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RESUMEN

En el presente trabajo se desarrollaron los modelos matematicos de equilibrio y de
no-equilibrio para la hidrodesulfuracion (HDS) profunda del diesel a través de una etapa de

separacion reactiva.

En la implementacion del modelo de no-equilibrio se hace uso de las ecuaciones de

Maxwell-Stefan para el calculo de las velocidades de transferencia de masa.

Se desarroll6 una herramienta computacional con el fin de simular la etapa reactiva
utilizando ambos modelos y se llev6 a cabo un andlisis de los efectos por transferencia de
masa para el proceso de HDS profunda del diesel. En este trabajo se desprecian los efectos

por transferencia de calor en la interfase.

El analisis de resultados se realizd considerando los efectos de las siguientes
variables:

e (Carga de catalizador
e Presion de operacion de la etapa
e Diametro de la etapa

e Laaltura de empaque.
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NOTACION
a; Area total interfacial vapor-liquido, m?
B, Componentes de la matriz [ B]
C, Composicion del componente A en la interfase
C. Composicion del componente A en el seno del fluido
C Concentracion del componente i
G Concentracién molar de la mezcla, mol m™
Area interfacial a través de la cual pasa el flux, m?

D, Coeficiente de difusion de Fick

g Coeficiente de difusion de Maxwell-Stefan
1) Coeficiente de difusion de Maxwell-Stefan a diluciéon infinita
d Fuerza motriz de difusion de la especie i
E Flux de energia
E Velocidad de transferencia de calor en la interfase
E" Eficiencia de etapa de Murphree
F Velocidad de flujo de la alimentacion, mol s™
f Fugacidad del componente i
G Energia libre de Gibbs
G° Energia libre de Gibbs standard
H Entalpia molar parcial del componente i
H s Altura del empaque dentro de la etapa, m
H Entalpia molar, J mol™
h Entalpia molar del componente i
J Flux molar de difusion

Constante de equilibrio

Constante de adsorcion del componente i en la reaccion de hidrogenolisis
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Constante de adsorcion del componente i en la reaccion de hidrogenacion

Constante de reaccion aparente del componente i en la reaccion de
hidrogendlisis

Constante de reaccion aparente del componente i en la reaccion de
hidrogendlisis

Coeficiente de transferencia de masa del componente i en la interfase

Velocidad de flujo de liquido, mol s™
Velocidad de flujo molar, mol s
Masa molecular gr mol™

Flux molar de del componente i, mol s* m™

Velocidad de transferencia de masa, mol s

Moles del componente

Numero de componentes

Numero de reacciones

Presion, Pa

Presion del componente i en la mezcla

Flujo de calor, J s

Constante de los gases, J mol™ K™

Velocidad de reaccién del componente i en la reaccion de hidrogendlisis,
mol m3 s

Velocidad de reaccién del componente i en la reaccion de hidrogendlisis,
mol m3 s

Entropia

Temperatura, K

Temperatura normal de ebullicion, K
Temperatura normal de ebullicion reducida

Temperatura critica, K
Temperatura reducida, K

Energia interna
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Factor de compresibilidad

Letras Griegas

B
AH, .

AX
0,
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pelicula

R

Componentes de la matriz Bootstrap

Calor latente de vaporizacion del componente i
Diferencia de concentracion

Delta de Kronecker
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v, Factor de determinancia

r Fase de la mezcla o componente puro (liquido o vapor)

I, Factor de correccion termodinamico

7 Potencial quimico del componente (i)

g Viscosidad del liquido del componente i (cP)

. Momento dipolar de la mezcla

y. Viscosidad de la mezcla en la fase liquida

K Coeficiente de transferencia de masa de M-S en el par i —k

Volmenes atomicos de difusion cm®

w Factor acentrico
Subindices

c Condiciones criticas

£ Volumen de reaccion, m®

indice del componente
I Interfase
Indice de la reaccién

Referido a la mezcla

= 3 3
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Superindices

F Referido a la alimentacion
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CAPITULO 1

INTRODUCCION

En este capitulo se presenta el de la importancia del diesel y la hidrodesulfuracion
de este a partir del afio 2000 a la fecha. Se muestra una revision bibliografica de los trabajos
mas importantes que se han publicado acerca de la hidrodesulfuracion del diesel, asi como

las nuevas tecnologias para llevar a cabo ésta.

1.1 ASPECTOS IMPORTANTES DEL DIESEL

La produccion del diesel en el mundo se encuentra en pleno auge. En los dltimos
afios el tratamiento del diesel ha ganado mucha atencion debido a la alta eficiencia que
presenta con respecto a la gasolina (ver Figura 1.1), y a las nuevas legislaciones

ambientales que se han presentado en todo el mundo.
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Figura 1.1. Consumo en millones de toneladas de gasolina y diesel al afio en el continente Europeo (Farshid,
D.y col., 1999).

Las legislaciones ambientales en referencia a los limites maximos permisibles de
determinados compuestos son cada vez mas rigidas, especialmente en el contenido de
azufre del diesel. En este sentido la Unién Europea (UE) acordd reducir el contenido
maximo de azufre en el diesel a 350 ppm en el afio 2000 y a 50 ppm a partir del afio 2005.
Las presentes regulaciones en la UE y Estados Unidos de América (EU) en los niveles
maximos permisibles de compuestos indeseables en combustibles de transportes han
disparado una intensa busqueda de nuevos sistemas cataliticos y tecnologias de reactores,
como lo dicen Song y Ma (2003). ElI cumplimiento de esta legislacion representa un
verdadero cambio en la industria de la refinacion (Ojeda-Nava y Krishna, 2004); incluso la
Comunidad Europea ha llegado a considerar que todo el diesel ultra limpio debe de caer de
50 a 10 ppm de azufre en el afio 2008 y se ha llegado a especular el tener un diesel 100%
ultra limpio para el afio 2010.

14
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Figura 1.2. Especificaciones del contenido de azufre en el diesel.

En México existe una gran preocupacion por el cumplimiento de las
especificaciones actuales y futuras del diesel. Las instituciones de investigacién cientifica
han creado y apoyado proyectos orientados al mejoramiento de la calidad en los
combustibles, con miras a incrementar la competitividad del combustible mexicano en el
mercado internacional. La basqueda de la reduccién de azufre en el diesel, ademas de ser
un requerimiento, en el futuro sera una necesidad, ya que la tendencia global es la de
procesar crudos mas pesados, lo que implica un incremento en la concentracion vy

complejidad de los compuestos azufrados en la carga.

1.2 EL DIESEL Y SUS COMPONENTES

El diesel es uno de los derivados del petréleo, compuesto de una mezcla compleja
de hidrocarburos, principalmente parafinas y aromaticos, con un contenido de olefinas que
alcanzan solamente a un pequefio porcentaje por volumen. Cada clase es una familia de
moléculas individuales de hidrocarburos que comparten caracteristicas estructurales
comunes, pero difieren en tamafio (ndmero carbonos) y geometria. Las clases también

difieren en la relacion de atomos de hidrdégeno a atomos de carbono y en la manera en la

15
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cual estan enlazados los 4&tomos de carbono con los otros &tomos presentes en la molécula.
Los compuestos principales presentes en el diesel tienen un nimero de 10 a 22 atomos de
carbono. En la Figura 1.3 se muestra la distribucion tipica de los componentes presentes en
el diesel de acuerdo al numero de 4&tomos de carbono.

124

10

Porcentaje en masa

1 LI B e e e e e e S N B
8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24

Numero de atomos de Carbono

Figura 1.3. Distribucion tipica del nimero de carbonos en el diesel (Chevron Inc.).

En el diesel estdn presentes los compuestos parafinicos que tienen la formula

general C H donde n es el nimero de atomos de carbono en la molécula. Hay dos

2n+2!
subclases de parafinas: las n-parafinas y las iso-parafinas. Las n-parafinas tienen atomos de
carbono unidos para formar una cadena lineal. Las iso-parafinas tienen una estructura de
carbonos similares, pero pueden presentar una 0 mas ramificaciones de carbono en la

estructura principal.

Otra clase de compuestos presentes en el diesel son los naftenos que tienen sus
atomos de carbono arreglados en forma de anillos. Los naftenos del diesel tienen anillos de
cinco o seis carbonos. Algunas veces dos o mas anillos estan unidos por &tomos de carbono

de anillos adyacentes. Los naftenos con un anillo tienen la formula general C H,, .

16
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Las olefinas son similares a la parafinas, pero tienen menor nimero de atomos de
hidrogeno y tienen al menos una doble ligadura entre un par de atomos de carbono. Como
el caso de las parafinas, las olefinas con 4 0 més 4tomos de carbono pueden tener isomeros

estructurales. Las olefinas con una doble ligadura tiene la siguiente formula general C H, .

Los compuestos aromaticos, tienen los atomos de carbono arreglados en forma de
anillo unidos por enlaces aromaticos. Los anillos de los hidrocarburos aromaticos contienen
6 atomos de carbono. El benceno es uno de los compuestos aromaticos mas simples.

El diesel también contiene compuestos heteroatomicos. Mientras que los elementos
predominantes en el crudo son carbono e hidrégeno, también estan presentes en pequefias
cantidades compuestos que contienen atomos de azufre, nitrogeno y oxigeno. Algunos
ejemplos tipicos de heterocompuestos encontrados en el diesel son los tiofenos y los
carbazoles. Los tiofenos son compuestos que contienen azufre en su estructura molecular,
mientras que los carbazoles son compuestos que contiene nitrégeno. Cabe mencionar que el

azufre es uno de los heterodtomos mas abundantes en el diesel.

El diesel es un corte del petroleo, caracterizado por su punto de ebullicién. Antes de
hidrodesulfurarse, consiste principalmente de gasoleo primario ligero. La principal razén
del hidrotratamiento es la eliminacion de los componentes azufrados en la corriente liquida
(diesel), ademas de reducir el envenenamiento de los catalizadores, evitar la generacion de

Oxidos de azufre en la regeneracion y en la combustion, y la depositacion metalica.
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1.3 LAHIDRODESULFURACION DEL DIESEL

1.3.1 QUIMICA DE LA HIDRODESULFURACION

La hidrodesulfuracion (HDS) es un proceso de hidrogenacion catalitica en el cual se
remueve el azufre contenido en heterocompuestos. La cinética de la hidrodesulfuracion se
emula estudiando compuestos que son representativos del diesel, como el benzotiofeno
(BT), dibenzotiofeno (DBT) y sus derivados alquilados en particular el 4-MDBT vy el 4,6-
DMDBT.

En base a diversas investigaciones que se han desarrollado alrededor del proceso de
la HDS del diesel, de manera general ha sido establecido que la HDS de los compuestos
mas refractarios presentes en el diesel (DBT, 4-MDBT y 4,6-DMDBT) procede a través de
dos rutas de reaccion (Broderick y Gates, 1981; Houalla y col., 1978): la primera ruta
denominada desulfuracion directa o hidrogendlisis, la cual consiste en la extraccion directa
del 4&tomo de azufre de la molécula sulfurada; y la segunda, conocida como hidrogenacion,
la cual pasa por una previa hidrogenacion de uno de los anillos aromaticos con el ulterior
retiro del atomo de azufre (Ver Figura 1.4). La cinética de los tiofenos se describe
utilizando la ecuacion de velocidad tipo Langmuir-Hinshelwood. La ecuacién de velocidad
indica tanto la inhibicion de los tiofenos por su propia HDS y la inhibicién que produce el
sulfuro de hidrégeno (H,S). El sulfuro de hidrégeno es un fuerte inhibidor de la
hidrogendlisis, aunque no en muchos casos de la hidrogenacién. Ademas, hay una
diferencia entre la velocidad de reaccion de la hidrogendlisis de los tiofenos y la que se da
en la hidrogenacion, lo cual puede indicar que existen dos mecanismos de reaccion

diferentes.
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DBT

{ﬁ@?@}

Figura 1.4. Mecanismo de reaccion de la HDS del DBT (Broderick y Gates, 1981; Houalla y col., 1978).

Es bien sabido que los grupos alquilo afectan la reactividad del DBT. Los
substituyentes metilos en las posiciones 2 y 8 del DBT cambia la reactividad y los grupos
metilos en las posiciones 3 y 7 también tienen un pequefio efecto en la reactividad. En
contraste, substituyentes metilo en las posiciones 4 y 6 reducen la reactividad en un orden
de magnitud (Song y Ma, 2003).

4-MeDBT

/ O s ‘ 12,4 MepBT
r -
rt r
3-MeDBT, t© 4-MeDBT, t©

OG0

3-MeBPH

ri
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+ H,S + H,S

Figura 1.5. Mecanismo de reaccion de la HDS del 4-MDBT (Vanrysselberghe y col., 1998).
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Para explicar la dificultad para desulfurar tiofenos tales como el 4-
Metildibenzotiofeno (4-MDBT) y 4,6-Dimetildibenzotiofeno (4,6-DMDBT). Kabe y col.
(1993) hicieron investigaciones de la HDS del DBT, 4-MDBT (ver Figura 1.5) y 4,6-
DMDBT (ver Figura 1.6) en el intervalo de 190°C a 340°C utilizando como catalizadores
Co-Mo/Al,03 y Ni-Mo/Al,O3. La conversion total de los dibenzotiofenos y la conversion
de estos en bifenilos (BF) decrece en el siguiente orden DBT>4-MDBT>4,6-DMDBT.

4,6-DiMeDBT

4,6-DiMeDBT, &

-
@
=
5
o
®
bl
(%]
/

3,3-DiMeBPH

\ 73,3-DiMeBPH, ©

3-MeCHT

Figura 1.6. Mecanismo de reaccion de la HDS del 4,6-DMDBT (Vanrysselberghe y col., 1998).

Durante todo el periodo de investigacion de la HDS del diesel, se han publicado
diversos estudios de este sistema reactivo. Song y Ma (2003) en una revisién importante de
articulos muestran un cromatograma (Figura 1.7) en el cual se puede observar que los
principales componentes sulfurados presentes en el diesel son los mencionados

anteriormente.
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Figura 1.7. Crogramatograma de una muestra de diesel comercial (Song y Ma, 2003)
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1.3.2 EL PROCESO DEL HIDROTRATAMIENTO

El hidroprocesamiento incluye el hidrotratamiento y el hidrocraqueo.
Hidrotratamiento es un término que engloba a las reacciones de hidrodesulfuracion,
hidrodesnitrogenacion e hidrogenacion. Todas las reacciones incluidas en el
hidroprocesamiento son exotérmicas, por lo que se debe controlar la temperatura en el
reactor, especialmente en el lecho del catalizador. Aunque la constante de equilibrio
decrece a altas temperaturas, la remocion de los heterodtomos es favorable bajo

condiciones practicas de operacion.

En la Figura 1.8 se muestra un proceso tipico de hidrodesulfuracion. La mezcla de
alimentacidn, el gas reciclado y el hidrégeno alimentado son comprimidos hasta la presién
deseada, y se alimentan a un horno en el cual se calienta la mezcla hasta la temperatura de
reaccién y se introduce al reactor catalitico de lecho fijo. El efluente del reactor pasa a
través de un intercambiador de calor para precalentar la corriente de alimentacion. Después
del enfriamiento, los productos de reaccion son separados en las fases de liquido y gas a
través de un separador flash de alta presién, y posteriormente en otro de baja presion. El
producto liquido se separa por destilacion fraccionada. El gas rico en hidrdgeno se lava

para remover el H,S que contiene y posteriormente se recicla al reactor.

Compresor
Hidrégeno Reciclado P

L

Hidrégeno

Gas combustible

; \ _| Fraccionador /L

Nafta

Lavado de agua
le Diesel
— 5

1q g Vapor

Separador de Separador de
Reactor Alta Presion Baja Presion \ f

Gasoil Pesado
desulfurado

Homo

X

Figura 1.8. Proceso tipico de hidrodesulfuracion (Kabe y col., 1999).
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En la catalisis del hidrotratamiento, los componentes metalicos con actividad en las
reacciones de hidrotratamiento tales como la HDS o de la deshidrogenacion, se depositan
en un soporte de un oxido inorganico de alta porosidad. Generalmente, se utilizan cobalto y
molibdeno y la alumina juega el papel del soporte. En la catélisis practica, del 3-5% en peso
de CoO y del 12-20% en peso de MoO; se soportan en alumina. Algunas veces el niquel y
el tungsteno son utilizados en lugar o adicionalmente con Co y Mo, respectivamente. La
molibdena-alumina y el tungsteno-alumina son catalizadores basicos y el cobalto y niquel

los promotores.

Los catalizadores de hidrotratamiento se presulfuran con el propdésito de obtener la
fase activa. La presulfuracién del catalizador es el paso inicial del proceso de
hidrotratamiento y se lleva a cabo con H,S. La presulfuracion se realiza haciendo pasar una
corriente de hidrégeno con H,S a través del reactor, aunque hoy en dia este método esta

siendo reemplazado por otros que ofrecen mayores ventajas (Kabe y col., 1999).

1.3.3 NUEVAS TECNOLOGIAS EN LA HIDRODESULFURACION
PROFUNDA DEL DIESEL

La bdsqueda del cumplimiento de las nuevas regulaciones ambientales ha generado
la exploracién de diversas vertientes para encontrar la solucion al problema de la
hidrodesulfuracion profunda del diesel. Song y Ma (2003) mencionan gque en forma general
las alternativas que se estan tomando en la HDS profunda del diesel son: (a) formulacion de
nuevos catalizadores; (b) nuevas condiciones de operacion de los reactores presentes en el
proceso de la HDS (con inversién minima de capital); (c) nuevas configuraciones de los

reactores; (d) Desarrollo de nuevos procesos.

Formulacion de Nuevos Catalizadores

Actualmente se trabaja en el desarrollo de nuevos catalizadores para mejorar la
hidrodesulfuracién del diesel. La formulaciones cataliticas se mejoran promoviendo la

actividad mediante el uso de diferentes tipos de soportes (carbén, Ti,O, Ti,O-Al,O3, HY,
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MCM-41, etc.) convencionales en lugar del soporte de alumina utilizado con los diferentes
catalizadores para la HDS (CoMo, NiMo y NiW).

Nuevas Condiciones de Operacion de los Reactores Presentes en el Proceso de

HDS

Estos cambios consisten basicamente en la busqueda de nuevas condiciones de

operacion sin la inversion de capital (velocidad espacial, temperatura, presion), y aquellas

donde existe una inversion minima de capital (expansion de la densidad o cantidad de

catalizador, reciclo de H,S, mejora en la distribucion del liquido-vapor), segun se describe

enlaTabla1.1.

Tabla 1.1. Condiciones de operacién y su efecto (Song y Ma, 2003).

Caracteristica Ventajas Resultados

Velocidad Puede incrementar o disminuirel Los compuestos  sulfurados recalcitrantes

Espacial tiempo de contacto de los requieren una velocidad espacial menor para
reactivos con el catalizador. alcanzar una conversion mas alta.

Temperatura El incremento de la temperatura  Un incremento de 14°C con uno de los mejores
puede mejorar la desulfuracion catalizadores, se puede reducir la cantidad de
de los compuestos sulfurados. azufre de 120 a 40 ppm.

Sulfuro de Reduccion en la cantidad de H,S El decremento de 3-6% de la concentracion de

hidrégeno en la corriente de recirculacion H,S en la entrada del reactor (corriente paralelo),

Presion parcial
de hidrdégeno

Mejor
contacto
vapor-liquido

Gas reciclado

Volumen del
reactor

para evitar la inhibicion del
catalizador.

Mejora de la hidrodesulfuracion

Mejora en el rendimiento de
hidrotratamiento

Incrementa el de

desulfuracion

grado

El incremento del volumen del
reactor mejora la desulfuracion

puede resultar en un decremento de 15-20°C o
puede obtenerse una disminucién extra de 2/3
del contenido de azufre.

Un incremento del 30% en la pureza del
hidrégeno reduciria la temperatura de operacion
8-9°C con la misma cantidad de azufre
removido.

Una mejor distribucion de vapor y liquido
permite una alimentacién mayor de azufre (30%)
para ser procesada a temperaturas menores y
reducir el contenido de azufre de 500 ppm a 350

ppm.

Con un incremento del 50% en la relacion de gas
total/liquido manteniendo la temperatura, se
puede alcanzar la reduccién de 35-45% de azufre
(Song y Ma, 2003).

Al doblar el tamafio del reactor puede obtenerse
una reduccion de 120 a 30 ppm.
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Nueva configuracion en los Reactores

El proceso de desulfurizacion mas comdn consiste de un solo reactor (corriente en
paralelo) que hidrodesulfura el diesel hasta 500 ppm. La nueva direccion apunta a que el
disefio y la configuracién de los reactores puede involucrar una o dos etapas de

desulfurizacion en serie para obtener una cantidad menor de azufre en el producto.

Una de las opciones para favorecer la desulfuracion es la adicion de un segundo
reactor (corriente en paralelo), donde tanto la desulfuracion como la hidrogenacion pueden
ser mejoradas si se da una remocion de H,S de la corriente de gas que sale del primer

reactor a través de un purificador a alta presion.

Existe también la propuesta de utilizar un reactor con dos o tres camas cataliticas,
las cuales estarian en reactores separados operando en corriente en paralelo y a
contracorriente. La desventaja de la operacion en corriente en paralelo es que la
concentracion de H, a la entrada del reactor es mayor que a la salida del reactor
dificultando la capacidad de producir bajos niveles de azufre debido a la baja cantidad de
H.. Una de las opciones para abatir esta problematica es el uso de un reactor a
contracorriente. Se ha demostrado numéricamente que para una misma conversion de
componente sulfurado, al utilizar una operacion en contracorriente la cantidad de
catalizador y el tamafio del reactor son menores que los utilizados para un reactor en

operacion de corriente en paralelo (Van Hasselt y col., 1999).

Desarrollo de Nuevos Procesos.

Entre los nuevos procesos que se proponen para la hidrodesulfuracion profunda del
diesel se encuentran los siguientes: (a) adsorcion y extraccion atomica de azufre; (b)
adsorcion selectiva de compuestos azufrados; (c) oxidacion y extraccion; (d)
biodesulfuracion; y (e) destilacion reactiva. Algunas caracteristicas de estos procesos se

muestran en la tabla 1.2.
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Tabla 1.2. Caracteristicas de los nuevos procesos propuestos para la hidrodesulfuracién profunda del diesel.

Proceso

Caracteristicas

Adsorcion y extraccion
atémica de azufre

Adsorcion selectiva de
compuestos azufrados

Oxidacion y extraccion

Biodesulfuracion

Destilacion Reactiva

La remocién de azufre se lleva a cabo por el uso de metales reducidos para asi
reaccionar con el azufre formando sulfuros metélicos bajo condiciones de
temperaturas elevadas y una atmdsfera de H, sin hidrogenacién de aromaticos.
La restriccion es que se tiene que estar regenerando el catalizador
constantemente. A comparacion del hidrotratamiento, la “S Zorb” resulta ser
una opcion con bajo costo (E.I.A., 2001).

Remocién de azufre por la interaccion selectiva de compuestos azufrados en la
presencia de hidrocarburos aromaticos bajo ambientes sin la presencia de H,
(E.lLA., 2001).

Oxidacién de componentes azufrados por las reacciones de oxidacion en fase
liquida con o sin radiacién ultrasénica, seguida por la separacion de los 6xidos
de azufre (E.l.A., 2001).

Ataque de los compuestos sulfurados a través del uso de bacterias via
desulfuracion microbiana. Este proceso se opera a una baja alimentacion lo cual
reduce su aplicabilidad a nivel industrial (E.l.A., 2001).

Proceso donde se lleva a cabo una separacién y reaccidon quimica de manera
simultanea. Ademas de hacer notar que en la operacion a contracorriente es un
modo de operacidn natural y los requerimientos de inundacion pueden ser
obtenidos a través del arreglo del empaque del catalizador o por la manipulacién
de la relacion de reflujo (Pérez-Cisneros y col., 2002).

1.4 DESTILACION REACTIVA

La destilacién reactiva es un proceso en el cual se lleva a cabo un proceso de —

reaccién-separacion in-situ. En los Gltimos afios se ha observado un gran interés en la

aplicabilidad de este proceso ya que la combinacidn de reaccién y separacion en una misma

unidad ofrece un nimero de ventajas sobre la secuencia convencional de reaccion seguida

por la destilacién u otras técnicas de separacion (Hiwale y col., 2004). El término de

destilacion catalitica también se utiliza para este sistema, donde el catalizador (homogéneo

0 heterogéneo) se usa para acelerar la reaccion (Taylor y Krishna, 2000). Para este

desarrollo se identificara la destilacion reactiva con el acrénimo DR.

La DR ofrece beneficios adicionales a los ya mencionados, como son:

25



Universidad Autonoma Metropolitana

26

Simplifica o elimina el sistema de separacion, lo cual puede significar un ahorro de
capital. Con la destilacién reactiva, se elimina una 0 mas de las unidades asi como
también las partes del proceso que transportan el producto de un equipo a otro
(tuberias, bombas e instrumentacion). Figura 1.9.

Mejor conversion de los reactivos (aproximadamente el 100%). Este incremento en
la conversion es benéfico en la reduccion de los costos de reciclo del reactivo.

Mejor selectividad. La remocion de uno de los productos de la mezcla reactiva o
manteniendo una baja concentracion de alguno de los reactivos puede reducir la
velocidad de un lado de la reaccion y asi mejorar la selectividad del producto
deseado.

Reduccién significativa de la cantidad de catalizador requerido para obtener el
mismo grado de conversion.

Eliminacion de azeo6tropos. La DR es particularmente ventajosa cuando el reactor
produce una mezcla con especies que pueden formar azedtropos. Las condiciones de
DR pueden permitir que los azedtropos desaparezcan en la misma unidad.
Reduccion en la formacion de subproductos.

Mayor integracion de calor. Si la reaccion es exotérmica, el calor de reaccion puede
ser usado como medio de vaporizacion y asi reducir la carga del rehervidor (Taylor
y Krishna, 2000).

Reduccién en los costos de operacion (Kening y col., 1999).
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HAc
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MeOAc
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H,0
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Figura 1.9. Esquemas del proceso de la reaccion de esterificacion MeOH + AcOH ———=MeOAc + H,0.

(a) Proceso convencional el cual consiste de un reactor seguido de 9 columnas de destilacion. (b)
Configuracién de destilacion reactiva, la seccion reactiva esta marcada con lineas grises (Taylor y Krishna,
2000).

En la DR el disefio y la operacion del equipo son mas complejos que los que se
tienen en los procesos convencionales de reaccidn y separacion. Las ventajas potenciales
que ofrece la DR podrian verse nulificadas por escoger incorrectamente la etapa de

alimentacién, relacion de reflujo, etc.

La simulacion del proceso de destilacion reactiva se puede llevar a cabo a través de
los modelos de etapa de equilibrio y por medio del modelo de no-equilibrio. EI modelo de
equilibrio es el mas simple de los dos y se basa en la igualdad de los potenciales quimicos
de las fases involucradas en el fenémeno. En lo que concierne al modelo de no-equilibrio,
toma en cuenta los efectos de transferencia de masa y calor en la vecindad de la interfase,
por lo que el sistema de ecuaciones se hace mas complejo que el utilizado para resolver

problemas a través del modelo de equilibrio. A continuacion se describen ambos modelos.
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1.4.1 MODELO DE EQUILIBRIO

En los ultimos afios se ha desarrollado un numero importante de algoritmos
computacionales, asi como publicaciones concernientes a la destilacion reactiva a través del
modelo de etapa de equilibrio. Las variables principales a determinar en este modelo
generalmente son: las composiciones, temperatura, velocidades de reaccion y los flujos de
salida en cada fase. La principal suposicion de este modelo es que las composiciones de
salida en la fase vapor estan en equilibrio de fases con las composiciones de salida de la

fase liquida.

Los métodos para la solucion de los diversos conjuntos de ecuaciones de sistemas
de separacion reaccién han ido cambiando y mejorando a lo largo de los afios. La
termodinamica es otro aspecto importante que ha marcado diferencias entre las

publicaciones que tratan la DR con el modelo de equilibrio.

De la literatura publicada hasta el momento, el libro de Seader y Henley (1998) es
uno de los que presenta un apartado de destilacion reactiva bajo el modelo de etapa de

equilibrio.

1.4.2 MODELO DE NO-EQUILIBRIO

Los modelos de equilibrio consideran que las fases involucradas en el fenébmeno se
encuentran en equilibrio fisico, cosa que no necesariamente sucede en la realidad. Para
tomar en cuenta la desviacion del equilibrio, en 1925 Murphree introdujo el concepto de

eficiencia de etapa, la cual se define por:

EW — Y = ¥e (1.1)

i *

Yi = Ye
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donde y_ es la composicion entrando a la etapa, y, es la composicion promedio de salida

de la etapa y Yy es la composicion en equilibrio saliendo de la etapa; todas las

composiciones corresponden a la fase vapor. Para el caso de mezclas binarias la eficiencia
de Murphree funciona de manera correcta, no asi cuando se presenta el caso de mezclas
multicomponente debido a que pueden llegar a presentarse valores negativos o0 mayores que
la unidad en los valores de las eficiencias de Murphree.

El modelo de etapa de no-equilibrio brinda una descripcion mas apropiada debido a
que considera a priori que el célculo de eficiencia de etapa puede evitarse. EI modelo de
no-equilibrio incluye los balances de materia y energia para cada fase, las relaciones de
equilibrio y los modelos de transferencia de calor y masa. Las ecuaciones de conservacion
para cada fase, estan enlazadas por los balances de materia alrededor de la interfase | (ver
Figura 1.10), debido a que no existe acumulacion en la interfase (la masa perdida por el
vapor es ganada por el liquido). Las ecuaciones de equilibrio son utilizadas para relacionar
las composiciones en cada lado de la interfase. La energia y la masa son transferidas a
través de la interfase a una determinada velocidad que depende principalmente de que tan
alejadas del equilibrio estén cada una de las fases involucradas. Estas velocidades son
calculadas utilizando las correlaciones de transferencia de masa para sistemas
multicomponente (Taylor y Krishna, 1993).

Figura 1.10. Representacion esquematica de la transferencia de masa de la especie i de la fase 9 ala fase g

De acuerdo los resultados publicado en diferentes trabajos, se ha comprobado que al
utilizar el modelo de no-equilibrio se obtienen mejores predicciones de resultados para el

modelado de destilacion reactiva multicomponente.
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En procesos homogéneos de DR la reaccion toma lugar sélo en la fase liquida. Si la
reaccion es suficientemente rapida, esta se da en la pelicula de liquido adyacente a la
interfase; si la reaccion es rapida se da en una parte cercana a la interfase, y si la reaccion es
lenta se da en toda la pelicula formada y el proceso de transferencia de masa puede ser
despreciado porque la reaccion controla el proceso. Para una reaccién heterogénea,
considerando que la reaccion solo se lleva a cabo en el catalizador, existen dos opciones
para la descripcion de los términos de reaccion. La aproximacion mas simple es tratar la
reaccién como pseudohomogénea, en este caso la difusion en el catalizador y la reaccion se
agrupan en un término de reaccion efectiva y es necesario especificar la masa y actividad
del catalizador. Una aproximacién mas rigurosa involucra el uso del modelo de fluido
“dusty” (Taylor y Krishna, 2000), en este caso es necesaria la informacion sobre la
geometria del catalizador, area superficial, tamafio medio de poro, etc. En este trabajo es

utilizada la aproximacion pseudohomogénea.

Taylor y Krishna (1993) explican el modelo de no-equilibrio para sistemas de
separacion especificamente para columnas de destilacién. Wesselingh y Krishna (2000)
publican un libro donde se explica el fendmeno de transferencia de masa para diferentes
sistemas de separacion. Hasta el momento estos son los textos mas especializados que

tratan el tema de transferencia de masa multicomponente.

Taylor y Krishna (2000) realizaron una revision de articulos referentes a la
destilacion reactiva, esta revision contiene: las ventajas y desventajas de la DR, los aspectos
termodinamicos, los diferentes modelos aptos para la DR, los métodos matematicos para la
resolucion del sistema de ecuaciones que representa el fendmeno de reaccion-separacion,
disefio en DR, etc. Hiwale y col. (2004) por otra parte, presentan una revision de los
diferentes sistemas reactivos que han sido sometidos a publicacion ya sea con resultados

obtenidos experimentalmente o por medio de modelacion.
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1.4.3 DESTILACION REACTIVA EN LA HIDRODESULFURACION
DEL DIESEL

A nivel industrial, el proceso de hidrodesulfuracién se lleva a cabo con
configuraciones en corriente paralela. Se ha observado que las reacciones tales como la
hidrodesulfuracion e hidrogenacion son inhibidas por la formacion del H,S. La remocion de
azufre del hidrocarburo generalmente sigue una cinética de segundo orden, lo cual es un
reflejo de la presencia de varios compuestos azufrados en la mezcla. La cinética de segundo
orden implica que una gran cantidad de azufre es removida en las primeras etapas del
proceso y el remanente es removido lentamente en las Gltimas etapas. Esto sugiere que gran
parte del H,S se forma a la entrada del lecho catalitico y que aquél va inhibiendo al

catalizador en las etapas subsecuentes (Song y Ma, 2003; Van Hasselt y col., 1999).

Van Hasselt y col. (1999) hacen una comparacion entre diferentes configuraciones
de 2 reactores para la HDS del diesel (Figura 1.11). Los caso de estudio son los siguientes:
(1) reactores de lecho escurrido a corriente en paralelo; (2) reactores de lecho escurrido a
semi-contracorriente; (3) reactores empacados con tres niveles de porosidad; y (4) reactores

empacados con monolitos muy finos.

En su discusion de resultados, Van Hasselt y col. (1999) mencionan que para
obtener una conversion del 98%, los mejores resultados se obtuvieron para el caso 4,
posteriormente el caso 3, el caso 2 y al ultimo, el caso 1. Observaron que la cantidad de
catalizador y volumen de reactor van aumentando de acuerdo al orden dado anteriormente.
También concluyen que la diferencia entre el flujo en paralelo y a contracorriente llega a
ser mas pronunciada por las inhibiciones mas fuertes que produce el H,S sobre el

catalizador; por lo tanto, es preferible una operacion a contracorriente.
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(b) ()

Figura 1.11. Representacién esquematica de los tres modos de operacion de los reactores para la HDS: (a)
Corriente en paralelo, (b) Semi-contracorriente y (c) Contracorriente. Las lineas s6lidas y punteadas
representan los flujos de liquido y gas, respectivamente. La operacidn a contracorriente aplica para los casos
3y 4 (Van Hasselt y col., 1999).

El trabajo de Van Hasselt y col. (1999) fue uno de los primeros que dieron la pauta
para la busqueda de la introduccion de la destilacion reactiva en la HDS profunda del
diesel. Ademas, en el proceso de destilacion reactiva la operacion a contracorriente es un
modo de operacion natural y los requerimientos de inundacion pueden ser obtenidos a
través del arreglo del empaque del catalizador o por la manipulacion de la relacion de

reflujo (Pérez-Cisneros y col., 2002).

Ojeda-Nava y col. (2002) presentan resultados de simulaciones de HDS en
operacion en contracorriente y corriente en paralelo, y obtienen como conclusiéon que la
operacion a contracorriente supera a la operacion en paralelo, semejante a la de VVan Hasselt
y col. (1999). Estas simulaciones consideran el modelo de equilibrio.

Pérez-Cisneros y col. (2002) tratan la HDS del diesel en una columna de destilacién
reactiva. Ellos mencionan que el analisis de las curvas residuales del sistema permite
mostrar un posible desarrollo para el disefio de una columna de destilacion reactiva,
haciendo uso de la aproximacion del elemento para sistemas reactivos propuesta por Pérez-
Cisneros y col. (1997). En este trabajo proponen el disefio de la columna que contiene dos
lechos de catalizador, uno con catalizador Ni-Mo y el otro con Co-Mo. Proponen una
alimentacion con la corriente a tratar y dos alimentaciones de hidrégeno. Prueban 6
diferentes configuraciones de la columna (modificando la etapa de alimentacion y las
etapas reactivas) y concluyen que es posible tener bajas concentraciones de azufre en el

producto deseado.
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Ojeda-Nava y Krishna (2004) analizan el sistema reactivo para la HDS del diesel
considerando un modelo de no-equilibrio en un reactor de lecho escurrido acoplado con una
zona de agotamiento in-situ (Figura 1.12). En sus simulaciones observaron que en una
operacion en contracorriente se requeria 20% menos de catalizador que para una operacion
en paralelo. En este trabajo se considera que el catalizador tiene una configuracién de balas
con el fin de evitar problemas de inundacion en el reactor. Observaron también que la
transferencia de masa interfacial no es un factor limitante en una operacion en

contracorriente.

paralelo

HC-De S

Figura 1.12. Hidrodesulfuracion del gasoil llevado a cabo en: (a) un reactor de lecho con corriente en paralelo;
(b) Reactor en operacién a contracorriente acoplado con una zona de agotamiento in-situ (Ojeda-Nava y
Krishna, 2004).

Viveros-Garcia y col. (2005) hacen un andlisis conceptual para el desarrollo de una
columna de destilacion reactiva para la HDS profunda del diesel utilizando el modelo de
etapa de equilibrio. EIl disefio se basa en el andlisis termodindmico del sistema reactivo en
términos de la posibilidad de la reaccion-separacion. El andlisis toma en consideracion tres
aspectos: (1) la volatilidad de los compuestos organosulfurados; (2) reactividad de los
compuestos organosulfurados; y (3) el calculo de mapas de curvas residuales reactivas y no
reactivas. En este trabajo se concluye que la destilacion reactiva puede ser considerada
como una alternativa tecnolégica viable para la HDS profunda del diesel.
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Gonzalez Villalba (2004) presenta el analisis de 3 casos de estudio para la HDS
profunda del diesel. Se reportan distintas simulaciones para observar el efecto de los
distintos parametros de operacion y disefio del sistema considerando que todos los
componentes se encuentran en equilibrio de fases. Los parametros termodinamicos se
calculan haciendo uso del método de contribucion de grupos de Marrero y Gani (2001)
después de hacer una comparacion con el método de contribucion de grupos propuesto por
Joback (1984). Este trabajo da la pauta para el analisis de los efectos de transferencia de

masa en la destilacion reactiva de la HDS profunda del diesel.
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1.5 MOTIVACION Y OBJETIVO DEL TRABAJO

La destilacion reactiva ha sido escasamente investigada para su aplicacion en el
proceso de HDS, y solo se ha tratado usando el modelo de etapa de equilibrio. En el
presente trabajo se estudiara el proceso de la HDS profunda del diesel usando el modelo de
no-equilibrio para dilucidar si existen efectos de transferencia de masa.

Los objetivos de este trabajo son:

General

e Desarrollar una herramienta computacional para un proceso de reaccion-separacion
en una etapa de destilacion reactiva para analizar la HDS profunda de diesel
considerando efectos de transporte de masa.

Especificos
e Aplicar el modelo de no-equilibrio (NEQ) en el desarrollo de un algoritmo
computacional para la simulacion de una etapa de reaccion-separacion en la HDS
profunda del diesel.

e Modelar el transporte de masa utilizando las ecuaciones de Maxwell-Stefan (MS).

e Comparar los resultados del modelo de etapa equilibrio (EQ) con los obtenidos de

las simulaciones que toman en cuenta los efectos de transporte de masa.

e Analizar la sensibilidad de las variables involucradas en la operacién y en el disefio
de la etapa de reaccion-separacion.
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CAPITULO 2

MODELO DE NO-EQUILIBRIO

La difusiébn de masa ocurre como resultado de gradientes de concentracion,
temperatura o presion, o por la aplicacion sobre el sistema de una fuerza externa de tipo

eléctrico u otro tipo de potencial.

Los ingenieros quimicos han desarrollado procesos de separacién y de reaccion
usando como base la ley de difusion de Fick, pero esta no representa adecuadamente la
realidad en algunos casos. Krishna y Wesselingh (1997) enlistan las siguientes condiciones
donde es estrictamente valido el uso de la ley de Fick: (i) al tratar con mezclas binarias; (ii)
para difusion de una especie diluida i en una mezcla multicomponente, y (iii) en la

ausencia de fuerzas electrostaticas o fuerzas centrifugas.

Cuando no se cumplen las condiciones anteriores es necesario usar las ecuaciones

de Maxwell-Stefan, las cual si pueden describir adecuadamente la transferencia de masa.
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En este capitulo se analizaran las ecuaciones de Fick y de Maxwell-Stefan las cuales
describen el fendmeno de transferencia de masa en sistemas binarios y sistemas
multicomponente, se hace también la comparacion entre ambas ecuaciones y la relacion
que existe entre ellas, se estudia el fenébmeno de transferencia interfacial asi como la

definicion del coeficiente de transferencia de masa.

2.1 APROXIMACION FICKIANA

La ley de Fick postula una dependencia lineal del flux J, con respecto a la

diferencia de velocidad de difusion del componente i y la velocidad promedio de la mezcla

u, y el gradiente unidireccional de la composicion Vx .

J =¢ (ui - U) =G Di,jV)ﬂ (2.1)

donde D, ; es el coeficiente de difusion de Fick de la especie i en la especie j y ¢ esla

composicidn total.

Primero se hard el andlisis de la ecuacion (2.1) para una mezcla binaria manteniendo

el sistema a presion y temperatura constante:

para el componente 1 se tendria que:

J,=¢ (u, —u)=-cD,Vx (2.2)

1

para el componente 2 tendriamos:

J, =¢,(u,—u)=—-cD,,Vx (2.3)
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sabemos también que, en una mezcla binaria los fluxes molares de difusién son iguales y de
sentido contrario:

J =-], (2.4)
y que la suma de fracciones mol son igual uno:

X +% =1 (2.5)
por lo tanto:

D, =D, (2.6)

esto muestra que s6lo hay un coeficiente de difusion que describe el proceso de la difusién

molecular y que este es independiente de la concentracidén en una mezcla binaria; también

se muestra que solo existe una fuerza motriz VX _y un solo flux difusivo independiente J, .

2.1.1 LALEY DE FICK GENERALIZADA

En el apartado anterior se analiz6 la Ley de Fick para una mezcla binaria, la cual
establece una relacion lineal entre el flux independiente J, y la fuerza motriz Vx . Pero
¢CcOmo se trataria una mezcla multicomponente bajo la ley de Fick?. Por ejemplo, para una
mezcla ternaria se tendrian 2 fluxes (J, y J,) y dos fuerzas motrices independientes (VX y
Vx,). Entonces, suponiendo una relacion lineal entre los fluxes y los gradientes de

composicion, las ecuaciones para un sistema ternario se expresan como:

‘]1 =-C D1,1VX1 -G Dl,zvxz (27)

‘Jz =-C DZ,IVXI -G Dz,zvxz (28)
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En estas ecuaciones J, y J, dependen de ambos gradientes de concentracion Vx_ y

VX, . Los coeficientes de difusion que aparecen en las ecuaciones (2.7) y (2.8) no deben ser
confundidos con los coeficientes binarios de difusion de la ecuacion (2.1). Los coeficientes
de las ecuaciones (2.7) y (2.8) pueden tomar valores positivos 0 negativos y no son

simétricos en general (D,, # D,,); de hecho los coeficientes de difusion D, para un

sistema multicomponente no tienen el significado fisico de la difusividad binaria de Fick,

yaque las D, ; no reflejan las interacciones i — j (Taylory Krishna, 1993).

Para un sistema de nc componentes hay nc—1 ecuaciones independientes de
fluxes difusivos, asi como nc —1 gradientes de composicion. La representacion para nc
componentes se muestra a continuacion:

1= _Ct D1,1VX1 - Ct D1,2VX2 AL Ct D Vxnc—l

‘] 1,nc-1
‘]2 =G DZ,lvxl -G Dz,zvxz e — G DZ,nc—lvxnc—l

(2.9)

J, = -G Di,lvxl -G Di,zvxz G Di,nc—lvxnc—l

J = Ct Dnc—l,lvxl - Ct Dnc—l,ZVXZ cee T Ct Dnc—l,nc—lVch—l

nc-1 -

El calculo de J_ se obtiene en funcion de los nc —1 fluxes restantes, de modo que:
>J, =0 (2.10)

La representacion de las ecuaciones (2.9) para cada componente se puede expresar

de la siguiente forma algebraica:

nc-1

J, =-¢ 2 D, Vx (2.11)

40



Universidad Auténoma Metropolitana AT

El conjunto de ecuaciones para un sistema multicomponente también puede ser

expresado de forma matricial de dimensiones nc —1.
(J) = - [D](Vx) (2.12)

donde (J) representa una matriz columna de fluxes molares de difusion

(I)=| (2.13)

(Vx) representa una matriz columna de los gradientes de composicion con nc—1

elementos

VX
(v =| V% [=v(x) (2.14)

Vch—l

la matriz cuadrada de dimension nc —1 de coeficientes de difusién de Fick [D] es

representada de la siguiente manera:

Dl,l D1,2 D1’3 1,nc-1

nc-1,1 nc-1,2 nc-1,3 nc-1,nc-1

Las ecuaciones (2.11) y (2.12) sélo son validas para un sistema de 3 0 mas

componentes.
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Coeficientes de Difusion de Fick para Sistemas Multicomponente

Es importante resaltar que los elementos que no pertenecen a la diagonal principal
de la matriz de coeficientes de difusion de Fick en sistemas multicomponente, por lo
general son diferentes a cero. Para casos de sistemas de componentes quimicamente
similares (sistemas ideales) los coeficientes de difusién de la matriz tienden a la matriz
identidad:

[D]=D[I] (2.16)

Los elementos que no pertenecen a la diagonal principal también pueden tender a

cero cuando las concentraciones de las especies inmiscuidas en la mezcla son cercanas a

cero. Es decir, para los nc—1 componentes infinitamente diluidos (%, (1,...,nc—1)
cercanos a cero) los coeficientes D, , (i = |) desaparecen. Sin embargo, los elementos de la

diagonal principal no son necesariamente iguales entre ellos (Taylor y Krishna, 1993).

2.2 APROXIMACION DE MAXWELL-STEFAN

2.2.1 ECUACIONES DE MAXWELL-STEFAN PARA UN SISTEMA
BINARIO

La ecuacion de Maxwell-Stefan puede ser desarrollada a partir de la teoria de

colisiones (Taylor y Krishna, 1993) obteniendo lo siguiente:

(o xx(u-u,)
d, = [P]Vpl - 5 (2.1)

1,2
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donde d, puede ser considerada como la fuerza motriz de difusion de la especie i en una
mezcla de gases ideales a presion y temperatura constante, x es la composicion del

componente i, u, es la velocidad de transferencia del componente i .

La ecuacion (2.1) representa la difusion de la especie 1 en una mezcla de dos gases
ideales a través de la ecuacion de Maxwell-Stefan. EI simbolo D,, es la difusividad de

Maxwell-Stefan. Si se lleva a cabo un andlisis similar para el componente 2 de la mezcla de

gases ideales se obtiene lo siguiente:

(o XX (U -y
d, =[Pjv|o2 = - (22)

2,1

Para el caso de un sistema a presidon constante, las ecuaciones (2.1) y (2.2) se

pueden escribir de la siguiente manera:

v - 2xlh ot 23)
u —u
Vx = % 2.4

2,1
debido a que Vx + Vx, =0, entonces se puede decir que los coeficientes binarios de

difusion de Maxwell-Stefan son simétricos entre si:

1,2 :Dz,l (25)

Esta caracteristica de simetria es igual al caso de la ley de Fick para un sistema

binario.
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2.2.2 ECUACIONES DE MAXWELL-STEFAN PARA UN SISTEMA
MULTICOMPONENTE

Representacion de las Ecuaciones de Maxwell-Stefan en un Sistema

Multicomponente

La extension de las ecuaciones de Maxwell-Stefan para sistemas de nc
componentes se puede tratar de una manera general. Esta generalizacion viene dada por
(Taylor y Krishna, 1993):

d =-y- 1 (2.6)

la ecuacion anterior también puede ser representada de una forma mas familiar utilizando el

flux molar respecto a los ejes fijos N, = ¢ u, obteniendo:
d =Y——7-—-" (2.7)

0 también expresada en término de los fluxes de difusion relativos a la velocidad molar

promedio:

e (%3,-%3,)
“TH e,

j=

(2.8)

Solo nc—1de las ecuaciones (2.7) y (2.8) son independientes debido a que la suma

de Vx esigual a cero, y el nc—ésimo gradiente del componente esta dado por:

VX, =-VX —-VX, —...=VX_,
nc-1 (29)
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La ecuacion (2.8) puede tomar una forma matricial de dimensién nc —1. Primero,

esta ecuacion se desarrolla en términos de J, . Se sabe que solo nc—1 de los J, son
independientes, por lo tanto J _ se puede eliminar si se usa:

J =-3,-3,-3,—..=

nc-1
nc-1 (2 10)

:_Zji

Entonces, la ecuacion (2.8) se puede escribir como:

cd =-BJ - %8 J, (2.12)
j#i
donde
B = § W (2.12)
b k=1
i,nc k=i i,k
B = w [L_Lj (2.13)
Di,j Di,nc

w es la fraccion molar del componente i en la mezcla en la fase correspondiente.

Reacomodando la ecuacion (2.11) se obtiene la representacion matricial del flux

difusivo utilizando la ecuacion de Maxwell-Stefan para sistemas multicomponente:
(3)=-c [B] (d) = - [P](d) (2.14)

. 1 .. . . .
donde la matriz [B] tiene dimensiones nc —1x nc —1 y los elementos se obtienen con las

ecuaciones (2.12) y (2.13).
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Difusién para Sistemas Multicomponente No-ldeales

La ecuacion (2.1) representa la interaccion de una mezcla binaria ideal y la
representacion (2.14) describe un sistema multicomponente ideal. Se sabe que el equilibrio
de fases se define por la igualdad de potenciales quimicos y que el alejamiento del

equilibrio se caracteriza por la presencia de gradientes en el potencial quimico. Para los
fluidos no ideales el término d, se define por (Taylor y Krishna, 1993; Krishna y

Wesselingh, 1997; Wesselingh y Krishna, 2000):

d =

X
V_.ou 2.15
i RT T,Plul ( )

La ecuacién (2.15) también puede ser escrita de la siguiente manera (Krishna y
Wesselingh, 1997; Taylor y Krishna, 1993):

(2.16)

donde ¢, ; es la delta de Kronecker, 77, . es el factor de correccion termodinamico el cual es

altamente dependiente de las composiciones de la mezcla, y es de gran utilidad al momento

de tratar mezclas no ideales. Para el caso de mezclas en fase liquida generalmente se hace

uso de la derivada del logaritmo del coeficiente de actividad (y, ) del componente i con

respecto a la composicion j; para el caso de una mezcla de gases, se recurre a la derivada

del logaritmo del coeficiente de fugacidad (¢ ):
DV, =5 +x VX =3 I VX (2.17)
. j=1

Las ecuaciones (2.16) y (2.17) pueden ser representadas de forma general por:
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(d) =[r](vx) (2.18)
donde
alny,
. =6 +x—"- 2.19
i,j i, Xi axj . ( )
T,P,Xk,k¢]:1 ..... nc-1
0
olng
Iy=6,+X ——— (2.20)
] ]
@Xj T,P % k# j=1,...,nc-1

son los términos de la matriz de los factores de correcciéon termodindmica utilizando el

coeficiente de actividad o el coeficiente de fugacidad, respectivamente.

Representacion de las Ecuaciones de Maxwell-Stefan para Sistemas

Multicomponente No-ldeales

Combinando las ecuaciones (2.14) y (2.18) se obtiene la representacion para un

sistema multicomponente no ideal a través de las ecuaciones de Maxwell-Stefan:
(3)=—c [B] [7](Vx) = - [ ](VX) (2.21)
donde los elementos de la matriz [B]l estan dados por las ecuaciones (2.12) y (2.13).

Casos Limite de las ecuaciones de Maxwell-Stefan

En este apartado se hace un analisis de los casos limite de la representacion

simplificada (2.21) de las ecuaciones de Maxwell-Stefan.
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En el caso de una mezcla no ideal de dos componentes, la ecuacion (2.21) toma una

forma escalar ya que la dimension es nc —1

J, =—¢ B Vx (2.22)

En el caso para una mezcla ideal y, =1y ¢ =1. Por lo tanto, [I"]=[1]y

(d) =(Vx), y se obtiene la ecuacion (2.14). En el caso ideal, dado que las especies son

casi idénticas en tamafio, forma, polaridad, etc., los coeficientes de difusion son casi iguales

unos con otros:

D =b (2.23)
donde,
[B] —b [I] (2.24)
por lo tanto
(3) = - B[1](Vx) (2.25)
0
J =-c D Vx (2.26)

Otro de los casos, es cuando se esta interesado en el célculo de velocidades de

transferencia de masa en procesos en los cuales la mayoria de los componentes estan

presentes en composiciones muy bajas (X — 0) a excepcion de uno de ellos el cual es el

solvente (x_ — 1), la ecuacion (2.19) se ve modificada a:

r =1 I =0, i#] (2.27)
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y los coeficientes (2.12) se pueden obtener por:

1
Por lo tanto la ecuacion (2.21) se escribe como sigue:
J =-¢B'Vx;i=12,..,nc-1 (2.29)

en este caso de estudio cada una de las nc —1 especies solo interactian con el solvente
(componente nc) en el momento del transporte. Esta ecuacion es cominmente utilizada
cuando se llevan a cabo operaciones de absorcion de componentes gaseosos diluidos en una

mezcla de gases a través de un solvente liquido.

2.2.3 COMPARACION DE LAS ECUACIONES DE MAXWELL-
STEFAN Y DE FICK

Se analizara primeramente una mezcla binaria haciendo uso de las ecuaciones (2.2)

y (2.21) las cuales se descomponen para obtener, respectivamente:

J, =-¢D,Vx (2.30)

J, =BT Vx (2.31)

. —

al trabajar con la ecuacion (2.31) y obteniendo B de la ecuacién (2.12) para una mezcla

binaria

gz X*t% _ 1 (2.32)
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Sustituyendo esta ecuacion en la (2.31):
J, =-¢D,I" Vx (2.33)

comparando la ecuacién anterior con la ecuacion (2.30) se nota que existe una relacién

entre las difusividades de Fick D,, y Maxwell-Stefan D, :
D, =b,I (2.34)

Para el caso de una mezcla gaseosa a presiones bajas o moderadas, o mezclas
liquidas ideales; el factor termodinamico es igual a la unidad (/77 =1) y, ademas, la
difusividad de Maxwell-Stefan es independiente de la composicion; entonces se encontrara

que las difusividades de Fick y de Maxwell-Stefan son idénticas.

Ahora, si se hace el andlisis entre la ley generalizada de Fick [ecuacion (2.12)] y las
ecuaciones de Maxwell-Stefan para un sistema multicomponente [ecuacion (2.21)], se tiene

que:

[D]=[B]r] (2.35)
donde las matrices son de dimension nc—-1xnc—1.

Para una mezcla multicomponente es dificil hacer una descripcion fisica de los

elementos de [D] Esta es una de las razones por la cual se prefiere la formulacion de
Maxwell-Stefan que también ayuda en la prediccion de los elementos de [D]

Especificamente, la ventaja de la formulacién de Maxwell-Stefan es que en ella estan

desacoplados los efectos de rozamiento (dados por [BT) de los efectos termodinamicos

L]
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2.3 TRANSFERENCIA DE MASA INTERFACIAL

2.3.1 MODELO DE LA PELICULA

El modelo de no-equilibrio puede ser descrito a través de las siguientes teorias

aplicadas a la interfase:

e Lateoriade las dos peliculas
e Lateoriade la capa limite
e Lateoria de penetracion

e Lateoria pelicula-penetracion

La teoria de las dos peliculas es una de las mas recurridas debido a que da una
buena prediccion de lo que sucede a nivel experimental, ademas de la simplicidad que esta

presenta frente a otras teorias.

La teoria de la pelicula de Withman (1923) postula que existe una pelicula
estancada en las inmediaciones de la interfase (ver Figura 2.1). En esta pelicula ocurre el
proceso de transferencia de masa entre la interfase y el seno del fluido. Segun el modelo, la
transferencia de masa a través de la pelicula se lleva a cabo Unicamente por difusion
molecular en estado estacionario. En la region externa a ella, se supone que el fluido fluye
en régimen turbulento y esta bien mezclado de modo que la concentracién es uniforme
(Lobo-Oehmichen, 1997) y la transferencia se da en la direccion normal a la interfase. Es
decir, si llegara a existir una transferencia por difusion molecular o por conveccion en la
direccién del fluido debido a la existencia de gradientes a lo largo de la interfase, estos
serian despreciables en comparacion a los fluxes que tienen una direccién normal a la
superficie (Taylor y Krishna, 1993). Conviene subrayar que en la mayoria de los casos

reales la pelicula es hipotética.
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Interface

\¥> Pelicula Estancada

Liquido bien agitado
(seno del liquido)

|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
Al
|
|
|

/f\ Perfil del modelo

pelicula |

Figura 2.1. Representacion del modelo de la pelicula para un sistema liquido (Lobo-Oehmichen, 1997)

2.3.2 DEFINICION DEL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE
MASA

En el apartado anterior se hizo mencion de las teorias que sirven para describir el
perfil de concentracién en un medio; ademas de describir brevemente en que consiste la
teoria de la pelicula. A menudo no nos interesa del todo la descripcion detallada del proceso
de transporte y aun cuando se considere, puede no ser factible obtenerla. Por lo tanto, se

debe buscar una alternativa conveniente para describir el proceso de transferencia de masa.

Bird y col. (1960) explican el coeficiente de transferencia de masa del siguiente
modo: sabiendo la manera de como se da la contribucion difusional la cual es proporcional
al gradiente de la concentracion, se puede especular que una diferencia de concentracion
AX puede ser aproximadamente proporcional a este gradiente. Por otra parte, la
contribucion debida al flujo global puede tener lugar sin ninguna diferencia de

composicion. Por esto, parece conveniente definir el coeficiente de transferencia de masa

k en funcién de la velocidad de difusién de las especies (i) en direccion normal a la

il
interfase (1 ) como se muestra a continuacion. Cabe aclarar que a partir de este punto se
utilizara notacién en forma escalar, ya que como se mencioné en el apartado anterior y se
recalca en este parrafo, se considera que la transferencia de masa sélo se da en direccion

normal a la interfase:
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J., =k CGAX (2.36)

Es sabido que el flux molar esta relacionado con el flux difusivo por la siguiente

ecuacion:

N =J +cu (2.37)

donde se contabiliza la contribucion difusiva y la contribucidén convectiva. La ecuacion

(2.37) también puede ser escrita como:

N, =J +xN (2.38)

dado que

>
o

N =YN; N =cu (2.39)

1l
[N

Por lo tanto la ecuacién (2.36) también puede ser expresada como:

N, —%x,N
— i,l L t 2.40
Y (240

t

donde N, representa el flux en la interfase (1) y Ax es la diferencia de composiciones

del componente i entre el seno del liquido y la interfase, respectivamente.

Lobo-Oehmichen (1997) da la siguiente justificacion a los coeficientes de
transferencia de masa: En muchos casos, debido a la complejidad de la situacion fisica, solo
es posible conocer la concentracion promedio en dos puntos del sistema de interés, pero no
la distancia exacta sobre la cual ocurre el proceso de transporte de masa. En estos casos, el
modelo que usa coeficientes de transferencia de masa es de gran utilidad.
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A diferencia del coeficiente de difusion, el coeficiente de transferencia de masa no
es una propiedad del sistema. La ventaja del modelo del coeficiente de transferencia de
masa esta en que los diversos efectos que no se conocen (distancia sobre la cual se lleva a

cabo la transferencia de masa, efectos de agitacion, etc.) se engloban en el pardmetro k.

2.3.3 ECUACIONES PARA SISTEMAS MULTICOMPONENTE
UTILIZANDO EL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE MASA

En el apartado anterior se dio la definicion del coeficiente de transferencia de masa,
pero ¢(Cémo se determinara la transferencia de masa cuando estamos trabajando con un
sistema multicomponente si de antemano sabemos el valor de los coeficientes de
transferencia de masa?. Si se toma la ecuacion (2.37), y sabiendo que el flux difusivo se
representa utilizando (2.36), entonces la ecuacion del flux molar se puede escribir como:

N, =Kk cAx + XN, (2.41)

Para un sistema multicomponente, se puede escribir esta ecuacion matricialmente

(N) =c [K](a%) +(X)N, (2.42)

La ecuacion anterior representa la transferencia de masa a través de la fase liquida.
Para la fase de vapor la transferencia de masa a traves de esta, se tendria la siguiente

ecuacion:

(N)=c [k ](ay)+(y)N, (2.43)
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2.3.4 EL PROBLEMA DEL BOOTSTRAP

El célculo de los fluxes difusivos J, puede obtenerse a partir del conocimiento de
los coeficientes de transferencia de masa [k] y posteriormente también se pueden calcular

los fluxes de masa N, . Sin embargo, el calculo de los fluxes de masa no es directo debido a

que todos los nc fluxes de masa son independientes, no como en el caso de los fluxes

difusivos J, donde solo nc —1 son independientes. Lo anterior nos indica que es necesaria

otra pieza importante para calcular los N, . Usualmente, la forma de esta relacion adicional
esta dictada por el proceso de transferencia de masa que se esta tratando. El problema de

determinar las N, a partir de las Jes llamado el problema del “ bootstrap” (Taylor y

Krishna, 1993). A continuacion se presentan algunos casos de importancia practica.
Contradifusion Equimolar

Esta es una de las aproximaciones mas utilizadas y a la cual se recurre mas por su

sencillez. En este caso, el flux molar total desaparece:

N, =0 (2.44)

y los fluxes molares por componentes N, son iguales a los correspondientes J, fluxes

molares de difusion de cada componente.
N =J; N =0 (2.45)
esta situacion algunas veces es referida como contradifusion equimolar.
Por ejemplo: En un sistema cerrado isobarico tal como podria ser una celda de

difusion o tubo Loschmindt, cualquier movimiento de las moléculas de una de las especies

en una direccion debe ser exactamente balanceada por el movimiento de las moléculas de
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otras especies en la direccion opuesta no existiendo cambio neto en el nimero de moles

N, =0.
Destilaciéon Multicomponente

La condicion N, =0 en ocasiones se toma como valida para los calculos de

destilacion multicomponente. Una mejor aproximacion es la siguiente relacion:

; N,AH, =0 (2.46)

donde AH_; es el calor latente de vaporizacion del componente i. Puede verse que si los
AH,; son iguales el flux total N, tiende a desaparecer. Cuando N, no tiende a cero

entonces se dan los efectos no equimolares por la gran diferencia que pueden existir en los

calores latentes de vaporizacion.
Relacion de Fluxes Especificada

En algunas situaciones es posible especificar la relacion del flux molar del

componente i con respecto al flujo molar total.

N =¢ N (2.47)

t

donde ¢ es la relacion especifica entre los fluxes. La ecuacion (2.47) puede ser utilizada

para establecer la siguiente relacion entre el flux difusivo J, y el flux molar N, (a partir

de la ecuacion (2.38))

N = (2.48)
X
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La condensacion de mezclas y en los casos en que la estequiometria de la reaccion

controla la razon de flux son ejemplos donde se puede especificar la relacion de flux.

La Difusion de Stefan

Existe un tipo de transferencia de masa en una mezcla donde uno de los
componentes tiene un flux cero, este tipo de transferencia de masa es conocida como la

difusion de Stefan. A continuacion se mencionan algunos casos que ejemplifican este caso:

e La condensacion de uno o varios componentes en la presencia de un gas no

condensable.

e La evaporacion de uno o varios componentes en la presencia de algun gas no
condensable.
e Laabsorcion de una 0 mas especies de una mezcla de gases a través de un solvente

liquido. Las especies que no se absorben en el liquido tienen un flux cero.

En lo que sigue la especie con flux cero se toma como la especie nc. De la ecuacién

(2.38) se tiene que:

NI’]C = JI"IC + )(HCNt = O (2'49)

entonces, el flux molar total para esta especie esta dado por:

N = - (2.50)

En consecuencia, la relacion que permite el calculo de los fluxes molares de los

componentes, incluyendo el componente con flux molar igual a cero es:
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Ni :JI +XiNt :JI _)q ;](”C
N - " (2.51)
=11+211]3 +2> 7,
ST

El Problema del “Bootstrap” Generalizado

Las relaciones anteriores entre los fluxes de difusion J, y los fluxes molares N,

pueden ser expresados de una forma mas general de acuerdo a la siguiente expresion:

>N, =0 (2.52)

donde v, es considerado como el factor de determinancia y sirve para obtener cada uno de

los casos anteriormente explicados. Para relacionar N, y J  se hace uso de la ecuacion

(2.38) y se procede con lo siguiente:
vN =v J +v, XN, (2.53)
si se hace la suma de todas las especies se tiene:

vd +NYvx =0 (2.54)

por tanto el flux total queda expresado de la siguiente manera:

ivi Ji nc-1
N, = - =343, (2.55)
X -
;‘/l i
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donde los coeficientes A, son definidos por:

(Vk - Vnc)
A = Z— (2.56)
Vj Xj

Finalmente si se sustituye (2.55) en la ecuacion (2.38) obtenemos:

N, =-> 8.3, (2.57)

donde g, se define por:
ﬂi,k = 5i,k - X Ak (2.58)
donde &, es la delta de Kronecker.

Retomando los casos anteriores la ecuacion generalizada toma la siguiente forma de

acuerdo a cada caso:

e Parael caso de la contradifusion equimolar se tiene que todas las v, son iguales:
v, =v (N, =0) i=12,..,nc-1 (2.59)
ylas g, sereducena o,,.

e Por otro lado para el caso de la destilacion no equimolar el conjunto de las v, son

iguales a los calores latentes de vaporizacion:

59



I\S Universidad Auténoma Metropolitana

v =AH i=1,2,...,nc (2.60)

i vap,i

e Para la difusion de Stefan, se tiene que todas las v, son cero, excepto una la cual

toma un valor diferente de cero:

v, =0 v #0 (N, =0) (2.61)

fo=8,+>  (N,=0) (2.62)

e Para las situaciones donde la estequiometria de la reaccion quimica controla la
razon de flux es preferible proceder un tanto diferente. La ecuacién (2.48) puede estar dada
por:

B, =—= (2.63)
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2.3.5 REPRESENTACION MATRICIAL DE LAS ECUACIONES DE
FLUX MOLAR EN LA INTERFASE USANDO LA RELACIONES DEL
BOOTSTRAP

La introduccion de la relacion del Bootstrap ayuda a cerrar el conjunto de
ecuaciones que sirven para obtener los fluxes molares de cada componente. La
representacion de las ecuaciones para el calculo de los fluxes molares para las fases liquido
(2.42) y vapor (2.43) al introducir la condicién del bootstrap generalizado, en forma

matricial para un sistema multicomponente es, respectivamente:
(N)=c [K"](A)+(X)N, =c [B"][K"](Ax) (2.64)

(N) = [k J(ay) + (YN, = (8 ][] (a) (265)
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CAPITULO 3

PROPIEDADES TERMODINAMICAS Y DE
TRANSPORTE

El calculo del flash reactivo a través del modelo de no-equilibrio requiere de
propiedades termodinamicas, ademas de propiedades de transporte. EI modelo de no-
equilibrio considera que el Unico lugar donde existe un equilibrio de fases es en la interfase,
por ello es necesario hacer calculos termodindmicos. EI modelo de no-equilibrio requiere
principalmente del calculo de los coeficientes de transferencia de masa, estos generalmente
se obtienen a través de correlaciones las cuales dependen de propiedades fisicas de los
componentes asi como también de la geometria en la cual se esta llevando a cabo la
transferencia de masa. En este apartado se mencionan aspectos termodinamicos y las

correlaciones utilizadas en este trabajo.
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3.1 EQUILIBRIO DE FASES Y PROPIEDADES
TERMODINAMICAS

3.1.1 EQUILIBRIO DE FASES

El modelo de no-equilibrio considera que so6lo existe equilibrio de fases en la
interfase, es decir, en la frontera que divide las fases de vapor y liquido. Por lo tanto, si
existe equilibrio de fases se tienen que realizar los célculos de equilibrios de fases y para
esto se requiere del conocimiento de algunas propiedades de las especies que intervienen en
el proceso.

Energia Libre de Gibbs
La ecuacion de Gibbs esta dada como:
G=U+PV-TS (3.2)
en forma diferencial se tiene que:
dG = dU + PdV + VdP — TdS — dT (3.2)
para un sistema donde s6lo se esta llevando a cabo trabajo PV , de la primera ley se tiene:

dU = TdS - PdV (3.3)

sustituyendo (3.3) en (3.2)

dG = VdP — SdT (3.4)
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Esta es una de las ecuaciones de la termodindmica mas importantes, ya que nos dice
como la energia libre de Gibbs, y de ahi el equilibrio, varia con respecto a la temperatura 'y

presion.

Por lo tanto, si existe un sistema a T y P constante entonces se tiene que la

condicion de equilibrio es la siguiente:

dG =0 (3.5)
Dependencia de la Presién de la Energia Libre de Gibbs. A temperatura constante tenemos
que dT =0,y

dG =VdP .. V= (d—Gj (3.6)
dP ).

para n moles de un gas ideal PV = nRT , la ecuacion (3.6) se convierte en:

dG = nRTdFP (3.7)

para un cambio de presion desde Pa hasta Pg, obtenemos

de_P

AG =G, -G, = nRTjPA >

(3.8)

finalmente

AG = nRTIn% (3.9)

A

Generalmente se relaciona la energia libre de un gas a la energia libre standard o de
referencia G°. Esta energia es definida como la energia libre de un mol de gas a una

atmosfera de presion P°. Entonces
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G=G°+ RTIn% (3.10)
como Pe° tiene un valor de una atmdésfera, podemos escribir:

G=G°+RTIn

3.11
1atm ( )

Potencial Quimico
El término del potencial quimico nace al momento de trabajar con sistemas
multicomponente. La energia libre de Gibbs es el punto de partida para la derivacién de la

ecuacion que expresa el equilibrio de fases.

Para una sustancia pura 0 en un sistema con composicién quimica constante,

tenemos
dG = VdG - ST (3.12)

Para el caso de un sistema multicomponente se tiene que:

dG =\1dG—SdT+[§j dn +---+[8Gj dn (3.13)
T,P,nj T,P,nj

on an
donde el subindice n, indica que las cantidades de todos los componentes, excepto el que

se esta derivando, permanecen constantes. De aqui se puede definir un potencial quimico

4 parael i —ésimo componente como:

4 = (ﬁj (3.14)
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remplazando la ecuacion (3.14) en (3.13)
dG = VdG - SIT + 3 1 dn (3.15)
i=1

El potencial quimico es una propiedad intensiva del sistema.

Para un sistema cerrado de dos fases en equilibrio térmico y presion constante, la

ecuacion (3.15) se convierte en:
G =3 [Z y}m>dr\<m)} -0 (3.16)

siendo mcada una de las 7 fases presentes en el sistema analizado. El balance de materia

para un sistema de dos fases puede ser representado como:
dn® = —dn® (3.17)

sustituyendo la ecuacion (3.17) en la ecuacién (3.16):

[Z (4 = 1) dn.(z)} =0 (3.18)

i=1
haciendo un analisis de la ecuacién anterior se puede observar que la Unica manera para que
se cumpla la igualdad es que los potenciales quimicos sean iguales en las dos fases, es

decir:
Iui(l) — /ui(Z) (3.19)

Por lo tanto, de la ecuacién (3.19) se puede decir que para que un sistema se
encuentre en equilibrio de fases, el potencial quimico del componente i debe ser el mismo

en las fases coexistentes en el sistema analizado.
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El Papel de la Fugacidad en el Equilibrio de Fases

Retomando la ecuacién (3.11) y observando que para una sustancia pura el

potencial quimico x = (aG/an ) es simplemente la energia libre molar G/n , para

T,P,nj

un mol de gas se tiene que esta ecuacion se escribe como:

u=u°+RTIn (3.20)

1atm

Para el caso de una mezcla de nc componentes con un comportamiento ideal, se
considera que cada uno de los componentes fuera Unico en el sistema que se esta tratando,

por lo cual la ecuacién (3.20) puede expresarse como:

M=M+mmﬁﬁ (3.21)

siendo p la presion parcial del componente en la mezcla. Pero (Qué sucede cuando las

condiciones de presion y temperatura no permiten asegurar que el sistema es ideal? o que la
misma complejidad de la mezcla debido a la diferencia de los componentes nos diga que no
es ideal. Para ello se hace la introduccién de una propiedad termodinamica, la fugacidad.
Esta también puede ser Ilamada como una presion efectiva del componente en la mezcla

(Pérez Cisneros, 1999). Por tanto la ecuacion (3.21) se puede escribir como:

A =4 +RTIn—— (3.22)

Para medir que tanta es la desviacion con respecto a la ideal se introduce el
coeficiente de fugacidad (/3, , el cual esta definido por la relacién entre la presion efectiva y

la presion real del componente en la mezcla de gases.
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$ = i (3.23)
P
La ecuacion (3.23) puede ser escrita al introducir la definicion anterior.
B =u +RTIn(4p) (3.24)
Retomando la ecuacion (3.22) y expresandola como:
[dﬁi = RTdIn f ] (3.25)

Pero, si se trata un sistema de dos fases e integrando (3.25) y recurriendo a (3.19)

tenemos:

1
A —pt=0=RT |n% (3.26)

reordenando se obtiene:
fi=f? (3.27)
Esta igualdad de fugacidades es un criterio de equilibrio de fases a partir de una
propiedad que puede ser calculada usando una ecuacion de estado, como se mostrara a
continuacion.

Ecuacion de Estado de Peng-Robinson para el Calculo de la Fugacidad

Tester y Modell (1996) presentan la deduccidn que se lleva a cabo para encontrar la

expresion que permite encontrar la fugacidad de los componentes haciendo uso de
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ecuaciones de estado. La deduccion se lleva a cabo a través del uso de funciones residuales

utilizando la energia libre de Helmholtz.

Para un componente puro la fugacidad se obtiene con:

1% RT
Ing=2-1-InZ+—||P-—1|dV 3.28
-2tz - o

donde Z es el factor de compresibilidad, R la constante universal de los gases, T es la
temperatura del sistemay P la presion.

Para un sistema multicomponente se tiene que:

“,_RLT[( ] —%]dy—mz (3.29)

Se puede observar que ambas ecuaciones requieren de algun tipo de ecuacion de
estado explicita en la presion, por lo que se recurre al uso de la ecuacion de estado de Peng
y Robinson (1976). Se escoge esta ecuacion debido a que presenta una buena prediccion

para hidrocarburos. La ecuacion de Peng-Robinson se presenta a continuacion:

RT a(T)
V-b V' +2bv b

p- (3:30)

Sustituyendo la ecuacion (3.30) en las ecuaciones (3.28) y (3.29) obtenemos las
siguientes ecuaciones para un componente puro y para un componente presente en una

mezcla, respectivamente:

B
Ing=2-1-In(Z-B)- A )B (3.31)
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(Z-1)-In(Z - B)(3.32)

donde x es la composicion del componente i y Z es el factor de compresibilidad, ambas

corresponde a la fase que se esté tratando al igual que los parametros A y B sélo en el caso

de sistemas multicomponente.

Los pardmetros de la ecuacion de Peng-Robinson para un sistema multicomponente

se presentan a continuacion:

a =0.4572RT’ /P, (3.33)

b = 0.07780RT,, /P, (3.34)

a = [1 +(0.37464 + 1.542260), — 0.26992c ) (1 - Tff’)]z (3.35)
a(T) =aq (3.36)

a(T) = XX XX (a(T),) (3.37)

a(T), =(1-4,)ya(T), a() (3.38)

b, = 2. %0 (3.39)

A =a(T) P/RT (3.40)
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B=bP/RT (3.41)

Para el caso de un sistema con un componente puro A yB se calculan de (3.40) y
(3.41), respectivamente y los valores de a(T)rn y b, se obtienen directamente de (3.33) y

(3.34), respectivamente.

3.1.2 PROPIEDADES TERMODINAMICAS

v

El céalculo del equilibrio de fases a través del modelo f' = utilizando

ecuaciones de estado requiere de propiedades criticas y pardmetros. Debido a la falta de
datos reportados en la literatura para uno o mas de los componentes del sistema reactivo
que se esta tratando, se hace uso del método de contribucién de grupos propuesto por
Marrero y Gani (2001) para el calculo de las propiedades requeridas. Los datos criticos
requeridos se calcularon haciendo uso del ICAS v. 8.0., también fueron tomados algunos

datos que se reportan en el libro de Reid y col. (1987).

Tabla 3.1. Propiedades termodinamicas (Los datos utilizados en este trabajo estdn sombreados de color gris).

Tc (K) Pc (Bar) o) Ve (cm®mol) PM
Componente - rg * ICAS *  |CAS * ICAS *  ICAS *
Hexadecano  723.0 | 722.0 14.1855 | 141 0724 _ 0742 93257 226.45 | 226448
DBT 897.0 39.10132 0.398 511.50 184.26
Metano 190.4 46.0 0011 986  99.2 16.043
H, 332 332 141855 130 -0.216 -0218 641 651 2015 2016
H,S 37353 3732 89.62196 89.4 00942 0097 985 986 3408 = 34.08
BPH 78026  789.0 385035 385 03654 0372 502 502 15421 154.212
CHB 744.0 28.7996 0.3783 529 160.26

*Reid y col., 1987
Los parametros de interaccion binaria para la ecuacion de estado de Peng-Robinson

se obtienen del trabajo de Gonzélez Villalba (2004), con la excepcion del compuesto

metano los cuales de obtienen del libro de Sandler (1999).
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Tabla 3.2. Factores de interaccion binaria para la ecuacion de Peng-Robinson.

T DBT CH, H, HS BPH CHB

W 0.0 0003986 0.0 02921 0045 0.005571 0.0
DBT | 0.00398 0.0 00 00 0045 00003524 0.0
CH, 0.0 0.0 00 00 008 0.0 0.0
H, 0.2921 0.0 00 00 075 0.0 0.0
HS 0.045 0045 008 075 00 0.045 0.0
BPH | 0005571 0.0003524 0.0 0.0  0.045 0.0 0.0
CHB 0.0 0.0 00 00 0.0 0.0 0.0

3.2 PROPIEDADES DE TRANSPORTE PARA EL MODELO
DE NO-EQUILIBRIO

El conjunto de ecuaciones para el modelo de no-equilibrio hace uso de coeficientes
de transferencia de masa (ecuacion (2.42)), este es un parametro que depende directamente
de las propiedades de los componentes y de los aspectos fisicos del fendmeno: coeficientes
de difusion, viscosidad de los componentes, tension superficial, calores latentes de
vaporizacién, densidad de cada componente, densidad de la mezcla, disefio estructural y

mecénico, etc. y sobre todo de la hidrodindmica del flujo.

3.2.1 COEFICIENTES DE DIFUSION

El calculo de los coeficientes de difusion varia de acuerdo a la fase que se esta
tratando. Existen diversas correlaciones para cada fase: para el caso de la fase vapor
generalmente dependen de la temperatura y presion; y para la fase de liquido depende
generalmente de la temperatura, viscosidad, tension superficial, volimenes molares y otras

propiedades mas.
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Coeficientes de Difusion para Liquidos
Tiempo atras se ha tratado la determinacion de los coeficientes de difusion, existen
muchos trabajos publicados que tratan este topico. En este trabajo se optd por utilizar la

correlacion propuesta por Tyn y Calus (1975) debido a que esta presenta una buena

prediccion para los compuestos que se estan ocupando. La correlacion se presenta a

v Y
B~ 8.93x10° [_] (
VB

donde B,, es la difusividad a dilucion infinita del componente A en el solvente B y esta

continuacion:

j' T (3.1)

S

en cmz/s; U, es la viscosidad (cP) a la temperatura T (K), \7B es el volumen molar del

solvente a su punto normal de ebullicién en cm*mol, 22 y 22 son conocidos como

parachor y estan relacionados con:

P = Vo' (3.2)

donde o es la tension superficial en dina/cm = g/s*> =10° N/m* y V es el volumen

molar en cm*/mol. Ambos términos medidos a la misma temperatura.
El volumen especifico molar al punto normal de ebullicion (PNE) también se puede

calcular utilizando la correlacion de Tyn y Calus obtenida del libro de Reid y col. (1987).

El calculo de este volumen molar al PNE se hace en funcion del volumen molar critico.

V, =0.285V1% (33)

donde V, y V. son expresadas en cm®/mol .
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Los efectos de la presion se desprecian en la obtencion de los coeficientes de

difusion.
Coeficientes de Difusién para la fase vapor

Los coeficientes de difusion para la fase de vapor generalmente se basan en la
temperatura y presion del sistema. Las correlaciones generalmente se basan en la teoria de
las colisiones y de entre la multiplicidad de estas se escogid la propuesta por Fuller y col.
(1969) debido a que es una de las correlaciones que brinda mejores resultados respecto a las

otras correlaciones encontradas en la literatura. La correlacion es la siguiente:

1.0x10°T (UM, + M, )

o[ (o) 4 (Zem )]

(3.4)

donde T es la temperatura en K; M, y M son los pesos moleculares de las especies; p

es la presion en atm; y los @ ’s son los volimenes atémicos de difusion en cm®, y son

calculados considerado los &tomos presentes en la molécula (Fuller y col., 1969).
Difusividades para una Mezcla Concentrada en la fase Liquida

Existen pocos métodos para la prediccion de las difusividades de Maxwell-Stefan
en sistemas multicomponente en fase liquida. Estos generalmente han sido una extensién de
las propuestas hechas para sistemas binarios. Taylor y Krishna (1993) muestran algunos de
los métodos que han sido publicados.

El célculo de coeficientes de difusividad de mezclas liquidas concentradas para

sistemas multicomponente se obtiene de la siguiente manera:

G (35)

]
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La ecuacion anterior toma en consideracion el efecto de las composiciones de la
mezcla liquida. Es decir, las difusividades a dilucidon infinita son extrapoladas a

difusividades binarias no diluidas (por medio del efecto de las composiciones).

3.2.2 TENSION SUPERFICIAL

La tension superficial es una de las propiedades requeridas para el calculo de los
coeficientes de difusion en fase liquida. La mayoria de las correlaciones con una mejor
prediccion para tension superficial, estan basadas en la teoria de estados correspondientes y
en el uso del “parachor”; existen otras correlaciones empiricas las cuales son poco
precisas. En este trabajo se hace uso de una correlacion basada en la teoria de estados
correspondientes debido a su buena prediccion y a que requiere de propiedades
termodinamicas faciles de encontrar en la literatura. La correlacion que se utilizara es la

propuesta por Miller y se encuentra en el libro de Reid y col. (1987):

o = F)CZ/3T01/3Q (1 _ Tr )11/9 (36)

donde

T In(P, /1.01325)

Q=0.1196|1+ = T - 0.279 (3.7)
by

la temperatura reducida esta dada por T =T/T., T, es la temperatura critica, T es la

temperatura del sistema, Tq estd dada por la relacion de T, /T, , donde T, es la

temperatura a su punto normal de ebullicién.
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3.2.3 VISCOSIDAD DE LIQUIDOS PUROS

La viscosidad es otra de las propiedades utilizadas en el calculo de los coeficientes
de difusion. Se trato de encontrar una correlacion que abarcara todos los componentes y el
intervalo de temperatura utilizado en las simulaciones hechas en este trabajo, pero no todas
comprendian estos aspectos debido a la gran diferencia en las propiedades (volatilidad) de
los componentes. Se hizo una comparacién entre las correlaciones encontradas y no se
observo gran diferencia entre sus predicciones. Se escogio la correlacion ajustada de los
datos proporcionados por el simulador ASPEN Plus v. 11.1, el ajuste se hizo utilizando el

paquete ICAS v. 8.0. Los parametros de ajuste y la ecuacion son los siguientes:

Intervalo de Temperatura: 300 — 750 K

p,, =exp(al+hbl/T +clinT + dIT?) (3.8)
Tabla 3.3. Coeficientes para la correlacion de viscosidad de componentes puros en la fase liquida.
al bl cl di Error %

Hexadecano  -7.63546624E01 3.22015234E03  1.16571817E01  -1.57707114E-05 3.22
DBT -6.85491443E00 3.46314019E02  1.03284173E00  -3.93740762E-06 0.30
Metano 1.42925911E02 -9.54045521E03  -2.05891478E01 1.10386525E-05 4.20
H2S -2.03731057E02 1.28345776E04  2.79659467E01 3.30664769E-09 0.01
BPH -2.469283103E01  1.07141347E03  3.74678341E00  -7.53586685E-06 0.92
CHB -3.254409001E01  1.38954615E03  4.93440656E00  -8.94895851E-06 1.20

3.2.4 COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASA

El célculo de los coeficientes de transferencia de masa es una de las partes méas
importantes en el modelo de no-equilibrio. Es este trabajo se utiliza la correlacion de Bravo
y col. (1985) para hacer la prediccion de los coeficientes de transferencia de masa para

empagques estructurados (tipo Sulzer BX).

Los parametros requeridos para el céalculo de los coeficientes de transferencia son

los siguientes:
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Superficie especifica del empaque m?/m?
Altura del Crimp (altura del tridngulo) mm
Base del canal mm

ap
h
B
Lado del canal S mm
&
0
d

Fraccion de vacio
Angulo del canal

o

Diametro de la columna . m
Densidad total en la fase vapor o kg/m?
Densidad total en la fase liquida or kg/m?

El calculo de los coeficientes de transferencia de masa se hace utilizando la

siguiente metodologia:

Primero, se define el didmetro equivalente del canal:

d, = Bh[1/(B+2S)+1/2S] (3.9)

eq

Posteriormente se calcula la velocidad de flujo efectiva para la fase de vapor a

través del canal utilizando la siguiente ecuacion:

U, .. =VM"/(A p!esend) (3.10)

Para el caso de la fase liquida, la velocidad efectiva esta basada en la relacion de la

pelicula cayendo en régimen laminar.
U.w =(3¢/20.)(p20/315) (3.11)

donde ¢ esta definida por ¢ = LM"/(PA’).
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Los coeficientes de transferencia de masa en las fases de liquido y vapor son

calculados usando las siguientes relaciones:

Para el caso de los coeficientes de transferencia de masa en la fase vapor tenemos

que:
AV Y
K, =, B} /d,
donde el nimero de Sherwood esta representado por:

s'],j = 0-0328 Re0-8 &3'1,333
el nimero de Schmidt y Reynolds para la fase vapor son definidos por:

S(:,J. = ,uv/pv Di\{j

Re = deqpv (Uv,eﬂ + UL,eff )/,uv

Los coeficientes de transferencia de masa en la fase liquida se obtienen con:

k5 =2[BU,, /(3.14165)]

(]

La matriz de resistencias [Rl a la transferencia de masa esta dada por las
siguientes ecuaciones:

(3.12)

(3.13)

(3.14)

(3.15)

(3.16)

(3.17)
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R, =W (i - i} (3.8)

donde w representa la fraccion molary los x; ; son los coeficientes de transferencia de
masa binarios para la fase respectiva.

Los coeficientes de transferencia de masa para las distintas fases estan dados por:
1
[k ]=[R] (3.19)

La matriz de coeficientes de transferencia de masa tiene una dimension de

nc—1xnc-1.

3.2.5 VISCOSIDAD DE MEZCLA EN LA FASE VAPOR

La metodologia para la obtencién de la viscosidad de la mezcla en la fase de vapor
se obtuvo utilizando la correlaciéon de Chung y col. (1984). La ventaja de esta correlacion,
ademas de dar una buena prediccion, es que se basa en el uso de propiedades que pueden
ser encontradas mas facilmente en comparacién a los datos necesarios en otras
correlaciones. Esta correlacion esta reportada en el libro de Reid y col. (1987). La
expresion utilizada para el calculo de la viscosidad de la mezcla en la fase vapor es la

siguiente:

_ 26.69F,, (M T)"

2
O-m va

- (3.20)

Los términos incluidos en la ecuacién (3.20) se obtienen de la siguiente forma:

Diametro molecular

o, =oc =0.800V" (3.21)
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12

O-u = 6gij (O-i GJ)

oy =2.2.Y Y0
I ]

& _& __Ts

k k 1.2593

Peso molecular

Factor Acentrico

(3.22)

(3.23)

(3.24)

(3.25)

(3.26)

(3.27)

(3.28)

(3.29)

(3.30)

81



Universidad Autonoma Metropolitana

Momento dipolar

2.2V Y00,
o =

m 3

Volumen critico de mezcla

v, <[ |
=~ | 0.809

Temperatura critica de la mezcla

T =1.2593 (fj
K

m

Factor de correccion polar (factor de asociacion)

szz g ylyJKIl
]

(3.31)

(3.32)

(3.33)

(3.34)

(3.35)

El término F_, mide la forma de las moléculas y polaridad en mezclas diluidas, y

esta definido por:

donde g, est4 dado por:

82

F.=1-0.2750_ + 0.0590354} + i

~131.3u,
lurm (V T )J/Z

cm cm
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Integral de colision

Q, = [1.16145(1;)’0'”8”} +0.52487[ exp(-0.77320T;) | + 2.16178 exp(-2.43787T;)]  (3.38)

donde

(3.39)

3.2.6 VISCOSIDAD DE MEZCLA EN LA FASE LIQUIDA

La viscosidad de la mezcla en la fase liquida es una de las propiedades requeridas
para el célculo de los coeficientes de transferencia masa. Para ello también se ha recurrido a

las correlaciones publicadas en la literatura.
Basados en la teoria de estados correspondientes para el tratamiento de los factores

de compresibilidad de mezclas, Teja y Rice (1981) propusieron la siguiente correlacion
para la viscosidad de mezcla en fase liquida:

INCeye,) = % IN(18), + % In(p8), (3.40)

donde X y X, es la fraccion molar y las x, son las viscosidades de los componentes puros

mas abundantes en la mezcla.

Los datos necesarios para el calculo de la viscosidad de la mezcla se obtienen de la

siguiente manera:

Volumen molar de la mezcla a su PNE.
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Temperatura critica de la mezcla

22 xxT V.
-I- — i j ] CIJ
cm ch
Peso molecular de la mezcla
Mm = Z )q Ivli

La viscosidad inversa como es Ilamada por Reid y col. (1987) esta dada por:

V2/3

3.2.7 ENTALPIAS DE EVAPORIZACION

(3.41)

(3.42)

(3.43)

(3.44)

Reid y col. (1987) presentan el trabajo llevado a cabo por Pitzer y col. (1955) en el

cual muestran que la entalpia de evaporizacion AH, puede ser relacionada con T,

T Vo

por una expansion similar a la utilizada para estimar factores de compresibilidad, de la

siguiente manera:

A, _ AS® + @AS®
T ! !
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donde AS” y AS” son expresadas en unidades de entropfas, por ejemplo, J/(mol-K),y

son funciones solo de la T, . Multiplicando la ecuacion anterior por T, /R tenemos que:

L = T—r(Asv“” + oAS) (3.46)
R, R

Asi, AH,/RT, solo es funcion de @ y T, . De las funciones tabuladas de AS"® y

ASY dadas por Pitzer y col. (1955) y posteriormente extendidas para bajas temperaturas

reducidas por Carruth y Kobayashi (1972). La representacion analitica de estos datos se
aproxima con la siguiente correlacion:

AH,

0.456

=7.08(1-T, )" +10.950(1-T, ) (3.47)

C
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CAPITULO 4

FLASH REACTIVO

Un flash reactivo consiste principalmente en una unidad en la cual se lleva a cabo
una reaccion y una separacion simultaneamente. La separacion se lleva a cabo por medio de
la adicién de energia a la unidad, provocando la vaporizacion instantanea de los

componentes mas volatiles que se encuentran presentes en la mezcla que se esta tratando.

El flash reactivo puede ser modelado como un sistema en equilibrio (equilibrio
fisico y quimico simultdneo); equilibrio fisico con reaccion cinéticamente controlada; o
como un sistema en no-equilibrio (considerando los fendmenos de transporte mas la

reaccion cineticamente controlada).

El flash reactivo que se trata en este trabajo se puede visualizar como una etapa
reactiva en la cual entran dos alimentaciones a contracorriente; una fase liquida, que
alimenta n-hexadecano y el compuesto azufrado, y otra fase vapor que alimenta metano e

hidrogeno. La alimentacion en la fase liquida se considera como una mezcla idealizada de
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diesel, donde el n-hexadecano representa el solvente y el DBT el componente azufrado
presente en la mezcla. Para el caso de la alimentacion en fase vapor, el metano funciona
como acarreador del hidrégeno el cual reacciona con el DBT para llevar a cabo la HDS
profunda del diesel.

La etapa esta rellena con empaque estructurado (tipo Sulzer BX) y el catalizador
solido (Co-Mo) se encuentra entre las hojas de los empaques en forma de sandwich, como
se observa en la Figura 4.1. La reaccion quimica se lleva a cabo dentro del tanque flash
simultaneamente con la separacion de los componentes presentes. Se considera que la
operacion ocurre isotérmicamente (se desprecian los efectos de transferencia de calor en la
interfase) y en estado estacionario. El proceso se modela considerando un proceso
cinéticamente controlado y la reaccién se trata de un modo pseudohomogéneo; es decir, se
considera que la difusidn catalitica (intraparticula) y la reaccion son agrupadas en un
término global de reaccion, donde sélo es necesario conocer la cantidad de catalizador y su

actividad. Se considera también que toda la superficie del catalizador esta activa.

Sandwich

cataliticas \

Liquido
Nn-Cis

DBT (ii)

Vapor
CH,
H.

e, Sandwiches en

%@ forma cilindrica
@ (iii)

(@) (b)

Figura 4.1. (a) llustracion del flash reactivo; (b) Estructura de los empaques cataliticos en forma de
sandwiches. (i) Catalizador compactado entre dos hojas de ldminas corrugadas. (ii) Las dos laminas son
unidas. (iii) Los elementos en forma de sandwich son arreglados en forma cilindrica (Taylor y Krishna, 2000).
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Es importante explicar el aspecto mecanico que se considera en este trabajo con
respecto a la suposicion de que las particulas cataliticas estan envueltas entre hojas de
laminas corrugadas. La ventaja de este tipo de estructuras cataliticas en forma de sandwich
sobre otro tipo de configuracién (forma de balas) dentro de una etapa de separacion es con
respecto a la distribucion radial del liquido (Taylor y Krishna, 2000). La dispersion radial

es deseable desde el punto de vista practico en una etapa de reaccion-separacion empacada.

41 FLASH REACTIVO A TRAVES DEL MODELO DE
EQUILIBRIO

4.1.1 ANALISIS DE VARIABLES

El flash reactivo es la unidad méas basica de los procesos de reaccion-separacion.
Gonzalez Villalba (2004) desarrollé un estudio basico de la HDS profunda del diesel
modelando un flash reactivo en equilibrio de fases, con una sola alimentacion. La
metodologia de cémputo utilizada ha sido presentada por Sandler (1999), con la diferencia
de que Gonzélez Villalba (2004) modifica esta metodologia y la adecua para una
separacion y reaccion simultanea; también se presenta en este Ultimo trabajo un buen

analisis de variables para posteriormente llevar a cabo la simulacion.

Pero ¢Qué sucederia si tuviéramos 2 alimentaciones en lugar de 1? ;Como seria el
analisis de variables?. En la Figura 4.2 se ilustra una unidad de reaccidn-separacion en
equilibrio de fases con dos alimentaciones, una en fase liquida y otra en fase vapor. La
reaccién quimica se lleva a cabo en la pseudofase (formada por la fase liquida y la cantidad
de catalizador en el lecho) y la separacion se lleva a cabo debido a las condiciones de
presion y temperatura presentes en la unidad. En el caso de una reaccion heterogénea, la

cantidad de catalizador es especificada en la variable H .
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==

=

> o~

=

Z
Zu
F, Alimentacién

en fase liquida
o]
P, pseudofase Fase vapor
z
By Reaccion Alimentacién FZ'
Pl H en fase vapor 2
¢ T,
X, U 0 Pr,
L hy,
T,
P

~

h

L

Figura 4.2. Flash reactivo con dos alimentaciones en equilibrio de fases.

Las variables intensivas involucradas en el proceso de reaccion-separacién son las

P

F2

siguientes: 7" =T, P, T

F1' 'F1' 'F2?

. R

T RQ 2,2, %, Y, LV, R LR,

H, r, y r,. El nimero de variables independientes es 6NC+14. El nimero de ecuaciones

independientes se presentan en la tabla 4.1:

Tabla 4.1. Sistema de ecuaciones para la solucién de un flash reactivo en equilibrio de fases.

Tipo de Ecuacion Ecuacion Slcﬂuzc?i?ngg
Balance de masa global F+F+ HZZ(‘M /VS,j)rj =V+L (4.1) 1
j=1 i=1
Balance de masa por componentes Fz, +Fz, + HZ(Vi,j /Vs,j)fj =W +LX (4.2 NC-1
j=1
Equilibrio Térmico T =T, (4.3) 1
Equilibrio Mecanico P=PR (4.4) 1
Equilibrio de fases y = Kx (4.5) NC
Suma de fracciones mol en la fase nc
. x =1.0 (4.6) 1
liquida -1
Suma de fracciones mol en la fase nc
y =1.0 4.7) 1
de vapor i=1
Suma de fracciones mol en la nc
. , L >z, =1.0 (4.8) 1
alimentacion 1 (fase liquida) i=1
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Suma de fracciones mol en la nc
. g >z, =10 (4.9) 1
alimentacion 1 (fase vapor) i=1
Balance de energia Fh,+Fh,=Vh +Lh +Q (4.10) 1
Velocidad de reaccién 1 L=r(x.T) (4.11) NC
Velocidad de reaccién 2 r, =1, (x,T) (4.12) NC
ANC +7

El nimero de grados de libertad esta definido por la siguiente ecuacion:

F=V—E=(6NC+14)—(4NC + 7) = 2NC + 7

Del analisis de grados de libertad se tienen lo siguiente: 2NC-2 corresponde a las

fracciones mol de cada alimentacion a la etapa de separacion. Las otras 9 variables a

T

F2!

P

F2!

especificar son las siguientes: T, P.

F1?

F.y F, que corresponden la

alimentaciony T, H y P a la etapa de reaccion-separacion. Las especificaciones que se

hicieron anteriormente corresponden a la de una etapa de reaccion-separacion que esta

operando de manera isotérmica.

412 METODOLOGIA PARA LA SOLUCION DE UN FLASH

REACTIVO EN EQUILIBRIO

De las metodologias mas recurridas para el calculo de un flash es la de Rachford y

Rice y puede encontrarse en la literatura de Seader y Henley (1998). Pero en este trabajo se

consideran dos alimentaciones y se lleva a cabo una reaccion quimica de manera

simultanea con la separacién. Por lo tanto se debe de reformular la metodologia para estas

nuevas especificaciones.

Del balance global (4.1) despejamos L y obtenemos
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nr- nc

L=F+F-V+HYY (v, /v,,)r, (4.13)
j=1 i=1

La ecuacion (4.13) se sustituye en el balance por componente (4.2)

Rz, +Fz, +HY (v, /v,)r =W, +(Fl +F,=V+HY Y (v, /vsyj)rjjx (4.14)
j=1

J:l i=1

De aqui se puede definir la fraccion vaporizada, variable que indica la fraccién del
flujo total de alimentacion que sale como flujo de vapor de la etapa en cuestion

__V v (4.15)
FE+F F

Total

De la ecuacion (4.15) se despeja la variable F, :

. (4.16)

Substituyendo (4.16) y (4.5) en (4.14) y despejando x se tiene lo siguiente:

nr

Rz, +(!_F1]22i +HZ(Vij/Vsi)ri = VKX +(F1+(!_F1J_V+H
v =R ‘ v

(vi’j /vS’j)rJJ)g (4.17)

j=1i=1

V nr 1 nr nc
Fz -2z)+2z;,—+ HZ(VU /vs'j)rj = VK, +((——1]V +H (Vi,j /vsyj)rj}g
4 j=1 14 j=1 -1

Vo 1
- Fl(zli_Zzi)+éil//+H;(vi,j/VS,j)ri *Fl +|:2

1 nr. nc 1
VKi+((W—1jV+HZ_;IZl:(V Ivg,)r ] F+F
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F ~ H &
Xi _ Fl + Fz (Zh ZZl) + ZZ| + Fl + Fz = (Vl,j /VS])r
H nr_nc
wK, +[(—1]l//+ F L F j_llz_l:(VI]/VSJ)r]J
F - H &
)g ~ F1 +F2 (le Zzi)+zzi+ Fl +F2 J:I(VH/VSJ)rJ

F1 B H nr
_FiE (a-2)+z+ g g (v, /vs ) -
w (K -1)+1+ P I:l(Vlj/VSJ)r]

Con la ecuacidn (4.18) obtenemos las fracciones mol en la pseudofase. Para obtener

las fracciones mol en la fase vapor utilizamos la ecuacién (4.5).

La ecuacién para el calculo de la incognita v se obtiene combinando la ecuacion

nc

(4.5), (4.18), y (4.6) y (4.7) de la siguiente manera >_y, — i X =0:

i=1

iy -x)-0
F H =
c Fl +|:2 (Zli_zzi)+%i+|:1 +F2 j:l(vi,j/VS,j)rj
; Yi — H NR C =0
w(K —1)+1+ E+E Jﬂ;(v,j/vsj)r]
c
> (Kix =x)=0

o1
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NR

Fz l_l(Vi,;/Vs,j)r;](Ki —1)
NRZC:(V /v, )

FZ j=1 i=1

+ | I

c (FI?-F(Z“ _éi)+%i
Z 1 2

i (K -1)+1+

-0 (4.19)

+ I:”

F

1

Para encontrar en valor de y en la ecuacion (4.19), se puede aplicar la metodologia

de Newton-Raphson u otro método numerico.

En la ecuacion (4.19) se puede observar que se consideran reacciones que no tengan
el mismo coeficiente estequiométrico para todos los componentes, es decir, que no son
reacciones equimolares. También toma en consideracion la cantidad de catalizador (para el

caso de reacciones heterogéneas) o el volumen de retencién (reacciones homogéneas).
En la Figura 4.3 se muestra el diagrama de flujo para resolver un flash reactivo

operando en equilibrio de fases con la metodologia de Rachford y Rice (1952) modificada

para dos alimentaciones.
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Especificar T,P y las alimentaciones en fracciones

mol, z, (i=1, 2,.....,n)

Y

Suponer un conjunto de valores de
K=y/x (i=1,2,...,n)

>
>

Y

Calcular K=f(x,y, P, T)

Célculo de &,
considerando un

> sistema ideal para la

fase vapor

A

(GG U A
o o X, Oy
X X
% | | %,
%
Xa X,
7 7
“ ‘ JCLPPRG Y o Hog O
| % 0% ox, Oy |
1= numero de componentes
¥ = Fraccién vaporizada
* Considerando reaccion quimica

Y

y,=K.x.;(i=12...n

No

Calcular ¥ ec. %4.15), Lec.
(4.13)

Y

Fin

Figura 4.3. Diagrama de flujo para la solucién de flash reactivo a través del modelo de equilibrio de fases
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4.2 FLASH REACTIVO A TRAVES DEL MODELO DE NO-
EQUILIBRIO

La principal diferencia entre los modelos de equilibrio y no-equilibrio radica en que
los modelos de equilibrio hacen uso de los balances de masa considerando a la etapa como
un todo; mientras que en el modelo de no-equilibrio, las ecuaciones de balance de masa se
establecen para cada fase. EI modelo de no-equilibrio usa las ecuaciones de equilibrio sélo

para relacionar las composiciones de las fases que rodean a la interfase.

4.2.1 ANALISIS DE VARIABLES PARA UN FLASH REACTIVO EN
NO-EQUILIBRIO

Para este modelo, el andlisis de grados de libertad no se encuentra en la literatura
como en el caso de de los modelos de equilibrio de fases. En la siguiente Figura 4.4 se

muestra la representacion de una etapa con reaccion y separacion simultanea en no-

h

equilibrio.
Y
vV
T Interface
Vv
p |
Vv
z,,
! Alimentacién D, HEWM/W h, ; A/,
F} en fase liquida o pseudofase | ¥| i Fase vapor
7 —t
1 pseudofase | Fase vapor
Py
by Reaccién Alimentacion
vy H en fase vapor Z2i
T F
2
M Try
Q Pr,
2

F

N’v e S

oyl

S

Figura 4.4. Flash reactivo con dos alimentaciones en no-equilibrio.

En el modelo de no-equilibrio también se considera que la reaccion quimica se lleva
a cabo en la pseudofase (formada por la fase liquida y la cantidad de catalizador en el

lecho). Este modelo requiere de especificaciones adicionales a las requeridas para el
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modelo de equilibrio debido a que este toma en consideracion las dimensiones y estructura
interna de la etapa (tipo de empaque, tamario, etc.), las cuales son requeridas para el calculo

adecuado de los coeficientes de transferencia de masa.

Las variables involucradas en el proceso de reaccidn-separacion a traves del modelo

de no-equilibrio pueden observarse en la Figura 44y son: 9~ =T, P,, T,, P,, T,,
R.T.R.z.z. %, ¥. %X, %, e, LLV,FE, F, H 1, DyH,,. El
numero de variables es igual a 9NC + 15.
Las ecuaciones utilizadas en el modelo se presentan en la tabla 4.2:
Tabla 4.2. Sistema de ecuaciones para un flash reactivo isotérmico en no-equilibrio.
. - L NUmero de
Tipo de Ecuacién Ecuacion ecuaciones
Balance de masa global en la fase Mtv —V_EY 4+ @/KV ~0 (4.20) 1
vapor
Balance de masa por componentes en
por comp MY =Vy —F'z +c/¥ =0 421)  NC-1
la fase vapor
Balance de masa global en la fase . WL
Lo ’ MtLEL_FL_@/VtL_HZ (Vik/VSk)rkzo (4-22) 1
liquida k=11 ’
Balance de masa por componentes en . L
L. P P MiL = L)g_FLzli_@/l/iL_HZ(Vik/VSk)rk =0 (4-23) NC-1
la fase liquida k= ‘
Equilibrio de fases en la interfase El =KX -y = (4.24) NC
Equilibrio Térmico E'=T,-T, =0 (4.25) 1
Equilibrio Mecénico EY=R-P =0 (4.26) 1
Suma de composiciones en la fase de e
w SM=>y -1-0 (4.27) 1
vapor en la interfase i1
Suma de composiciones en la fase o
_ " S'=Yx-1=0 (4.28) 1
liquida en la interfase i1
Suma de composiciones en la fase &
- P S"=>x-1=0 (4.29) 1
liquida en el seno i-1
Suma de composiciones en la fase e
P s'=Yy -1=0 (4.30) 1
vapor en el seno i-1
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Suma de composiciones en la

nc

. . . S*=32-1=0 (4.31) 1
alimentacion en la fase liquido i1
Slfma de (?cl)mposiciones enla S2 = i z 1= 0 (4.32) 1
alimentacion en la fase vapor i1
Ecuaciones de transporte fase liquida R" = (O/VL) —(e)=0 (4.33) NC-1
Ecuaciones de transporte fase vapor RY = (O/V V) - (O/V ) =0 (4.34) NC-1
Velocidad de reaccion 1 RX; =71, =1,(x,T) (4.35) NC
Velocidad de reaccion 2 RX, =1, =T, (&,T) (4.36) NC

7NC + 6

El nimero de grados de libertad esta definido por la siguiente ecuacion:

F =9 =& =(9INC +15) - (TNC + 6) = 2NC + 9

El anélisis de grados de libertad indica cuéntas variables se necesitan para

especificar correctamente el problema. Las 2NC-2 variables corresponden a las

T, P

F21 F2!

composiciones de la alimentacion junto con T_., P

F1!

F y F que
implicitamente estan en las alimentaciones de la etapa reactiva, también se especifica la

cantidad de catalizador H, el diametro D y la altura del empaque H que

Empague
automaticamente da la altura de la etapa. Los dos grados de libertad restantes corresponden
a la presion y temperatura a la cual opera la etapa de reaccion-separacion. Las fracciones
mol faltantes (NC) de alimentacion para las fases de liquido y vapor se obtiene utilizando
las ecuaciones (4.31) y (4.32), respectivamente. En este trabajo se desprecian los efectos

por transferencia de calor entre las fases.

Por tanto, las variables a determinar son las siguientes: X, V., X', Yy, o/, r,,

r,L,V, T yP.
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422 METODOLOGIA PARA LA SOLUCION DE UN FLASH
REACTIVO EN NO-EQUILIBRIO

La mayoria de las publicaciones encontradas en la literatura abierta (Baur y col.
(2000); Lee y Dudukovic (1998); Higler y col. (1998); entre otros) mencionan el uso del
método de Newton-Raphson para resolver el sistema de ecuaciones no lineales que se
genera al tratar de resolver sistemas de reaccion-separacion utilizando el modelo de no-
equilibrio.

Si se representa el conjunto de ecuaciones de la tabla 4.2 y las variables que se

desean encontrar haciendo uso del método de Newton-Raphson, se tendria lo siguiente:

(% )y = (), =[3 L (F (X)), (4.37)

donde
MY, MY MY, .. MY, SY, R, R),...,RY ,S",E! E.,...,
F(x)=|E.M M M., M, .S R, R, R, SYETEY, | (4.38)
RX.,RXS,...,RX:, RXE, RXE, ... ,RX,
y
VoV Yoreees Yoor Yoo Yasooes Yoes Xs Ko eves X
(xl): I T =Y A=V /UCY, (i 1 = I (4.39)

r.,r

1i 2i

F (x,) representa el vector que contiene las ecuaciones listadas en la tabla 4.2, (x, ) es el

vector con la variables a determinar y [JJ es el jacobiano de las funciones y se define

como:

[J,]=—- (4.40)
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Los modelos de no-equilibrio se caracterizan por su alta no linealidad en las
ecuaciones gque conforman el sistema a resolver. La Figura 4.5 muestra un diagrama de
flujo que ilustra la metodologia que se utilizd para la solucion del sistema de ecuaciones del
modelo de no-equilibrio.

Especificar T,P, datos de alimentaciéon, H, Dy

HErrpaque
Calculo de K;
.| considerando un
v "l sistema ideal en la
fase vapor

Suponer un conjunto de valores de
Ki=yi/x d=1, 2,....,n)

<
<

>
>

Y
Calculo del flash reactivo
considerando el modelo de etapa
de equilibrio con las ecuaciones
(4.5), (4.18) y (4.19)

J

Lkkt1 — 3 1Kk
X!t = x

No

yHeL =yl

Si

>
>

Célculo del flash reactivo
utilizando el modelo de no
equilibrio con las ecuaciones
(4.41) y (4.42)

No

Si

Calcular Vcon la ec. (4.20), L
con la ec. (4.22)

Y

Fin

Figura 4.5. Diagrama de flujo para la solucién de flash reactivo a través del modelo de no-equilibrio
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El calculo de la seccion del flash reactivo en equilibrio de fases se lleva a cabo
siguiendo la metodologia propuesta en la Figura 4.3 para obtener las composiciones en
equilibrio. En el blogue de la seccién de flash reactivo en no-equilibrio se hace uso de las

siguientes ecuaciones:

Para las composiciones molares en la pseudosfase, se combinan (4.22) y (4.23)

nc-1 nr
FLZu + Zl CtLﬂil,_jKI,_j (X: - Xj ) + H;(Vi,k /VS,k) N+ CtLﬁil,_iKl,_iX]!
= -

X = B (4.41)

nr nc

Fo+ NtL + HZZ(VLI( /VS,k) e+ CtLﬂil,_ikil,_i

k=1 i=1

Para la fase de vapor, se combinan (4.20) y (4.21)

Wa—%dﬁﬂi%—%ﬁdﬁﬂﬂ

yi = J#i FV i Q/V.V N Cvﬂv. KV. (442)

Posteriormente se calculan los flujos de liquido y vapor con las ecuaciones (4.20) y
(4.22).

Es importante mencionar la suposicion que se hizo al calcular los coeficientes de
difusion para los componentes H,, H,S y CH,. Se considera que los coeficientes de

difusion de estos componentes en los demas componentes presentes en la mezcla es muy
grande respecto a los coeficientes de difusion que se dan entre las otras especies de la
mezcla; debido a que no existen correlaciones para el calculo de viscosidades en el
intervalo de temperatura en el que se esta trabajando. Esta suposicion implicitamente
desprecia los efectos de transferencia de masa de los componentes antes mencionados y se
comprueba al no observar diferencia alguna entre las composiciones en la interfase y las

composiciones en el seno del fluido.
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CAPITULO 5

CASO DE ESTUDIO

El diesel se compone de multiples compuestos, entre los cuales se encuentran los
compuestos azufrados. De los principales compuestos azufrados en el diesel se encuentran:
el Dibenzotiofeno (DBT), 4-Metildibenzotiofeno (4-MDBT) y 4,6-Dimetildibenzotiofeno
(4,6-DMDBT). En este trabajo se utiliza el DBT como componente representativo de las

moléculas azufradas presentes en el diesel.

5.1 CINETICADE LAHDS DEL DIBENZOTIOFENO

El trabajo de Broderick y Gates (1981) fue uno de los primeros en el estudio
cinético para la HDS del DBT (Figura 5.1). La reaccion de HDS del DBT se lleva a cabo
haciendo reaccionar el hidrogeno presente con el componente sulfurado (DBT); la reaccion
ocurre a traves de dos rutas de reaccion: la hidrogenolisis (HDS directa) para la produccion

de bifenilo y sulfuro de hidrégeno; y la hidrogenacién, que produce ciclohexilbenceno y
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sulfuro de hidrogeno, en esta ultima ruta se tienen dos productos intermedios que son
1,2,3,4,10,11-hexahidroxidibenzotiofeno y el 1,2,3,4-tetrahidroxidibenzotiofeno, pero estos
se convierten rapidamente en ciclohexilbenceno por lo que no aparecen en los productos
finales. La suma de las velocidades de hidrogendlisis e hidrogenacion indica la velocidad
de desaparicion del DBT. En la Figura 5.1 se puede observar que también el bifenilo puede
reaccionar para dar ciclohexilbenceno, pero la velocidad de reaccion de esta es mas lenta en
dos ordenes de magnitud respecto a la velocidad de reaccion de la ruta de hidrogendlisis

por lo que se desprecia (Broderick y Gates, 1981).

DBT
II II : HHDBT : BE
S S

Figura 5.1. Mecanismo de reaccion del DBT (Broderick y Gates, 1981).

Broderick 'y  Gates (1981) trabajaron con un catalizador de

CoO — MoO, / y — AlLLO, en un reactor de lecho empacado en un intervalo de temperaturas

de 548-598 K y a una presion de 1.8x10" Pa = 177.624 atm utilizando n-hexadecano

como solvente.

La cinética obtenida por Broderick y Gates (1981) se da a continuacion:

Mogr = Mogro T (5.1)

DBT,c DBT,r
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K. K. K, C

DBT,oc "DBT,oc "Hjp,o DBTC

r
(14 Kogr . Coor + K 4 (1+K,,.C.,)

DBT,c

HSGHS Hy,0 ~H)

K. K. K, C.C

_ DBT,r " "DBT,r" "Hp,r ~ DBT ~Hj

" omre ™ (1+ Kogr.Coar )

DBT,r — DBT

donde:

losr, Velocidad de reaccion de la hidrogenolisis

l'osr . Velocidad de reaccion de la hidrogenacion

Los parametros de la cinética son los siguientes:

Koy, = 7.87 x 10° exp (~1.26 x 10° /RT [ =] kl;mOIs
Kogr., =1.8x107 exp(1.9x10"/RT)[= kmol
K., =4.0x10°exp(-3.5x10"/RT)[ = ]kmll

3
Kys, = 7-0x10"exp(2.2x10"/RT)[ = ] -
kmol

Koor Ky, . = 4.22x10° exp (~1.16 x 10°/RT)[ =]

DBT,r  "Hp,r

kg at S

Koer., = 2.0exp(6.0x10°/RT)[ =

DBT,7

kmol

(5.2)

(5.3)

(5.4)

(5.5)

(5.6)

(5.7)

(5.8)

(5.9)
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5.2 ECUACION DE VELOCIDAD MODIFICADA

Como se puede observar la expresion cinética estd en funcion de las
concentraciones de los componentes en fase liquida. Debido a que en el programa que se
realizd en este trabajo utiliza las fracciones mol, las ecuaciones (5.2) y (5.3) tuvieron que
ser rescritas. Para esto, se usa el factor de compresibilidad en fase liquida y se obtiene la

densidad molar de la mezcla.

La ecuacion utilizada fue la siguiente:

Z= % (5.1)
reacomodando
v-=0 (5.2)
la densidad molar viene dada por:
P, = \% (5.3)
y se utiliza para obtener la fraccién mol de cada componente:
X = ;— (5.4)
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En consecuencia, al introducir la ecuacion (5.4) en las ecuaciones (5.2) y (5.3) estas

se modifican a las expresiones que se utilizaron en este trabajo:

kDBT,aKDBT,aKHz,o—XDBTXHsz2
2
1+ KDBT,UXDBTIOL + Kst,atzspL) + (l+ KHZ,o-XHsz)

r (5.5)

DBT,oc (

kDBT,rKDBT,rKHz,rXDBT XHzpf
(1 + KDBT,rXDBTpL)

r (5.6)

DBT,z
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CAPITULO 6

ANALISIS DE RESULTADOS

En este capitulo se analizan los resultados obtenidos al aplicar el modelo de no-
equilibrio para la HDS del diesel a través de una etapa de reaccidn-separacion. Los
parametros analizados fueron: cantidad de catalizador, presién de operacion, diametro de la

etapa y la altura del empaque.

6.1 EFECTO DE LA CARGA DE CATALIZADOR

A continuacién se hace un analisis del efecto que tiene la carga de catalizador
utilizada en el flash reactivo. Para llevar a cabo este estudio, se tiene que analizar
previamente la geometria de la etapa debido a que el modelo de no-equilibrio la toma en
consideracion. Las cargas de catalizador que se consideran son las siguientes: 2, 3,5y 10

toneladas de catalizador Co-Mo.
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Como se mencion0 anteriormente, la geometria es muy importante; por lo tanto,
para saber la dimension de la etapa es necesario conocer la densidad del catalizador, Cortés

Romero (1999) reporta una densidad de catalizador de CoO — MoQ, / y — Al,O, de 869

kg/m3 . De la correlacion utilizada para el célculo de los coeficientes de transferencia de

masa del empaque utilizado se tiene que la fraccion de vacio es de 0.9. Para las cantidades
de catalizador analizadas, un diametro de 5 metros con una altura de empaque de 10 metros

son dimensiones apropiadas para contener el catalizador. La presion utilizada es de 30 bar.

En las siguientes graficas se presentan las composiciones en la fase liquida de los
productos de reaccion y del componente azufrado sobre el cual se lleva a cabo la HDS. Las
graficas muestran la variacion de la composicion con respecto a la temperatura a diferentes
cargas de catalizador. En las gréficas se presentan los resultados utilizando el modelo de
equilibrio y de no-equilibrio para comparar y observar los efectos de transferencia de masa

en el sistema reactivo analizado.

3.4 N 1 N 1 N 1 N 1 N 1 N 1 N 1 N 1 N 1 N 1
S2r—— DBT C
3.0+

28 4 L
2.6 < =
247 N L
22 L

2.0 ™ L T T
1.8 ~.r 630
1.6 +
1.4 L
1.2 H -

L | L

|
640 650

Composicion, x x 10°

1.0
0.8
0.6
0.4
0.2

BF

\

H,S

2

CHB

CHE,,

NEQ

0.0 ==
550 560 570

— T T T T T T T T
590 600 610 620 630 640 650

Temperatura, K

T
580

Figura 6.1. Composiciones en fase liquida para una carga de catalizador de 2000 kg.

En la Figura 6.1 muestra la variacion de la composicion con una carga de 2,000 kg

de catalizador. A la temperatura de 550 K la composicion del dibenzotiofeno es ligeramente
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mayor a 0.0032 y a partir de esa temperatura se empieza a observar el consumo de éste, la
composicion minima alcanzada es de aproximadamente 0.00162. A la misma temperatura
de 550 K comienza la formacién de los productos a expensas del dibenzotiofeno e
hidrégeno que estan reaccionando. Se puede observar que la composicion méaxima de
bifenilo es de 0.00122, la del ciclohexilbenceno es de 0.00011851 y la del sulfuro de
hidrogeno de 0.00043029. Los resultados muestran que se favorece la produccion de
bifenilo en lugar del ciclohexilbenceno, ademas de la produccion de sulfuro de hidrégeno,
el cual es producto de ambas rutas de reaccion de la HDS del dibenzotiofeno. La
temperatura a la cual se obtiene la mayor descomposicion de dibenzotiofeno es
aproximadamente 656 K. Comparando las composiciones en equilibrio y no-equilibrio se
puede observar que no existe gran diferencia entre estas, lo cual sugiere que el efecto de la

resistencia a la transferencia de masa en principio es despreciable.

34 P R T RS ST RS S
324 DBT -

3.0 T / r
—

2.8 )
2.6 ~_ r
2.4 ™~ L
22 L
2.0 C
1.8 ~_ F
1.6 ~L
1.4 o
1.2 L
1.0 L
gji ] BF CHB e b
0.4+ \ s NEQ -
0.2 2 L
0.0 —_— T T T T T T T
550 560 570 580 590 600 610 620 630

Temperatura, K

Composicion, x x 10°

Figura 6.2. Composiciones en fase liquida para una carga de catalizador de 5000 kg.

Para una carga de catalizador de 5,000 kg, las composiciones del bifenilo,
ciclohexilbenceno, dibenzotiofeno y sulfuro de hidrégeno se exponen en la Figura 6.2. A
550 K de temperatura la composicion del dibenzotiofeno es ligeramente menor a 0.00317, y

su composicion minima es de 0.00175. La composicion maxima de los productos bifenilo,
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ciclohexilbenceno y sulfuro de hidrégeno son las siguientes: 0.00116, 0.0001371 y

0.0003942, respectivamente. La temperatura a la cual se obtiene la mayor descomposicion
de dibenzotiofeno es aproximadamente 625 K. Al comparar las composiciones en equilibrio
y no-equilibrio se observa que no existen los efectos por transferencia de masa.

Composicion, x x 10°

3.4

3.2
3.0
2.8
2.6
2.4
2.2
2.0
1.8
1.6
1.4
1.2
1.0 4
0.8
0.6 4
0.4 3
0.2

BF

\

HS

CHB

0.0 =

550

560

T
570

T
580

T
590

T
600

610

Temperatura, K

Figura 6.3. Composiciones en fase liquida para una carga de catalizador de 10,000 kg.

La Figura 6.3 muestra la variacion de la composicion con una carga de 10,000 kg de
catalizador. La composicion a la temperatura de 550K es de 0.00309 por lo que se puede
afirmar que a esa temperatura ya hay reaccion quimica debido a la diferencia en las
composiciones con las otras dos figuras analizadas anteriormente, la composicién minima
alcanzada es de aproximadamente 0.00194. La composicién maxima de bifenilo es de
0.00103, la del ciclohexilbenceno es de 0.00014334 y la del sulfuro de hidrogeno de
0.00034803. La temperatura con la mayor descomposicion de dibenzotiofeno es
aproximadamente 603 K. Las composiciones en equilibrio y no-equilibrio no muestran
diferencia alguna, por lo tanto se puede decir que los efectos de transporte de masa son

despreciables.
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3.4 L 1 L 1 L 1 L 1 L 1 L 1 L 1 L 1 L 1

3.2 4

3.0

2.8 1

2.6 1

Composicion, x x 10°

249 10000 Kg

2.2 1

o+ N
550 560 570 580 590 600 610 620 630 640 650

Temperatura, K

Figura 6.4. Composicién del dibenzotiofeno en la fase liquida para diferentas cargas de catalizador.

En la Figura 6.4 se presenta una comparacion de las composiciones de DBT
calculadas, usando las tres cargas de catalizador. Es evidente que se obtiene un mayor
consumo del DBT cuando la carga de catalizador es de 10,000 kg, y que la temperatura
para alcanzar una determinada composicion disminuye apreciablemente conforme aumenta

dicha carga.

6.2 EFECTO DE LA PRESION DE OPERACION

La presion de operacion de la etapa de separacion reactiva es una variable
importante a analizar en este trabajo. Este apartado busca la presiéon a la cual se puede
trabajar sin llegar a las altas presiones de operacion que comunmente se usan en la industria
petrolera. A continuacion se presentan los efectos de la presion en la HDS profunda del

diesel.
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El analisis se lleva a cabo a diferentes presiones: 20, 30 y 80 bar. Posteriormente se
hace un analisis de la variacion de la composicion respecto a la presion a una temperatura
de 608 K. El didametro de la etapa utilizada fue de 5 metros, la altura del empaque de 10
metros y la cantidad de catalizador fue de 5,000 kg.
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Figura 6.5. Composicion en la fase liquida para una presion de 20 bar.

En la Figura 6.5 se observan las composiciones de la fase liquida a una presién de
20 bar. A la temperatura de 550 K la composicion del dibenzotiofeno es de 0.00329 y la
composicion minima alcanzada es de 0.00167 a la temperatura de 639 K. La composicion
maxima del bifenilo, ciclohexilbenceno y sulfuro de hidrégeno son: 0.00124, 0.00010803 y
0.00028692, respectivamente.

La descripcion de las composiciones a una presion de 30 bar corresponde a las

realizadas para la Figura 6.2.
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Figura 6.6. Composicion en la fase liquida para una presion de 80 bar.

La simulacion a 80 bar de presion se hizo para observar el efecto a altas presiones.
Comunmente en la industria del petréleo, el proceso de HDS se lleva a cabo altas presiones,
por ello se hace este analisis. Se observa que la composicion del dibenzotiofeno a una
temperatura de 550K es 0.00267, y la composicion minima alcanzada a esta presion es de
0.00153. Las composiciones maximas de los productos de reaccién son: ciclohexilbenceno
0.00022912; bifenilo 0.00081448 y sulfuro de hidrogeno 0.00073486. Para el caso de las
presiones de operacion de 20 y 30 bar, se observa que los efectos de transferencia de masa
pueden ser despreciados, no asi para una presion de 80 bar. Las composiciones de
equilibrio y no-equilibrio para el caso del ciclohexilbenceno tienen una pequefia diferencia

que indica un pequefio efecto de transferencia de masa.
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Figura 6.7. Fraccion mol del sulfuro de hidrégeno en la fase liquida a diferentes presiones.

La Figura 6.7 muestra la fraccion mol del sulfuro de hidrdgeno en la fase liquida en
funcién de la temperatura a diferentes presiones. Se puede observar que a medida que la
presion de operacion aumenta, la fraccion del sulfuro de hidrégeno también aumenta. Esto
puede explicarse porque a medida que la presién aumenta la solubilidad también lo hace.
Pero, ¢(Como explicar el aumento de la composicion del sulfuro de hidrégeno a medida que
aumenta la temperatura?, esto ocurre debido a que a mayor temperatura la velocidad de
reaccion del dibenzotiofeno aumenta, provocando asi mayor generacion de sulfuro de

hidrégeno en la fase liquida.
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Figura 6.8. Composicion en la fase liquida en funcion de la presion a una temperatura de 608 K.

Al observar los resultados en los efectos de la transferencia de masa a una presion
de 80 bar (Figura 6.6) puede surgir la pregunta de ;Qué es lo que sucede con la
composicion a diferentes presiones?. Para ello se calcularon las composiciones de la fase
liquida en funcion de la presion, estos resultados pueden ser observados en la Figura 6.8. La
grafica muestra que a medida que la presion aumenta los efectos se van acrecentando, a
partir de la presion de 50 bar se observa que empiezan a existir variaciones en las

composiciones.

En la Figura 6.8 también se observa que al incrementar la presion, la composicién

del sulfuro de hidrégeno aumenta (al igual que en la Figura 6.7).

6.3 EFECTO DEL DIAMETRO DE LA ETAPA

El disefio geométrico en los procesos calculados a través del modelo de no-

equilibrio es de gran importancia. Antes de llevar a cabo una simulacion utilizando el
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modelo de no equilibro, es necesario saber las dimensiones del equipo y sus caracteristicas

fisicas.

En esta seccion se hace un andlisis del impacto al utilizar diferentes didmetros para
la etapa de reaccion-separacion. Los célculos se realizaron utilizando una altura de

empaque de 10 metros, una presion 30 bar y 5,000 kg de catalizador.
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Figura 6.9. Composicién en la fase liquida con un diametro de etapa de 1 m.

Al observar las Figuras 6.9, 6.10, 6.2 y 6.11 que correspondenalm,2m,5my 8
m de didmetro; respectivamente. Se puede observar que los perfiles son muy parecidos, y

no se nota ninguna diferencia entre estos.
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Figura 6.10. Composicion en la fase liquida con un didmetro de etapa de 2 m.

¢Qué podemos hacer para verificar si efectivamente o no la diferencia en el

diametro de la etapa produce algin cambio en la composicion?

Composicion, x x 10°

Figura 6.11. Composicion en la fase liquida con un didmetro de etapa de 8 m.
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Para hacer un analisis méas detallado en la Figura 6.12 se grafican las composiciones

del bifenilo en la fase liquida para los diferentes diametros de etapa.
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Figura 6.12. Composicion del bifenilo en la fase liquida a diferentes diametros de etapa.

En la Figura 6.12 se puede distinguir que el efecto del diametro es minimo en las
composiciones del bifenilo a diferentes didmetros de etapa. Las curvas estan muy unidas y
si ponemos atencion al orden de magnitud de las composiciones de este componente,
podemos decir que el efecto del diametro sobre la transferencia de masa entre los

componentes de la etapa de reaccidn-separacion es insignificante.

6.4 EFECTO DE LAALTURA DE EMPAQUE

La altura del empaque es otro parametro a analizar. De lo observado en el apartado
anterior, se escoge un diametro de 2 m para observar que sucede al utilizar diferentes
alturas de empaque, la cantidad de catalizador es de 5,000 kg y la operacién se hace a 30

bar de presion.
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Figura 6.13. Composicion en la fase liquida con una altura de empaque de 5 m.

En las Figuras 6.13, 6.10, 6.14 y 6.15, se hace un andlisis del efecto de la altura del

empaque dentro de la etapa, los valores analizados son: 5, 10, 20 y 30 m. Se observa que no

existe variacion significativa en la composicion de los componentes en fase liquida a

diferentes alturas de empaque.

324

3.0
2.8
2.6
2.4
2.2
2.0
1.8
1.6
1.4
1.2
1.0

0.8
0.6
0.4
0.2

Composicion, x x 10°

BF\

0.0

550

560

T T T T T T T T T T T
570 580 590 600 610 620

Temperatura, K

Figura 6.14. Composicion en la fase liquida con una altura de empaque de 20 m.
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Composicion, x, x 10°
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Figura 6.15. Composicion en la fase liquida con una altura de empaque de 30 m.

Para verificar que no existe diferencia entre las composiciones obtenidas, en la

siguiente grafica se muestra la variacion de la composicién a diferentes alturas de empaque.
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Figura 6.16. Composicion del bifenilo en la fase liquida a diferentes alturas de empaque.

La Figura 6.16 muestra que solo existe una pequefia diferencia en las composiciones

del bifenilo a diferentes alturas de empaque, por lo tanto se puede concluir que la altura de
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empaque no tiene efecto significativo en la composicion de salida de los componentes del

sistema de reaccién-separacion.

La comparacion de la composicion de los componentes entre el modelo de etapa de
equilibrio y de no-equilibrio tampoco pareciera mostrar diferencia entre los resultados de
los modelos. Pero, con el acercamiento en las curvas de las graficas, se observa que a
medida que la altura de empaque aumenta, los resultados entre los modelos son mas
parecidos. La explicacion a lo anterior puede atribuirse a la mayor superficie de contacto

que se tiene a una mayor altura de empaque.
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CONCLUSIONES Y TRABAJO AFUTURO

En este trabajo se realizd un andlisis de los efectos de transferencia de masa para la
HDS profunda del Diesel a través de una etapa de reaccion-separacion utilizando la cinética

de reaccion del DBT propuesta por Broderick y Gates (1981).

Se desarrolld una herramienta computacional para el proceso de reaccion-
separacion para la HDS profunda del diesel aplicando el modelo de no-equilibrio utilizando

las ecuaciones de Maxwell-Stefan.

Se llevd a cabo el analisis de las principales variables de operacion y disefio de la
etapa de separacion reactiva. Se hizo un estudio del efecto de la carga de catalizador en el
sistema, utilizando diferentes cantidades que fueran contrastantes entre si. A diferentes
cargas de catalizador, se observd que a mayor cantidad de este, la HDS del DBT era mas
rapida y a menor temperatura para una determinada composicion en la fase liquida. Para
cada carga de catalizador, se compararon las composiciones en equilibrio y no equilibro y
se concluyd que para un mismo componente no existe una diferencia significativa entre los

diferentes modelos.
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Se realizo el analisis del efecto de la presion del sistema en la etapa de reaccion-
separacion. Se hicieron calculos a las presiones de 20, 30 y 80 bar, observando que a
medida que la presion del sistema aumenta, efectos por transferencia de masa comienzan a
presentarse en los resultados obtenidos. A partir de la presion de 50 bar se observa que

empiezan a existir variaciones en las composiciones.

Al variar el diametro de la etapa se observd que las composiciones de los
componentes a diferentes tamafios de diametro eran casi idénticas. Los resultados para los
dos diferentes modelos también son casi idénticos; concluyendo que el diametro no tiene un
efecto significativo para este sistema de reaccion-separacion en particular. En el caso de la
altura de empaque, las composiciones obtenidas a diferentes magnitudes de esta también
eran casi idénticas. Pero al comparar los dos modelos utilizados, se observo que a menores
alturas de empaque se tienen pequefios efectos por la transferencia de masa, y estos

desaparecen a medida que la altura del empaque aumenta.

Es preciso comentar que las dimensiones de la etapa estan directamente
relacionadas con la cantidad de catalizador a utilizar ya que se deben de considerar los

espacios que deben de haber dentro de la etapa para el libre flujo en las distintas fases.

De acuerdo a lo descrito anteriormente, se concluye que no existen efectos de
transferencia de masa para la HDS profunda del diesel llevada a cabo a través de una etapa
de reaccion-separacion. Las variables que tienen un efecto significativo en los resultados
son: la cantidad de catalizador y la presién utilizada en la etapa. Una de las justificaciones a
estos resultados puede ser que debido a que se esta trabajando con una mezcla diluida, este
sistema reactivo tiene un comportamiento muy cercano al equilibrio a condiciones de

operacion moderadas.
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El trabajo a futuro para este proyecto consiste en lo siguiente:

Hacer el analisis de los efectos de transferencia de masa para las moléculas 4-
Metildibenzotiofeno y 4,6-Dimetildibenzotiofeno ya que estas también son
representativas para la simulacion de la HDS profunda del diesel.

Es necesario desarrollar mejores métodos predictivos o correlaciones para las
propiedades fisicas, termodinamicas y de transporte para componentes puros (como
los mencionados anteriormente) y mezclas. Especificamente para un intervalo mas
amplio de temperatura.

Ampliar el modelo de no-equilibrio considerando los efectos de transporte dentro y
fuera de algun catalizador solido al modelar una etapa de reaccion-separacion.

Modelo hidrodindmico.
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