983].

Un reactor de lecho fijo es un reactor quimico que contiene un lecho de particulas cataliticas

solidas.
Tipos de reactores de lecho fijo.

En los reactores de lecho fijo se pueden llevar a cabo reacciones liquido-sélido, gas-solido y

gas-liquido-solido.

En este ultimo tipo de reactores, el cual se utiliza en los procesos de hidrotratamiento de crudos
y residuos asi como en la hidrodesintegracion, la direccion del flujo es muy importante, ya que
conduce a diferentes patrones de flujo y por lo tanto a distintos tipos de reactores. Las
corrientes de gas y liquido pueden fluir separadamente en forma ascendente o descendente y en
paralelo o contracorriente. Ademas, algunos de los reactivos pueden cambiar de fase durante la

reaccion quimica. También una de las fases puede ser la fase continua y la otra la dispersa.
Los tipos de reactores teoricos de lecho fijo son:

Tipo L. El gas y el liquido fluyen en paralelo en forma descendente.

Tipo II. El gas y el liquido fluyen en paralelo en forma ascendente.

Tipo III. El liquido fluye en forma descendente y el gas en forma ascendente.

Tipo IV. El gas y el liquido fluyen en paralelo en forma descendente y ocurre

vaporizacion.

Tipo V. El gas y el liquido fluyen en paralelo en forma descendente y ocurre

condensacion.

Tipo VI. El gas y el liquido fluyen en paralelo en forma ascendente y ocurre

vaporizacion.

Tipo VII. El gas y el liquido fluyen en paralelo en forma ascendente y ocurre

condensacion.
Tipo VIII. Flujos a contracorriente con vaporizacion.

Tipo IX. Flujos a contracorriente con condensacion.
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Cuando el liquido y el gas fluyen en paralelo ya sea de forma descendente o ascendente no hay
un apreciable cambio de flujo molar entre las fases, aunque puede ocurrir una transferencia
considerable de masa entre las fases liquida y gaseosa (Tipos I-1V). Esto significa que no hay
una disminucion sustancial o incremento de alguna de las fases a través de la formacion de gas

o de su condensacion.

El reactor con flujos paralelos descendentes (tipo I) es el reactor mas utilizado. Se le conoce
como reactor de lecho escurrido [Tarhan, 1983]. Se usa en varios procesos quimicos, aunque la
mayoria de los reportes acerca de su aplicacion industrial concierne al procesamiento de
fracciones de petréleo con hidrégeno, en particular la hidrodesulfuracion o hidrodesintegracion
(tipo IV) de cargas de crudos pesados o residuos y en el hidrotratamiento terminal de aceites

lubricantes [Satterfield, 1975].

Los reactores de lecho escurrido se pueden operar en contracorriente, como los tipos I1I, VIII y
IX. En este caso, el gas es la fase continua y fluye en forma ascendente mientras que la fase
dispersa, que fluye en forma descendente es el liquido. Los tipos de reactores II, VI 'y VII, en
los cuales la fase continua es el liquido y la dispersa el gas, el catalizador esta sumergido en la
fase continua y el gas se mueve en forma de burbujas. Por esta razon estos tipos de reactores se

les conoce también como reactores burbujeantes de lecho fijo.

Ventajas y desventajas de los reactores de lecho fijo a contracorriente y en paralelo
[Mederos et al., 2009].

Un reactor de lecho fijo que opera a contracorriente solo se puede utilizar con flujos muy bajos,
por lo cual no es comin a nivel industrial. La limitacion impuesta es debido a que ocurre
inundacion en la columna del reactor. Mientras que la principal ventaja es que permite alcanzar
mas de una etapa de equilibrio para el contacto gas-liquido. Cuando se trata de alcanzar altas
conversiones, como en la hidrodesulfuraciéon profunda de un gasdleo en un lecho fijo, se
prefiere el modo de operacion a contracorriente [Yamada y Goto, 2004, Mederos y Ancheyta,

2007].
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El reactor de lecho fijo que opera con flujos en paralelo tiene la ventaja de disipar menor
energia como friccion y de alcanzar altos valores de coeficientes de absorcion de gas asi como

alta area de contacto interfacial gas-liquido sin que ocurra inundacion.

Los estudios reportados con reactores de lecho fijo se llevan a cabo casi siempre con flujos en
paralelo, ya sea en forma ascendente o descendente. Estos reactores son los que se emplean
comunmente en la industria de refinacion del petroleo. Las ventajas de una u otra forma se

mencionan a continuacion.
Ventajas del reactor de lecho fijo con flujos paralelos en forma descendente.

1) El flujo del liquido se aproxima al flujo piston, lo cual se puede aprovechar para

alcanzar altos niveles de conversion (como se desea en HDS).

2) Pérdidas despreciables de catalizador, lo cual es importante cuando se usa

catalizador costoso.

3) No tiene partes movibles por lo cual es posible operar a altas presiones.
4) Posibilidad de operar bajo condiciones de alta temperatura.
5) Grandes tamafos de reactores, lo cual permite procesar grandes cantidades de

hidrocarburo a diferentes espacio velocidad.

6) Baja relacion en volumen liquido-s6lido. Como consecuencia ocurren menos

reacciones homogéneas laterales.
7) Bajos costos de inversion y operacion.

8) Posibilidad de variacion de flujos de liquido, de acuerdo con el mojado del
catalizador y las resistencias a la transferencia de masa y calor [Gianeto y Specchia,

1992].

9) Permite una variedad de regimenes de flujo y es mas flexible debido a que se

puede variar la demanda de productos [Dudukovic y col., 2002].

10) La caida de presion a través del lecho es menor, por lo cual se reducen los

costos de bombeo y compresion.
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11)  Este modo de operacion ayuda a mantener el lecho en su lugar, aunque con
catalizadores que son suaves o deformables podrian acelerar una indeseable

cementacion (formacion de aglomerados de particulas) [Satterfield, 1975].

12)  La operacion con flujos paralelos de las dos fases tiene la ventaja que, en
contraste con la operaciébn en contracorriente no existe limitacidn para procesar
mayores cantidades de fluido, puesto que no existe la inundacién, es decir, las
cantidades de la fase que se deben pasar a través del lecho catalitico s6lo dependen de

presion disponible corriente arriba.

13) A mayores flujos de gas, la textura del liquido se modifica por la friccion con la
fase gas y el incremento de la caida de presion (con menor rapidez en flujos paralelos

que en contracorriente) [Hofmann, 1977].

14)  Lenta desactivacion del catalizador por depositos de metales sobre su superficie

[Satterfield, 1975].

Desventajas [Mederos et al., 2009].

1) Menor valor del factor de efectividad debido al mayor tamafio de la particula
catalitica.
2) Puede ocurrir maldistribucion del flujo que da como resultado el mojado

incompleto del catalizador [ Dudukovic y col., 2002].
3) Limitaciones en el uso de liquidos viscosos o espumantes.

4) Riesgo de incrementar la caida de presion u obstruir los poros del catalizador

cuando ocurren reacciones laterales que provocan la contaminacion de los productos.

5) Incompleto o inefectivo mojado del catalizador o ambos con bajos flujos de

liquido y relacion diametro del reactor (D)-diametro de particula (d,) (D/d, < 15 —20).

6) Sensitividad a efectos térmicos, aunque esta desventaja se puede limitar

reciclando parte del efluente liquido o inyectando gas frio (“quench”).

7) Dificultad para recuperar el calor generado por la reaccion [Gianeto y Specchia,

1992].
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8) Menor liquido retenido comparado con el sistema en paralelo en forma

ascendente [Dudukovic y col., 2002].

9) La mayor parte del lecho esta expuesta al H,S y su efecto inhibitorio es mas

fuerte en la region donde los compuestos de azufre refractario se deben convertir.

10)  La presion parcial de hidrogeno es menor a la salida del reactor debido al efecto
combinado de caida de presion, consumo de hidrogeno y reduccion de la pureza de
hidrogeno debido a la contaminacion con co-productos de la reaccion (H,S, NHj3 y

H,0), los cuales se incrementan a lo largo del reactor.

11)  La principal porcion del lecho estd expuesto a NHs; y H,S. El amoniaco,
particularmente, deteriora la actividad causada por la funcion acida del catalizador de

hidrodesintegracion.

12)  El uso del modo descendente en la industria con menor grado de conversion,
efectos de inhibicion por SO, and NHj en el catalizador, resulta en una disminucién en

su funcionamiento [Kundu y col., 2003].

13) La efectividad de contacto en los reactores de lecho escurrido es generalmente

pobre cuando el flujo de liquido es bajo.

Ventajas del reactor de lecho fijo con flujos paralelos ascendentes [Mederos et al., 2009].

1. La parte principal del lecho esta en contacto con una concentracion baja de H,S, lo cual
lo protege del efecto de inhibicion.

2. Esta operacion se favorece cuando el calor de reaccion es relativamente grande.

3. La presion parcial del hidrégeno es mayor a la salida del lecho lo cual favorecera el
equilibrio para reacciones de desaromatizacion. Lo anterior debe estar acompaiiado de un
decremento en la temperatura junto con el uso de un catalizador mas selectivo el cual puede
ser menos tolerante al azufre. El efecto de limitacion de la conversion de equilibrio y los

productos de inhibicion se reducen.
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4. En el proceso de hidrodesintegracion la parte principal del lecho esta en contacto con
amoniaco a bajas concentraciones, lo cual favorece la reaccion al protegerla de la
inhibicion de este producto de la hidrodesnitrogenacion asi como del acido sulfhidrico, el
cual tiene también un efecto inhibitorio. Esta operacion muestra una gran ventaja puesto
que se omiten dos etapas separadas.

5. La concentracion de las impurezas del gas las cuales se forman en la reaccién es menor
en la mayor parte del lecho. Esto favorece la conversion normalmente limitada por el
equilibrio quimico y también permite manejar cargas mas dificiles de procesar para obtener
altas conversiones.

6. En la parte del lecho donde es necesario para convertir los compuestos menos reactivos.
7. Esta disponible una mayor superficie para la transferencia de masa entre el gas y el
liquido.

8. Existe una alta relacién de niimero de sitios activos a volumen del reactor.

9. Facil manejo del catalizador

Desventajas [Mederos et al., 2009].

1) Presencia de inundacion

2) La estimaciéon del liquido retenido, caida de presion y coeficientes de
transferencia de masa es dificil, debido a que la mayoria de las correlaciones para
obtener estos parametros no incluyen datos para lechos con catalizadores con poros
pequefios que tipicamente se emplean en los reactores de este tipo [Dudukovic y col.,

2002].
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3) Este tipo de reactores no pueden operarse en contracorriente debido a que ocurre
una excesiva inundacion.

4) Esta limitado a bajas velocidades, lejos de las de interés industrial debido a que
ocurren problemas de inundacion y excesiva caida de presion con flujos altos [Kundu y

col., 2003)].

Influencia del tamafio de particula, régimen y diluente en el funcionamiento de los tipos de

reactores en paralelo con flujo en forma ascendente y descendente.

Algunos estudios realizados con reactores operando con flujos paralelos en forma ascendente y
descendente en un lecho diluido con particulas finas (diluente) bajo idénticas condiciones de
operacion, muestran que el diluente neutraliza las diferencias entre los dos modos para
reacciones limitadas por el gas y por el liquido y se puede desacoplar de esa manera la
hidrodinamica (patréon de flujo y mojado del catalizador) y la cinética aparente. El liquido
retenido y los regimenes de flujo en lechos diluidos son muy parecidos entre la operacion de

lecho escurrido y el flujo en forma ascendente [Wu y col., 1996].

Castanieda-Lopez y col. [2001] encontraron que todos los tipos de maldistribucion se pueden
evitar alimentando gas y liquido en paralelo en forma ascendente. También encontraron que la
conversion en una reaccion de hidrodesulfuracion de gasdleo es la misma, en modo ascendente
y descendente, cuando la velocidad superficial del liquido (LHSV) es baja y la temperatura es

alta.

Chander y col. [2001] empleando un sistema de agua-aire y condiciones tipicas de
hidrotratamiento de gasoéleo de vacio y residuo atmosférico asi como hidrodesintegracion de
gasoleo de vacio e hidrotratamiento de residuo de vacio, encontraron que las diferencias entre
los modos de operacion ascendente y descendente en los reactores de lecho fijo desaparecen
casi por completo cuando se emplea un tamafo de particula relativamente pequeiio (0.3 mm de

diametro).
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Si el reactor se opera en un régimen de alta interaccion (burbujeante, pulsante o de aspersion)
la caida de presion de las dos fases y el liquido retenido total es comparable en los dos modos

de operacion: ascendente y descendente [Saroha y Khera, 2006].

Debido a que el disefio de reactores TBR es considerablemente complicado es necesaria una
amplia gama de experimentos de diversa indole dentro de los que por su importancia es
necesario mencionar los estudios termodinamicos, cinéticos y de escalamiento de reactores.
Las compaiias petroleras han desarrollado y usan sus propios procedimientos de disefio por lo

cual no estan disponibles en la literatura abierta [Ancheyta y col., 2005a].

Modelamiento de reactores para hidrodesintegracion

El modelo es la representacion matematica de un fendémeno fisico, quimico o fisicoquimico.
Los parametros del modelo son constantes arbitrarias en la ecuacion o modelo que toman un
valor determinado para describir un fenémeno dentro de ciertos intervalos de valores de las
variables independientes. Utilizando el modelo es posible estudiar un sistema o parte de ¢l. A
la solucion numérica del modelo se le conoce con el nombre de simulacion.

Generalmente, un modelo matematico consiste de un conjunto de ecuaciones algebraicas y
diferenciales junto con condiciones iniciales y de frontera. Si lo que se desea es realizar una
representacion de un fendémeno estacionario, invariable en la posicion, es posible describirlo
simplemente empleando ecuaciones algebraicas y realizando el ajuste pertinente; sin embargo,
permanece una cuestion por resolver: ;qué tipo de ecuacidn algebraica o trascendente ha de
usarse? ;Cuantos términos debe tener dicha expresion? Por otro lado, como en el caso de
modelado de un reactor en donde se deben de cumplir las leyes de conservacion, es util recurrir
a dichas leyes escritas en forma diferencial, las cuales con condiciones de frontera e iniciales
adecuadas, generan alguna descripcion particular de un fendémeno.

Mediante simulacion, por lo tanto, es posible estudiar un proceso existente de manera rapida,
econdmica, ademds no presenta riesgos cuando se utilizan los extremos de los intervalos de
validez. También es posible estudiar la estabilidad de un sistema. La simulacion hace posible
comparar diferentes esquemas de proceso sin tener que construirlos fisicamente, ademas

permite realizar pruebas de sensibilidad de los parametros involucrados en el modelo.
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El concepto de modelado de reactores es un método que permite trasladar informacion y datos

existentes para predecir nuevas condiciones. Tales predicciones pueden involucrar:

a) Disefio de un reactor a escala comercial a partir de la informacién

fundamental de un reactor a escala laboratorio.

b) Escalamiento de una planta piloto a reactores de mayor escala.

C) Desempeiio del reactor con diferentes cargas y catalizadores nuevos.

d) Efecto de las diferentes condiciones de reaccion en la distribucion de
productos.

e) Optimizacion de las condiciones de operacion en estado estacionario.

f) Mejor entendimiento del sistema que puede conducir al mejoramiento

del diseno de proceso [Elnashaie y Elshishini, 1993].

1.4.1 Modelos empiricos

Los modelos empiricos permiten correlacionar alguna propiedad tal como la concentracion de
salida de una corriente fluida con respecto a las variables de proceso, tales como LHSV,
temperatura y presion con la finalidad de predecir dentro de ciertos intervalos de estas
variables la calidad de los productos. Estas correlaciones estan seriamente limitadas a su uso
estricto en los intervalos de las variables dentro de los cuales se derivaron y no permiten

comprender la naturaleza intrinseca del fendmeno estudiado.

1.4.2 Modelos basados en la hipotesis del medio continuo

Debido a la naturaleza molecular de las reacciones quimicas asi como los mecanismos de
transporte involucrados en el reactor, es necesario realizar un modelado diferencial de tales
fendémenos, empleando las ecuaciones fundamentales de trasporte de masa, energia y cantidad

de movimiento [Bird, 2002].
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En todas estas ecuaciones se cumple el principio general de conservacion:
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Para diferentes fases y considerando la transferencia entre fases como una fuente, ademas
empleando concentraciéon molar, y suponiendo que el flux de la propiedad estd dado por una
componente convectiva y otra difusiva (modelo Fickiano), las ecuaciones anteriores se pueden

escribir como:
Ecuacidn de balance de cantidad de movimiento

a(gkpkuk)
ot

+V0(gkpkukuk): —&*vp* +8kpkg + Fk'R(uk —uR) ...(5)

Ecuacion de balance de materia para multi-especies, siendo i la especie

a(gkpkwik)

= +V0(5kpkukwik)=V0(5kkaik’mVWik)+ R +Sk .(7)

Ecuacién del balance de calor

dle* p*C kT X n

( o é )+Vo(gkukaka):Vo(gk/ii'mVTk)+2[(—AHi)Ri [ +sE...®)
i=1

Los reactores de lecho fijo a nivel industrial operan en general de modo cocurrente en modo

descendente. La ecuacion de balance de cantidad de movimiento, por simplicidad, so6lo

considera el término de caida de presion a través del lecho, es decir,
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—e*VP* =0 ...(9)

Aunque en el caso de los reactores piloto o experimentales a pequena escala la caida de presion

es muy pequefia y en general se considera despreciable.

El problema de las expresiones de conservacion sigue siendo las ecuaciones constitutivas, las
cuales estan formuladas en coordenadas convectivas y representan el comportamiento
intrinseco o su respuesta inherente en términos de esfuerzo y deformacion [Aris, 1989]. Debido
a la complejidad de las ecuaciones de conservacion, una primera aproximacion es la de realizar
el balance macroscopico utilizando el promedios integrales sobre las principales direcciones

consideradas [Bird, 2002; Froment,1990].

Se puede definir un primer nivel macroscopico que corresponde a observaciones
fenomenolodgicas locales. Esto, por supuesto, resta validez al balance diferencial riguroso desde
el punto de vista molecular, sin embargo la aproximacion obtenida se puede resolver
matematicamente y los resultados que provee representan, en general, el fendmeno estudiado
en forma adecuada desde el punto de vista practico. Las aproximaciones mas utilizadas son la
ley de Fick de transferencia de masa, la ley de Fourier de transferencia de calor y la ley de
Newton que representa la transferencia de cantidad de movimiento. Otras ecuaciones empiricas
son las usadas para describir la termodindmica del sistema y su cinética. En el caso del
modelado de los reactores las expresiones termodindmicas mas utilizadas son las ecuaciones de
estado y sus simplificaciones como la ley de Henry, la ecuacion de van’t Hoff para calcular las
constantes de equilibrio quimico, de adsorcion y desorcidn, entre otras, mientras que en el caso
de las ecuaciones cinéticas se emplean diversos modelos no mecanisticos como el modelo
potencial donde la rapidez global del proceso esta determinada por la ecuacion de Arrhenius,
sin la postulacion de ningin mecanismo y mecanisticos como los modelos de Mars-van
Krevelen y de Langmuir-Hinshelwood, en los cuales se postula un mecanismo elemental del
proceso mediante un conjunto de reacciones en serie-paralelo, asi como diversos criterios para
representar la no idealidad del fendmeno bajo estudio. La hidrodinamica del reactor se puede
cuantificar mediante los factores de mojado del catalizador (“wetting”) y la cantidad de liquido

retenido en el lecho (“holdup”).
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Regimenes de flujo
Para sistemas no espumantes se han propuesto cuatro regimenes de flujo:

o Flujo escurrido (trickle film flow regime). El liquido fluye como una capa

laminar sobre el lecho empacado en una fase gaseosa continua.

. Flujo pulsante (pulse flow). Partes de ricas en gas y partes ricas en liquido

(variacion de densidades) pasan de manera alternada a través de la columna o lecho.

. Flujo burbujeante (bubble flow). En este caso la fase liquida constituye la fase

continua y el gas pasa en forma de burbujas.

. Flujo en aerosol (spray flow). El liquido esté disperso en forma de finas gotas en
la fase gaseosa continua; una parte del liquido continta fluyendo como una capa sobre

el lecho empacado [Doraiswamy y Sharma, 1984].

En los reactores experimentales de hidrotratamiento el régimen que persiste debido a los
valores relativamente pequeios del nimero de Reynolds y aditivos de distribucion del flujo de
carga asi como las condiciones de operacion es el de Flujo escurrido o “Trickle Film FLow

regime”.

Hidrodinamica

Liquido retenido. El liquido retenido total se puede considerar que esta distribuido en una parte
externa al catalizador y una parte interna. La parte interna estd contenida en los poros del
catalizador y se supone que constituye el 14-50% del volumen total del reactor. El liquido
retenido externo esta formado por una parte dinamica (5-20%) y una parte estatica (2-5%) que
constituye las zonas de estancamiento en cavidades entre particulas cataliticas. El liquido
retenido total se puede determinar con un experimento con trazadores que no se adsorben,
mientras que el liquido retenido interno en general se supone como una fraccion o el total del
volumen de los poros disponibles. La cantidad de liquido retenido estatico no varia con un

incremento en el flujo de gas manteniendo el flujo de liquido constante [Hofmann, 1977].
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Retromezclado

El modelado del fenomeno de la hidrodindmica del fluido se puede realizar a través de un
modelo de dispersion unidimensional o axial, el cual mide las desviaciones de un reactor de
flujo tapon ideal de un reactor de lecho empacado [Danckwerts, 1953]. El modelo de Ross
[1965] considera que la desviacion del flujo tapon se debe a la cantidad de liquido retenido. Sin
embargo, este modelo no considera implicitamente las zonas estancadas de liquido, las cuales

tienen una injerencia directa en el mezclado axial.

Un modelo de flujos cruzados entre la zona estancada y la zona dindmica considera que
representa mejor la desviacion del funcionamiento de los reactores de lecho fijo de los
reactores ideales de flujo tapon [Henry y Gilbert, 1973; Schwarz y Roberts, 1973]. También
existen otros modelos probabilisticos que describen con buena aproximacién este

comportamiento [Deans, 1963; Buffham y col., 1970].

Mears mostrd que el retromezclado no es importante cuando se cumple el siguiente criterio

[Mears, 1971]:

L _20n, C,
a.” Bo ¢,
s f (7

Donde ds es el diametro de particula, L es la longitud del reactor, n el orden de reaccion, Bo en
numero de Bodestein (nimero de Péclet referido al diametro de particula), Cp la concentracion

del reactivo limitante inicial y Cs la concentracion del reactivo limitante final.

Para reactores industriales, la longitud del reactor excede con mucho el didmetro de la particula
del catalizador, por lo tanto los efectos de retromezclado no son importantes. Para evitar
problemas de retromezclado en los reactores a escala banco y piloto, se puede emplear un
diluente inerte de menor tamafio que el catalizador. También, para conversiones bajas es poco
importante el fendmeno de dispersion. En el caso de hidrodesintegracion moderada, la
conversion permanece relativamente baja por lo cual un modelo sin dispersion puede

emplearse sin mucha pérdida de exactitud.
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Transferencia de masa en las interfases

La transferencia de masa en los reactores de lecho escurrido ocurren en el entorno de tres fases:

la fase gaseosa, la fase liquida y la solida.
Un esquema que representa este fendémeno se muestra en la Figura 7.

En la frontera de la fase gas con la fase liquida existe una pelicula que le confiere resistencia;
sin embargo se considera que debido a que el reactivo gaseoso estd en exceso en la operacion

de hidrodesintegracion, esta resistencia tiene poca importancia y en general se desprecia.

Es comun también, determinar como una resistencia global promedio la resistencia del liquido,

la difusion dentro del seno del liquido y la pelicula desarrollada en la frontera con el solido.
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Figura 1.7. Perfiles de concentracion de materia en las fases de un reactor de lecho escurrido

[Korsten y Hoffmann, 1996; Bhaskar y col. 2004; Mederos et al, 2009].
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Transferencia de masa intragranular

La transferencia de masa intragranular se lleva a cabo a través de la difusion de las especies
reactivas dentro del poro del catalizador. Existen dos mecanismos de difusividad: difusividad
global o molecular y difusividad de Knudsen. El primer mecanismo se refiere a la difusion
limitada por la trayectoria libre de las moléculas y el segundo a la difusion limitada por el
tamafio de poro donde ocurre la reaccion, es decir, las colisiones ocurren entre las moléculas
del fluido y las paredes del poro debido a que la trayectoria media libre de las moléculas es

mayor que el didametro de poro [Smith, 1981].

La concentracion de los reactivos dentro del poro del catalizador tiende a disminuir a medida
que internan dentro del catalizador, puesto que reaccionan en los sitios activos. Después de
reaccionar los productos se difunden de nuevo hacia el exterior, al seno del fluido primero y

luego, en el caso de los productos gaseosos hacia la fase gas.

Transferencia de energia.

El sistema constituido por los fluidos en general se considera a la misma temperatura, pero en
el catalizador en general la temperatura es diferente, debido a la reaccion quimica. En el caso
de las reacciones de desintegracion, son de naturaleza exotérmica, por lo cual la temperatura es

mayor en el interior del catalizador que en el exterior.

Tanto la concentracién de masa como la energia cambian de forma diferencial en todas las
coordenadas espaciales del reactor y en el tiempo. Algunas simplificaciones que se han

propuesto son:

Considerar so6lo gradientes radiales y axiales de masa y energia y en general, estado
estacionario. En muchas ocasiones también se supone que las particulas cataliticas son

1sotérmicas.

Los modelos de reactores de lecho fijo que toman en cuenta los fendmenos de transferencia
sirven para simular el comportamiento del reactor bajo estudio, es decir una planta a
microescala, banco o piloto. También, a partir de los modelos validados con datos
experimentales de planta piloto, se han realizado algunas predicciones del comportamiento de

los reactores a escala industrial.
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Desde el punto de vista de la mecanica del medio continuo es posible formular cualquier
modelo mediante una ecuacion diferencial, suponiendo precisamente que el fendémeno ocurre
en un medio en el cual las propiedades varian de forma continua dentro de las fronteras de un

sistema.

Mediante esta aproximacion se ha modelado una gran cantidad de fenémenos partiendo de las
ecuaciones fundamentales de conservacion. Debido a que en los reactores cataliticos de lecho
fijo el tamano de las particulas de catalizador es de tamafio finito es necesario utilizar modelos
promediados, es decir, considerar los elementos materiales de tal forma que cada uno de ellos

se pueda considerar con propiedades constantes [Mederos, et al, 2009].

Las reacciones que ocurren en el hidrotratamiento en general son de naturaleza exotérmica. La
reaccion que presenta mayor cantidad de generacion de calor por mol es la hidrodesulfuracion.
Por ejemplo, la entalpia estdndar de reaccion en la hidrodesulfuracion del tiofeno es de -68
kcal/mol, mientras que la hidrodesnitrogenacion de la quinolina produce -32 kcal/gmol. Aparte
de lo anterior, generalmente el nivel de hidrodesulfuracion de un crudo es mayor que el nivel
de deshidronitrogenacion. Otra reaccidn que contribuye significativamente al incremento de
temperatura en el reactor es la de hidrogenacion [Girgis y Gates, 1991]. En los modelos que
involucran las reacciones de HDS preferentemente son heterogéneos para tomar en cuenta los
efectos inhibitorios del coproducto, el acido sulthidrico. En el caso del resto de reacciones
como son HDM, HDN no producen una cantidad sustancial de calor y no presentan ademas
inhibicion acelerada a medianas conversiones por lo cual un modelo pseudohomogéneo puede
ser suficiente. En la hidrodesintegracion, en general se ve afectada por el amoniaco producido.
Sin embargo, tal inhibicion en general no se considera en el modelado cinético de la reaccion.
Por otro lado, la cantidad de calor producida en un reactor experimental de calor no es lo

suficientemente grande como para requerir mas que un modelo pseudohomogéneo del reactor.

Para efectuar célculos para disenos preliminares de reactores de lecho escurrido en estado
estacionario se puede realizar una aproximacion aceptable mediante el concepto de modelo
pseudohomogéneo, el cual supone que los fluidos dentro del elemento de volumen asociado
con una particula catalitica se puede caracterizar por la temperatura, presion y composicion de
bulto y que esas cantidades varian continuamente con la posicion en el reactor [Hill, 1977,

Froment, 1990]. Por otro lado, se ha observado que el balance de energia en estado
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estacionario de forma pseudohomogénea en estado estable presenta resultados similares a los

obtenidos en forma heterogénea [Mederos y col., 2006].

1.4.3 Modelos de reactores pseudohomogéneos

Los modelos pseudohomogéneos requieren expresiones de velocidad global de reaccion y
propiedades de bulto efectivas, tales como difusividad y conductividad. El concepto de
efectivo esta relacionado al agrupamiento de todas las propiedades de la fase liquida, gaseosa y

catalitica.

La ventaja del uso de modelos psedohomogéneos estd relacionada con el calculo de las

conductividades y difusividades efectivas, las cuales se encuentran reportadas en la literatura.

Para un modelo pseudohomogéneo, las ecuaciones generales de balance de calor y materia de

forma general se reducen a:
m  m
a’f’@f+v-pmu”‘¢m=vrkf‘“¢m+s”‘ A7)

m
m . . . . , . ;. .
En este caso I, es el coeficiente difusivo efectivo térmico o masico y $" es una funcién

escalar.

A partir de estas tltimas ecuaciones y suponiendo que:

1. No hay variacion de las propiedades en direccion angular
2. Coordenadas cilindricas

3. Propiedades fisicoquimicas y de transporte constantes

4. Estado estacionario

5. Gradiente de presion sélo en direccion axial.

Se puede reducir la ecuacion anterior considerablemente. Para el caso de un sistema isotérmico
tal como un reactor experimental el balance de energia se descarta. Ademas, si no hay efectos
apreciables por la difusion de las especies ni retromezclado, considerando que la variacion de
la concentracion de las especies es importante sélo en la direccion del flujo asi como

manteniendo el estado estacionario, la ecuacion anterior se reduce a:
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i mm _qm
7 U= .(8)

En donde z es la direccion principal del flujo.

La ecuacion anterior escrita para un sistema de reaccion continuo puede escribirse como:

d(A")

d(z/um)_ ...(9)
O bien

d(e")  _n

d(1/LHSV) ...(10)

Donde S™ que es la fuente o sumidero, que en este caso est representada por la cinética de la

reaccion [Tutorial Fluent User’s Guide, 2006].

En el caso del procesamiento de las fracciones de petréleo, se ha observado que es necesaria
una serie de experimentaciones para cada caso especifico, es decir, tipo de carga, contenido de
heteroatomos, condiciones de operacion, tipo de aproximacion, etc. Es decir, el modelado de
reactores es y continuard siendo una herramienta matematica cuya validez es cierta solo bajo
ciertas condiciones, siempre y cuando dichas condiciones sean soportadas por una serie de
experiencias a nivel laboratorio o a nivel industrial ya que los pardmetros involucrados son

parametros promediados y una serie de fendmenos pueden estar ocultos en estos valores.

Un modelo generalizado de hidrotratamiento ha sido presentado recientemente por Mederos et
al, [2009]. En este modelo se consideran varios fendémenos que ocurren en el reactor, tales
como la naturaleza dindmica de las reacciones, el factor de efectividad, el mojado interno y
externo del catalizador, la existencia de zonas estancadas de liquido en el intersticio de las
particulas de catalizador, la dispersion axial y radial de masa y energia. Un modelo que
contiene todos estos fendmenos es de esperarse que sea practicamente irresoluble desde el
punto de vista numérico. En lugar de resolver dicho modelo, se ha propuesto valorar los
ordenes de magnitud de cada término partiendo del modelo mas simple e ir adicionando

términos para representar las no idealidades presentes en la descripcion del fendmeno
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estudiado. Por supuesto, los parametros adicionados deben corresponder con el nivel de detalle

del experimento y no simplemente realizar un ajuste de los pardmetros del modelo.

Conclusiones del Capitulo |

La necesidad de procesar crudos y residuos pesados para satisfacer la demanda de destilados
intermedios a nivel mundial ha estimulado el estudio del proceso de hidrodesintegracion de
fracciones de petrdleo de alto peso molecular. Ya que el petroleo es una mezcla compleja de
hidrocarburos, es inherente la experimentacion para realizar una descripcion adecuada del
proceso de hidrodesintegracion. Esta descripcion es posible mediante la propuesta de una serie
de rutas de reaccion considerando cierto nimero de grupos (“lumps”), aunque parece que una
mejor solucion es el uso del modelo de mezclas continuas debido a que permite representar
distribuciones de reactividades mas que valores promedio, ademas de permitir su
implementacion a procesos nuevos como la hidrodesintegracion de crudos y residuos pesados.
Respecto a los modelos de reactores de hidrodesintegracion, es posible emplear el reactor mas
sencillo posible siempre y cuando existan las condiciones suficientes para garantizar que un
reactor experimental se comporte como ideal. Con este enfoque se pueden descartar una serie
de procesos de transferencia de masa, energia y cantidad de movimiento y obtener una cinética
adecuada para el modelado de un reactor experimental. El modelo del reactor mas simple que
puede emplearse es el pseudo-homogéneo, el cual con la ayuda de informacion experimental
pertinente, permite representar adecuadamente el fendmeno de hidrodesintegracion de
hidrocarburos pesados de petrdleo. Los pardmetros derivados de este modelo, por ejemplo la
cinética de la reaccion, seran confiables dentro del los limites experimentales en los cuales se

derivaron.
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Capitulo 11

Modelo del Reactor
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CAPITULO Il. MODELO DEL REACTOR

2.1 Balance de materia en un reactor pseudo-homogéneo.

Con la finalidad de obtener los parametros cinéticos de una reaccién es necesario contar con
datos confiables los cuales deben obtenerse en un equipo experimental donde se conozcan
los procesos de transferencia de masa y el patron de flujo. Debido a la complejidad
matematica que acompafa a los modelos de reactores donde existan gradientes multiples y
no idealidades y a la dificultad de obtener los datos experimentales en esas condiciones se
prefiere minimizar resistencias a la transferencia de masa de forma experimental y operar el
reactor de tal forma que el patrén de flujo se asemeje al ideal, asi como mantener el proceso
isotérmico. En el caso de los reactores de hidrodesintegracién de lecho fijo una buena
aproximacion es considerarlo como un reactor de flujo en piston. Considerando este
comportamiento ideal la complejidad del modelo del reactor se reduce considerablemente.
Ya que el modelo del reactor proviene del balance de materia donde estd involucrada la
cinética de la reaccion, es posible obtener los parametros de dicha cinética mediante la
aplicacién del modelo. Se deduce por lo tanto que una vez definido el modelo del reactor que
ha de utilizarse para cierto proceso procede la seleccién del modelo cinético, el cual puede
ser muy sencillo para propdsitos generales o riguroso para descripciones mas aproximadas a
la realidad. Asi, utilizando diferentes tipos de modelos cinéticos es posible simular una
misma reaccion o conjunto de reacciones sin cambiar el modelo del reactor. Si Unicamente
una reaccion esta involucrada solo una ecuacion matematica es necesaria para describir el
proceso completo, pero si existe mas de una reaccidn independiente es necesario escribir una

ecuacién para cada una de estas reacciones.

2.1.1 Balance de materia empleando una cinética de grupos.

El petréleo es una mezcla compleja que contiene decenas de miles de compuestos por lo cual
es imposible caracterizarlos uno por uno. Debido a esta caracteristica, las reacciones que
ocurren en un reactor de hidrotratamiento de fracciones de petréleo son también miles y
tampoco es viable escribir un gran nimero de ecuaciones para simular las reacciones que ahi
ocurren. La forma clasica de estudiar las reacciones que ocurren en el proceso de
hidrodesintegracion de fracciones de petréleo es mediante la técnica de agrupamiento
(lumping) de varios compuestos en unos pocos pseudocompuestos que difieren entre si por

el intervalo de temperatura de ebullicion (gas, nafta, diesel, residuo, etc.). Este método se
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considera como discreto, ya que permite “identificar” unas cuantas pseudoespecies y permite
contabilizarlas [Ayasse et al, 1997]. La ventaja de este método es su facil implementacion
computacional, ya que s6lo es necesario un nimero reducido de ecuaciones matematicas y el
acceso a los datos experimentales es mas simple. Cuanto mayor sea el numero de
pseudocomponentes mejor sera la aproximacion del fenémeno de hidrodesintegracion, pero
se ha observado que también el numero de parametros que debe ser obtenido crece
considerablemente al aumentar el nimero de aglomerados. Algunos problemas adicionales
con esta aproximacion radica en que no es posible predecir propiedades de la mezcla como
la densidad, peso molecular, viscosidad, etc., ya que estos parametros se correlacionan
generalmente con la temperatura media de ebullicion de la mezcla la cual a su vez depende
de la curva de destilacion. Tampoco es posible determinar de manera precisa el orden
aparente de la reaccion el cual es necesario para el disefio preliminar del reactor. Aunque se
ha obtenido un éxito relativo con varios grupos como ha sido reportado por Sanchez et al.
[2005 y 2007], también han reconocido que es necesario cambiar el orden de reaccion de las
reacciones por “lumps” para ajustar mejor los datos experimentales debido a la complejidad
de la mezcla [Ho y Aris, 1987; Chou y Ho, 1989]. Ho y Aris [1987] establecieron que para
reacciones de hidrodesintegracion de primer orden que ocurren en paralelo el orden aparente
es aproximadamente 2, ya que un solo “lump” con una sola constante de rapidez involucra
varios compuestos que aunque tienen orden 1 de forma individual al promediarse las
especies cambia el orden aparente. También es de esperarse que en un proceso de
hidrodesintegracion a medida que se generan compuestos de menor peso molecular dentro
del reactor el orden global tiende a cambiar. Por lo tanto no es factible emplear un modelo
cinético de “lumps” desde el punto de vista riguroso para simular el comportamiento de un
reactor de hidrodesintegracion.

Para describir un sistema donde ocurre un gran nimero de reacciones independientes si se
considera que el éste es cerrado entonces se puede escribir un conjunto de ecuaciones de
balance de materia como sigue:

%}kﬂ? (1)

Con 1=0y ¢;=¢;(0) siendo —7 =k la cinética del “lump” i.

¢:(¢) es la concentracion del reactante i cuya constante de rapidez de reaccion es k;

Para un sistema en donde ocurre una gran cantidad de reacciones relacionadas en serie la

expresion anterior se puede escribir como:
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ﬁ:—k-c" + i k.c"
i J7J
dt f=1 .(2)
Donde el primer término de la derecha expresa la rapidez de desaparicion de la especie i
mientras que el segundo miembro toma en cuenta la produccion del compuesto i debido a las

otras reacciones.

2.1.2 Balance de materia empleando el modelo de mezclas continuas

Debido a las limitaciones de la técnica de agrupamiento, algunas alternativas se han
propuesto tales como el modelo de Krishna y Saxena [1989], el cual considera el fenémeno
de hidrodesintegracion analogo al de dispersion axial, con la ventaja de que el modelo
permite predecir la curva de destilacion completa y requiere pocos pardmetros. Este autor ha
aplicado su modelo para correlacionar datos de planta piloto y plantas experimentales.

Otra aproximacion considera que el petréleo es una mezcla que contiene un namero infinito
de componentes, y cuya cinética se puede representar mediante una funcion de distribucion
continua de concentraciones [Aris y Gavalas, 1966] en vez de grupos discretos, es decir en
lugar de utilizar promedios de ebullicion de ciertos pesudocomponentes es mejor utilizar
distribucion de puntos de ebullicion.

Por ejemplo, si n es muy grande en la ecuacion (2), como en el caso de la
hidrodesintegracion de fracciones de petroleo, se genera una suma infinita.

Una mezcla continua se origina cuando un nimero muy grande de especies forma dicha
mezcla y la diferencia entre especies adyacentes es relativamente pequefa, es decir, las
especies son indistinguibles formando una funcion continua. Esta idea proviene de los
trabajos de principios de siglo pasado de DeDonder [1931], y se le ha encontrado en varias
aplicaciones [Aris, 1989], entre las cuales destaca por su importancia la hidrodesintegracién
de fracciones de petréleo [Weekman, 1979]. Aun si se pudieran identificar los componentes
de una mezcla compleja, es deseable tratarla bajo este esquema continuo ya que muchas
veces los problemas numéricos son méas faciles de manejar por medio de expresiones
integrales que por medio de sumatorias [Ho, 1988; Astarita y Ocone, 1988]. Para transformar
una mezcla discreta, la cual esta formada por la curva de destilacion, propiamente por los
datos de ebullicion y fracciones masa o volumen, en una mezcla continua es necesario un
apropiado cambio de coordenadas, particularmente es importante seleccionar una variable

continua que dependa de un indice como la temperatura de ebullicién de la mezcla de
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petréleo o la composicién por nimero de carbonos aunque la mayoria de datos en los
procesos de tratamiento del petrdleo se reportan como una curva de destilacion (Fig 2.1).

Dicho cambio de coordenadas permite transformar la descripcion de una mezcla discreta en
una mezcla continua como se muestra en la Figura 2.1. En esta figura una serie de puntos de
distribucion se transforman utilizando una variable que relaciona las temperaturas de

ebullicion de las especies y dicha variable a partir de la cual se puede generar la funcién
continua.

Funcién
continua
Afpe=eesssssozs
c(k) ' Iﬁ ."._,.. 1
: // ,.".'.
: / o
K s
P i S C()
¢ £ s
'!_ G d
e 0 ]
v/ s Puntos
. oo discretos

Figura 2.1. Transformacion de datos discretos a una funcion continua. Adaptado de Chou y
Ho [1988].

En la Figura 2.1 el area bajo la curva c(k) representa la reactividad de la mezcla, que una vez
encontrada, es posible integrar dicha funcion para obtener la cantidad de productos para un
intervalo fijo de ebullicién, con lo cual se obtiene la fraccion peso acumulada
correspondiente a dicho intervalo de temperaturas.

Varios aspectos de la teoria de mezclas continuas y su aplicacion se han discutido después
del trabajo pionero de Aris [1966]. Por ejemplo, Chou y Ho [1988] han proveido un
procedimiento para aplicar la teoria de mezclas continuas a reacciones que no son de primer
orden.

La clave de este procedimiento es la introduccién de una funcion de distribucion la cual
asegura que la cinética de mezclas continuas es consistente con la cinética de mezclas

discretas. McCoy y Wang [1994] desarrollaron una expresion para representar los
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coeficientes estequiométricos de una desintegracion binaria (“cracking”) y mostraron como
esa expresion bajo ciertas condiciones se puede representar por una curva Gausiana. La
formulacion del balance de materia para el caso de la cinética de mezclas continuas esta dada
por una ecuacion integrodifferencial, y se han propuesto diversas soluciones particulares
[Ziff 1991], pero las aplicaciones practicas de dichas soluciones son muy limitadas debido a
que solo se consideraron compuestos puros. Algunas aplicaciones de la teoria de la cinética
de mezclas continuas han sido dadas por Browarzik y Kehlen [1994] y Peixoto [1999], sin
embargo, en estos casos se han estudiado procesos con mezclas sencillas, es decir sélo
reacciones con alcanos.

Laxminarasimhan y col. [1996] publicaron una funcién de distribucion de produccion de
especies debido a la hidrodesintegracién. La formulacion de distribucion de productos o el
equivalente a la estequiometria de las reacciones derivada de datos experimentales es una

funcion en forma de campana gausiana desplazada hacia la derecha (Figura 2.2).

A
s
Porciento ’ R
/ \
peso / \
/ \
4 \
4 \
V2 \
Y \
4 \
7 < \
- i \
_- = \
— - — - A ;
Temperatura
de ebullicién

Figura 2.2. Distribucion de puntos de ebullicién de una mezcla de petréleo. (---) Carga, (—)

Producto de hidrodesintegracion.

La razon de este desplazamiento proviene del hecho que a medida que un hidrocarburo tiene
mayor masa molar o de forma equivalente mayor punto de ebullicion, mayor es la facilidad
de hidrodesintegracion. Puesto que el indice de reactividad estd directamente relacionado
con el punto de ebullicién, la mayor reactividad la tienen los compuestos pesados, de ahi el
comportamiento de la curva de distribucion, como se muestra en la Figura 2.2. La ventaja de

esta formulacion es que contiene parametros ajustables por lo cual es posible aplicarla a
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diferentes fracciones de petréleo. También es relativamente facil de incorporar a esquemas
de reaccion con ordenes no lineales.

Basados en este trabajo, Korasheh y col. [2001, 2005, 2007], propusieron varias aplicaciones
aparte de la hidrodesintegracion, tales como la hidrodesulfurizacion (HDS) e
hidrodenitrogenacion (HDN). Estos autores también exploraron la dependencia de la
temperatura de los pardmetros del modelo de mezclas continuas para el proceso de
hidrodesintegracion, mientras que Basak y col. [2004] modelaron con base en la cinética de
mezclas continuas el perfil de temperaturas y el consumo de hidrégeno en una planta
industrial de hidrodesintegracion. Por medio de la optimizacion Govindhakannan y Riggs
[2007] propusieron un método para construir la funcién continua de concentracion versus
reactividad la cual es necesaria para obtener los valores iniciales de la ecuacion
integrodiferencial basado en el trabajo de Laxminarasimhan et al. y en los datos de Bennett y
Bourne [1972]. Aunque los modelos discretos se pueden usar para predecir las fracciones
pesadas, Khorasheh y col. [2001] han mostrado que las fracciones ligeras no se pueden
predecir con ese modelo por lo cual se deberd elegir un modelo de mezclas continuas. Con
base en los argumentos anteriores en este trabajo se presenta el modelo de mezclas continuas
aplicado a la hidrodesintegracion moderada de crudos pesados para producir una distribucion
mayor de fracciones de destilados intermedios y ligeros.

El modelo del balance del reactor se formula en términos de variables adimensionales, de

temperatura y fraccion peso. La temperatura adimensional se calcula como sigue:

__TBP-TBP() ..(3)
~ 1BP(h)-TBP(l)

donde 78P es la temperatura de ebullicion de algin pseucomponente y 78p(1) Y 7BP(h) SON
las temperaturas de ebullicion menor y mayor posibles en la mezcla de reaccion. En este
caso TBP(l) se tomd igual a la temperatura normal de ebullicién del metano, el cual se
observd que estd presente en los productos de reaccion, mientras que TBP(h) se obtuvo
mediante optimizacion de los pardmetros del modelo cinético, estableciéndose su valor en
700°C.

La relacion entre el indice de reactividad y la temperatura adimensional esta dada por la

siguiente funcion potencia:
k

k_:g“a ..(4

max

siendo k,, y a dos constantes positivas las cuales dependen de las propiedades de la

alimentacion. Otra dependencia de la reactividad con la temperatura adimensional se puede
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proponer, por ejemplo un polinomio, sin embargo no se podria asegurar una mejor
aproximacion y el tiempo de solucion computacional seria mayor. Esta variable transforma
los puntos de ebullicion adimensionales en un indice de reactividad. Para cambiar la curva
de distribucién de fracciones peso que estd en funcion de las temperaturas de ebullicion es
necesario introducir un factor para que dicho cambio sea consistente. En general este factor

de cambio es el Jacobiano o funcién de distribucion la cual esta dada por:

D(k)= :i“ ket ()

max

Donde N es el nimero de pseudocomponentes presentes en la mezcla.
El balance de materia en el reactor esta dado por la siguiente ecuacion integrodiferencial
escrita en el plano & [Cicarelli et al., 1992] (observar la similitud con la ecuacion 2):

de(k,t)
dr

=—k-c(kt)+ [ p(k.K) K -c(k,7)- D(K)-dK .(6)

Donde 7 es el inverso del espacio velocidad y

2

1 7[{(1(/1()“0 70.5}/a1]

p(k,K)zSom e ~A+B (7

y Ay B estan dados por
A= 05a) ..(8)
B=05[1-(kIK)] ...(9)

con a,, a, y & como parametros del modelo mientras que

So = IOK \/;_ﬂ[e'[{“”ﬂ“‘“oﬁ}’“l]z “A+B|-D(K)-dK (10)

La ecuacion 6 representa el proceso de hidrodesintegracion de los pseducomponentes de la
mezcla reactante: el lado izquierdo representa la variacion de la concentracion de los
pseudocomponentes con el inverso del espacio velocidad; el primer término del lado derecho
de la ecuacion representa el consumo del pseudocomponente, es decir la desintegracion en
compuestos de menor punto de ebullicion mientras que el segundo término describe la
formacion del pseudocomponente debido a la desintegracion de especies de mayor punto de
ebullicion. El parametro p(k,K) (Ec. 7) representa la funcion de distribucion de productos el
cual contiene los pardmetros ay y a; que representan la posicion del pico maximo de la
funcion distribucion, como se establecié en la Figura 2.2. El parametro 6, el cual es un valor
pequefio que se incluye para representar la fraccion remanente de compuestos ligeros que no

reaccionan bajo las condiciones de proceso. Este parametro esta relacionado con la forma
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inicial de la curva de distribucion de productos, es decir con la distribucion de gases. La
funcion P(k,K) es una expresion cuya forma geométrica es una campana gaussiana
desplazada hacia la derecha. La razon de dicho desplazamiento esta relacionado con el
proceso de hidrodesintegracion, en el cual se ha observado que a mayor punto de ebullicion
y por ende mayor reactividad la facilidad para que ocurra su desintegracion es muy alta,
comparada con la facilidad de hidrodesintegracion de fracciones ligeras, la cual es
relativamente pequefia. Lo anterior se puede verificar facilmente con la experiencia, ya que
en el proceso de hidrodesintegracion, las fracciones pesadas experimentan
hidrodesintegracion primaria, es decir productos de menor peso molecular los cuales a su vez
generan productos de puntos de ebullicién ain menor. Sin embargo, la facilidad con la cual
ocurre la desintegracion primaria en mayor que aquélla con la que ocurre la
hidrodesintegracién de fracciones ligeras, incluso los gases muy ligeros no experimentan
desintegracion sino Unicamente formacion.
Los términos 4 y B en las Ecs. (7) y (8) provienen de la consideracion que no hay
produccion de fracciones con mayor peso molecular que las fracciones que se
hidrodesintegran. Asi, si £ < K en todo el proceso, significa que no hay “crecimiento de
especies” o polimerizacion. Matematicamente si k = K, p(k,K)=0, con lo cual el modelo
permite describir correctamente el fendmeno de hidrodesintegracion sin considerar la
polimerizacion. Por supuesto se podria proponer una funcion de otro tipo para tomar en
cuenta el “crecimiento” de especies, aunque en este trabajo se ha descartado dicha
posibilidad.
Todos los parametros anteriores sirven para ajustar la distribucion de puntos de ebullicion
experimental al modelo gaussiano de distribucion.
La ecuacion 6 se puede resolver para cualquier tiempo de residencia de la mezcla reactante
en el reactor en términos de C(k,t) y las fracciones que se deseen se pueden obtener a través
de la siguiente ecuacion:

ka

Coa(e)= _" C(k,7) D (k) dk en
ky

La cual representa la acumulacion de materia en un intervalo fijo de puntos de ebullicidn.

2.2 Solucién del modelo de mezclas continuas.
El modelo matematico del reactor involucra la solucion de una ecuacion integrodiferencial

que permite describir la hidrodesintegracion que se lleva a cabo dentro del reactor. Para
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resolver la ecuacion integro-diferencial se utiliza la siguiente metodologia.
Suponiendo que c(k,z) es una funcion continua (postulado fundamental en mezclas
continuas) y que puede aproximarse dentro de un intervalo pequefio de la variable

independiente por una funcién lineal como se muestra en la Figura 3.

A

c(k,7)

C(ki+1, 29 """"""""""

ck, 7)

el 9 |-

»
»

kl' k ki+] k
Figura 2.3 Linearizacion de la funcion c(k, z) en un intervalo pequefio.

La pendiente de esta linea recta se puede calcular como sigue:

:c(kHlk,T):;(kivr) .(12)

1

i+l
Entonces la interpolacion en el intervalo & <k<k,, se puede escribir para cualquier

intervalo de valor del inverso de espacio velocidad:

c(k,z')z( il_—k;ﬂ-Jc(kHl’T)Jr[%jc(kﬂr) .(13)
Para la carga (t= 0)
c(k,O):( K-k Jc(ki+1,0)+[mjc(ki,0) -(14)
i+1 _ki ki M

Govindhakannan y Riggs [2007] desarrollaron una metodologia para construir la curva de

concentracion al tiempo cero para el modelo de mezclas continuas partiendo del hecho que:
ki1
X, = Ik,-+ c(k,0)D(k)dk .(15)

donde x; es fraccion peso cuya reactividad esta dentro de k; <k <k;, y la sumatoria de la

fraccion peso de toda la mezcla esta dada por la siguiente expresion:
e ..(16)

Sustituyendo la ec. (14) en la ec. (15):
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kit1 _ kiva k— k,'+1 kial k— k,'
0 clh 001" £ | ;e el 0 L4 p(eyav. a7
Si se propone el cambio de variable
i a+l a+l a+l a
a, = 1 ]\0’{“ i+l K | k; _ki+1kL .(18)
ki—kig ko |\a+l «a a+l a
i a+l a a+l a+l
g, -t Nell kg k)| (KK .(19)
kig—ki kpo |\ a+l a a+l «
Entonces la ecuacién (17) queda como sigue:
x; = a;c(k;,0)+ a;c(k;41,0) ..(20)

Por lo tanto el problema de obtener el valor inicial de la distribucion de concentraciones
c(k,0) puede escribirse como:

X =A(k)c(k;,0) -(22)
Es indispensable contar con el valor inicial de la ecuacion integro-diferencial con la finalidad
de poder resolverla para el caso particular de la hidrodesintegracion del crudo Maya bajo las
condiciones de este estudio.

En la Ecuacion (21) los factores 4(k) y c(ki,0) estan dados por las siguientes expresiones:

a]_’l 01‘2 0 t 0 0
O az'l a2’2 ctt O O
A(k): O 0 (13’1 0 0 ..(22)
0 0 0 an’]_ an’2
(ko)
c(kz‘o
c(ki'o): C(ks’o) "(23)
C(kn+1,0)

Y el resultado del producto, o propiamente las fracciones peso de la carga es:
251
X2
X = .X3 ..(24)

Xn

Bajo la restriccion que los elementos de c(k,0) deben ser siempre positivos.
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A(k) se puede evaluar suponiendo el valor de dos parametros del modelo de mezclas
continuas (k... Y o) mientras que X se puede calcular a partir de los datos experimentales de
fraccion masa y distribucion de puntos de ebullicion. A partir de estos datos y la ecuacion
(21) se puede estimar c(k0), el cual proporciona el valor inicial de la ecuacion
integrodiferencial. Laxminarasimhan y col. [1996] propusieron la siguiente discretizacion de
la ecuacion integrodiferencial (ec. 6). Los detalles de la discretizacion se presenta en el
Anexo A.

n+l

(7 ,
%:c(l{ﬂr,)-[_ki +Ili]+zc(kf’r’)'12-’ +Zc(kj,fr).13j (25)

Jj=i+l J=i+l
Parai=1,2,..n+l,y 0<5,<z,, donde
ki
I, =J. p(k,.,x)~x~[x_—kf+1]-D(x)dx .(26)
k; ki _ki+l
I,=| p(k,x)x- T D(x)dx
I YT .(27)
]3,-: p(k,.,x)-x- A -D(x)-dx ..(28)
Jx X, =X

De la ecuacion (25) los coeficientes k;, 1;;, 1;;, 157, Se pueden arreglar como sigue:

kgt Iptlyp o Iytly o L+, L,
0 —ky+ly o Ity e L+, Iy
0 0 : v Dyt Dy
B(k): : : Dok 4L - 5 : .(29)
0 0 0 o=k, Ly, D
0 0 0 0 —k, .

Debido a que la matriz B(k) no depende del tiempo se puede calcular una sola vez para cada
conjunto de parametros propuestos.

El término ¢(k,,,,7)se calcula entonces para cada intervalo de tiempo como sigue
c(kn+117i+1) :C(er-l’Ti)eikn.rlurl (30)
donde 0<i<r

max

Después el componente con menor reactividad (k,) se puede escribir como sigue:

dc(k,,,z’r)
dr

r

:[_kn+11n]c(kn’rr)+12n.C(kn+l’Tr) (31)
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Esta ecuacion de nuevo se resuelve bajo la condicion que c(k,,7)=c(k,.7,4) a8 7=1-;.

El procedimiento anterior se repite hasta el calculo del componente con la menor reactividad
posible y para todos los tiempos de residencia deseados.
Finalmente se resuelve la funcion objetivo propuesta como la sumatoria de la desviacion

estandar al cuadrado:

n

2
Min J(C9,9+A9 (t)) - Z |:C'9’9+A9 (t)eXPefimeﬂtiﬂ B C9:9+A9 (t)calculad0:| (32)

i=1
donde C,,.,, () es lafraccion peso cuya reactividad esté entre & y 6+46.

En la Figura 2.4 se muestra el algoritmo empleado para obtener el mejor conjunto de

pardmetros del modelo de mezclas continuas:

Lee datos: TBP, wty

A 4

. Calcular %; ec. (4)
Tmaw, P- €J€MP. datos
Tabla 2.1. v
v Hacer =0; proponer delta-t
Transforma 7BP a v
6 usando ec. (3) Calcular ¢(k,0) < algoritmo SQP
v eg. (21) N
Proponer N>40 v
v —> Hacer r=r+delta-7
Interpolar &, i=1,2,....n v
para obtener w; para la Calcular B(k)
carga y producto: a con ec. (29)
=1 wt=1
v
v Resolver ec. (25, 30y 31)
Suponer a, ag, as, 6 kmax
v No
Levenverg-
Marquardt .
< Si
v Resolver ec. (15)
Valores optimos
a} a0; aly é: kmax *
Resolver funcion

objetivo ec. (32)

Figura 2.4 Algoritmo de solucién del modelo de mezclas continuas.
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Como se ha propuesto en la literatura, [Govindhakannan and Riggs, 2007], la optimizacion
procede en dos pasos principales: el primero para encontrar los valores iniciales de la
funcidn de reactividad c(k,0) donde sélo los parametros a Yy k... €stan involucrados, mientras

que el segundo paso involucra la optimizacién de todos los parametros.

2.3 Aplicacion del modelo cinético de mezclas continuas a un caso de estudio.

Para probar el algoritmo anterior se llevo a cabo un caso de estudio de hidrodesintegracion
de crudo Maya. Los datos experimentales obtenidos a escala banco a 6.9 MPa, 400°C, 0.5 h?t
de LHSV y 891 m*® NTP Ha/m® (5000 ft* st/bbl) se muestran en la Tabla 2.1.

Tabla 2.1 Composicidn de la carga y del producto de hidrodesintegracion.

Carga Producto
., ., Temperatura

o Fraccion Temperatura o Fraccion ; -
T(C) peso (wt.) adimer?sional (6) e, peso (wt.) adlm(zg)s el
Gases
(CHy) 0.00 0.0000 -161.55 0.0023 0.0000
(C2He) 0.00 0.0847 -88.55 0.0043 0.0847
(H2S) 0.00 0.1183 -59.65 0.0268 0.1183
(CsHs) 0.00 0.1387 -42.05 0.0284 0.1387
(C4H10) 0.00 0.1870 -0.45 0.0293 0.1870
Liquido
30.21 0.00 0.2226 85.25 0.0587 0.2865
136.4 0.05 0.3458 152.22 0.1072 0.3642
187.8 0.10 0.4055 198.01 0.1557 0.4173
227.1 0.15 0.4511 217.98 0.2043 0.4405
261.1 0.20 0.4906 244.63 0.2528 0.4715
292.9 0.25 0.5275 268.34 0.3013 0.4990
325.87 0.30 0.5657 293.29 0.3499 0.5279
360.54 0.35 0.6060 317.16 0.3984 0.5556
394.92 0.40 0.6459 341.46 0.4469 0.5838
428.12 0.45 0.6844 365.75 0.4955 0.6120
461.69 0.50 0.7234 389.88 0.5440 0.6400
497.08 0.55 0.7645 414.57 0.5925 0.6687
533.84 0.60 0.8071 438.96 0.6411 0.6970

465.48 0.6896 0.7278

493.71 0.7381 0.7606

523.99 0.7867 0.7957

2.3.1 Implementacion numérica
En el caso de la carga solamente se reporta la composicion del liquido debido a la ausencia
de gases, mientras que en el caso del producto adicionalmente a la composicién de la

fraccion liquida se incluye la cantidad de gases generada por hidrodesintegracion.
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La cantidad de gases generada en el caso de los productos se adiciond a la cantidad de
liquido y se llevo a cabo el proceso de renormalizacion. El producto més ligero presente en
el producto es el metano al cual corresponde la temperatura normal de ebullicién mas baja (-
161.55°C) mientras que la mayor temperatura de ebullicion en la mezcla se supuso de
700°C. Los resultados de la temperatura adimensional calculada utilizando los limites
anteriores (temperaturas de -161.55 y 700°C) se muestran en la Tabla 2.1. Se utilizaron
varias rutinas en Matlab para codificar el programa. Se eligié este paquete ya que contiene
una gran cantidad de funciones y rutinas especiales para resolver ecuaciones diferenciales asi
como para optimizar parametros de funciones no lineales. Para comenzar el procedimiento
de optimizacion de este caso de estudio e implementacion del algoritmo el dominio de la
temperatura adimensional (entre 0-1) se dividio en varias partes con la finalidad de obtener
una buena precision en los calculos.

Se observo que para las restricciones impuestas del balance de materia (1e-14) si el nimero
de intervalos es menor de 40 divisiones el programa no converge. Finalmente se decidio
utilizar 100 divisiones con la finalidad de cumplir con las restricciones propuestas. Debido a
que a temperaturas mayores de 538°C no existen datos disponibles de las distribuciones de
puntos de ebullicion es necesario extrapolar los datos existentes. Aprovechando el hecho que
6=1 la fraccion peso=1, solamente se fija el punto final de ebullicién sin utilizar los puntos
intermedios entre 538°C y la temperatura a la cual la fraccion peso es 1.0.

Para resolver las ecuaciones diferenciales se eligié una rutina que implica la solucion de
expresiones que contienen la cuadratura de Gauss. Especificamente se utiliz6 la rutina de
cuadratura adaptativa de Lobatto para integrar las expresiones. La regla de los trapecios se
empled para calcular las fracciones de petroleo a diferentes intervalos de temperatura e

inverso de espacio velocidad, de acuerdo a la formula de la ecuacion (11).

2.3.2 Resultados del caso de estudio

La temperatura maxima de ebullicion de los productos y de la carga no es posible de
determinar de forma experimental ni de forma tedrica. La mayoria de correlaciones
disponibles para tal prop6sito permiten predecir la curva hasta el 95 % de destilado. En el
caso de crudos pesados y extra-pesados las correlaciones disponibles para predecir las curvas
de destilacién son menos confiables que para el caso de crudos convencionales o fracciones
ligeras de petroleo. Es de preverse que los simuladores comerciales no predigan de manera

confiable la distribucion de temperaturas de ebullicion de estos crudos.
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Para elegir el punto méximo de ebullicion se vari6 esta Gltima temperatura, encontrandose
que el valor de 700°C permite obtener la menor diferencia entre la simulacién y los datos
experimentales disponibles. Por supuesto, si se cambia la temperatura final de ebullicién el
valor de los pardametros éptimos cambia.

La renormalizacion de las curvas de destilacion adicionando los gases producidos por
reaccion permite visualizar la mezcla reactiva como un todo. En este estudio solo se
identificaron cinco componentes gaseosos pero se supuso que éstos forman un continuo.

Sin embargo, en el proceso de optimizacion la principal comparacion se efectud con respecto
a los compuestos liquidos, de los cuales se tiene mayor informacion mientras que en el caso
de los gases, debido a que estan en menor proporcion se relajo el criterio de convergencia.
Respecto a la naturaleza de los parametros del modelo de mezclas continuas, en la literatura
se ha establecido que éstos podrian depender del catalizador, del tipo de carga y de los
microconstituyentes, aunque también podrian depender de las variables de operacion como
son temperatura y presion. Particularmente el parametro k.. €s similar a una constante de
rapidez de reaccion por lo tanto sigue una dependencia con la temperatura similar a la que
sigue la constante de rapidez de reaccion, es decir, de acuerdo a la expresion de Arrehius
[Khorasheh et al, 1996; Basak et al, 2004]. Se ha observado también que los otros
parametros dependen linealmente de la temperatura [Khorasheh et al, 2004].

Particularmente se observd que durante el proceso de optimizacion para obtener los
parametros del modelo de mezclas continuas el parametro a; permanecié casi constante ello
debido que se encuentra dentro de una funcion exponencial y su valor es relativamente
grande (~10) por lo cual para determinar su valor Optimo es necesario utilizar un
procedimiento iterativo. En este caso se construy6 una curva del valor del parametro contra
el error en la minimizacion. Este valor de error posteriormente se renormalizé tomando
como referencia el menor valor del error.

Err

error relativo = .(33)

Errin
Donde Err es la suma de los cuadrados de los errores y Err,, es el menor valor de los
errores obtenido.En la Figura 2.5 se muestra la curva del valor del pardmetro a; contra el
error relativo.

Se observé que aungue el algoritmo de calculo converge a un valor cercano al minimo
empezando por un valor cercano a este minimo, practicamente no hay variacion del valor
supuesto con el calculado. Esa fue la razén del empleo del proceso iterativo. EI mejor

conjunto de valores de los parametros del modelo en este caso fue de «=0.285, a,=1.45,
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a;=22.5, 5=3.88x10” and k,,,=0.585. En la Figura 2.6 se observa de forma gréfica la

comparacion de los datos experimentales y la simulacion.
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Figura 2.5 Optimizacion del parametro a; involucrado en el modelo de hidrodesintegracion.

Puede observarse en dicha Figura una buena correspondencia entre los valores
experimentales y la simulacién en términos de variables adimensionales de temperatura (6) y
fraccion peso (wt.). Partiendo de esta Figura, es posible calcular la curva de destilacion, es
decir, la curva que relaciona el porcentaje o fraccion de liquido para alguna temperatura de
ebullicion dada.

El procedimiento anterior para encontrar el mejor conjunto de parametros se utilizo en este
trabajo para obtener los valores de los pardmetros del modelo de mezclas continuas a
diferentes temperaturas manteniendo el espacio velocidad mas bajo, es decir, 0.33 h™* a los
tres niveles de presion.

Los parametros determinados de esta forma posteriormente se pueden correlacionar con la

temperatura y presion.

2.4 Variacion de los parametros del modelo de mezclas continuas con la temperatura y
presion.

Tradicionalmente, se ha estudiado el efecto del LHSV y la temperatura en la cinética de
hidrodesintegracion por varios investigadores [Jenkins, 1980; Scherzer and Gruia, 1996;

Raseev, 2003]. El efecto de estas variables ha sido aceptado ser como sigue: a mayor
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temperatura y menor espacio velocidad es mayor la produccion de destilados intermedios y
fracciones ligeras. Por otro lado, muy pocos estudios de la influencia de la presion en la
cinética de reaccion de hidrodesintegracién estan disponibles en la literatura [Raseev, 2003;
Sanchez et al. 2007].

1.0

0.8 -

0.6 1

0.4 1

Fraccién peso (wt.)

0.2 1

0-0 I I I I
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

Temperatura adimensional (6)

Figura 2.6 Comparacion grafica de los datos experimentales y los resultados de la
simulacion (1) carga, (A) producto hidrotratado; las lineas continuas corresponden a la
prediccién del modelo utilizando el mejor conjunto de parametros del modelo.

De estos estudios se desprende que el efecto de la presion sobre la hidrodesintegracion no
sigue una misma tendencia para todos los tipos de crudo, catalizadores y condiciones de
operacion.

Algunos de estos estudios se reportan brevemente en los siguientes parrafos:

Qader y Hill [19694] estudiaron el efecto de la presion sobre la hidrodesintegracion de un
gasoleo en un intervalo de 6.9 a 15.2 MPa variando la temperatura de 300 a 430°C vy
observaron que la produccion de gas no fue afectada por la presion, mientras que para
presiones mayores la conversion total se incrementd hasta 10.3 MPa y a partir de este valor
permanecié constante. También se reportd que el nivel de desulfurizacicion vy
desnitrogenacion fue mayor a mayor presion. En otra contribucion de los mismos autores

[Qader y Hill, 19695], se estudi6 el efecto de la presion en la hidrodesintegracién de una
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fraccion de petréleo (low temperature tar) en un intervalo de 6.9 a 17.2 MPa y en un
intervalo de temperatura de 400 a 500°C. Se observo que la produccion de gasolina se
incrementa en el intervalo de 6.9 a 10.3 MPa, la cual disminuyd de 10.3 a 17.2 y se observo
un ulterior incremento a mayores presiones. El residuo experimentd un decremento rapido
hasta 10.3 MPa y un menor decremento a mayores presiones. Por otro lado la produccion de
gases no fue afectada por la presion hasta de 10.3 MPa y a mayores presiones se observo una
dependencia lineal de la produccién de dichos gases con la presion.

El efecto de la presion en el hidrotratamiento de un crudo pesado (Athabasca bitumen) se
estudio en un intervalo de presion de 4.1 a 12.4 MPa variando la temperatura de 300 a 450°C
[Sambi et al., 1982]. En este estudio se reportd que la densidad y la viscosidad de los
productos disminuyen cuando el nivel de presién aumenta, mientras que el punto de anilina
se incremento ligeramente con la presion, es decir, se observo una dependencia de la presion
similar a la dependencia de la temperatura.

Callejas y Martinez [1999] por su parte estudiaron la influencia de la presion sobre HDS,
HDN y HDM en el intervalo de presiones de 10-15 MPa empleando un residuo de crudo
Maya como alimentacion. Se empled una cinética de ley de potencias para representar la
dependencia de la presion. Se observo que la presién impacta de manera diferente cada una
de las reacciones estudiadas. Para HDS, las constantes cinéticas muestran una dependencia
lineal con la temperatura, pero para el caso de HDM dicha dependencia se observo solo en el
intervalo de presion de 10 a 12.5 MPa.

Kumar y col. [2001] han modelado la cinética dependiente de la presion de la reaccion de
HDS en el intervalo de 3-4.8 MPa. Ellos observaron que dependiendo del tipo de catalizador,
el exponente del término de la presion cambia.

La hidrodesintegracion moderada e hidrotratamiento se estudiaron en un intervalo de 6.5-11
MPa y temperaturas de 340-420°C variando el espacio velocidad de 0.5-2 1/h [Botchwey et
al., 2003]. En este estudio se reporté que la presion no tiene un efecto significativo sobre la
reaccion de HDS comparado con el efecto que experimentan las reacciones de HDN. La
selectividad hacia nitrégeno béasico disminuy6 a medida que se incrementé la presion
mientras que un efecto opuesto se observd para los compuestos no basicos de nitrégeno.
Respecto a la hidrodesintegracion moderada, se observé que la presién no tuvo efecto alguno
sobre la distribucion y selectividad de los productos.

Chen y col. [2006] han estudiado el efecto de la presion parcial de hidrégeno en la reaccion

de HDS de un gasoleo ciclico ligero y han observado que a medida que se incrementa la
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presion parcial del hidrogeno mejora la conversion de hidrodesulfurizacion a baja y alta
temperatura.

Ferdous et al. [2006] estudiaron la dependencia de la presion en las reacciones de HDN y
HDS empleando una carga de Athabasca Bitumen y observaron que no existe variacion de la
hidrodesulfurizacion con la presion, mientras que una ligera dependencia de ésta variable se
observo para HDN en el intervalo de 6.1-10.2 MPa.

Shokri y col. [2007] han estudiado también el efecto de la presion sobre el HDS (Gasoleo de
vacio) y han concluido que el efecto de esta variable puede ser no lineal con respecto a la
concentracion de azufre en los productos. Partiendo de niveles bajos de presion, se ha
observado que un incremento de esta variable reduce la concentracion de azufre en los
productos, mientras que por encima de 1.2 MPa esta tendencia se revierte. Se cree que a baja
presion la reaccion de HDS es el paso limitante, mientras que a alta presion la difusion es el
paso que limita la reaccion.

Recientemente, Sanchez y Ancheyta [2007] modelaron el efecto de la presion sobre la
hidrodesintegracion moderada de un crudo pesado empleando un modelo de 5 lumps y una
ecuacion tipo Arrhenius modificada para tomar en cuenta el efecto de la presion. Ellos
encontraron experimentalmente y mediante su modelo que el efecto de la presion sobre la
hidrodesintegracion es mas prominente para fracciones mas pesadas, aunque este efecto fue
pequefio comparado con el de las otras variables, LHSV y temperatura.

Tradicionalmente, la cinética de hidrodesintegracion de fracciones de petréleo y crudos se ha
modelado mediante la aproximacion de grupos discretos aunque otras aproximaciones
también se han explorado [Ancheyta et al., 2005]. Hoy en dia, esta aproximacion se emplea
con frecuencia en el estudio preliminar de diversos parametros cinéticos en procesos nuevos,
como en el caso de la hidrodesintegracién de los crudos pesados y residuos, ya que estas
alimentaciones no tienen composicion constante y una aproximacion detallada no es posible
[Ayase y col., 1997; Ancheyta y col., 2005].

2.4.1 Variacion de los parametros del modelo con la temperatura.

En un esquema de lumps, el coeficiente de rapidez de reaccién sigue una dependencia con la
temperatura de tipo Arrhenius, mientras que en el modelo de mezclas continuas sélo el
parametro de reactividad sigue un modelo de este tipo, ec. (34). Los otros parametros han
sido correlacionado mediante una regresion lineal simple (ec. 35) [Korasheh y col., 2001;
Elizalde y col., 2009].
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IN (Ko ) =b+— .(34)

Con la temperatura expresada en K.
f(T)=b+mT ..(35)

Donde T esté expresada en grados Celsius. La validez de estas expresiones ha sido verificada
en un intervalo pequefio de temperatura.

En las ecuaciones anteriores b y m son parametros de ajuste.

2.4.2 Variacion de los pardmetros del modelo con la presion.
Los investigadores que han modelado el efecto de la presion en la cinética de
hidrodesintegracion lo han hecho siguiendo la idea de Jenkins y Stephens [1980], quienes
propusieron un modelo de ley de potencias en donde la presion total estd elevada a un
exponente para tomar en cuenta el efecto de esta variable en los coeficientes de reaccion
empleando nafta como carga. Ellos reportaron un valor de 0.433 para la hidrodesintegracion
de la nafta. Con un modelo similar, Yui y Sanford [1991] propusieron un exponente de 0.5
para la presion en la hidrogenacion de arométicos. Como es sabido, en los procesos de
hidrodesintegracion ocurre no solamente la hidrogenacién sino una serie de reacciones en las
cuales en algunas el efecto de la presion incrementa la rapidez de reaccion mientras que en
otras la disminuye, por lo cual un valor de 0.5 para la reaccion de hidrodesintegracion global
no seria correcto [Yui y Sanford, 1989; Sanchez y col., 2007].
Sanchez y Ancheyta [2007] usaron la siguiente expresién para modelar la dependencia de la
presion en los coeficientes cinéticos de su modelo de 5 “lumps”:
B
L .(36)
P

0
En su estudio, encontraron que dependiendo del “lump” considerado es el valor del
exponente de la presion adimensional. Los valores obtenidos estuvieron en el intervalo de -
0.70 a 2.69, yendo de ligeros a pesados. En el caso de los destilados intermedios el valor del
exponente fue de 0.68. Debido a que el proceso de hidrodesintegracion moderada esta
orientado a la produccion de destilados intermedios [Ancheyta y col., 2001; Valavarasu y
col., 2003], se puede esperar que un modelo con un gran nimero de “lumps” tenga como
exponente promedio un valor cercano al de dicho corte.

Aunque pocos estudios han tomado en cuenta el efecto de la presion, principalmente porque

mantienen durante la experimentacion un valor constante, cuando éste no es el caso es muy
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importante modelar su efecto, ya que la presion parcial de hidrégeno afecta el avance de
reaccion tanto en las reacciones de hidrodesintegracion como en la de hidrogenacion y
también de hidrotratamiento. A medida que se incrementa la presion parcial de hidrégeno la
rapidez de hidrogenacion también se incrementa. Las presiones altas favorecen la limpieza
de la superficie de los catalizadores mediante la hidrogenacién de coque, lo cual favorece la
conversion [Scherzer y Gruia, 1993]. Sin embargo, a presiones muy altas se podria provocar
la sobresaturacion del catalizador por lo cual no se produciria mayor conversién a mayor
presion después de este punto [Speight,1982]. Otra limitante es debido a las restricciones
mecanicas y econdmicas del proceso que no permiten la operacion de reactores a muy altas
presiones.

Como puede verse, el efecto de la presion sobre los procesos de mejoramiento de crudos
pesados puede ser diferente dependiendo de varios factores, por lo cual se debe modelar para
tener mayor conocimiento de su efecto sobre un proceso a condiciones particulares.

En este trabajo se ha propuesto correlacionar los pardmetros del modelo cinético de mezclas
continuas con la presion y temperatura y los valores calculados han sido empleados para
predecir la composicion de los productos a diferentes condiciones.

La dependencia de los parametros del modelo de mezclas continuas con la temperatura se ha
reportado recientemente [Khorasheh y col., 2001; Elizalde y col., 2009]. Se ha propuesto una
ecuacion integro-diferencial para describir el balance de masa en el reactor. Esta ecuacion
esta formulada en términos del inverso del espacio velocidad y reactividad. Los detalles del
modelo y su solucién numérica han sido reportados previamente [Laxminarasimhan y col.,
1996; Khorasheh y col., 2001; Govindakannan y Riggs, 2007; Elizalde y col., 2009].
Siguiendo la idea de Sanchez y Ancheyta [2007], en este estudio se ha correlacionado el

parametro k.. con la presion de acuerdo a la siguiente expresion:

B P
IN(kpey )= A+—=+ClIn| — -(37)
T 0
Con la temperatura expresada en Kelvin, mientras que los otros pardmetros fueron

correlacionados con la expresion siguiente:

oA {g)ofglz)

Donde Ty T, estan dados en °Cy Py Py en MPa. Ty y P, son la temperatura y presion mas

bajas empleadas en este estudio, es decir, 380°C y 6.9 MPa.
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Después de optimizar los parametros del modelo de mezclas continuas a cada temperatura a
presion constante y luego a cada presion, los cinco parametros del modelo se han
correlacionado de forma explicita con la presion y la temperatura mediante las expresiones
(34) y (35) y las constantes de estas ecuaciones han sido obtenidas por regresién empleando
un algoritmo de regresion multilineal [Motgomery, 2004]. Dichos resultados, mostrados en
el capitulo siguiente se utilizaron para simular la operacion del reactor a escala banco,
especificamente para obtener las curvas de destilacion de los productos hidrotratados a

diferentes condiciones de operacion.

Conclusiones del Capitulo I1.

En este capitulo se abordaron los aspectos particulares del modelo del reactor de
hidrodesintegracion y de la solucién numérica del modelo cinético de mezclas continuas, asi
como el algoritmo utilizado para este proposito. Utilizando los métodos aqui reportados se
estudié un caso de hidrodesintegracion de crudo Maya a una temperatura y un valor de
espacio velocidad a presion constante con la finalidad de verificar la validez del algoritmo. A
partir del algoritmo propuesto se obtuvo un conjunto de parametros los cuales permiten
describir el fendmeno de hidrodesintegracién de manera razonable.

Los parametros del modelo cinético de mezclas continuas se emplearon posteriormente para
modelar la dependencia de la presion, LHSV y temperatura en la hidrodesintegracion
moderada de crudo. Se propusieron expresiones que permiten tomar en cuenta de forma
explicita el efecto de la presion y temperatura sobre los parametros del modelo de mezclas
continuas. Utilizando este modelo y las correlaciones propuestas se llevd a cabo la
simulacion de las curvas de destilacién de los productos de hidrotratamiento. Los resultados

se muestran en la seccion de los resultados del modelo, en el Capitulo 1V.
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Nomenclatura

A, B, C, D Parédmetros de las ecuaciones 37 y 38

ao, ar, So
Cw
c(k1)
D(k)

k

K

kmax

P

Py
P(kK)
So

T

Ty
TBP
TBP(l)

TBP(h)

t

Parametros de la funcion de distribucion

Concentracion total de especies al tiempo ¢

Concentracion de especies con reactividad £ al tiempo 7

Funcién de distribucion de especies o Jacobiano

Reactividad de las especies, h™

Reactividad de las especies de hidrodesintegracién primaria, h™
Coeficiente de rapidez de la especie con la mayor reactividad posible en la
mezcla reactante, h™

Presion total, MPa

Presion de referencia, MPa

Funcion de distribucién de productos o Kernel

Criterio de normalizacion, ec. 10

Temperatura, en °C o K

Temperatura de referencia, en °C o K

Temperatura de ebullicion de algun pseucomponente, °C

Temperatura de ebullicion del pseudocomponente mas ligero en mezcla de
reaccion

Temperatura de ebullicion del pseudocomponente mas pesado en mezcla
de reaccion

Tiempo de residencia, h

Letras griegas

S

Bl

Parametro del modelo
Parametros de la funcion de distribucion
TBP normalizada definida por la ecuacién 3, adimensional

Tiempo espacial o inverso de LHSV, h
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Capitulo 111

DESCRIPCION DEL EQUIPO Y
CONDICIONES
EXPERIMENTALES
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CAPITULO 1. DESCRIPCION DEL EQUIPO Y  CONDICIONES
EXPERIMENTALES
3.1 Descripcién del equipo experimental

3.1.1 Descripcion general de la planta

La unidad experimental de hidrodesintegracion es una planta a escala banco construida en el
Instituto Mexicano del Petroleo, la cual consta de las siguientes secciones:

Seccion de carga que incluye:

e Unidad de alimentacién de hidrégeno o cilindro contenedor

e Compresor de gas que permite elevar la presion del hidrégeno hasta los niveles
requeridos.

e Unidad de alimentacion del crudo: la cual consta de un tanque contenedor y un sistema
de bombeo que permiten que el crudo fluya hacia la seccién de reaccion asi como para
obtener la presion adecuada.

Seccidn de reaccion, en la cual se encuentran los siguientes equipos:

e Reactor catalitico de hidrodesintegracion, el cual es reactor tubular de acero inoxidable
de 2.54 cm de didmetro interno y 143 cm de longitud total. El reactor es de lecho fijo.
Ademas del catalizador contenido en la parte central del reactor, a la entrada y salida
contiene un material inerte el cual sirve para homogenizar el patron de flujo y lograr la
adecuada distribucion del liquido en la seccién transversal del reactor. Los detalles del
reactor se muestran en la Figura 3.1.

e Horno: la temperatura del reactor se mantiene constante mediante un controlador de
temperatura medida a lo largo del lecho catalitico por una serie de termopares. El horno
posee para tal fin una serie de resistencias eléctricas.

Seccidn de separacion, en la cual se tiene:

e Separador de productos de alta presion. Una vez que la mezcla de

hidrocarburo/hidrogeno ha reaccionado, el producto se envia a un separador que opera a

alta presion de donde se obtienen una corriente liquida y una gaseosa.
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e Tanque receptor de producto: El liquido obtenido en el separador de alta presidn se
transfiere al separador de baja presion de donde la corriente liquida se estabiliza con la
finalidad de remover los gases atrapados producidos por la reaccion. Los gases de los
separadores se mezclan y posteriormente se dividen en dos corrientes una de las cuales
se envia a un neutralizador de gases y la otra al cromatografo para su analisis. Por otro
lado, el producto liquido se analiza por medio de destilacion simulada (ASTM D-5307)

para conocer la distribucion de puntos de ebullicion de la mezcla resultante.

Termopozo
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Figura 3.1. Reactor catalitico isotérmico para hidrodesintegracion.

La planta ha sido configurada y operada por el personal especializado del area de Plantas Piloto
del Instituto Mexicano del Petréleo. ElI esquema correspondiente a las tres secciones que se

mencionaron anteriormente se puede apreciar en la Figura 3.2.
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Figura 3.2 Diagrama del equipo del proceso de hidrodesintegracion de crudo Maya.
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3.1.2 Pruebas de isotermicidad

La temperatura a lo largo del lecho catalitico varia debido a la naturaleza de las reacciones de
hidrodesintegracion. Con la finalidad de mantener la temperatura constante, el reactor esta
contenido en un horno el cual contiene tres resistencias eléctricas. Aun asi, es necesario verificar
que el sistema trabaja a temperatura constante. Por ello se realizd una prueba de isotermicidad
que consiste en medir la temperatura del lecho y compararla posteriormente con la temperatura
programada. Manteniendo la temperatura a dos niveles, 360 y 420°C y LHSV de 1 h* vy
posteriormente manteniendo estas temperaturas pero a un espacio velocidad de 0.33 h™. En la
Figura 3.3-a se observan las pruebas de isotermicidad del equipo a 360 y 420°C, LHSV=1 h?y
se puede constatar que las desviaciones no van mas alla de 5°C en ambas experiencias. Una
desviacion equivalente se observo a las mismas temperaturas pero al espacio velocidad mas
severo, 0.33h™ Figura 3.3-b, con lo cual se garantiza que la temperatura en el reactor puede

mantenerse constante y las mediciones que de ahi se deriven son confiables.
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Figura 3.3. Prueba de isotermicidad del reactor catalitico. Temperatura: (®) 360 °C, (O) 420 °C.

3.1.3 Minimizacion de efectos de difusion inter e intraparticula

Debido a que el reactor de hidrodesintegracion de fracciones de petroleo opera con régimen de
lecho escurrido, existen tres fases dentro del mismo: la fase gaseosa la cual esta conformada en su
mayoria por hidrégeno, la fase liquida que es propiamente el hidrocarburo y la fase solida la cual
esta constituida por el catalizador. Ya que las reacciones de hidrodesintegracion han de llevarse a
cabo sobre el catalizador, con la finalidad de estimar parametros cinéticos, es necesario

minimizar las resistencias entre fases fluidas y la superficie del sélido y los problemas
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difusionales en el interior del catalizador. Con este fin se llevaron a cabo una serie de
experimentos en primera instancia para minimizar los gradientes externos variando la relacién
[carga de catalizador/flujo de liquido] tomando como parametro la conversion de azufre.

Se realizd una serie de experimentos empleando diferentes volumenes de catalizador y flujos para
obtener 0.33 y 1.0 h' de espacio velocidad a dos niveles de temperatura: 360 y 420°C
manteniendo la presion a 6.9 MPa. Se observo que empleando 100 mL de catalizador para los
diferentes flujos se minimizaron los gradientes externos de masa, ya que manteniendo fijos los
valores de espacio velocidad arriba mencionados y utilizando la cantidad de catalizador de 100
mL o mayor no hubo cambios en la conversion de la reaccion de HDS a la salida del reactor
[Perego y Paratello, 1999].

Por otro lado para minimizar los gradientes intraparticula, se realizaron experimentos con
diferentes tamafios de particula catalitica de acuerdo con el criterio que expresa que bajo régimen
de control cinético el tamafio del catalizador no provoca cambios en la conversion manteniendo
las condiciones de operacion constantes. Se emplearon para este proposito tres tamafios de
particula: 2.54 mm, 0.841 y 0.250 mm. Se observé que empleando esto dos Gltimos tamafios de

particula se puede minimizar la resistencia a la trasferencia de masa intraparticula, Figura 3.4

1
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® 061 o~
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Figura 3.4. Conversion de asfaltenos como funcién del tamafio de particula del catalizador a 6.9
MPa. () 420°C, 0.33 h}, (0) 420°C, 1 h™, (m) 360°C, 0.33 h™, (®) 360°C, 1 h™.

Finalmente, para todos los experimentos se empled el menor tamafio de particula, es decir 0.250

mm.
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3.1.4 Cargado y activacion del catalizador

Se cargaron 100 mL de catalizador diluido con carburo de silicio en una proporcién 50:50 con la
finalidad de mantener la temperatura isotérmica.

El catalizador utilizado es de Ni/Mo soportado en y-alimina cuya area superficial es de 175 m?/g,
volumen de poro 0.56 cm®/g y didmetro de poro promedio de 127 A. El tamafio del catalizador
utilizado fue el obtenido a partir de experimentos de minimizacion de transferencia de masa
interna. Se puede suponer que la forma del catalizador es esférica para realizar cualquier calculo
relacionado con la particula.

Una vez cargado el catalizador, éste se activo in-situ empleando para tal propésito una mezcla de
gasoleo y dimetil disulfuro, la cual tuvo 1% peso de azufre. La activacion se llevo a cabo a 24 bar
de presion, manteniendo un espacio velocidad de 2 h™ y la relacién hidrocarburo/hidrégeno de
356 m® NTP H,/m® hidrocarburo (2000 ft® st Ho/bbl). La temperatura se mantuvo en primera
instancia en 260°C por espacio de tres horas y posteriormente se elevé hasta 320°C, nivel en el

cual se mantuvo durante 8 horas.

3.2 Caracterizacion de carga y productos
Tanto la carga como los productos obtenidos a diferentes condiciones de LHSV, temperatura y
presion se caracterizaron para conocer el contenido de heterodtomos, asi como la densidad

estandar, el peso molecular, la composicion elemental y la distribucion de puntos de ebullicion.

Peso molecular

Mediante la técnica de osmometria de vapor se realizaron mediciones de la presion de vapor de
crudo Maya con la finalidad de estimar el peso molecular promedio de la mezcla. En la Tabla 3.1
se reporta el valor obtenido [ASTM D-2503-82].

Destilacion simulada

El andlisis de los puntos de ebullicion del producto liquido se llevé a cabo siguiendo el Método
ASTM D-5307, el cual a grandes rasgos consiste en diluir la muestra liquida con disulfuro de
carbono e inyectarla a la columna del cromatégrafo en donde dependiendo del punto de
ebullicién de las fracciones éstas permanecen dentro de la columna durante cierto intervalo de

tiempo. Posteriormente se comparan los tiempos de retencién de distintas fracciones con un
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patrén conocido de donde se deduce la temperatura de ebullicion de dicha fraccion. En la Tabla
3.1 se observa la distribuciéon de puntos de ebullicion de la carga liquida utilizada en el proceso

de hidrodesintegracion.

Concentracion de azufre

Se determing la cantidad de azufre total en la carga mediante el método ASTM D-4294 para lo
cual se empled un equipo de fluorescencia de dispersion de rayos X. La informacion obtenida del
equipo se reporta como porciento de azufre en la muestra. El valor obtenido para la carga se ha

incluido en la Tabla 3.1.

Concentracion de metales

La concentracion de metales en partes por milln en peso se reporta en la Tabla 3.1. Estos valores
se obtuvieron mediante espectrometria de absorcién atémica empleando el método ASTM D-
5863-00a.

Tabla 3.1. Propiedades del crudo Maya.

Propiedad
Peso especifico a 20/4°C [ASTM D-1298] 0.922
Peso molecular promedio [ASTM D-2503-82] 550
Azufre total, % peso [ASTM D-4294] 3.51
Metales [ASTM D-5863-00a]
Ni, ppm 52.98
V, ppm 292.11
Curva de destilacion, (% peso) [ASTM D-5307] (°C)
TIE 30.21
5 136.40
10 187.80
30 325.87
40 394.92
50 461.69
60 533.84
TFE (% vol. recup.) >538 (% vol.)

TIE: Temperatura inicial de ebullicion, TFE: Temperatura final de ebullicion
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3.3 Condiciones de experimentacion.

3.3.1 Variacion de LHSV

Manteniendo la cantidad de catalizador constante en 100 mL el flujo de carga se varié con la
finalidad de producir diferentes valores de espacio velocidad los cuales estuvieron dentro del
intervalo de 0.33a 1.50 h™.

3.3.2 Variacion de temperatura
La temperatura de operacion del reactor se vari6 en tres niveles: 380, 400 y 420°C. A cada nivel
de temperatura se mantuvo la presion constante y se cambi6 el espacio velocidad como se indicd

en el apartado anterior.

3.3.3 Variacion de presion

Con la finalidad de investigar el efecto de la presidn sobre los productos de hidrodesintegracion
se estudio esta variable en tres niveles, de 6.9, 8.3 y 9.8 MPa. A cada nivel de presion se
realizaron variaciones de temperatura y LHSV como se expresé en dos puntos anteriores. La

matriz de experimentos se muestra en la Tabla 3.2.

Tabla 3.2 Matriz de experimentos.
Presion  Temp. LHSV Presion Temp. LHSV Presion Temp. LHSV

NO. "Mpa.  (°c) h*  MPa (°C) h' MPa (°C) h’
1 69 380 033 83 380 033 98 380 033
2 69 380 050 83 38 050 98 380 050
3 69 380 080 83 380 080 98 380 080
4 69 380 100 83 380 100 98 380 100
5 69 380 125 83 380 125 98 380 125
6 69 380 150 83 380 150 98 380 150
7 69 400 033 83 400 033 98 400 033
8 69 400 050 83 400 050 98 400 050
9 69 400 080 83 400 080 98 400  0.80
10 69 400 100 83 400 100 98 400  1.00
11 69 400 125 83 400 125 98 400 125
12 69 400 150 83 400 150 98 400 150
13 69 420 033 83 420 033 98 420 033
14 69 420 050 83 420 050 98 420 050
15 69 420 080 83 420 080 98 420  0.80
6 69 420 100 83 420 100 98 420  1.00
17 69 420 125 83 420 125 98 420 125
18 69 420 150 83 420 150 98 420 150
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Conclusiones del Capitulo 111

El reactor experimental a escala banco construido en el Instituto Mexicano del Petréleo ha sido
descrito de acuerdo a las secciones que lo forman y respecto a la utilidad de cada una de ellas.
Para asegurar que la operacion es confiable se realizd la prueba de isotermicidad de donde se
puede observar que la desviacion maxima entre la temperatura real y la temperatura programada
es menor a 5°C, aln a las condiciones més severas: 420°C y LHSV=0.33 h™%. Con la finalidad de
minimizar las resistencias a la transferencia de masa inter e intraparticula se vario la relacion de
catalizador/flujo encontrandose que para los espacios velocidad requeridos en este estudio una
cantidad de 100 mL de catalizador es adecuada. Por otro lado, los gradientes intraparticula se
minimizaron reduciendo el tamafio del catalizador hasta 0.25 mm con cuyo tamafio se logro este
propdsito. Se propuso una serie de experimentos con la finalidad de estudiar el efecto del espacio
velocidad, temperatura y presion sobre la hidrodesintegracion del crudo Maya y mediante
métodos normalizados se realizo la caracterizacion de la carga y de los productos.
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Capitulo 1V

RESULTADOS Y DISCUSION
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CAPITULO IV. RESULTADOS Y DISCUSION.

4.1 Resultados experimentales.
4.1.1 Efecto del LHSYV sobre la curva de destilacion.

En la Figura 4.1 se muestran las curvas de destilacion experimentales de los productos liquidos.
La Figura est4 ordenada de tal forma que las columnas representan el efecto de la temperatura y
las filas el efecto de la presion. En cada grafica a temperatura y presion constante se muestra el
efecto del espacio velocidad sobre el grado de hidrodesintegracion de los productos de
hidrodesintegracion del crudo Maya. Se observa que a medida que el espacio velocidad es
menor, mayor es la cantidad de productos ligeros, es decir, hay un desplazamiento de la curva
hacia la izquierda lo cual se traduce como un incremento en el contenido de los productos de

menor peso molecular respecto a la distribucion de fracciones en la carga.

4.1.2 Efecto de la temperatura sobre la curva de destilacion.

El efecto de la temperatura es el siguiente: a medida que se incrementa el valor de dicha variable
manteniendo la presion y el nivel de espacio velocidad constantea hay un mayor desplazamiento
de la curva de destilacion de los productos de hidrodesintegracion, es decir, hay mayor
produccion de fracciones con peso molecular menor con respecto a la carga. Se observa también
a mayores niveles de temperatura el efecto del espacio velocidad es mayor, aunque la diferencia
mas frande existe entre los productos de hidrodesintegracion obtenidos al espacio velocidad de
1.5 y 0.5. El efecto de las variables de proceso sobre curvas de destilacion esta relacionado con
el avance de reaccion de hidrodesintegracion global (sin considerar las familias de hidrocarburos
por separado), es decir, a la temperatura de reaccion mds baja la desintegracion molecular ocurre
en menor proporcion comparada con temperaturas mayores. Lo anterior se atribuye a que al mas
bajo nivel de temperatura utilizada (380°C) podria verse favorecida la hidrogenacion de

aromaticos pero no la hidrodesintegracion.

88



Fraccion peso Fraccion peso

Fraccion peso

Facultad de Quimica, UNAM

Modelacion de reactores de lecho fijo para hidrodesintegracion de hidrocarburos pesados.

1.0

0.8 1

0.6 1

0.4 -

0.2 1

P =6.9 MPa
T =380°C

P =6.9 MPa
T =400°C

P =6.9 MPa .
T = 420°C e

0.0

1.0

0.8

0.6 1

0.4 1

0.2 1

P=28.3 MPa
T =380°C

P =83 MPa
T =400°C

P=8.3 MPa -
T =420°C Rt

0.6

0.4

0.2

0.0

P=9.6 MPa
T =380°C

200 400

Temperatura (°C)

P=9.6 MPa
T =400°C

P =9.6 MPa
T =420°C i

600 0

200 400

Temperatura (°C)

600 0

200 400

Temperatura (°C)

Figura 4.1 Curvas de destilacion experimentales de los productos de hidrodesintegracion. LHSV (h™): (— 0.33; ----0.50;---1.50)

600

89



G Facultad de Quimica, UNAM
Modelacion de reactores de lecho fijo para hidrodesintegracion de hidrocarburos pesados.

A mayor temperatura los productos hidrogenados se rompen formando compuestos de menor
peso molecular lo cual se refleja en una mayor proporciéon de compuestos ligeros formados. Se
observa también que a menor espacio velocidad y mayor temperatura la cantidad de productos
ligeros es mayor que para otras combinaciones de estas variables. El efecto de las variables arriba
mencionadas es menor para los productos de bajo punto de ebullicion como se observa en la

Figura 4.1 aunque dicho efecto es mas notorio a mayor temperatura.

El efecto de la temperatura en la formacion de gases es directo: a mayor temperatura mayor es la
cantidad de gases producidos como consecuencia de las reacciones de hidrodesintegracion de
fracciones de petroleo de alto peso molecular. Como se establecid en el parrafo anterior debido a
que las fracciones liquidas con bajo punto de ebullicion experimentan un efecto muy ligero con el
cambio de las variables (LHSV y temperatura), la formacion de gases esta directamente
relacionada con la desintegraciéon de las fracciones de alto peso molecular, es decir con

reacciones consecutivas.

4.1.3 [Efecto de la presion sobre la curva de destilacion.

El efecto de la presion sobre las curvas de destilacion es el siguiente: A medida que se incrementa
el valor de la presion total la formacién de productos ligeros es mayor, ello debido a que un
incremento en el valor de dicha variable esta relacionado directamente con un incremento en la
presion parcial del hidrogeno, la cual favorece la rapidez de reaccion, es decir, a mayor presion
mayor es la rapidez con la cual se desintegra la carga y por lo tanto se forma mayor cantidad de

productos ligeros.

Si bien existe efecto de la presion sobre la distribucion de los productos de hidrodesintegracion,
éste es menor comparado con el efecto del espacio velocidad y la temperatura. También se
encontro que el efecto de la presion es sensiblemente mayor a baja temperatura, ello debido a que
a estas condiciones se favorece la hidrogenacion de aromaticos y por ende la posterior
desintegracion de los mismos en mayor proporcion. A alta temperatura el efecto de la presion es
menor ya que algunas reacciones como la desintegracion se ven favorecidas en estas condiciones,
sin embargo las reacciones de hidrogenacion podrian experimentar un efecto negativo, es decir,
pueden verse afectadas por el equilibrio. La contribucion de los efectos se ve reflejada en un
menor efecto global sobre la hidrodesintegracion de la carga. Las fracciones de bajo punto de

ebullicion casi no presentan cambios con el cambio de presion total. El incremento sensible en la
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produccion de estas fracciones puede estar relacionado mas con la produccion de compuestos de

bajo peso molecular debido a la desintegracion de fracciones de alto peso molecular.

De forma global se observa que la mayor produccion de fracciones de menor punto de ebullicion
se obtiene a mayor temperatura y la mayor presion total asi como al menor valor de espacio
velocidad mientras que lo contrario es cierto, es decir la menor produccion de fracciones ligeras
ocurre cuando la temperatura y la presion son las menores dentro del intervalo estudiado de estas
variables para el mayor valor del espacio velocidad, ello debido al menor tiempo de contacto de

la carga con los sitios activos del catalizador.

Otro aspecto importante a destacar es que el efecto de la presion es mayor para las fracciones de
la carga que tienen mayor peso molecular como se muestra en la Figura 4.1. Es decir, debido a
que estos compuestos en general estan formados por una mayor cantidad de aromaticos, las
reacciones de hidrogenacion se ven favorecidas a altas presiones totales, en particular con altas
presiones parciales de hidrogeno. Dada la pureza del reactivo gaseoso, una mayor presion total
corresponde directamente a una mayor presion parcial del hidrégeno, mayor cantidad de éste en

el liquido y por lo tanto mayor rapidez en la reaccion de hidrodesintegracion.

4.2 Resultados del modelo.

4.2.1 Validacion del modelo.

En la Figura 4.2 se observan los resultados de la optimizacion de los parametros del modelo a

temperatura de 420°C, presion de 9.6 MPa y espacio velocidad de 0.33 h™',

Los datos experimentales y de simulacion estan graficados en coordenadas adimensionales con la
finalidad de considerar todos los compuestos de la carga y los productos liquidos incluyendo los
gases. Se observa una buena correspondencia entre los datos experimentales y los obtenidos por

simulacidn.
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Figura 4.2. Curvas de fraccion peso acumulado de la carga y producto vs temperatura normal de
ebullicién adimensional a LHSV=0.5 h', 9.8 MPa y 420°C. (#) Carga, (A) Producto

hidrotratado. Las lineas semi-continuas representan los resultados simulados.

Después de efectuar los calculos de optimizacion a presion constante de 9.6 MPa y a las tres
diferentes temperaturas (380-420°C) manteniendo el espacio velocidad en 0.33 h™' se realizo la
regresion de los parametros del modelo de mezclas continuas como una funcién de la
temperatura. Las Figura 4.3 muestra la variacion de los pardmetros con la temperatura. Junto con
las graficas se incluye la regla de correspondencia entre el parametro y la variable de proceso. En
el caso del parametro Kmax se observa que efectivamente sigue la tendencia de la ecuacion de

Arrhenius mientras que los otros pardmetros el ajuste lineal propuesto es satisfactorio.

El parametro a; no presentd cambio con la temperatura y ello se debe a que este parametro esta
relacionado con la posicion del pico maximo de la funcién Gaussiana de distribucion, el cual es
constante para un mismo tipo de carga y catalizador. Este pardmetro no se incluyd en la Figura

4.3. Su lugar geométrico es una linea recta horizontal en el intervalo de temperaturas estudiado.
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Figura 4.3 Dependencia de los parametros del modelo de mezclas continuas con la temperatura.

El valor de los parametros del modelo « y ap, se incrementan a medida que la temperatura

aumenta, sin embargo con este mismo cambio en dicha variable el parametro ¢ disminuye su

valor. En general, puede esperarse que un incremento en la temperatura produzca que la curva
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adimensional fraccion peso-temperatura se desplace hacia una distribucion de fracciones con
menor punto de ebullicion debido a que en general los pardmetros del modelo se incrementan con

un incremento en la temperatura.

Después de realizar el ajuste de los pardmetros del modelo con la temperatura, se emplearon
dichos valores de parametros para verificar la capacidad de prediccion del modelo, es decir, se
simuld el reactor a escala banco a otros espacios velocidad diferentes al espacio velocidad

utilizado para derivar dichos parametros. La Figura 4.4 muestra esta prediccion.

Fraccion peso

Figura 4.4 Comparacion de los datos experimentales y simulados de los productos de
hidrodesintegracién de crudo Maya a LHSV=0.5 h"', 9.8 MPa. (—) Carga, (X) 380°C, (O)
400°C, (A) 420°C.

Posteriormente esta curva se transforma a la curva de destilacion de liquidos, restando los gases
producidos y renormalizando los valores de las fracciones. Los resultados de dicha

transformacion se muestran en la Figura 4.5.
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Figura 4.5 Curva de destilacion de la carga y los productos de hidrodesintegracion a LHSV=0.5
h', 9.8 MPa. (—) Carga, (X) 380°C, (O) 400°C, (A\) 420°C. Figura obtenida a partir de datos de
la Figura 4.4.

Posteriormente se realiz6 la comparacion de todos los datos experimentales con las simulaciones
y se prepard una grafica de residuales (Figura 4.6.) Se observa en esta Figura que existe una
desviacion de no mas del 5%. Del total de 105 puntos graficados 54 son residuales positivos y 51
son negativos lo cual confirma que el modelo representa adecuadamente los datos
experimentales, es decir, no sobrepredice ni subpredice las curvas de destilacion y la cantidad de
gases formados. En este punto es necesario recalcar que los residuales exhiben tendencia
aleatoria, sin correlacidon con el nimero de experimento; esto verifica la buena aproximacion del

modelo.

4.2.2 Verificacion del modelo.

El modelo cinético de mezclas continuas en contraste con uno de agrupamiento discreto permite
calcular toda la curva de destilacion de los productos de hidrodesintegracion. Por ejemplo en la
Tabla 4.1 se muestran las fracciones correspondientes a 5 y 9 lumps definidos arbitrariamente. En

el caso del modelo empleado en este trabajo, la produccion de cualquier fraccion puede ser
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definida a conveniencia sin nuevos céalculos de parametros. De ahi la facilidad para generar
cualquier numero de “lumps”. Por otro lado, usando un modelo de la literatura de 5 “lumps”

[Sanchez y col., 2005] es posible generar los mismos 5 “lumps”, pero no otro niimero de ellos.

15

Residual (% peso)

0 20 40 60 80 100 120
Punto experimental

Figura 4.6 Grafico de residuales para el modelo de mezclas continuas.

4.2.3 Aplicacion del modelo

La diferencia entre predicciones del modelo de “lumps” y de mezclas continuas comparadas con
los datos experimentales es pequefia, por lo cual ambos modelos podrian en principio utilizarse,
aunque la mayor discrepancia se observa para la nafta y el residuo. En el caso de la primera
fraccion, nafta, el modelo de 5 “lumps” predice mayor cantidad mientras que el modelo continuo
predice una cantidad comparable a la experimental. Por supuesto, esta sobreprediccion afecta el
balance de masa por lo cual la cantidad de residuo es menor a la reportada experimentalmente.
Esto puede estar asociado al caracter aproximado de la cinética de grupos, la cual al agrupar
varias especies del mismo tipo requiere de un cambio en el orden de reaccion. Puesto que en el
modelo de 5 “lumps” se mantiene un orden de 1.0 para todas las reacciones es posible que dicha
suposicion no sea del todo correcta y por lo tanto esta aproximacion no se ajuste de un modo

satisfactorio a los datos experimentales. Es decir, al emplear un modelo de grupos el orden de
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reaccion no debe mantenerse en uno para todas la especies, mientras que en el caso del modelo de
mezclas continuas si es posible suponer que todas las especies exhiben orden 1, puesto que se
utiliza una funcion de distribucion de constantes mas que valores promedio por lo cual dicha

aproximacion es mas realista y como consecuencia las predicciones son mejores.

Tabla 4. 1. Comparacion entre datos experimentales y composicion de los productos calculada
con un modelo discreto de 5 “lumps” y el modelo de mezclas continuas. (Temperatura = 400°C,
LHSV=0.5h"y 9.6 MPa)

i Intervalo de Composicion de productos, % peso
Fraccion de

temperatura Modelo Modelo
petroleo Experimental .
(°C) 5-grupos continuo
Gases C,-TIE * 2.71 2.67 2.40
Nafta IBP-204 11.90 14.17 12.87
S5lumps  Dest. intermedios 204-343 26.86 27.62 24.74
Carga a FCC 343-538 36.03 36.80 37.34
Residuo 538+ 22.50 18.74 22.65
Gases C,-TIE 2.71 --- 2.40
Nafta ligera IBP-177 7.71 - 9.19
Nafta pesada 177-204 4.19 - 3.68
Turbosina 204-274 13.36 --- 11.88
9 lumps  Querosina 274-316 8.23 - 7.85
Gasoleo ligero 316-343 5.27 -—- 5.01
Gasoleo pesado 343-454 21.93 - 21.88
Gasoéleo de vacio  454-538 14.12 --- 15.46
Residuo 538+ 22.50 --- 22.65

* TIE: Temperatura de ebullicion inicial del producto liquido supuesto como el punto de

ebullicion del pentano normal.

Una gréfica de paridad para comparar todos los datos experimentales con el modelo de mezclas
continuas se muestra en la Figura 4.7. Los valores del coeficiente de correlacion, pendiente e
interseccion con el eje de las ordenadas se muestran en la misma Figura. Se puede observar que
el modelo es adecuado ya que los valores de coeficiente de correlacion y pendiente son cercanos

a la unidad mientras que la intercepcion con el eje de las ordenadas es cercana a cero.
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Figura 4.7 Comparacion de datos experimentales y calculados con un modelo de 9 “lumps”

generado a partir del modelo de mezclas continuas.

La principal ventaja del modelo de mezclas continuas sobre uno de mezclas discretas es que la
prediccion de la composicion de los productos puede efectuarse con diferentes puntos iniciales y
finales de ebullicién de dichas fracciones. Por ejemplo, si se habla de la fraccion de gasolina
presente en un producto de hidrodesintegracion, la cantidad de ésta es dependiente de los limites
de temperatura de ebullicion, sobre todo del limite superior de ebullicion. Es logico esperar que a
medida que dicho limite superior es mayor la cantidad de nafta también lo es. En la Figura 4.8 se
muestra la cantidad de nafta (curvas) como una funcion del intervalo de ebullicion de los
productos de hidrodesintegracién a 0.33 h' de espacio velocidad a diferentes temperaturas. Con

fines de comparacion se incluye la carga.
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Figura 4.8 Composicion de la nafta a LHSV=0.33 h"' como una funcién de la temperatura de

ebullicion. (—) Carga y productos obtenidos a: (X) 380°C, (O) 400°C y (A) 420°C.

Se observa que la composicion de la nafta a 380°C y a 400°C no difiere de forma significativa,
ello debido a que a estas temperaturas predomina la hidrogenacién de aromaticos, mientras que a
420°C predomina la hidrodesintegracion, por lo cual se verifica una buena prediccion del

modelo.

Esta grafica es util para definir la temperatura final del corte, ya que si bien a mayor temperatura
final de ebullicion la cantidad de nafta es alta, la cantidad de heteroatomos puede esperarse que
también lo sea. El principal heteroatomo presente es el azufre, por lo tanto a mayor punto de
ebullicion mayor es la cantidad de azufre de este contaminante. Asi, una Figura como la anterior
complementada con una de distribucion de azufre son tutiles para definir la operacién de una
refineria en cuanto a produccion de nafta se refiere aunque esto mismo se puede aplicar a la
produccion de cualquier otra fraccion debido a que el modelo de mezclas continuas permite

calcular fracciones con cualquier intervalo de temperaturas de ebullicion.
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4.2.4 Efecto de la presion sobre los parametros del modelo de mezclas continuas.

Después de efectuar el andlisis del efecto de la temperatura sobre los parametros del modelo de
mezclas continuas, se realizo un analisis similar pero ahora para investigar el efecto de la presion.
En primeria instancia se ajustaron los pardmetros del modelo de mezclas continuas a temperatura
y presién constante manteniendo el espacio velocidad a 0.33 h™'. En la Figura 4.9a y b se muestra
el ajuste de los parametros del modelo con la temperatura y la presion. En la Figura 4.9a se
muestran los graficos con la temperatura en el eje de las abscisas y el valor del parametro en el
eje de las ordenadas y cada curva sobre los graficos representa el efecto de la presion. En la
Figura 4.9b los graficos muestran en el eje de las abscisas el efecto de la presion sobre los
parametros del modelo, mientras que las curvas sobre las graficas muestran el efecto de la

temperatura.

En ambos casos los simbolos discretos pertenecen a los valores optimizados de los pardmetros
mientras que las lineas semi-continuas corresponden a la optimizacion utilizando las relaciones

matematicas del valor del pardmetro contra temperatura y presion propuestas en el Capitulo II.

Se observa que las expresiones de correlacion propuestas permiten aproximar de manera
razonable la variacion de los parametros del modelo de mezclas continuas con la presion y la
temperatura. Se aprecia de nueva cuenta que el ajuste del parametro Kmax sigue un

comportamiento similar a una ecuacion de Arrhenius modificada, es decir:

Cc
- =(P3J Ae™T ()

0

Mientras que los otros parametros siguen un comportamiento diferente:

nsolf gy
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Figura 4.9a Dependencia de los parametros del modelo de mezclas continuas a presiones de (L)

6.9 MPa, (O) 8.3 MPay (A) 9.8 MPa.
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Figura 4.9b Dependencia de los parametros del modelo de mezclas continuas a temperaturas de.

() 380°C, (O) 400°C and (A) 420°C.
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Los valores de los parametros de las relaciones matemadticas propuestas se muestran a

continuacion en la Tabla 4.2.

Tabla 4.2. Constantes para las ecuaciones (1) y (2).

Parametro del modelo Y= €c. (1) o ec. (2)

) A B C D

o -2.635 2.845 1.301 -1.318

ao -4.534 5.855 2.731 -2.705

a 22.83 0 0 0

5 1.408x10° -1.328x10° -7.841x10™ 7.408x10™
I (Ko ) 27.396 -1.8994x10* 0.7223 0

TyToenK; Py Pgen MPa.

Se observa de nueva cuenta que el valor del parametro a; permanece invariante con la presion y
la temperatura y ello puede atribuirse a que dicho pardmetro, que representa la posicion del pico
maximo de la funcion de distribucion de productos, sdlo depende del tipo de crudo o fraccion de
petrdleo que se esta tratando y el tipo de catalizador. En general se tiene que los coeficientes de
los parametros o, ap y o que corresponden al efecto de la presion son aproximadamente la mitad
del valor de los coeficientes de la temperatura, es decir, el efecto de la presion sobre los
parametros del modelo es menor que el de la temperatura, lo cual se ve reflejado finalmente en el
efecto sobre la curva de destilacion, es decir, un menor cambio en los parametros del modelo
corresponde a un cambio menor en las curvas de destilacion de los productos de

hidrodesintegracion.

Los valores de los parametros « y ap se incrementan con el aumento de presion y temperatura
debido a que estas variables en las correlaciones tienen coeficientes positivos. En el caso del
primer parametro que esta relacionado con la forma de la curva de destilacion, un mayor valor de
a, corresponde a un desplazamiento de la curva de destilacion hacia productos mas ligeros
mientras que para el pardmetro ap, al incrementarse su valor la curva de distribucion de
fracciones se desplaza mas hacia la izquierda, es decir predice mayor proporcién de productos

ligeros.

El pardmetro J esta relacionado con la forma inicial de la curva fraccion peso vs temperatura

adimensional, es decir con la produccion de gases, se observa que el efecto de ambas variables,
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temperatura y presion tienden a disminuir su valor. Ello puede atribuirse a la tendencia de formar
menor cantidad de gases producto de la desintegracion o mantener el nivel de generacion de esta
fraccion a medida que la presion del sistema es mayor, como ha sido establecido por algunos

investigadores [Qader y Hill, 1969; Sanchez, 2007].

El postulado fundamental de la aproximacion de la cinética de mezclas continuas supone que la
mezcla de petrdleo se comporta como una funcién continua. Tomando el orden de 1 para cada
pseudocomponente es necesario que cada uno de ellos tenga un coeficiente de rapidez diferente.
Dado que la rapidez de reaccidon es una funcion de la temperatura de ebullicion es posible
correlacionar esta Ultima con dicho coeficiente de rapidez. En la Figura 4.10 se muestra la curva
de distribucion de constantes de rapidez de reaccion a la presion de 8.6 MPa y 400°C como una

funcion de la temperatura adimensional de ebullicion obtenidas con la Ecuacion (4), Capitulo I1.

1.4

Reactividad (h ™)

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

Temperatura adimensional (0)

Figura 4.10 Distribucion de coeficientes de rapidez de reaccion como una funcion de la
temperatura normal adimensional de ebullicion de las especies presentes en los productos de
hidrodesintegracion de crudo Maya a 8.6 MPa y diferentes niveles de temperatura de operacion:

(x) 380°C, (O) 400°C (—) 420°C.
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En esta Figura (Figura 4.10) se observa claramente que a mayor temperatura mayores son los

coeficientes de rapidez de reaccion, lo cual estd de acuerdo con la literatura.

Con la finalidad de comparar la rapidez de hidrodesintegracion de los pseudocomponentes, se
obtuvieron los cocientes de la rapidez de reaccion del pseudocomponente con mayor rapidez
(kmax) con los coeficientes cuya temperatura adimensional es de 0.2, 0.5 y 0.8. Los resultados de

esta comparacion se observan en las Figuras 4.11-4.13.

6000+

Relacion K max /K 40004

20004

Figura 4.11 Comparacion de los coeficientes de reaccion kmax y k(6=0.2) a tres niveles de

temperatura: 380, 400 y 420°C.

Se observa que la rapidez con la cual procede la reaccion del pseudocomponente con mayor
rapidez de reaccidon es de aproximadamente 5500, 1500 y 600 veces la rapidez con la cual se
hidrodesintegran las especies cuyo punto de ebullicion adimensional es de 0.2, la cual pertenece a

la reactividad de los gases.

En la Figura 4.12 se muestra una comparacion similar entre el mayor coeficiente de rapidez Kpax
y aquel coeficiente cuyo pseudocomponente tiene una temperatura adimensional de ebullicion de
0.5. Los cocientes de rapidez son de aproximadamente 40, 24 y 16 para las temperaturas de 380,

400 y 420°C. Mientras que en la Figura 4.13 las razones son de 3.3, 2.7 y 2.4.
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T=380

Figura 4.12 Comparacion de

temperatura: 380, 400 y 420°C.

Relacion K a7k 4-

los coeficientes de reaccion kp.x y k(6=0.5) a tres niveles de

Figura 4.13 Comparacion de

temperatura: 380, 400 y 420°C.

los coeficientes de reaccion kmax y k(6=0.8) a tres niveles de
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Lo anterior permite afirmar que en una mezcla reactiva como el petrdleo, existe una gran
disparidad entre reactividades entre los compuestos de alto peso molecular y por ende alta
temperatura de ebullicién con aquéllos de bajo punto de ebullicion, por lo cual se espera que los
primeros se desintegren con gran facilidad mientras los segundos presenten poca tendencia a

reaccionar y por lo tanto a formar productos aun mas ligeros.

4.2.3 Verificacion del modelo con el efecto de la presion.

A partir de las expresiones matemadticas arriba desarrolladas, se calcularon las curvas de
destilacién a espacios velocidad de 0.5 y 1.5 h™ a temperatura de 420°C y los tres niveles de

presion: 6.9, 8.3 y 9.6 MPa. Los resultados se muestran en la Figura 4.14.
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Figura 4.14. Comparacion de datos experimentales y simulados a 0.5 h', 420°C y diferentes

presiones (1) 6.9 MPa, (O) 8.3 MPay (A) 9.8 MPa empleando el modelo de mezclas continuas.

Se observa de nueva cuenta que el efecto de la presion sobre las curvas de destilacion
manteniendo constantes LHSV y temperatura es ligero, comparado con el de las otras variables.

Puede observarse claramente que los compuestos ligeros, mismos que constituyen casi el 30% de
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la composicion total de la mezcla de productos, no experimenta un cambio significativo por
efecto de la presion. Por arriba de este intervalo el efecto de la presion es mas visible. Cuanto
mayor es el punto de ebullicion mayor es el efecto de la presion sobre los productos de
hidrodesintegracion, es decir, hay mayor conversion de los compuestos pesados a ligeros. Se
puede verificar asimismo que el modelo predice razonablemente bien las curvas de destilacion

experimentales obtenidas a 420°C, 0.5 h™ y los tres niveles de presion estudiados.

Con la finalidad de comparar todos los datos de destilacion disponibles con los obtenidos en

simulacion se construy6 la grafica de residuales mostrada en la Figura 4.15. El intervalo de

variacion es minimo (+4 %).

10%

5% -

0%

Residual (% peso)

-5%

-10%
0 100 200 300 400 500

Punto experimental

Figura 4.15. Grafico de residuales con resultados del modelo de mezclas continuas.

Finalmente, utilizando el modelo cinético junto con el modelo de reactor pseudohomogéneo
.. . . ., . . -1
unidimensional, se calcularon las curvas de destilacion a tres diferentes presiones y 0.5 h™ de
espacio velocidad. Los resultados en variables adimensionales y dimensionales se muestran en las

Figura 4.16ay 4.16b.
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Figura 4.16. a) Prediccion de las curvas adimensionales de composicion, y b) curvas de

destilacién de liquidos de (®) carga, y productos a 0.5 h™ y condiciones de (1) 380°C y 6.9
MPa, (O) 400°C y 8.3 MPa, (A) 420°C y 9.8 MPa. Prediccion (lineas) y datos experimentales

(simbolos).

Los resultados anteriores permiten apreciar que el modelo del reactor junto con la cinética de

mezclas continuas presentan una aproximacion razonable del desempefio del reactor experimental

de hidrodesintegracion.
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4.2.4 Consistencia del modelo del reactor.

Utilizando los parametros incluidos en el modelo cinético de mezclas continuas y el modelo del
reactor se efectud una extrapolacion del inverso de espacio velocidad a valores altos. Se espera
que a medida que la mezcla reactiva incremente su permanencia dentro del reactor, la cantidad de
ligeros tiende a aumentar mientras que una pequefia fraccion remanente de especies refractarias
permanece sin cambio. Los resultados de la simulaciéon se observan en la Figura 4.17. Se
encontrd que el modelo es consistente con la experiencia, por lo cual se considera que es
adecuado para simular en un amplio intervalo de condiciones de espacio velocidad para la

hidrodesintegracion moderada de crudos pesados.

1.0

0.0

0.0 0.2 Temp%‘éltura adimensg)o?lal (0) 0.8 1.0

Figura 4.17. Calculo de la curva adimensional de destilacion como una funcion del inverso del

espacio velocidad. T = 0 (carga), 0.5, 1,2, 3,5, 7y 10 h. T =400°C y P=9.8 MPa.

Utilizando un espacio velocidad de 0.33 h', 400°C y 9.6 MPa, se realizé un célculo de varios

pseudocomponentes (100 en total a cada 0.01-0). Los resultados se muestran en la Figura 4.18. Se
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observa el comportamiento tipico de las reacciones de hidrodesintegracion de las fracciones de
petréleo como una funcidén de la longitud del reactor, es decir, los compuestos pesados (alto
punto de ebullicidon) solo experimentan desintegracion, las curvas son mondtonas decrecientes,
mientras que las especies intermedias presentan inicialmente formacion y luego desaparicion por
reaccion, y las curvas son concavas hacia abajo. También se ve que algunas especies presentan
poca tendencia a la hidrodesintegracion, sus perfiles son casi horizontales. Finalmente las
especies mas ligeras, los gases, s6lo muestran un incremento continuo, es decir, sélo se producen

por reaccion.
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Figura 4.18. Perfiles de los productos de hidrodesintegracién como una funcién de la longitud

del reactor. P=9.8 MPa, T=400°C. Total de pseudocomponentes: 100.

Con la finalidad de distinguir mejor las especies mostradas en la Figura 4.18, la curva completa

de destilacion se dividid en 5 cortes cuyos intervalos de ebullicion se definieron de la siguiente

111



G Facultad de Quimica, UNAM
Modelacion de reactores de lecho fijo para hidrodesintegracion de hidrocarburos pesados.

manera: -162-30°C; 30-200°C; 200-350°C, 350-540°C, 540°C+. Los resultados se muestran en la
Figura 4.19.
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Figura 4.19 Perfiles de concentracion de pseudocomponentes cuyos intervalos de ebullicion son:
(0) -162-30°C; (X) 30-200°C; (A) 200-350°C, (O) 350-540°C, (—) 540°C+.

En esta Figura se aprecia con mayor claridad la tendencia de las fracciones pesadas hacia la
hidrodesintegracion, las ligeras solo experimentan incremento y las intermedias experimentan

tanto produccion como desaparicion.

Finalmente se graficd una superficie de respuesta de la fraccion peso de los pseducomponentes en
los productos de hidrodesintegraciéon como una funcion del inverso del espacio velocidad y la

temperatura adimensional de ebullicion. Los resultados se muestran en la Figura 4.20a.

La Figura 4.20a permite observar con mayor claridad el hecho de que a mayor valor del inverso
del espacio velocidad, es decir a mayor permanencia de la mezcla reactiva en el reactor a
temperatura y presion constantes, mayor es la cantidad de destilados intermedios y en general de
fracciones ligeras. Se observa también que la restriccion del balance de masa se cumple en todo
momento. También es posible notar que la mayor hidrodesintegracion ocurre en las fracciones de

alto punto de ebullicion, mientras que en menor grado, en los compuestos ligeros.
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Figura 4.20a Superficie de respuesta de la fraccion peso como una funcién del inverso del
espacio velocidad y la temperatura normal de ebullicién adimensional. Temperatura = 400°C,

Presion = 9.8 MPa.

En la Figura 4.20b la cual es similar a la Figura 4.20a, ya que se generd bajo las mismas
condiciones de presion y temperatura, pero en un angulo de visualizacién diferente se observa
con mayor claridad que la cantidad de gases y compuestos ligeros (& € [0,0.4]) se incrementa con

el tiempo de permanencia de la carga en el reactor.
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Figura 4.20b Superficie de respuesta de la fraccion peso como una funcion del inverso del
espacio velocidad y la temperatura normal de ebullicién adimensional. Temperatura = 400°C,

Presion = 9.8 MPa.

Conclusiones del Capitulo IV.

Con base en las curvas de destilacion de los productos se puede aseverar que a un decremento de
espacio velocidad manteniendo la temperatura y presion constantes corresponde una mayor
hidrodesintegracion de fracciones pesadas de petroleo y mayor formacion de productos ligeros; el
efecto de la temperatura es similar, es decir a mayor temperatura mayor produccion de fracciones
de bajo punto de ebullicién. En cuanto al efecto de la presion, se observa que al menor valor de
esta variable manteniendo LHSV y temperatura constantes la hidrodesintegracion ocurre en

menor proporcion comparada con la que se tiene a mayor presion. Lo anterior se atribuy6 a la
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mayor cantidad de hidrogeno solubilizado a mayor presion asi como mayor rapidez de reaccion,
con lo cual se favorece la hidrodesintegracion. También se encontrd que a baja temperatura y alta
presion el principal proceso que ocurre es el de hidrogenacion mientras que manteniendo esta
presion y aumentando la temperatura se tiene mayor desintegracion, ello debido a la naturaleza
consecutiva de las reacciones de hidrodesintegracion, especificamente de las fracciones de
aromaticos, los cuales inicialmente se hidrogenan y posteriormente abren su anillo para

finalmente hidrodesintegrarse.

El modelo del reactor ideal de flujo piston empleando una cinética de mezclas continuas permite
representar adecuadamente el proceso de hidrodesintegracion, incluso mejor que uno de “lumps”,
con la ventaja adicional de permitir la prediccion de toda la curva de destilacion. El ajuste de los
parametros del modelo cinético y la posterior validacion del mismo permiten corroborar que el
reactor experimental puede describirse adecuadamente con dicho modelo. La diferencia entre la
composicion las fracciones calculadas y experimentales de los productos de hidrodesintegracion

fue menor que 5%.

Empleando el modelo del reactor junto con el modelo cinético desarrollado es posible generar
una serie de pesudocomponentes, tantos como se deseen y aun mads, es posible seguir su
distribucion a lo largo de la longitud del reactor. Los perfiles tipicos conocidos se reproducen en
este modelo: las fracciones de mayor punto de ebullicion solo experimentan desintegracion; las
fracciones intermedias experimentan tanto desintegracién como formacion; las fracciones con
bajo punto de ebullicion en el intervalo tipico de gasolinas presentan poca tendencia a la
formacion-hidrodesintegracion mientras que las fraccion de gases tiende a incrementarse a
medida que la mezcla reactante pasa a través del reactor. El modelo es consistente con las
observaciones experimentales: reproduce el comportamiento tipico del reactor de
hidrodesintegracion, permite estimar fracciones con puntos de ebullicion arbitrarios, ademas es
consistente con la teoria la cual establece por un lado que el orden del reactivo limitante en las
reacciones de hidrodesintegracion es uno y no cambia a medida que la mezcla reacciona siempre
y cuando a cada especie se le asocie un coeficiente de rapidez de reaccion, lo cual habiendo un
gran nimero de especies en una mezcla compleja como el petroleo se origina una distribucion de
coeficientes de rapidez. Dicha distribucién presenta un comportamiento exponencial con el
incremento de la temperatura de ebullicion, es decir, la méxima reactividad que pertenece al
compuesto con mayor alto punto de ebullicion excede en un orden de 10° a la reactividad tipica

de las fracciones gaseosas, lo cual permite reafirmar que cuanto mayor es el punto de ebullicion
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e

normal de un pseudocomponente presente en una mezcla mayor es su tendencia a

hidrodesintegrarse.
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CONCLUSIONES GENERALES

Después de revisar la literatura sobre los procesos de mejoramiento de crudos pesados para
satisfacer la demanda de destilados intermedios y ligeros se pudo constatar que el proceso de
hidrodesintegracion es una alternativa viable para lograr este proposito.

Varios aspectos estan involucrados en el proceso de hidrodesintegracion, pero el principal es el
que concierne al desempefio del reactor. Ya que la reaccion de hidrodesintegracion es altamente
compleja, es deseable elegir bajo condiciones de minimizacion de gradientes de masa entre fases
asi como operar el reactor de forma isotérmica para reducir las ecuaciones de conservacion a
expresiones simples de resolver. En este trabajo se utilizé el modelo pesudo-homogéneo
unidimensional y el modelo cinético de mezclas continuas, el cual entre otras ventajas sobre

otros modelos permite calcular la curva de destilacion completa.

Con la finalidad de obtener los parametros cinéticos es necesario realizar una serie de
experimentos ya que éstos dependen de la composicion de la carga y el tipo de catalizador. A
partir de ello es posible obtener una serie de datos experimentales los cuales se pueden utilizar
para realizar estudios cinéticos y validar la suposicion de que el reactor se puede simular

efectivamente con un modelo unidimensional homogeéneo.

En este trabajo se realizd una serie de pruebas experimentales, en primera instancia para
minimizar gradientes de transferencia de masa externa cambiando la relacién carga de liquido a
carga del catalizador. Se encontrd que para los flujos de crudo utilizando una cantidad de 100
mL es adecuada. Ademas se minimizaron los gradientes de transferencia de masa intra-particula
reduciendo el tamafio del catalizador hasta 0.25 mm. Adicionalmente se logré operar el reactor

experimental de forma practicamente isotérmica.

Empleando el modelo del reactor y el modelo cinético, se resolvio el conjunto de ecuaciones
resultante mediante un algoritmo descrito a detalle en el Capitulo Il aplicado a un caso de
estudio. Después, se utilizd dicho algoritmo para obtener los pardmetros éptimos a cada
temperatura y presion y el menor espacio velocidad, es decir, 0.33 h™. Una vez obtenidos los
parametros éstos se correlacionaron con expresiones matematicas lineales debido a la tendencia

de los mismos. Dentro de los pardmetros del modelo cinético, uno de ellos, (kmax) €s similar al
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coeficiente de reaccion usando un modelo de grupos (“lumps”) por lo cual se pudo correlacionar
con una expresion tipo Arrenihus modificada para tomar en cuenta el efecto de la presion y
temperatura de operacion. Los otros parametros del modelo cinético se correlacionaron con la
presion y la temperatura de acuerdo a su tendencia. Para derivar los parametros se utilizaron los
datos experimentales obtenidos a escala piloto, tanto los obtenidos como productos liquidos

como los provenientes de las corrientes gaseosas.

Los resultados del modelo permiten concluir que el reactor experimental se puede representar
adecuadamente con un modelo pseudo-homogéneo vy la cinética de mezclas continuas, ya que la
diferencia entre la totalidad de los datos disponibles y las predicciones del modelo no es mayor
que 5%. Adicionalmente se verificd que el modelo permite predecir adecuadamente las curvas
de destilacién a temperatura y presion constantes pero a diferentes LHSV de los cuales se
derivaron los pardmetros cinéticos del modelo. Esta diferencia respecto al modelo y los
resultados esté relacionada con la complejidad de la mezcla, con las suposiciones de la méxima
temperatura de ebullicion, de los fendomenos de transferencia de masa entre fases modificada por
el efecto de la presion, y la temperatura, particularmente la modificacion de la difusividad de las
especies por el efecto de la presion y la existencia de gradientes que no desaparecen si bien se

han minimizado experimentalmente.

Los resultados experimentales muestran que a menor espacio velocidad, a temperatura y presion
constante es posible obtener una mayor cantidad de fracciones ligeras y por ende mayor
hidrodesintegracion de fracciones de alto punto de ebullicion en la mezcla de crudo Maya. Un
efecto similar se observa incrementando la temperatura cuando las otras variables de operacion
se mantienen fijas. Al aumentar la presion se incrementa la cantidad de ligeros por efecto de
hidrodesintegracion, aunque en el intervalo de presion estudiado se observo que dicho efecto es
menor comparado con el efecto de la temperatura. También se puede concluir que a presion y
LHSV constantes cambiando la temperatura de menor a mayor se observa que la
hidrodesintegracion ocurre en baja proporcion a la menor temperatura comparada con lo que
ocurre a alta temperatura. Ello se atribuyd a la hidrogenacion de las especies presentes en el
petréleo, particularmente aquellas que contienen aromaticos, las cuales obedecen a una ruta
consecutiva: inicialmente se hidrogenan los anillos aromaticos, a baja temperatura, vy
posteriormente se abren los enlaces de los compuestos ciclicos insaturados para producir mayor

cantidad de destilados intermedios.
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Estos resultados se pueden simular adecuadamente con el modelo pesudo-homogéneo del
reactor y el modelo de mezclas continuas y aun mas, utilizando este modelo es posible estudiar
el efecto del inverso de espacio velocidad a valores diferentes de los experimentales y dichas
predicciones estan de acuerdo con el razonamiento fisico de que a mayor tiempo de contacto
entre la mezcla reactiva y el catalizador mayor es el avance de la reaccion de
hidrodesintegracion aumentando el rendimiento de destilados, preferentemente de destilados
intermedios. Se observd también que en el intervalo de destilacion de los productos, desde el
punto inicial de ebullicién hasta una temperatura de alrededor de 200°C no hay cambio
apreciable en cuanto a la produccidn-hidrodesintegracion de estos destilados. Dicho
comportamiento estd de acuerdo con las curvas de composicion experimentales, por lo cual se
deduce que la fraccion de gases producida proviene de la hidrodesintegracion de los compuestos

de alto peso molecular o de forma equivalente de especies con alto punto de ebullicion.

La prediccién adecuada de los productos de hidrodesintegracion es posible mediante el modelo
cinético de mezclas continuas ya que permite fijar el orden de reaccion en uno de acuerdo con la
literatura y asignar a cada pseudo-componente un coeficiente de rapidez de reaccion dnico.
Debido a la gran cantidad de especies presentes en el petréleo los coeficientes de rapidez se
pueden obtener a partir de una funcion de distribucion, la cual presenta un comportamiento
exponencial con la temperatura, es decir, para pseudo-componentes con alto punto de ebullicion
su reactividad excede con mucho a la reactividad de aquellos pseudo-componentes con bajo
punto de ebullicién, con lo cual es posible comparar cualitativa y cuantitativamente dichas
reactividades y por ende, ello permite comprender la naturaleza del proceso de
hidrodesintegracion de fracciones de petrdleo bajo ciertas condiciones de reaccion las cuales
estan consideradas de forma explicita e implicita en los parametros del modelo cinético y del

reactor.
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Anexo A
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Anexo A

Derivacion de la formula de discretizacion de la ecuacion integro-diferencial

Sea f una funcién de x, entonces:

F(X,'_1) F(X,) F(X,‘+1) F(XHZ)] F(Xn-1) F(X,,) F(Xn+1)

Foxg P8 7

Fixs) —]

F(x2)

F(x1)

A1 A2 A3 A4 Ai.1 Ai Ai+1 An—1 An

J)
X1 X2 X3 X4 X5 ! (XM Xi Xi+1 Xi+2{ ( Xn-1 Xn Xn+1

a b
De acuerdo al esquema anterior el &rea total bajo la curva se puede calcular como sigue:
b
AFJ p(a,x)-x-c(x,z)-D(x)-dx
a

Donde:
F(x)=p(a,x)-x-c(x,7)-D(x)
También es posible dividir el intervalo [a, b] en una serie de n+1 intervalos comenzando en 1y

calcular n areas cuya sumatoria es el area total:

A =..kk2 p(k,.Xx)-x-c(x,7)-D(x)-dx A, =jkk3 p(a,x)-x-c(x,7)-D(x)-dx
A, =..kkj+1 (K, X)-x-c(x,7)-D(x)-dx

i
)

Si se realiza una aproximacion lineal entre dos puntos de x consecutivos de acuerdo a la formula

de interpolacidon entre dos puntos:
y=m(x—x,)+VY,

y{uj(x—xl)m

X, =%y
lo cual puede reescribirse como:

y{Q](yz —V1)+ Vs

X, = X;

desarrollando
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X=X X=X X, =X
y= Y, — Yit+ Y

X, =X X, =X X, =X
simplificando:

X=X X=X,
y= Y, + Y1

X, =X X=X,

Entonces aplicado a c(k, 7):

qkﬂ:(;‘ﬁjcwwn+(;‘chwﬂn

27 ™M 1

Sustituyendo en las expresiones integrales:

e Ky ok,

A= p(k,x)x % -c(k,,7)-D(x)-dx+ p(ka,x)-x-(lz(__tl((2 -c(ky,7)-D(x)-dx
Ji 2Ky Ji 17K
@ k3 o ks

A= pkex) x| 27K | (K, o) D(x)-dx+ p(ka,x)~x~[x_k3 6(ky,7)- D(x)-dx
Jk, k3_k2 Jk, kz_ks
oKk, e ky

A,=1 p(k,x)-x- kx_—kk3 -c(k,,7)-D(x)-dx + p(ka,x)-x-(k)(__li(“ -c(ky,7)-D(x)-dx
Jk, 4 K3 Jk, 3Ky
@K1 _ Kjs _

O R e B R e
Jk; kj+1_kj k; kj_kj+1

Por lo tanto efectuando la suma para encontrar el area total y reacomodando:

k.
A+A+A+ LA L+ An:J. p(ka,x)-x-@(_k2

]-c(kl,r)-D(x)-dx+

ky 1_k2

ek, e ks

c(k,,7)- p(k‘,ﬂ,x)-x(kx__li(1 D(x)-dx+c(k,7)- | p(ky,X)-x- kx_—lt j-D(x)~dx
2 1 2

ok vk,

c(ky,7)- .Sp(ka,x)-x-[x_kz -D(x)-dx+c(k,,7)- Mp(ka,x)-x- X_k4J'D(X)'dX+

Jk, (4]

c(k,.7)- [ Ap(k ,x)-x-( XK -D(x)-dx+c(k,,7)- [ sp(ka,x)ox- X~

o ks 3 ok,

c(k,.7): [ p(ka,x).x.(kx___kj1 )D(X)-dx+c(kj,r)o p(ka,x).x.(;j__—kj“}D(x).dx+...+
) [ plkoon 2t o0 el a2 | o e

n n-1

kn+1
C(kn+117)'J- p(ka,x).x-[kx__kli J.D(X).dx
Kq n+l n

Lo anterior puede arreglarse como una sumatoria:
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A =J p(ka,x).x.[ X j.c(x,f).o(x).dXJr:Z:j:j: p(ka,x).x.():__—kkij-:}c(kj,z-).D(x).dx+

+Zj‘kvm p(ka,x)-x-[kxj__li("_+1 j-c(kj,r)- D(x)dx

j+l

L

a cual para cada valor de t se puede escribir como:

n+1 n
A”:C(kl,z'r)lli+Zc(kj,rr)llj+Zc(kj,rr)|2j
j=itl j=i+1
Con
e X_k|+1 D d
I1| J:(i (ka’ ).X.[ki_kiﬂJ (X) X
B @ X; . X—le
Ilj_.xj_lp(ka,x) X {ijjlj D(x)dx
™ x| XX
Izj—.Xj (Kqv X)X [Xj_xjﬂj D(x)-dx

Por lo tanto la ecuacion integro-diferencial se puede escribir como:

de(k,,7) e
d—':_kic(ki,r)+j p(k;,x)-x-c(x,7)-D(x)-dx
T "
O tambien:
de(k,.z, ) N "
ST (k) ek, +Zc(kj,rr)|” +Z;C(kj,rr)|2j
J=1+ J=1+

En una forma més adecuada para su implementacién numerica:

n+1 n
dc(l;i’z-r) =c(k,7, )[k + |1i]+Z:(;(kj,rr)llj +Z:C(kj,2'r)|2j
T
il j=i+l

Y las expresiones ly;, 13 e Iy estan dadas por:

3 :I:M(ki,x)-x-[é__—i‘i]- D(x)dx
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