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CAPITULO |
DESCRIPCION DE LA INVESTIGACION

En esta seccidn se dara a conocer el problema en estudio, especificandose su
propésito, la situacion actual y deseada, asi como el objetivo general y los especificos
del presente trabajo de grado. De igual forma, se presentan las razones que justifican la

investigacion y las limitaciones de la misma.

1.1 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

En 1973, a través de un decreto presidencial, se cre6 la fundacion para la
Investigacion de Hidrocarburos y Petroquimica con el fin de constituir un centro de
investigacion cientifica y de apoyo tecnolégico para la industria petrolera nacional,
instalandose en febrero de 1974 como Invepet. Posteriormente, en 1976 Petrdleos de
Venezuela S.A (PDVSA) se convierte en su patrocinante y se cambié su denominacion
a la actualmente conocida: Intevep, Instituto Tecnologico Venezolano de Petroleo
(http://www.pdvsa.com).

El Intevep es una empresa filial de PDVSA ubicada en Los Teques, estado
Miranda, cuya orientacion estratégica es generar soluciones tecnoldgicas integrales,
con especial énfasis en las actividades de exploracion, produccion, refinacion e
industrializacion. De igual manera, es responsabilidad del Intevep, el resguardo del
acervo tecnolégico de la corporacién. También desarrolla tecnologias propias en areas
con oportunidades diferenciales, impulsa la cooperacién e integracion con el sector
técnico-cientifico e industrial de Venezuela y asegura, al mismo tiempo, la correcta
gestion ambiental en las operaciones de PDVSA (http://www.pdvsa.com).

Para dar respuesta a sus areas de esfuerzo se realizan, en cada una, actividades
de: investigacion estratégica, investigacion y desarrollo, ingenieria y asistencia técnica
especializada, las cuales estan integradas a los negocios de PDVSA en cuanto a
transferencia y aplicacion de tecnologias que permitan cubrir integralmente, las

diferentes fases de los negocios: petrolero y gas.
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En el area de investigacion y desarrollo de la gerencia de Refinacién e
Industrializacion se han desarrollado, durante los dltimos afos, innovaciones
tecnoldgicas sobre la hidrodesulfuracion (HDS) de naftas de conversion provenientes de
las unidades de craqueo catalitico fluidizado (FCC) existentes en las refinerias.
Actualmente, esta investigacion esta enfocada en desarrollar un proceso mas eficiente,
y de competencia en el mercado internacional, que logre realizar una hidrodesulfuracion
selectiva (SHDS) en dichas naftas de conversion.

El término hidrotratamiento (HDT) identifica a un amplio grupo de procesos para
estabilizar cataliticamente los productos del petroleo y/o eliminar los elementos
inadmisibles (azufre, nitrdgeno, oxigeno, metales) en las materias primas o en los
productos, haciéndolos reaccionar con hidrogeno (James y Glenn, 1980). En la industria
del petréleo, éste se define de acuerdo a su finalidad, bien sea para preparar cargas a
otros procesos y/o mejorar la calidad de los productos terminados, o para convertir
fracciones del crudo a otras de menor punto de ebullicion. Es importante resaltar que
ademas de las principales impurezas contenidas en el crudo, en los procesos de
craqueo catalitico fluidizado utilizados en las refinerias se genera cierta cantidad de
compuestos insaturados como olefinas, diolefinas y componentes acetilénicos.

Los principales componentes azufrados que contienen las naftas de conversion
provenientes del FCC son: mercaptanos, sulfuros, tiofenos, alquiltiofenos vy
benzotiofenos. En la hidrodesulfuracion de dichas naftas, se trata de eliminar al maximo
posible el contenido de azufre presente en las mismas mediante un proceso de
hidrotratamiento convencional, donde es el catalizador quien ejerce esta funcion.

La SHDS de naftas consiste en realizar una HDS evitando hidrogenar las olefinas
presentes en este tipo de corrientes de alto contenido olefinico, 20-40 % en peso
(Brunet y col, 2004), ya que la saturacion de las mismas trae como consecuencia la
disminucién del numero de octanos en la gasolina. Por esta razon, es de gran
importancia la investigacion y el desarrollo en dicho proceso, ya que es un reto tratar las
naftas provenientes del FCC para reducir el contenido de azufre al establecido por
regulaciones ambientales sin afectar el octanaje inicial, cumpliendo con las

especificaciones requeridas en el producto final.
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Por otro lado, se conoce que la calidad del aire esta directamente relacionada con
la calidad de los combustibles que utiliza el hombre; es por esto que los entes
reguladores del medio ambiente utilizan como estrategia establecer unos estandares
internacionales en cuanto a las concentraciones de 6xidos de azufre (SOx), 6xidos de
nitrogeno (NOx), mondxido de carbono (CO) y emisiones de compuestos organicos
volatiles (VOC) en los mismos.

En cualquier proceso de combustion donde los hidrocarburos utilizados contengan
azufre, éstos se transforman casi en su totalidad en oxidos (SO, y SO3). Por esta
razon, el contenido de azufre en las gasolinas es considerado como uno de los mayores
contribuidores de las emisiones contaminantes provenientes de la combustion de
vehiculos automotores. Ademas, al disminuir el contenido de dicho componente en la
gasolina, se mejora a su vez la eficiencia de los convertidores cataliticos hacia el control
de emisiones de hidrocarburos.

A partir de 1990, en base a la legislacién americana impuesta por el “Clean Air Act
Amendments” (CAA), se han establecido ciertas reducciones en el nivel de emisiones
de azufre, olefinas y arométicos de las gasolinas, asi como en el valor de algunas de
sus propiedades (RVP, T90) para contribuir asi con las regulaciones medioambientales
(Hurtado, 2002). Es por ello, que se establece la necesidad de tratar las fracciones de
petréleo antes de su uso como combustibles.

A saber, el craqueo catalitico es uno de los procesos mas importantes de la
refineria y mas ampliamente utilizado para la conversion de crudos pesados en
productos mas livianos y de mayor valor comercial como olefinas, isobutano, naftas de
alto octanaje, destilados medios, entre otros (James y Glenn, 1980). Aproximadamente,
del 100% del gasoleo de vacio alimentado a una unidad de FCC, entre el 40 y el 60 %
es convertido en naftas para producir gasolinas. En muchas refinerias,
aproximadamente el 80% del contenido de azufre total de la gasolina es aportado por la
nafta proveniente del FCC y ésta, a su vez, constituye cerca del 40% en volumen de la
cantidad total de azufre en la mezcla (Brunet y col, 2004).

En respuesta a esta probleméatica, PDVSA-Intevep en conjunto con la compafia
UOP (Universal Oil Products) desarrollaron un proceso de SHDS denominado

Selectfining. Sin embargo, pese a que se cumple con esta premisa, se visualizan
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mejoras potenciales en el desempefio del catalizador hacia la no saturacién de las

olefinas presentes en este tipo de naftas de conversion, y de esta manera solventar la
necesidad de disminuir cada vez mas el contenido de azufre (<10ppm para el 2009
(Brunet y col, 2004)).

Este objetivo se ve afectado por un fendmeno denominado recombinacion, donde
el sulfuro de hidrégeno (H2S) presente durante el proceso reacciona con las olefinas de
la carga para formar nuevamente mercaptanos y, de acuerdo con la profundidad de la
HDS llevada a cabo, éste puede incurrir en dos consecuencias: a) Los mercaptanos
formados por dicho fendmeno son desulfurados en el proceso, formandose parafinas y
perdiéndose aun mas el octanaje 6 b) Si no se desulfuran, estos mercaptanos
incrementan la cantidad de azufre del producto, resultando una extrafia variacion en la
tasa de conversion de las reacciones de HDS. Por esto, resultaba de gran interés incluir
el fendbmeno de la recombinacion en los modelos cinéticos a formular en la
investigacion, ya que éste influye directamente en la certeza de las predicciones
respecto a la conversion de las olefinas.

Teniendo en cuenta esta situacion, se planted la estrategia de realizar, en una
planta de microreactividad, una serie de pruebas estandarizadas de actividad (SAT) con
la finalidad de realizar comparaciones entre distintos catalizadores sintetizados en el
laboratorio. Cabe resaltar que dichas pruebas estandarizadas se enfocaran en medir la
actividad catalitica inicial de catalizadores de SHDS, con el fin de realizar analisis
comparativos de reactividad y selectividad solo al momento de la carga del mismo y, no
tendria relevancia alguna realizar un estudio a través del tiempo ya que no se requiere
medir la velocidad de desactivacion del mismo. Es por ello que PDVSA-Intevep requeria
de un trabajo de investigacion que lograse disefiar, construir y poner a punto dicha
planta de microreactividad empleando el catalizador comercial de la tecnologia
Selectfining para encontrar el modelo cinético que describiese la quimica del proceso,

independientemente del catalizador empleado.
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1.2 FORMULACION DEL PROBLEMA

La gerencia de Refinacién e Industrializacion (RIG) de PDVSA-Intevep, dirige
actualmente sus esfuerzos en el desarrollo de una mejora potencial en la tecnologia de
hidrodesulfuracion selectiva de las naftas de FCC. Por lo tanto, tomando en cuenta lo
anteriormente expuesto en la descripcion detallada del problema, se plante6 la
posibilidad de desarrollar un analisis cinético de dicho proceso mediante la formulacion
de un modelo matemético que se ajustara a la realidad.

Para determinar este modelo matematico se requirié de: la cinética del proceso y
del desarrollo experimental requerido para validarlo y ajustar los pardmetros cinéticos.
Al desarrollar la cinética del proceso se pretendié evaluar las diversas reacciones que
involucran la hidroconversion de naftas de FCC como lo son: la desulfuracion e
hidrogenacion y la recombinacion de olefinas. Posteriormente, fue requisito
indispensable para ajustar los pardmetros cinéticos la regresién numérica a partir de la
data experimental.

Este modelo cinético ajustado, servira como herramienta para evaluar diversos
catalizadores de hidroconversion de naftas de alto contenido olefinico en miras a la
optimizacion del proceso Selectfining, como un aporte mas en innovacion tecnolbgica

de parte de la empresa.

1.2.1 Situaci6én actual

Desde hace varias décadas, una gran cantidad de investigadores se
encuentran enfocados en optimizar el proceso de hidrodesulfuracion de naftas de
conversion, debido a su gran importancia en la refinacion del crudo. Estos
estudios se han enfocado en describir detalladamente el modelo estructural de
los sitios activos responsables de dicho proceso catalitico, asi como la
descripcién de los mecanismos de reaccion; pero a pesar del esfuerzo realizado,
no se ha llegado a concretar con certeza dicho objetivo.

Desde los afios noventa, se ha incluido en dichas investigaciones la

recombinacién de las olefinas y la inhibicién de la actividad catalitica ocasionada
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por el H,S, ya que estos fendmenos afectan la estructura de los sitios activos del

catalizador y el grado de conversion deseado, respectivamente. De igual forma,
s6lo se han propuesto resultados y se ha recomendado continuar las
investigaciones al respecto.

Por otra parte, se dispone de una tecnologia de hidrodesulfuracion
selectiva de naftas de conversion que hasta ahora soOlo logra obtener
aproximadamente un 93% de desulfuracion sin obtener una pérdida tan
significativa de octanaje. Dicho valor se requiere incrementar cada vez mas
debido a que las regulaciones ambientales estiman una concentracion de azufre

en las gasolinas menor a 10 ppm para el afio 2009 (Brunet y col, 2004).

1.2.2 Situacion deseada

PDVSA-Intevep, en miras a incrementar al maximo posible el porcentaje de
desulfuracion de naftas de conversion sin sacrificar el octanaje inicial, requeria
de un proceso de investigacion para la formulacién de un modelo matemético
gue describiese la cinética del proceso de SHDS de este tipo de naftas de alto
contenido olefinico provenientes del craqueo catalitico fluidizado. En su
desarrollo, era necesario hacer énfasis en la hidrogenacion de olefinas presentes
en la carga ya que son estas reacciones quienes ocasionan la indeseable
pérdida de octanaje en el producto terminado. Opcionalmente, se planted la
posibilidad de tomar en cuenta el fenbmeno de recombinacion y de inhibicion por
el H,S, ademas de la desulfuracion de los componentes azufrados.

Para ello, era necesario disefiar y construir una planta de microreactividad
para realizar un estudio de actividad catalitica inicial en SHDS. Posteriormente,
se determinarian las condiciones operacionales que ofrecieran el mayor
rendimiento del proceso con un catalizador comercial, para finalmente realizar el
ajuste necesario de los parametros cinéticos mediante regresion de la data

experimental.
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1.3  JUSTIFICACION

Aproximadamente un 40% de la gasolina esta conformado por las naftas
provenientes de la unidad de FCC, ademas, el producto de esta unidad contiene entre
un 85-95% del contenido de azufre total presente en el mezclado. Por lo tanto, resulta
de gran interés realizar un hidrotratamiento 6éptimo a dichos productos de conversion, ya
gue de esta manera se obtiene la tan deseada disminucion en el contenido de azufre
total de las gasolinas, por lo cual, esta investigacion tiene gran relevancia a nivel social
y ambiental.

En cuanto a la conveniencia, este proyecto de investigacion aportara una solucién
para facilitar la optimizacion del proceso de hidrodesulfuracion selectiva de estas naftas
de alto contenido olefinico. Es necesario enfocarse en la selectividad, debido a que en
los hidrotratamientos convencionales también ocurre la saturacion de las olefinas
presentes y esto trae como consecuencia la disminucién del nimero de octanos, lo cual
generaria mayores gastos en su posterior reformacion.

Desde el punto de vista te6rico, en miras a seguir la tendencia actual en la
busqueda de los modelos estructurales de los catalizadores tipicos de este tipo de
reacciones, se pretende realizar pruebas estandarizadas para realizar la comparacion
del desempeiio de los mismos en lo que respecta a SHDS. Por lo tanto, fue un
requerimiento justificado para la empresa la realizacién de este trabajo de investigacion,
a través del cual se lograse obtener un modelo cinético representativo del proceso real;
tomando en cuenta los factores actualmente en discusién respecto a la SHDS, asi como
poner a punto la unidad experimental requerida para tal fin, ya que servirh como apoyo
para uno de sus proyectos de investigacion y desarrollo en la gerencia de Refinacion e

Industrializacion.
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1.4 OBJETIVOS

1.4.1 Objetivo general
Evaluar la actividad inicial de catalizadores de hidrodesulfuracién selectiva de

naftas de conversion en pruebas con reactores de lecho fijo.

1.4.2 Objetivos especificos

1. Definir el estado inicial de la planta de microreactividad a utilizar en las
pruebas estandarizadas de actividad (SAT) con la finalidad de construir la

unidad experimental a utilizar en la investigacion.

2. Preparar la carga a utilizar en las pruebas estandarizadas de actividad
inicial, con la finalidad de establecer las condiciones de operacién de la

planta.

3. Caracterizar la carga mediante mediciones de azufre total y especiacion
de hidrocarburos, con el fin de conocer detalladamente sus componentes

y propiedades.

4. Formular el modelo matematico de HDS para la carga sintética, con la
finalidad de describir la cinética del proceso de SHDS de este tipo de

naftas de alto contenido olefinico.

5. Realizar las pruebas experimentales necesarias para poner a punto la
planta SAT con un catalizador comercial con el fin de evaluar la actividad
inicial del mismo en la hidrodesulfuracion selectiva de la carga sintética

seleccionada.

6. Realizar el ajuste de los pardmetros cinéticos necesario para la validacion

del modelo matemaético obtenido.

10
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1.5 LIMITACIONES

En el presente trabajo de investigacion se pueden encontrar algunas
condiciones que retrasen la correcta y satisfactoria realizacion del mismo. Tal es el
caso del tiempo establecido para su culminacion, el cual se puede prolongar debido a
la no disponibilidad de algunas piezas necesarias para la caracterizacion mediante el
andlisis cromatografico requerido. Los cromatdgrafos a utilizar en la planta requerian
de un juego de vélvulas y de una columna especial discriminadora de olefinas (GC-
Al,O3) los cuales fueron comprados a un distribuidor en el exterior, por lo que se puede
tomar un tiempo considerable para su entrega e instalacion.

Asimismo, debe tenerse en cuenta las dificultades que ocasiona el llevar a cabo
andlisis a nivel experimental, como lo son las posibles repeticiones de pruebas y
posibles ajustes de condiciones de operacion del proceso, lo cual retrasaria también el

tiempo de culminacion del presente estudio.

11
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RESUMEN

Inicialmente, se plantea la formulacion detallada del problema estudiado en esta
investigacion para la evaluacion de la actividad inicial del catalizador S200 en la
hidrodesulfuracion selectiva de una carga sintética que simula una nafta de conversion
y se realiza una revision bibliografica completa que ayuda a la mejor comprension del

tema.

La investigacién llevada a cabo en el presente trabajo de grado se enfoca en cumplir
con un requerimiento de la empresa PDVSA-Intevep para poner a punto una unidad
experimental con un catalizador comercial que permita realizar posteriormente pruebas
estandarizadas de actividad (SAT), con la finalidad de comparar catalizadores
desarrollados en miras a mejorar la selectividad de los procesos de hidrodesulfuracion
de naftas de alto contenido olefinico en base a las nuevas regulaciones
medioambientales mientras se preserve el nimero de octanos de la mezcla. Ademas,
se realiza en conjunto la investigacion de la cinética que rige el proceso con la finalidad
de formular un modelo matematico microcinético que describa detalladamente los

mecanismos de este tipo de reacciones.

Una vez disefiada y construida la planta, se establece el procedimiento para la puesta a
punto de la unidad experimental en conjunto con los equipos de analisis en linea,
llevando a cabo una serie de experimentos con el fin de verificar el correcto
funcionamiento de la planta SAT; donde se obtuvieron las tendencias esperadas siendo
la variable respuesta la conversion y las variable a monitorear la temperatura y la

velocidad espacial.
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INTRODUCCION

A partir de 1990, en base a la legislacion americana impuesta por el “Clean Air Act
Amendments” (CAA), se han establecido ciertas reducciones en el nivel de emisiones
de azufre, olefinas y aromaticos de las gasolinas, asi como en el valor de algunas de
sus propiedades (RVP, T90) para contribuir asi con las regulaciones medioambientales.
Es por ello, que se establece la necesidad de tratar las fracciones de petréleo antes de
Su uso como combustibles.

Ademas, en cualquier proceso de combustion donde los hidrocarburos utilizados
contengan azufre, éstos se transforman casi en su totalidad en 6xidos (SO, y SO3). Por
esta razon, el contenido de azufre en las gasolinas es considerado como uno de los
mayores contribuidores de las emisiones contaminantes provenientes de la combustion
de vehiculos automotores. En base a esto, los entes reguladores del medio ambiente
utilizan como estrategia establecer unos estandares internacionales en cuanto a las
concentraciones de 6xidos de azufre (SOx), 6xidos de nitrogeno (NOx), monoxido de
carbono (CO) y emisiones de compuestos organicos volatiles (VOC) en los mismos.

Por otro lado, aproximadamente del 100 % del gaséleo de vacio alimentado a una
unidad de craqueo catalitico fluidizado (FCC), entre el 40 y el 60 % es convertido en
naftas para producir gasolinas. Ademas, aproximadamente el 80 % del contenido de
azufre total de la gasolina es aportado por la nafta proveniente del FCC y ésta, a su vez,
constituye cerca del 40 % en volumen de la cantidad total de azufre en la mezcla.
Dichas naftas de conversion contienen un elevado contenido olefinico (entre el 20 y el
40 % en peso).

La hidrodesulfuracién selectiva (SHDS) de naftas de conversion consiste en
realizar un hidrotratamiento (HDT) para eliminar al maximo posible el azufre contenido
en las mismas, evitando hidrogenar las olefinas presentes en este tipo de naftas de alto
contenido olefinico, ya que la saturacion de las olefinas trae como consecuencia la
disminucién del numero de octanos en la gasolina. Por esta razon, es de gran
importancia la investigacion y el desarrollo en dicho proceso, ya que es un reto tratar las
naftas provenientes del FCC para reducir el contenido de azufre al establecido por las

regulaciones ambientales sin afectar el octanaje inicial y cumpliendo con las



especificaciones requeridas en el producto final. Este objetivo se ve afectado por un
fendmeno denominado recombinacion, donde el sulfuro de hidrégeno (H.S) presente en
el proceso reacciona con las olefinas de la carga para formar nuevamente mercaptanos.

En respuesta a esta problematica, PDVSA-Intevep en conjunto con la compafia
UOP (Universal Oil Products) desarrollaron un proceso de SHDS denominado
Selectfining. Sin embargo, pese a que se cumple con lo mencionado anteriormente, se
visualizan mejoras potenciales en el desempefio del catalizador hacia la no saturacién
de las olefinas presentes en este tipo de naftas de conversion, para solventar la
necesidad de disminuir cada vez mas el contenido de azufre (<10ppm para el 2009
(Brunet y col, 2004)). Teniendo en cuenta esta situacion, se plante6 la estrategia de
realizar, en una planta de microreactividad, una serie de pruebas estandarizadas de
actividad (SAT) con la finalidad de realizar comparaciones entre distintos catalizadores
sintetizados en el laboratorio.

Es por ello, que el principal aporte del presente trabajo de investigacion es
construir y poner a punto la unidad experimental que el Intevep utilizara para comparar
los catalizadores de SHDS desarrollados en el mismo. Por otro lado, se realizdé un
estudio microcinético detallado con la finalidad de describir la cinética del proceso para
una carga sintética seleccionada, que simulase una nafta de conversion proveniente del
FCC.

Inicialmente, en el capitulo | se describe la investigacion realizada considerando el
problema en estudio y los objetivos planteados durante el mismo. Posteriormente, en el
capitulo 1l se muestran las bases tedricas necesarias para la mejor comprension del
tema; en el tercer capitulo se explica detalladamente el procedimiento experimental
llevado a cabo para dar cumplimiento a los objetivos requeridos y luego, en el capitulo
IV, se muestran y explican los resultados experimentales obtenidos en la puesta a punto
de la planta SAT con el catalizador comercial S200. Posteriormente, en un quinto
capitulo se describe el procedimiento llevado a cabo tanto para la formulacion del
modelo matemético de SHDS como para el ajuste de los parametros cinéticos.
Finalmente, en el capitulo VI se describe el ajuste de los parametros realizado en base

a la data experimental.
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APENDICE A
APORTE METODOLOGICO

A continuacion se muestran los aportes metodoldgicos realizados en este trabajo de

grado para el proyecto SHDS de la gerencia RIRF de PDVSA-Intevep.

A.1. CONDICIONES SELECCIONADAS PARA EL METODO EN EL EQUIPO GC-5890
PARA OPERAR CON LA PLANTA SAT

El criterio para seleccionar las condiciones éptimas para operar el equipo GC-5890 con
una columna GC-AIl,O3; fue principalmente evitar que ocurriera condensacion de la
fraccion pesada de la carga modelo (sintética) y que el area total obtenida fuese similar
al &rea obtenida con la inyeccion de la misma carga de manera manual. También se
optimiz6 la rampa de calentamiento de manera tal que se obtuviese la mejor separacion
posible de acuerdo a las restricciones de la columna ya que solo separa completamente

los isdbmeros de olefinas hasta C4.

Cabe resaltar que las presiones de los mandmetros en la entrada de los gases al GC-
5890 deben ser 20 y 40 psig de H, y aire respectivamente para obtener la misma
sensibilidad del detector obtenida en este estudio. Asimismo, debe fijarse una presién
de He de 80 psig para obtener los mismos tiempos de retencién de los compuestos que
la obtenida en la presente investigacion.

De la investigacion se optimizaron dos métodos de andlisis, el SAT-M para inyecciones
de 0,4 pL de muestra de forma manual y el SAT-L para las inyecciones en linea
provenientes del producto de reaccion de la unidad experimental. Para ambos métodos,

las condiciones seleccionadas fueron las siguientes:
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Inlet Pressure Programs: Instrument 2 <]

—Select Inlet —Entered Ualues

] =B
Column Length: |3B-BB m

—Inlet B Constant Flow
. Column Diameter (i.d. 4“-533 mm

[/ On Pres=|3-5 psi @ Temp= [188 ¢ ¢ }

Gas: |He j [~ Vacuum Comp On

mLlnlet Bl BEressure BrogEam

Actual
Init. P"ES':IB'ﬂ psi 8.5 |psi | ~calculated Values
Actual

Initial Time:lﬁBB.ﬂB min oven TEITIp: |1ﬂﬂ 188

Final Final

Rate FPres. Time Pressure Flow Uelocity Col Len
(psi/min){psi) (min} {psi) (ml/min) (cn/sec) {m)
Level 1 6.00 |s.5l3 |1n.2 |?3.5 |3a.nu
Level 2(A)
Level 3(B) Pressure | Flnwael.l Col Lengthl
Inlet B Pressure Program Time = Split Flow
658.080 min. {ml/min) Split Ratio
Program time is longer than Ouven |1ﬂ o I1 Ae:-1
Program time - B
GC Pressure Units ‘ Split Fluwfﬂatiul
" kPa &+ psi " bar | P
Plot Pressure 1] 4 | Cancel | Help |

Figura C.1. Valores establecidos en la programacién de presién del inyector
del GC-5890

Cabe destacar que el flujo de separacion (“split flow”) se debe establecer de manera
manual ya que el sistema no tiene automatizada dicha variable. Para ello, se conecta un
flujdmetro en el venteo (en la parte frontal del equipo) y se fija en aproximadamente 50
cc/min. Es necesario establecer este valor ya que se realizé un estudio de variacion del
mismo y fue con dicho valor en el cual se obtuvo el mejor resultado basandose en la

pérdida de livianos.
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Temperature: Instrument 2
—Zone Temperatures——————— ~0Oven Program
On Setpoint  Actual Setpoint Actual

iInl. A: |0FF © |:| C Init. Temp: [100 © D C
WInl. B: (258 C |:| C Init. Time: |1.m1 min

Final Final

[ Det. A: [0FF € |:| C Rate Temp. Time
(C/min) {C) {(min)
“Det. B: [275 © |:| C Level 1 8.8 [140 [9.50
Level 2(An) |15.8 |280 [20.068
¥ AuX . : 200 C |:| c
Level 3(B) |9-9
—0Ouven Parameters Hext Run Time 30.58| min
Chven Temp vs. Time
Ouven Equib. Time: IB.EB min
Oven Hax: 285 C
[+ Oven On
[T Gryo On Ambient: (2> ¢

[T Cryo Blast On

0K [:ancell Help |

Figura C.2. Valores establecidos en la programacion de temperaturas del
GC-5890

Como se menciond en el marco metodoldgico, es necesario mantener el loop, y las
tuberias ubicadas dentro de la caja de valvulas, a una temperatura por encima del punto
de rocio para asegurar que no condense parte de la carga inyectada y evitar obtener
composiciones que no serian representativas de lo que esté ocurriendo. Para ello, se
debe fijar en 40% el porcentaje de salida en el redstato conectado a la manta del loop

(para 120V), con lo cual se obtiene una temperatura que oscila entre 240 y 260 °C.
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X

Detector: Instrument 2 3]

Signal Switch OFF

TCD A Invert Polarity
TCD A Sensitivity HIGH
TCD A Sensitivity LOW

Enter | Deletel

IInitial TCD A Polarity

Initial TCD A Polarity + Initial B3

Initial TCD A Sensitivity HIGH

~Detector A Detector B
Type [ Detector On ’7T9PE ¥ Detector On
~Timed Events
POSSIBLE EUEHTS: EUEMNT : UALVE: TINE:
Signal Switch OH |Initial

Initial

Cancel

(|

| Help |

Figura C.3. Seleccion del detector a utilizar en el GC-5890 durante pruebas SAT

Signal: Instrument 2

Save Data ¢ Signal 1  Signal 2

Fsdgmal 1

Det. A - Comp2? =
Source ﬁj

Peak Width: IB.BSE Hin.
Data Rate: |5.BBB Hz

Data Storage [All

Start Data: Iﬂ.ﬂﬂ Hin.
Stop Data: |ﬁ5ﬂ-ﬂﬂ Min.

Data Storage
Start Data:

Stop Data:

¢ Both  Hone
—Signal 2
Source Det. A - Comp?2 -
Det. B
Peak Width: W Hin.
Data Rate: W Hz.

¥ A1l

Iﬂ-ﬂﬂ Min.
IﬁSB.ﬂﬂ Hin.

Cancel |

Help |

Figura C.4. Direccionamiento de la sefial de salida del detector seleccionado sin

compensacion de datos

Una vez establecidas dichas condiciones en el método del programa Chemstation, de

acuerdo al tipo de inyeccion a realizar, se crearon dos métodos cuyas diferencias se

muestran a continuacion:
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Para las inyecciones en linea, en el método SAT-L:

Yalves/Helays: Instrument 2 =

Initial Setpoints

5890 Ualves On: [+ Ualue 1 [T Value 2 [T Value 3 [V Ualue 4
19485 Relays On: [~ Relay 1 = Relay Z " Relay 2 [ ReXay &
19485 Relays On: [T Relay 5 = Relay & " Relay 7 [T Relay 8
~Valve/Relay Time Table
Time Hame State Comment Add
Valve 1 «| #on
Ualue 2 C0FF Replace

Copy

8.55 Ualve 3 OFF

R

Paste

Cut

[:anl:ell Help |

Figura C.5. Establecimiento de los tiempos de activacion de las valvulas del

sistema de inyeccion para inyecciones en linea

Select Injection SourcefLocation
—3elect Injection Source:
Manual OK
Cancel

—Select Injection Location:
" Front v Back " Dual

Figura C.6. Establecimiento de la fuente de inyeccién a la columna Al,O3 para

inyecciones en linea
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Para las inyecciones manuales, en el método SAT-M:

VYalves/Relays: Instrument 2

Initial Setpoints

5898 Valves On: [V Ualve 1 [ Valve 2 [ Valve 3 [V Ualuve &4
19482 Relays On: [ Relay 1 [ |Rellay 2 [N Rellay 2 " Relay &
19485 Relays On: [~ Relay 5 I Relay & [ Relay 7 I~ Relay &

—Valve/Relay Time Table

Time Hame State Comment Add

ET “ion
Ualve 2

valve 3 x| © OFF Beplace

Copy

Pl

Paste

1)

Eancell Help |

Figura C.7. Establecimiento de los tiempos de activacion de las valvulas del

sistema de inyeccidn para inyecciones manuales

Select Injection Source/Location B3
—Select Injection Source:
0K
Yalve
Cancel

—Select Injection Location:
" Front + Back " Dual

Figura C.8. Establecimiento de la fuente de inyeccién a la columna Al,O3 para

inyecciones manuales

Cabe destacar, que las valvulas 1 y 4 deben aparecer siempre activas para
cualquier operacion, ya sea para inyecciones en linea o manuales, y que se
selecciond el ‘back inyector’ ya que es en él donde se encuentra instalado el

detector FID en el equipo GC-5890 utilizado.
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A.2. MANUAL DE OPERACION DE LA PLANTA SAT

1. PRE ARRANQUE
Una vez que se reciben las instrucciones para el arranque y la operacion de la
planta, el operador debe realizar una serie de tareas con el fin de garantizar un

arranque efectivo, y sin contratiempos, de la unidad.

1.1 Identificacion de la carga

Verificar que:

- Exista un volumen suficiente de reactivos para la carga y que los envases
gue los contienen se encuentren ubicados en un sitio adecuado.

- La carga se identifique con su respectivo nombre, fecha y planta en que sera
utilizada.

- Exista la disponibilidad de otros insumos, tales como solventes de lavado,
etc.

- Solo se utilice n-heptano, tolueno, u otro compuesto puro, como solvente de

lavado. No se debe utilizar nafta en ningun caso.

1.2 Verificacién de equipos

- Verificar que los compuestos a identificar se encuentren en las tablas de
calibracion de los métodos a emplear en los cromatégrafos.

- Comprobar que tanto los gases como el nitrégeno liquido estén disponibles
segun la cantidad requerida.

- Verificar que el pistén de la bomba P-01 esté limpio, vacio y que no presente
problemas de ajustes o fugas en las valvulas V-05, V-14 o V-06.

- Realizar las calibraciones correspondientes tanto en el cromatografo 5890
como en el discriminador de azufrados (SCD™).

- Verificar que los filtros de los gases que alimentan los cromatografos no
estén saturados.

- Verificar que el funcionamiento del panel programable de la bomba P-01 se

encuentre en perfecto estado y permita el ajuste de los valores deseados.
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- Calibrar las electrovalvulas FCV-01 y FCV-02.

- Verificar que el indicador de temperaturas TI-01 funcione correctamente ya

gque mediante el canal 1 se debe monitorear la temperatura del lecho
catalitico y mediante el canal2 la temperatura del loop del cromatégrafo
5890.

1.3 Carga del catalizador
La forma y cantidad de catalizador a emplear, asi como el procedimiento de
carga del mismo, son factores determinantes en la obtencion de resultados
correctos ya que de esto dependen los flujos a establecer en la operacién. El
lecho se debe cargar en un reactor y colocar dentro de un horno de conduccién
para evitar perfiles de temperatura significativos.
Debido a que la actividad catalitica se emplea como técnica de caracterizacion
en esta planta de microreactividad, se decidié utilizar un
volumen de catalizador de 3 cc en forma de pellets, diluido en material inerte
(vidrio de 0,5 mm) en una relacion catalizador/inerte de 1:1. La dilucion del
catalizador con pequefias particulas de vidrio contribuye a mejorar el mojado
intraparticulas, ya que ello aumenta la retencion. Asimismo, se evitan caminos
preferenciales a lo largo del lecho debido a la perfecta esfericidad de las
particulas de vidrio, lo cual no se consigue con el carburo de silicio.
En el tope y el fondo del lecho catalitico se colocan lechos de carborundum
(carburo de silicio); esto con la finalidad de mejorar la transferencia de calor en
el reactor y obtener una mejor distribucion de la carga, ademas de acomodar el

lecho catalitico en la zona mas isotérmica del reactor.

1.4 Pruebas de fugas
Se entiende por fugas, cualquier escape de fluido (gas o liquido) que pueda
ocurrir en las uniones de las lineas de proceso, valvulas y/o equipos de la
planta. Esta prueba se debe realizar cada vez que se desmonte-monte el

reactor y cada vez que se realice algun cambio fisico en el sistema.
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Esta operacion se lleva a cabo con gas inerte (nitrégeno) a una presiéon de 1,5

por la presion de operacion. El procedimiento a seguir es el siguiente:

- Verificar que estén cerradas todas las valvulas de la planta.

- Abrir la valvula V-03 y verificar en el manémetro PI-03 que exista gas
suficiente en la linea correspondiente.

- Abrir lentamente el regulador de presion PV-02 hasta que el manémetro PI-
04 indigue la presién requerida para la prueba.

- Abrir la valvula V-08 y direccionar las valvulas de tres vias VDC-02 y VDC-
03 de manera tal que el gas circule dentro de la campana y salga hacia el T-
01.

- Direccionar la valvula de tres vias VDC-01 de manera tal que soélo circule el
nitrégeno (hacia abajo), abrir gradualmente la valvula V-04 y ajustar el ‘back
pressure’ PV-03 hasta que el mandémetro PI-05 indique la presion requerida
para la prueba de fugas.

- Cerrar las valvulas V-03, V-04 y VDC-03, y verificar que el manémetro PI-05
permanezca en la presion establecida por el back pressure.

- Cerrar la campana e indicar por escrito que la planta se encuentra
presurizada, el gas utilizado y la presion establecida, junto con la hora de
inicio de la prueba de fugas. Permanecer en esa condicién de 2 a 4 horas,
en funcién de la modificacion fisica que se haya realizado.

- Transcurrido este tiempo, verificar si permanece estable la presion en el
manometro PI-05. De no ser asi, abrir la campana y rociar liquido
espumante sobre las uniones y véalvulas.

- Si se observan fugas, mediante el crecimiento de burbujas, abrir las valvulas
V-10 y V-13 poco a poco hasta que se comience a perder presion en el
sistema. En ese momento, no abrir mas dichas valvulas y dejar desalojar
todo el gas hasta despresurizar todo el sistema.

- Ajustar la union, valvula o equipo correspondiente al lugar donde se observé
la fuga. Repetir el procedimiento hasta que no disminuya la presién en el PI-
05.
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Finalizada esta etapa de la prueba, también es necesario verificar si existen
fugas en la parte de la planta que esta fuera de la campana, es decir, hacia los
cromatoégrafos. Para esto se debe seguir el siguiente procedimiento:

- Simultdneamente, cerrar la valvula V-08 y abrir la V-07.

- Direccionar la valvula de tres vias VDC-02 hacia la derecha, de manera tal
gue el gas que sale de los cromatdgrafos circule hacia el LI-01.

- Repetir los pasos del procedimiento anterior.

- Finalizada la prueba, abrir lentamente las valvulas V-10 y V-13.

- Esperar que disminuya completamente la presion en el PI-05 y direccionar
nuevamente la valvula de tres vias VDC-01 hacia abajo, de manera tal que
se desaloje todo el nitrégeno contenido en las lineas.

- Cerrar las valvulas V-10 y V-13.

2. ARRANQUE
El proceso de arranque esta constituido por los procedimientos de puesta a punto
del catalizador para la operacién. Este proceso es bastante delicado ya que de su
adecuada ejecucion depende, en buena parte, el logro de los resultados correctos
durante las corridas experimentales.
Puesto que el catalizador utilizado se carga en el reactor en su forma oxidada, antes
de iniciar la reaccion, el lecho catalitico debe ser sometido a una etapa de activacion

que involucra los siguientes pasos:

2.1 Secado
El proceso de secado consiste en eliminar cualquier presencia de humedad
adsorbida por el catalizador durante su manejo (debido a su alta porosidad y
area superficial), la cual afectaria su vida util y/o desempefio durante su
operacion.
A diferencia del procedimiento de secado convencional, en esta planta se
utilizara hidrogeno en lugar de nitrégeno, debido a que se desea minimizar el

tiempo requerido para las pruebas y, al utilizar nitrdgeno, se emplea mucho
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tiempo para que luego éste sea desplazado por el hidrogeno en pasos

posteriores.

El procedimiento a seguir es el siguiente:

- Abrir la valvula V-01 y verificar en el manémetro PI-01 que exista gas
suficiente en la linea correspondiente.

- Abrir lentamente el regulador de presion PV-01 hasta que el manémetro PI-
02 indique 500 psig; esto para asegurar posteriormente el flujo de gas en el
sistema.

- Direccionar la VDC-01 de manera tal que solo circule hidrégeno (hacia
arriba). Ajustar la presién de la planta con el ‘back pressure’ PV-03 hasta
observar 100 psig en el PI-05.

- Ajustar el flujo de hidrégeno en 75 cc/min abriendo la electrovalvula FCV-01,
colocando el % de abertura correspondiente en el canal 1 del panel de
control de las electrovalvulas.

Los porcentajes de abertura de las electrovalvulas se establecen de acuerdo
al flujo requerido de gas, y se determinan entrando en la curva de
calibracion correspondiente.

- Iniciar el programa de calentamiento del controlador del horno (H-01) de la
siguiente manera: Incrementar la temperatura del reactor hasta 120 °C a una

velocidad de 1,6 °C/min y permanecer una hora en esta condicion.

2.2 Premojado

Concluido el secado, se inicia el pre-mojado del lecho catalitico, el cual consiste
en humedecer el catalizador de forma apropiada para mejorar el contacto entre
fases (sélido-liquido) y evitar la formacion de caminos preferenciales a lo largo
del lecho del reactor, debido al paso del fluido durante la operacion normal de la
planta. Este se realiza con la mezcla presulfurante, mediante el siguiente
procedimiento:

- Preparar la mezcla presulfurante, la cual consiste en una mezcla de n-

heptano y 20000 wppm de azufre (2%) a partir del dimetil disulfuro (DMDS).

- Cargar el piston de la bomba P-01 con la mezcla presulfurante.

185




e @Sﬁﬁiﬁ Apéndice A. Aporte metodologico 0 ,PNTE?EPVSA

- Purgar la bomba varias veces con la véalvula V-05 hasta no observar
burbujas en la manguera. Verificar, con la valvula V-05 alineada, que el flujo
que la bomba envia es constante. Dejar la P-01 presurizada al menos 5 psig
por encima de la presion a utilizar.

- Incrementar la presion del sistema, ajustando el back pressure hasta
observar 400 psig en el mandmetro PI-05. Este incremento de presion debe
realizarse a 15 psig/min.

- Cortar el flujo de hidrogeno a la planta cerrando la electrovalvula
correspondiente (FCV-01) y la valvula V-01.

- Iniciar el calentamiento de la manta HM-01 a 100°C.

- Abrir la valvula de suministro de agua, identificada como V-15.

- Ajustar un flujo de liquido de 12 cc/h en el panel de la bomba P-01, iniciar la
alimentacion de la mezcla presulfurante pulsando la tecla ‘RUN’ en dicho
panel y abrir la valvula V-06.

- Aumentar la temperatura del H-01 hasta 150 °C a razén de 1 °C/min y
permanecer en esta condicion por media hora.

- Transcurrido este tiempo se observara liquido en el visor LI-01 y, al alcanzar
un nivel aproximado del 60%, abrir lentamente las valvulas V-09 y V-12,
drenando gota a gota cuidando no perder flujo de gas a la salida de la planta
ya que desestabilizaria el sistema.

2.3 Presulfuracion

Esta operacion tiene como objetivo activar el catalizador a través de la
conversion de los Oxidos de la fase metalica a sulfuros, los cuales se han
comprobado, representan la condicibn mas activa de los catalizadores de
hidrodesulfuracion. Dicha activacidn se lleva a cabo haciendo pasar a través del
lecho catalitico una mezcla liquida (mezcla presulfurante) con flujo de
hidrégeno.

Condiciones: LHSV = 2h™, H,/HC =250N v/v

El procedimiento a seguir en esta Ultima etapa de activacion es el siguiente:
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- Modificar el flujo de carga a 6 cc/h en el panel de control de la bomba P-01.
Este flujo fue calculado a partir de la cantidad de catalizador cargado en el

reactor y una velocidad espacial de 2 h™* mediante la siguiente expresion:

Flujo de liquido (cc/h) = LHSV (h™) * Volumen de catalizador (cc)

- Verificar 400 psig en el mandmetro PI-05, de no ser asi ajustar las presiones
con el back pressure PV-03.

- Inyectar un flujo de hidrégeno de 25 cc/min de la siguiente manera: Alinear
la valvula VDC-01 de manera tal que sélo circule el H,, y establecer el % de
abertura correspondiente a dicho flujo en el controlador de la electrovalvula
FCV-01 (canal 1),

El flujo de hidrégeno requerido fue calculado mediante la siguiente
expresion:
Flujo H, (cc/min) = Ho/HC * Flujo liguido (cc/h)
60 (min/h)

- Iniciar la siguiente rampa de temperatura:

Incrementar la temperatura en el H-01 de 150 °C a 280 °C a razén de 0,5
°C/min y permanecer en esta condicion durante dos horas.

- Como la funcién de esta planta micro es no operar en continuo, se debe
parar la planta disminuyendo a 20 °C la temperatura de la manta MH-01 y
del horno. Para disminuir la temperatura del horno se debe programar una
rampa de enfriamiento hasta 150°C a 1°C/min en el H-01, esto para evitar
cambios bruscos en el lecho que puedan dafar el catalizador.

- Cuando la temperatura del indicador de temperaturas TI-01, en el canal 1,
se encuentre en 150 °C se debe detener el flujo de carga liquida.

- Una vez detenido el flujo de carga, disminuir la temperatura del horno (H-01)

hasta 20°C. Seguir alimentando el gas mientras disminuye la temperatura
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interna en el lecho del reactor. Al alcanzar los 20°C en todo el panel de

controladores, cortar el suministro de gas.

- Descargar la mezcla presulfurante del piston de la bomba P-01.

- Cargar el piston de la bomba con tolueno para realizar un procedimiento de
lavado de la planta de manera que se drene todo el azufre de las lineas y no
contamine posteriormente el producto de reaccion. Este lavado debe
realizarse a un flujo de 30 cc/min durante aproximadamente 2 o 3 horas,
drenando liquido cada vez que haga falta.

- Descargar nuevamente el piston de la bomba.

A continuacion se presenta de manera esquematizada el procedimiento

completo (protocolo) de activacién del catalizador:
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Fecha

Experiencia N°

Catalizador S-200

Volumen de catalizador 4.5 cc

SECADO
Presion de H, =100 psig
Flujo de H, =75 cc/min (Abertura de la FCV-01=16.39%)

1:00
120°C > 120°C
1:00
20°C (1.6 °C/min)
8:00 9:00 10:00
: :
v M
Preparar la mezcla Cargar el piston
presulfurante de la bomba
PREMOJADO
Presion de H, = 400 psig (a 15 psig/min)
Carga = n-heptano + 20000 wppmS (DMDS)
Flujo de carga = 12 cc/h (LHSV=4h™)
0:30
y rooe > 190°C
120°C (L °C/min)
10:00 10:30 11:00

N4
-Cortar flujo de H,

-Iniciar el calentamiento
de HM-01 a 80 °C
-Inyectar la mezcla
presulfurante

PRESULFURACION

Presion de H, = 400 psig

Flujo de H, =25 cc/min (Abertura de la FCV-01=5.46%)
Flujo de carga = 6 cc/h (LHSV=2h™)

2:00
280°C > 280°C

4:20

150°C (0.5 °C/min)

11:00 15:20 17:20
T

\4
-Inyectar flujo de H,
-Madificar flujo de carga
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3. OPERACION

Concluido el proceso de arranque, la unidad se encuentra lista para comenzar a

procesar la carga a tratar a través del ajuste de condiciones (presion, flujos,

temperaturas, LHSV, etc) para luego efectuar los balances y analisis requeridos.

3.1 Operacion normal (baja severidad)

Condiciones:

LHSV = 6h™, H,/HC = 450 N v/v, T=280°C, P=200 psig de H..

Procedimiento a seguir:

Preparar la mezcla con la carga sintética a ser utilizada en la experiencia
(ver hoja de composicion de carga modelo SAT).

Cargar el piston de la bomba P-01 con la carga sintética a ser utilizada en la
experiencia. Purgar la bomba como se indicé anteriormente hasta observar
flujo continuo.

Ajustar el flujo de carga en 18 cc/h en el panel de la bomba P-01.

Este flujo de liquido requerido en la experiencia fue determinado a partir de la
cantidad de catalizador cargado en el reactor y la velocidad espacial
requerida, si alguno de estos valores se modifica, el flujo de carga debera ser
cambiado.

Abrir las véalvulas de suministro de gases a los cromatografos, y
encenderlos. Cargar los métodos a utilizar en cada uno y asegurarse que
todos los valores alcancen lo especificado en el mismo.

En el GC-5890 es necesario encender manualmente el detector (FID), esto
se logra pulsando el botdn de ignicion que el equipo contiene en su parte
frontal. Verificar que se observe una sefial mayor a 20 en la sefal 2 del
equipo, lo cual indica que la llama esta encendida.

Verificar que las valvulas V-07, V-09, V-10, V-12 y V-13 estén cerradas.

Abrir la valvula V-01 y verificar en el manémetro PI-01 que exista gas
suficiente en la linea correspondiente.

Abrir lentamente el regulador de presion PV-01 hasta que el manémetro PI-

02 indique 300 psig; esto para asegurar el flujo de gas en el sistema y
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obtener el delta de presion que la electrovalvula requiere segun su
calibracion (AP=100psig).

- Direccionar la VDC-01 de manera tal que sélo circule hidrégeno.

- Abrir la valvula V-08 y alinear la VDC-03 y la VDC-02 de forma tal que los
gases que salen del reactor circulen directamente hacia el LI-01 sin pasar
por los cromatografos.

- Ajustar la presion de la planta con el ‘back pressure’ PV-03 hasta observar
200 psig en el PI-05.

- Ajustar el flujo de hidrogeno en 135cc/min abriendo la electrovalvula FCV-
01, colocando el % de abertura correspondiente a la calibracién en el canal
1 del panel de control de las electrovalvulas.

El flujo de hidrégeno mencionado fue calculado a partir del flujo de carga
establecido y de la relaciéon H,/HC requerida, si alguno de estos valores
cambian es necesario modificar el flujo de gas a alimentar.

- Programar la temperatura en el controlador H-01, a una rampa de
calentamiento de 1°C/min, hasta observar la temperatura requerida en el
lecho (280°C) mediante el TI-01, canal 1. Es importante que la temperatura
se monitoree constantemente segun lo indicado en el TI-01 y no en el H-01
ya que por efectos de conduccién, la temperatura del horno no es igual a la
del lecho.

- Ajustar la temperatura de la manta HM-01 en 100°C y de las mantas HM-
02,-03 y HM-04 en 200°C, esto mediante los controladores
correspondientes.

- Abrir la valvula de conexion de agua, identificada como V-15.

- Una vez que la temperatura del lecho (TI-01, canal 1) alcance los 150°C,
presurizar la bomba P-01 al menos hasta 5psig por encima de la presiéon de
operacion e iniciar la alimentacion de carga al sistema pulsando el botén
RUN del panel de la bomba y abriendo la valvula V-06.

- Esperar el tiempo necesario para que se observe liquido en el visor LI-01
(TR) y la temperatura en el TI-01, canal 1, alcance los 280°C requeridos

para la operacion.
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- Verificar que las temperaturas de las mantas HM-02,-03 y HM-04 ya se

encuentren en 200°C.

- Cerrar la valvula V-08 y abrir la V-07, de manera tal que los gases de salida
del reactor circulen hacia los cromatografos. Alinear la VDC-02 de manera
tal que la salida de los cromatografos entre a la planta y llegue al LI-01.

- Esperar hasta que aumente nuevamente el nivel de liquido en el visor LI-01
(TR). En ese momento se puede comenzar el andlisis en linea de los
productos ya que la planta ya se encuentra estable a las condiciones de la

experiencia.

3.2 Tiempo de residencia (TR)

Estables todas las condiciones de operacion requeridas para la experiencia
(presion, flujos, temperaturas) se inicia un tiempo de purga para que la carga
alimentada, durante la operacién normal, sea desplazada hasta los equipos
para garantizar que en el momento de realizar los analisis de productos, el
mismo se encuentre en las condiciones experimentales requeridas. Por lo tanto,
el tiempo de residencia (TR) en una planta puede definirse como el tiempo
necesario para alcanzar las especificaciones requeridas en el producto y su
duracién va a depender del flujo de carga alimentado a la unidad y del tamafio
de la planta.

3.3 Toma de datos

Durante la operacién debera llevarse un registro de algunas variables del
proceso (flujo, presién, temperatura, entre otras) reportandolas periédicamente.
Este reporte debe hacerse cada vez que se inicie un muestreo en los equipos.
La finalidad de este registro es la de mantener un mejor control y seguimiento
en la operacion de la planta. Cabe resaltar, que para todo tipo de pruebas, a
pesar del andlisis en linea, se requiere realizar balances de masa y calculos de
rendimiento liquido, ya que es el aval del reporte de resultados.

Todos los registros de toma de datos se llevan en un formato como el

presentado a continuacion.
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Fecha:

Catalizador:

Volumen de catalizador:
Carga:

Experiencia N°:

PLANTA SAT

Condiciones operacionales
Velocidad espacial (h"-1)
Temperatura de operacion (°C)
Presién de operacion (psig)
Flujo de carga (cc/h)
Relacion H2/HC (n V/V)
Abertura de la FCV-01(%)

DATOS EXPERIMENTALES

GC-5890 PLANTA
Temp del loop Flujo de H2 Temp de operacion
Sample name ( *.D) T inicial (°C) T final (°C)| (cc/min) |T horno (°C)| T lecho (°C)
Subdirectorio (chemstation):  C:\HPCHEM\2\DATA\ \*.D
Controlador Temperatura (°C)
HM-01
HM-02 y HM-03
HM-04
H-01
BALANCES

Nombre

Hora

Peso del vial+producto (g)

Observaciones:

Peso del vial vacio (g):
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4. PROCEDIMIENTOS DE PARADA
Esta seccidn consta de los procesos recomendados o establecidos para la parada
de planta, ya sea al culminar una experiencia, realizar paradas parciales o paradas

de emergencia.

4.1 Procedimiento de parada normal (baja severidad)

- Cerrar la valvula V-07, abrir la V-08 y direccionar la valvula de tres vias
VDC-02 de forma tal que la salida del reactor circule directamente hacia el
IC-01 sin pasar por los cromatografos (hacia la izquierda).

- Disminuir a 20°C las temperaturas de los controladores de las mantas de
calentamiento y del horno. Para disminuir la temperatura del horno se debe
programar una rampa de enfriamiento hasta 150°C a 1°C/min en el H-01,
esto para evitar cambios bruscos en el lecho que puedan dafiar el
catalizador.

- Cuando la temperatura del indicador de temperaturas TI-01, en el canal 1,
se encuentre en 150 °C se debe cerrar la valvula V-06 y detener el flujo de
carga liquida en la bomba.

- Cerrar la valvula de conexién de agua, identificada como V-15.

- Una vez detenido el flujo de carga, disminuir la temperatura del horno (H-01)
hasta 20°C. Seguir alimentando el gas mientras disminuye la temperatura
interna en el lecho del reactor. Al alcanzar los 20°C en todo el panel de
controladores, cortar el suministro de hidrégeno, disminuyendo a 0% el
porcentaje de abertura de la electrovalvula FCV-01 (canal 1) y cerrando la
vélvula V-01. Apagar el panel de las electrovélvulas.

- Abrir lentamente las valvulas V-09 y V-12 para drenar el posible liquido
acumulado.

- Sino se van a realizar mas experiencias con el mismo catalizador y se va a
desmontar el reactor, abrir lentamente las valvulas V-10 y V-13, de manera
tal que se desaloje completamente el gas contenido en las lineas del

sistema y luego desmontar el reactor para comenzar nuevamente en el

194




@Sﬁﬁiﬁ Apéndice A. Aporte metodologico % ,PNTE?EPVSA

procedimiento de carga del catalizador del pre-arranque. De no ser asi, dejar

la planta presurizada.

4.2 Procedimiento de parada en caso de emergencia

- Si el producto de reaccion se encuentra alineado hacia los cromatégrafos,
direccionar las valvulas de manera tal que circule hacia la campana.

- Detener la entrada de hidrégeno al sistema, cerrando la valvula V-01. Luego
bajar a 0 el % de abertura de la PCV-01 en el canal 1 del control de
electrovalvulas y apagar el panel.

- Apagar los controladores de temperatura tanto del reactor (H-01) como de
las mantas de calentamiento.

- Cerrar la valvula V-06, detener el flujo de carga liquida al sistema y luego
apagar la bomba P-01.
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CAPITULO Il
MARCO METODOLOGICO

En el presente capitulo se describe brevemente el tipo de investigacion realizada en
este trabajo de grado de acuerdo al nivel de profundidad y desde el punto de vista de
estrategia metodoldgica. Ademas, se explica detalladamente el procedimiento

experimental llevado a cabo para dar cumplimiento a los objetivos requeridos

TIPO DE INVESTIGACION

Este proyecto se enfocO en evaluar con la mayor certeza posible el comportamiento
microcinético del proceso de hidrodesulfuracion selectiva de naftas de conversion,
tomando en cuenta las caracteristicas influyentes en el fenébmeno a estudiar y buscando
especificar las condiciones operacionales mas relevantes, pretendiendo describir el
proceso a partir de ciertos criterios tedricos.

Lo anteriormente descrito requirié de un considerable conocimiento tedrico en el &rea, lo
cual llevé a establecer que de acuerdo a la profundidad, el presente proyecto de
investigacion es de tipo descriptivo.

Por otro lado, la manipulacién deliberada de las variables de interés, en condiciones de
estricto control, con el fin de evaluar el efecto de los cambios producidos en el sistema
de reaccién catalitico con el catalizador comercial de la tecnologia Selectfining, trae
como consecuencia que desde el punto de vista de estrategia o disefio metodolégico la

investigacion se clasifique como experimental de tipo analitica.

PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL DE LA INVESTIGACION
A continuacién se explica detalladamente el procedimiento experimental realizado para

dar cumplimiento a cada una de las etapas que comprenden el trabajo de investigacion

realizado.
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3.1 Definicion del estado inicial de la planta de microreactividad utilizada en las
pruebas estandarizadas de actividad (SAT)
Para definir el estado inicial de la planta SAT fue necesario elaborar inicialmente un
diagrama de flujo basico que representase el proceso Selectfining adecuado a lo
requerido en la investigacion. Posteriormente, se realizd una seleccion detallada de
los materiales y equipos que serian necesarios para la construccién de dicha unidad
experimental, asi como el establecimiento del volumen de catalizador a emplear.
Finalmente, se realizé un diagrama de proceso representativo de la planta de
microreactividad.
A continuacién, se describen en detalle cada una de las etapas mencionadas para

dar cumplimiento al primer objetivo del presente trabajo de investigacion.

3.1.1 Elaboracion de un diagrama de flujo béasico, representativo del proceso
Para la elaboracion del diagrama de flujo basico del proceso se tomaron en
cuenta las etapas principales necesarias para llevar a cabo un proceso de
hidrodesulfuracién selectiva de naftas de conversion, basado en la tecnologia
Selectfining. De tal forma, se tiene que el proceso se lleva a cabo en un
reactor de lecho fijo trifasico cuya alimentaciéon debe ser pretratada (ver
figura 3.1); por ello se planteé una primera etapa de preparaciéon de la carga
donde se lleva a cabo la presurizacion, asi como la mezcla de la misma con
el hidrégeno fresco y el precalentamiento de dicha mezcla. Posteriormente, la
mezcla entra al reactor donde se lleva a cabo el hidrotratamiento catalitico
deseado.

Convencionalmente, los gases de reaccidon se cargan a un separador de
fases donde la fase gaseosa se despoja del H,S remanente y el producto
liquido se recolecta o se envia a otras unidades de proceso.

Debido a que esta investigacion se basé en realizar pruebas estandarizadas
de microreactividad, se planteé la posibilidad de llevar a cabo los analisis en
linea, de manera tal que se evaluase el producto a las mismas condiciones

de operacidén, ya que si se realiza de forma convencional se pierde exactitud
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al separar el producto y recolectar muestras. A continuacién, se muestra el

esquema basico del proceso.

Carga Andlisis Remocién
— en linea > > Sases
I de H,S acidos
Y
Preparacion
de ?a carga > Reactor ,| Separador
SHDS ”| aas-liauido
A
H;
Producto
liquido

Figura 3.1. Diagrama de flujo basico representativo del proceso

De igual forma, el requerir un analisis en linea no impedia realizar la
separacion de fases, s6lo que en el disefio de esta unidad en particular se
hace lo propio luego de que los gases salen de los equipos analiticos.

Cabe destacar, que es necesario tomar en cuenta una serie de variables que
influyen en este tipo de analisis, tales como el tipo de columna, el detector,
sistemas de inyeccion, gas de arrastre, rampas de calentamiento, entre otros.
Para ello se llevo a cabo un estudio exhaustivo de las mismas, para crear un

meétodo de andlisis estandar a utilizar en las pruebas experimentales.

3.1.2 Establecimiento del estado fisico inicial de la planta
Seguidamente, se procedi6 a establecer el volumen de catalizador a ser
cargado en el reactor de la unidad experimental, ya que de este valor
depende el flujo de carga a utilizar, asi como otras variables de interés para
la operacién. Ademas, previo a establecer un disefio estructural de la planta,
fue necesario identificar los materiales y equipos requeridos para la

construccion de la misma.
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3.1.2.1 Identificacibn de materiales y equipos utilizados en la

construccion de la unidad experimental

Gases:

- Helio (He) (AP), suministrado por BOC Gases de Venezuela, C.A.,
empleado como gas de arrastre en los analisis instrumentales con
previa purificacion mediante filtros de absorcion de humedad.

- Aire sintético (20%0,, N, balance), suministrado por AGA,
empleado en los sistemas de inyeccion neumaticos de los
cromatégrafos y en la combustion del detector FID, con previa
purificacion mediante filtros de absorcion de humedad.

- Hidrégeno (Hz) baja presion, suministrado por BOC Gases de
Venezuela, C.A., empleado en los equipos de andlisis
cromatograficos con previa purificacion mediante filtros de absorcion
de humedad.

- Hidrégeno (H;) alta presion, suministrado por AGA, empleado
directamente en las lineas de alimentacion de gases a la planta.

- Nitrégeno (N;) alta presion, suministrado por AGA, empleado

directamente en las lineas de alimentacion de gases a la planta.

Solventes:

- Hexano (CgHi4) al 99+%, ALDRICH. Empleado directamente para
las purgas del sistema de inyeccion en los analisis de
quimioluminiscencia.

- n-Heptano (C7H16) al 99.3%, MERCK KGaA. Solvente grado HPLC,
empleado sin tratamiento previo.

- Tolueno (C;Hy4) al 99.98%, MERCK KGaA. Solvente grado
analitico empleado para realizar la limpieza de las lineas de proceso

de la planta.
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Otros reactivos:

- Dimetil disulfuro (DMDS) al 99+%, ALDRICH. Empleado como
agente presulfurante, previa diluciéon con n-heptano.

- Azufre en Iso-Octano, INSTRU-MED, INC. Patrones estandares de
calibracion entre 30 y 2000 ppm, empleados directamente para la

calibracion de los equipos de luminiscencia.

Equipos y materiales:

- Sistema de reaccion: en las plantas existentes en el laboratorio

donde se llevé a cabo la investigacion, todos los reactores funcionan
con un horno infrarrojo, el cual ocasiona gradientes de temperatura
significativos a lo largo del lecho, razén por la cual se decidio utilizar
un reactor de conduccioén, sustituyendo el horno infrarrojo por una
camisa de cobre conectada a una resistencia de calentamiento.
Debido a que se queria construir una unidad experimental a escala
micro, se seleccion6 un diametro de 3/8” para las tuberias de
proceso. De igual manera, se decidi6 emplear un reactor muy fino
(de ") para maximizar la conversion a lo largo de sus 21 cm de
longitud, y asi asegurar el flujo tipo piston en el mismo, es decir, que
las propiedades del fluido no variasen en el sentido radial.

Previo al sistema de reaccion, justo donde se mezcla el gas con la
alimentacion liquida, se instald un filtro de gases de manera tal que
hiciera veces de un mezclador, mejorando el contacto entre fases.

A la salida de los gases de reaccion, se colocaron dos vélvulas para
poder seleccionar si el producto se envia al sistema de analisis
instrumental o directamente al sistema de separacién. Cabe
destacar que dichas valvulas debian soportar altas temperaturas
debido a que las lineas en las que irian colocadas estarian
enmantadas.

- Sistema de calentamiento: debido a que el proceso de

hidrodesulfuracion se lleva a cabo en fase gas, ademas de mantener
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el reactor a la temperatura de operacion, fue necesario emplear
mantas de calentamiento que asegurasen que tanto la carga como el
producto se mantuviesen completamente vaporizados. Estas se
colocaron en la linea de alimentacion liquida y a la salida del reactor
hasta llegar al sistema de separacion.

- Sistema de alimentacién de gases: la alimentacién de gases al

sistema se configur6 de manera tal que se pudiese cambiar entre
nitrégeno e hidrégeno, ya que a pesar de ser un proceso de
hidrotratamiento, es necesario utilizar nitrogeno para ciertas
operaciones como las pruebas de fugas y el secado de la planta.
Para ello se utilizaron dos lineas independientes, una para cada gas.
Estas constan de dos reguladores de presidn con sus respectivos
manometros, el primero para regular la entrada de los gases desde el
banco de bombonas y el segundo para establecer la presion de
entrada a la unidad experimental. En ambas lineas se colocaron
filtros para gases.

Para realizar la alimentacion de gas al sistema, se colocaron dos
tipos de valvulas, una de paso rapido (on-off) y una electrovalvula. En
operacion normal de la planta, se alimenta el gas por medio de las
electrovélvulas, ya que éstas trabajan de manera mas precisa en
funcidn del porcentaje establecido (ver aparte 3.3.1). Pese a esto, el
rango de operacion de dichas electrovalvulas, para ambos gases, es
de 0 a 500 cc/min, por lo tanto, de requerirse un flujo mayor al mismo
se cuenta con la valvula de globo a manera de bypass. Ademas se
colocé una valvula de tres vias para seleccionar el gas a alimentar al

sistema .

- Sistema_de alimentacion liquida: para la alimentaciéon de la carga
liguida al sistema, fue necesario instalar una bomba tipo piston
debido a la precision que éstas tienen en su sistema de bombeo, lo

cual era un requerimiento indispensable ya que se utilizarian flujos
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muy pequefios y, de no ser asi, utilizando otro tipo de bomba se
corria el riesgo de no obtener flujo continuo sino por pulsos.

En el disefio de la unidad experimental empleada, no se ubicé una
valvula de retencion a la salida de la bomba, como es comunmente
utilizado, debido a que los flujos tan pequefios empleados en las
plantas a escala micro ocasionarian que la valvula no dejase pasar
flujo hasta alcanzar la diferencia de presion establecida por disefio en
la misma y, de igual manera, se obtendrian flujos por pulsos. Para
cumplir con la funcion de ésta valvula, se recomendd presurizar la
bomba a una presiéon por encima de la de operacion previo al inicio
de la alimentacion de carga al sistema, esto para asegurar que no
entren gases en flujo inverso al piston de la bomba.

- Sistema de separacion: para el sistema de separacion se

selecciond inicialmente una valvula de tres vias para direccionar el
flujo de entrada al mismo, de tal manera que éste entre directamente
de los efluentes del reactor o de los gases de salida del analisis
instrumental.

Una vez establecida la entrada al sistema de separacion, se
configur6 el sistema de la siguiente manera: se coloc6 un
intercambiador de calor con agua de enfriamiento, cuya salida
pasaria por un separador de fases, en el cual la fase liquida se
recolecta por gravedad y la fase gaseosa se envia a un recipiente
donde éste se neutraliza con soda caustica antes de enviarlo al
ambiente. En la linea por donde circularia la fase gaseosa, luego de
la separacion, se colocd un regulador de presion de aguas arriba
(back pressure) con su respectivo manometro. Dicho regulador se
instal6é con la finalidad de mantener la presion de todo el sistema de
la planta a la condicion establecida en el mismo.

A la salida del back pressure, previo al recipiente de neutralizacion,
se coloco una valvula de tres vias para poder enviar el flujo de gas,

en momentos requeridos, hacia una bureta de manera tal que se
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midiese el flujo volumétrico del gas de salida de la unidad
experimental.

- Sistemas de seguridad: la bomba tipo piston, empleada para la

alimentacion de carga al sistema, esta acoplada a su propio panel de
control y en éste se pueden programar valores de seguridad para la
presion y el flujo, tanto maximos como minimos. Debido al tipo de
proceso para el cual se disefié la unidad experimental, se programo
un valor de sobrepresién de seguridad en 500 psig, por encima del
mismo el sistema de seguridad de la bomba procede a apagarla y
activa una alarma.

A la salida de la bomba de alimentacion de carga, se coloc6é una
valvula de alivio, la cual se configuré de manera tal que abriese a 600
psig, esto por si el sistema de seguridad de la bomba fallase durante
una sobrepresion.

En el sistema de separaciéon, por donde circula la fase gaseosa se
colocaron dos valvulas, una de globo y una de aguja, esto con la
finalidad de despojar el gas cuando sea necesario 0 para
despresurizar el sistema. Igualmente, para realizar la toma de
muestras liquidas, se configuré el mismo disefio con dos vélvulas a
manera de recolectar o drenar el liquido sin perder presion en el
sistema.

En el punto donde se mezclan la carga liquida con el gas, se instalo
una linea con una valvula de aguja, como medida de seguridad para
gue en caso de taponamiento en el reactor, pueda ser drenado el

liquido antes de desmontarlo.

Andlisis instrumental:

Por otro lado, para la seleccion del sistema de andlisis instrumental
fue necesario realizar una busqueda de como analizar en fase gas
los productos en linea incluyendo los hidrocarburos y los compuestos

azufrados. Teniendo en cuenta que se disponia de dos
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cromatégrafos de gases, se decidié utilizar uno para realizar la
especiacion de hidrocarburos y el otro para discriminar los
compuestos azufrados.

Para la identificacion y cuantificacion de los hidrocarburos en el
cromatografo, se decidié utilizar un detector FID debido a su amplia
utilidad en la deteccion de los mismos. Ademas, se tomoé en cuenta el
tipo de mezcla a analizar, considerando que se simularia una carga
sintética representativa de una nafta de conversion, la cual contiene
generalmente hidrocarburos de C1 a C10 incluyendo isbmeros de
olefinas C5+. Por lo tanto, debido a que uno de los requerimientos
del modelo microcinético planteado es discriminar entre el tipo de
compuesto y sus isomeros geométricos, se decidié utilizar una
columna cuya fase estacionaria es la alimina (Al,O3) ya que ésta no
separa los compuestos por puntos de ebullicién, tal como lo hace el
PONA, sino por polaridades; y de esta manera se obtendria mejor
resoluciébn en la cualificacion de los picos, resultando en una
cuantificacion mas exacta.

Por otro lado, en la revision bibliografica realizada durante la
busqueda de analisis instrumentales para compuestos azufrados en
fase gas, se consiguieron dos métodos Opticos llamados
fluorescencia 'y quimioluminiscencia molecular. En ambos
procedimientos luminiscentes, las moléculas del analito son
excitadas dando una especie cuyo espectro de emisién suministra
informacién valiosa para andlisis cualitativos y cuantitativos. La
diferencia entre ambas técnicas es que en la fluorescencia, la
excitacion tiene lugar por la absorcion de fotones y, en la
guimioluminiscencia la especie excitada se forma en el curso de una
reaccion quimica. La medida de la intensidad de fotoluminiscencia o
de quimioluminiscencia permite la determinacion cuantitativa de una
importante variedad de especies inorganicas y organicas a nivel

traza. Por lo tanto, uno de los aspectos de dichas técnicas que
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resultdé mas atractivo para la presente investigacion fue su
sensibilidad, ya que permiten limites de deteccién que son a menudo
tres 6rdenes de magnitud mas pequefios que los encontrados por
espectroscopia de absorcién, pudiendo detectar hasta en el orden de
partes por billon, lo cual es una excelente ventaja en procesos de
eliminacién de contaminantes tal como el estudiado. Ademas, tienen
un gran intervalo lineal de concentraciones, a menudo
significativamente mayor que los encontrados por los métodos de
absorcion.

Por esta razén, se seleccionaron ambas técnicas para realizar los
analisis instrumentales de dichos compuestos, tomando en cuenta
gue la empresa contaba con un equipo de fluorescencia de rayos X
para cuantificar el azufre total contenido en mezclas y con un equipo
de deteccion de gquimioluminiscencia con ozono, el cual se acopl6 a
uno de los cromatografos de gases disponibles, para discriminar
entre dichas especies azufradas.

Cabe destacar que las tuberias de las lineas de entrada y salida a
estos equipos se utilizaron de 1/16” debido a que las conexiones que
éstos contienen, asi lo requerian. A continuaciébn se muestra, de
manera detallada, la descripcion de todos los equipos empleados

para la construccion de la planta.

TABLA 3.1

DESCRIPCION DETALLADA DE LOS EQUIPOS SELECCIONADOS PARA EL

SISTEMA DE BOMBEO DE LA UNIDAD EXPERIMENTAL

EQUIPO SERVICIO MARCA MODELO ESPECIFICACIONES
Bomba tipo Alimentacién 117 voltios
o ISCO Inc 500D
piston de la carga 1.5 Amp, 60/60Hz
Gases de
Bomba de
) entrada al EDWARDS RV5 Peso: 24 kg
vacio ™
SCD
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TABLA 3.2

DESCRIPCION DETALLADA DE LOS EQUIPOS SELECCIONADOS PARA EL
SISTEMA DE CONTROL DE LA UNIDAD EXPERIMENTAL

EQUIPO SERVICIO MARCA MODELO | ESPECIFICACIONES
_ Sistema de cuatro
Scott specialty | Controlador de ®
; Brose 5878 canales.
gases electrovalvulas o
Apreciacion: 0.1%
Lineas de . .
o Méaximo: 1500 psig a
hidrogeno y
_ 150 °F.
Electrovélvulas | nitrogeno de y
Rango de operacion
entrada a la .
[0-500] cc/min
planta
Temperaturas
Controladores | del hornoy de Programables segun
WATLOW 96 _
de temperatura | las mantas de tipo Pl o PID.
calentamiento
Manta de Entrada: 120 voltios
_ STACO _
) calentamiento Salida: 0-120/140V
Reostato energy 3PN1010
para ‘loop’ del 50/60Hz
] products, co
cromatografo
Temperatura,
presion y flujos
Panel de de hidrégeno y e | Dual Plasma |200 watts, 50/60 Hz,
] SIEVERS _
control oxigeno a la Controller |115 voltios
entrada del
SCDTM.
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TABLA 3.3

DESCRIPCION DETALLADA DE LOS INDICADORES DE PRESION
SELECCIONADOS PARA LA UNIDAD EXPERIMENTAL

SERVICIO MARCA ESPECIFICACIONES
Lineas de hidrégeno y
i AISI316L
nitrogeno de entrada a la BOURDON )
[0-1600] psig
planta
Linea de gases de salida de la AISI316L
BOURDON _
planta [0-600] psig
Lineas de aire, hidrégeno y _
_ _ . BOURDON [0-300] psig
helio de baja presion
Linea de hidrégeno para el .
) USGauge [0-60] psig
cromatografo
Lineas de helio y aire para el )
] USGauge [0-200] psig
cromatografo
TABLA 3.4

DESCRIPCION DETALLADA DE LOS MATERIALES SELECCIONADOS PARA EL
SISTEMA DE CALENTAMIENTO DE LA UNIDAD EXPERIMENTAL

MATERIAL SERVICIO MARCA MODELO | ESPECIFICACIONES
Alimentacién ™ 120 voltios
OMEGALUX SAM HTG
de la carga 470 watts
TP
Salida de _
™ 240 voltios
gases del OMEGALUX
Mantas de 940 watts
_ reactor
calentamiento : :
Salida de los | BARNSTEAD/ 120 voltios
cromatégrafos | THERMOLYNE 470 watts
Sistema de .
_ y BARNSTEAD/ | TP FG |120 voltios
inyeccion del
THERMOLYNE HVY 420 watts
GC-5890
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TABLA 3.5

DESCRIPCION DETALLADA DE LOS EQUIPOS SELECCIONADOS PARA EL
SISTEMA DE ANALISIS INSTRUMENTAL DE LA UNIDAD EXPERIMENTAL

EQUIPO SERVICIO MARCA MODELO | ESPECIFICACIONES
) Especiacion _ Columna: GC-Al;03
Cromatografo de Agilent 5890
de _ _ Detector: FID
gases _ technologies | Series Il
hidrocarburos Gas de arrastre: He
Columna para
) o _ cromatografias de
Cromatografo de | Analisis de Agilent
_ 6890N |gases de alta
gases azufrados technologies y
resolucion (HP-5)
Detector: SCD
Conexion
HP Jetdirect 400N,
entre el 6890, _
_ Agilent J4100A. 115/230 VAC
Interface multicanal |el SCDy el . 35900E )
technologies 50-60 Hz. Max of 135
software del
watts
computador
Detector de Discriminacion
guimioluminiscencia |de ® 120 VAC, 50/60 Hz,
SIEVERS 355
de azufrados compuestos 350 watts
(scp™) azufrados
_ Analizador de
Analizador de azufre o
_ azufre total en Sindie  |Powered by XOS.
por fluorescencia de HORIBA o
los productos 7039 Sulfur in oil analyzer.

rayos x

de reaccion
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TABLA 3.6

DESCRIPCION DETALLADA DE DIVERSOS EQUIPOS SELECCIONADOS PARA LA
CONSTRUCCION DE LA UNIDAD EXPERIMENTAL

EQUIPO SERVICIO MARCA MODELO | ESPECIFICACIONES
Lineas de aire, _ o
) o Tipo: drierita
Filtros de hidrégeno y . o
_ ALLTech Presion maxima: 100
humedad helio para el )
. psig
cromatografo
Preparacion de
Balanza o
. la carga por METTLER 3600 Apreciacion: 0,01g
analitica
pesada
Linea de gases » o
) TESCOM Regulacion maxima:
Back pressure |de salida de la _ _
Corporation 1500 psig
planta
Lineas de alta
Reguladores de _
y presion de la GROVE 16LHX
presion
planta
Lineas de baja
Reguladores de | presion, a la LINDE

presion

entrada de los

cromatoégrafos

union carbide

3.1.2.2 Establecimiento del flujo de carga y volumen de catalizador

utilizado

La forma y cantidad de catalizador a emplear, asi como el

procedimiento de carga del mismo, son factores determinantes para

el establecimiento del estado fisico de una unidad experimental.

Debido a la naturaleza micro de la planta, se decidié utilizar un

volumen de catalizador de 4,5 cc en forma de pellets, diluido en

material inerte (vidrio de 0,5 mm de diametro) en una relacion
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catalizador/inerte de 1:1. En el tope y el fondo del lecho catalitico se
colocaron lechos del mismo vidrio; esto con la finalidad de mejorar la
transferencia de calor en el lecho y obtener una mejor distribucion de
la carga, ademas de acomodar el lecho catalitico en la zona mas
isotérmica del reactor.

La selecciéon del volumen de catalizador mencionado se basé en la
geometria seleccionada para el reactor. De acuerdo a las
dimensiones del reactor, anteriormente descritas, el mismo tiene un
volumen total de 16,49 cc y una longitud de 21 cm, por lo que se
seleccioné una longitud de 11,7 cm para el lecho catalitico, que
resulta en un volumen de 9 cc, y debido a la dilucién, finalmente el
volumen de catalizador resulté ser 4,5 cc.

Al obtener el volumen citado de catalizador, queda un volumen
restante en el reactor de 7,5 cc, por lo cual se procedié a cargar un
volumen de inerte de 3,75 cc antes y después del lecho catalitico.

Es necesario resaltar que el termopar, empleado para monitorear la
temperatura del lecho, se fijo en el centro del mismo, previo a la
carga del reactor. Dicha carga se realiz6 con los volimenes ya
mencionados (ver figura 3.2), separando cada lecho con unas mallas
de 90 micrones, de manera tal que se evitara la mezcla de los
mismos. Igualmente, en las empacaduras de las bridas a la entrada y
salida del reactor se colocaron mallas filtrantes de 70 micrones.

Cabe destacar que, durante el procedimiento de carga del reactor,
los volumenes de lechos de vidrio se prepararon en un cilindro
graduado ya que las particulas del mismo permiten que éste se
compacte y por lo tanto, se obtiene una buena medicion del volumen.
Por el contrario, para cargar los volumenes de catalizador
mencionados, fue necesario realizarlo por pesada, ya que el
catalizador estudiado tiene forma de pellets y esto impide que el
mismo se compacte para observar claramente el volumen en un

cilindro graduado.
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En el procedimiento de carga del lecho catalitico del reactor SHDS
en la planta SAT, es importante tener en cuenta que el catalizador
debe estar diluido con el inerte en la relaciéon citada y, que dicha
dilucion no debe hacerse de manera convencional (diluyendo previo
a la carga) debido a que el tamafio y forma del vidrio hacen que éste
se segregue por gravedad a través de los canales que se forman del
catalizador, y esto conduciria a resultados erroneos debido a que de
esta manera el catalizador no queda diluido sino que se observan
dos lechos separados. Por lo tanto, la manera que se encontro para
gue esto no ocurriese fue realizar el fraccionamiento de la carga del
lecho catalitico; cargando el volumen total como fracciones

alternadas de vidrio y catalizador.

Figura 3.2. Esquema del procedimiento de carga del reactor
de SHDS en la planta SAT

Por otro lado, una vez determinado el volumen de catalizador podria
calcularse el flujo de carga a utilizar en la unidad experimental, ya
gue se tiene que el flujo de carga se determina a partir de la cantidad
de catalizador cargado en el reactor y la velocidad espacial a operar

en la planta, mediante la siguiente expresion:
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3.1.2.3

F.c = LHSV xVc (1)

Donde:
Fuc: Flujo de carga a alimentar en el sistema; [cc/h]
LHSV: Velocidad espacial a operar en la planta; [h™]

Vc: Volumen de catalizador; [cc]

Debido a que en esta investigacion se estudio la influencia tanto de la
temperatura como de la velocidad espacial, no era posible fijar un
flujo constante para toda la parte experimental sino que éste varia de
acuerdo a la velocidad espacial requerida. Mas adelante, en la tabla
3.11, se muestran los flujos de liquido estudiados.

Ademas de la cantidad de flujo de carga a alimentar en el sistema,
fue necesario determinar el modo de operacion tomando en cuenta
gue se queria representar un flujo continuo de tipo pistébn. Como se
menciono en la revision bibliografica, entre los modos de operacion
en reactores trifdsicos se encuentra el flujo cocorriente ascendente,
también llamados reactores empacados o de burbujeo, donde la
distribuciéon de carga en la seccion transversal es mejor que en los
trickle-bed, en los cuales, para flujos bajos como los utilizados en la
presente investigacion, parte del catalizador puede no estar
completamente mojado y producir aumentos incontrolados de
temperatura a través del lecho. Por lo tanto, fue éste modo de
operacion el que se seleccion6 para la planta de microreactividad

estandar.

Elaboracion de un diagrama de proceso representativo de la
planta SAT

Previo a la construccion de la unidad experimental, se procedi6é a
realizar un diagrama de instrumentacion y tuberias de la misma, el

cual se muestra en la figura 3.3.
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3.2 Establecimiento de las condiciones de operaciéon de la unidad experimental
Luego de construir la unidad experimental y realizar una revision bibliogréafica
acerca de la influencia de las propiedades y caracteristicas de la alimentacion en
los procesos de hidrodesulfuracion selectiva de naftas, se llevaron a cabo una serie
de actividades con la finalidad de definir las condiciones de operacion de la planta.

Dichas actividades se detallan a continuacion:

3.2.1 Establecimiento de la carga utilizada
Para facilitar la interpretacion de los resultados y la formulacion de los
modelos cinéticos se decidié utilizar una carga menos compleja que la real,
esto es, una carga modelo.
Para la formulacion de dicha mezcla sintética fue necesario tomar en cuenta
varias consideraciones, tales como:
- Debia representar una nafta de conversién que simulara los productos del
reactor de lecho de guarda ya que este no se incluiria en la estructura de la
unidad experimental.
- Segun un estudio previo realizado en el reactor de lecho de guarda, en
una planta banco de los laboratorios de la RIG del Intevep, se determin6 que
en el mismo las olefinas terminales se convierten en olefinas internas
mediante isomerizacion del doble enlace; es por ello que se toma en cuenta
las olefinas internas como candidatos de esta familia para la carga a utilizar.
- Actualmente las tecnologias de SHDS son competitivas aproximadamente
hasta 500 ppm de azufre en la carga si se utiliza una etapa y hasta 1500 ppm
si se utilizan dos etapas. Siendo 1500ppm el alcance de la tecnologia
Selectfining ya que para cargas con una cantidad de azufre superior a esta
se obtienen pérdidas de octanaje muy significativas. De ser necesario tratar
cargas con contenido de azufre tan elevado, se debe emplear desulfuraciéon
profunda y para ello, el Intevep cuenta con el proceso ISAL.
- Una nafta de conversion proveniente del FCC generalmente contiene

menos de 100 ppm de nitrogenados y entre 10 y 20 % de olefinas.
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En base a dichas consideraciones, se decidi6 emplear la siguiente
composicién masica general para la mezcla sintética: 50% Aromaticos, 10%
Naftenos, 20% Olefinas y 20% Parafinas, con 1500 wppm de azufrados y 50
wppm de nitrogenados. En las tablas 3.7 y 3.8 se describen en detalle las

composiciones de cada uno de los componentes de la carga modelo.

TABLA 3.7
DESCRIPCION DETALLADA DE LOS HIDROCARBUROS DE LA CARGA
UTILIZADA EN LA UNIDAD EXPERIMENTAL

Tipo de hidrocarburo Compuestos Composicion
Masica (%)

Aromaticos Tolueno 50
Naftenos Metil-ciclohexano 10
Parafinas n-heptano 20
4-metil-1-penteno 4
2-metil-2-buteno 4
Olefinas Ciclo-hexeno 4
1-octeno 4
2-metil-1-hepteno 4

TABLA 3.8
DESCRIPCION DETALLADA DE LOS COMPONENTES AZUFRADOS Y
NITROGENADOS DE LA CARGA UTILIZADA EN LA UNIDAD
EXPERIMENTAL

Tipo de compuesto Compuestos Concentracion (wppm)
Azufrados Benzotiofeno 250
3-metil Tiofeno 1250
Nitrogenados Ciclohexilamina 50
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3.2.2 Preparacion de la carga utilizada en las pruebas estandarizadas de
actividad
Previo a preparar la mezcla sintética, fue necesario realizar una serie de
calculos para determinar la composicién de cada uno de los compuestos a
utilizar, ya que la establecida respecto a los contaminantes se referia a
concentraciones de azufre como benzotiofeno (BTF), azufre como 3-metil
tiofeno (3MTF) y de nitrégeno como ciclohexilamina (CHA). Por lo tanto, se
realizO una conversion de concentraciones utlizando los factores
gravimétricos correspondientes en cada caso para determinar la cantidad de
dichos compuestos que seria necesaria para preparar una mezcla con las
composiciones de contaminantes especificadas anteriormente.

A continuacién, se muestran los valores mencionados.

TABLA 3.9
COMPOSICIONES MASICAS DE CONTAMINANTES REQUERIDAS PARA
LA PREPARACION DE LA CARGA MODELO

Composicion masica requerida (%)
Compuesto Respecto al Respecto al
contaminante compuesto
como BTF 0,025 0,105
Azufre como 3MT 0,125 0,383
Nitrogeno como CHA 0,005 0,035

* Valores en negrita hacen referencia en la tabla siguiente
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TABLA 3.10
COMPOSICIONES TEORICAS REQUERIDAS PARA LA
PREPARACION DE LA CARGA MODELO

Compuesto Composicion masica (%) |Composicion molar (%)
Tolueno 49,740 50,542
Metil ciclohexano 9,948 9,486
n-Heptano 19,896 18,589
4-metil-1-penteno 3,979 4,427
2-metil-2-buteno 3,979 5,312
Ciclohexeno 3,979 4,535
1-Octeno 3,979 3,320
2-metil-1-hepteno 3,979 3,320
Benzotiofeno 0,105 0,073
3-metil Tiofeno 0,383 0,363
Ciclohexilamina 0,035 0,033

Una vez obtenidas las composiciones masicas detalladas de cada uno de los
componentes de la carga sintética en estudio, se preparo la misma mediante
pesada con una balanza analitica y, posteriormente, luego de poner a punto
los equipos de analisis, se realiz0 la caracterizacion de la misma para

verificar que las composiciones fuesen las esperadas.

3.2.3 Puesta a punto de los equipos de analisis instrumental. Analisis
cualitativo
La técnica utilizada para medir el azufre total (flourescencia de rayos x) se
realiz6 en un equipo que estaba operativo y, por lo tanto, no requirié realizar
estudio alguno en el mismo sino realizar las mediciones necesarias cada vez
gue se obtenia producto de alguna condicién.
Por el contrario, en los equipos GC-5890 y GC-6890N fue necesario realizar
una serie de pasos para su puesta a punto.
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A continuacion, se describe el procedimiento seguido para poner a punto las

técnicas de especiacion de hidrocarburos y azufre discriminado en los

equipos descritos anteriormente.

Especiacion de hidrocarburos:

Debido a que la columna utilizada para la especiacion de los hidrocarburos
fue una columna completamente nueva (GC-Al,O3), fue necesario
desinstalar la que estaba anteriormente para instalar la columna nueva en
sus dos extremos (uno al inyector y el otro al detector). Posteriormente, se
cre0 el método en el software del cromatdografo para determinar las
condiciones 6ptimas de separacion en dicha columna para la carga modelo
en estudio.

Ademas, fue necesario realizar un analisis cualitativo completo, donde se
inyectaron uno a uno los componentes de la mezcla modelo para identificar
los tiempos de retencion respectivos y realizar asi la tabla de calibracion que
el método utilizaria para la integracion de los picos de los cromatogramas.
Este estudio fue realizado inyectando carga sintética de forma manual cada
vez que se realizaba alguna modificacién en los parametros del inyector, el
horno y la columna, hasta optimizar al maximo posible la resolucion de los
picos en los cromatogramas. El procedimiento llevado a cabo fue el
siguiente:

e Se introdujeron las dimensiones de la columna nueva (30 m de longitud y
0,53 mm de didmetro interno) y se selecciond el gas de arrastre a utilizar,
gue en este caso fue helio. Luego, se selecciono el inyector a utilizar como el
B porque fue donde se conecto la columna, esto tomando en cuenta que el
cromatégrafo GC-5890 trae dos puertos de inyeccion. De igual modo, se
selecciond la operacién interna de tipo flujo constante y la temperatura a la
cual el programa calcularia los parametros y variables necesarias.

e En la ventana que muestra los tipos de detectores que tiene instalado el
cromatografo, se selecciono el detector tipo FID (Flame Ignition Detector) y

se activd el mismo, de modo tal, que al cargar el método se encendiera la
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llama. Posteriormente, se selecciondé una de las dos sefiales disponibles
(signal 2) para direccionar la sefial de salida del detector FID mediante la
cual se monitore6 el producto de deteccion.

¢ En la ventana de programacion de las temperaturas, se establecieron los
valores de temperatura tanto para el inyector como para el detector. En los
parametros del horno, se introdujo el tiempo de estabilizacién inicial del
horno como 1 min, esto para que el horno asegurase la estabilidad de la
temperatura inicial. Ademas, fue necesario establecer la temperatura maxima
permisible en el horno en 205 °C por recomendaciones de disefio de la
columna.

e En la programacién del horno, se establecieron rampas de calentamiento
a distintas tasas de variacion de temperatura (ver figura 3.4) para asi
optimizar la separacion de los compuestos en el analisis. Dichas rampas de
calentamiento constan de una temperatura inicial de andlisis, y luego de ello
se establecieron varios niveles, los cuales representan las distintas rampas
deseadas que, a su vez, constan cada una de la tasa de variacién de
temperatura, la temperatura a la cual llega ese nivel y el tiempo que tarda el
horno en permanecer a dicha temperatura. La tendencia de los resultados

obtenidos se muestra en la figura 3.5.

Ouen Program Ouen Program Ouen Program
Setpoint Actual Setpoint Actual Setpoint Actual
Init. Temp: I‘lﬂ C C Init. Temp: |188 C [H Init. Temp: (188 C [H
Init. Time: |1-ﬂﬂ min Init. Time: |1.UI.I min Imit. Time: [1.04 mim
Final Final Final Final Final Final
Rate Tenp. Time Rate Temp. Time Rate Temp. Time
(C/min) (G} (min) (C/min) (C) (min}) (C/min) {(C) (min)
Level 1 5.0 100 [1.00 Level 1 8.8 140 [A.50 Leuval 1 c.a 1@ [1.88
Level 2¢A) |[108.8 180 |15.00 Level 2{A) [15.0 200 [20.00 Level 2(A) (8.8 180 [15.00
Level 3(B) [0-9 Level 3(B) [9-9© I Level 3(B) [0.0 |
Next Run Time 27.08) mnin Hext Run Time an.58  min Hext Run Time an.7s  min

Cren Temp ws. T ime Oven Temp v, Time Cven Temp w2, Time
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Figura 3.4. Rampas de calentamiento establecidas durante la optimizacion de

la_separacidon de los compuestos en el analisis cualitativo

IE2 . o

nnnnnn

nC,

- lk Tolueno

— Ce
10000000 4 nc7
"\
— \ Tolueno
o] iCB:
2000000 < \r\ngg_
nC,
Tolueno
veo0n - '||I
|
A \ )
o nCg”
~ o=
PN \ \'CB
- A D [ \‘F ‘._ M — ]

10 m 30 a0 E)

Figura 3.5. Variacidon de la resolucion de los picos con las rampas de
temperatura, durante el analisis cualitativo de la carga sintética inyectada de

forma manual

e Una vez seleccionada la rampa de temperaturas que arrojé el tercer

cromatograma presentado en la figura 3.5 (véase valores en la figura 3.4), se
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procedié a realizar un estudio modificando la presién en el inyector hasta
mejorar la sefal de los picos y lograr identificar todos los compuestos de la
carga sintética. Para ello, en la programacién de la presién en el inyector, se
establecieron distintas presiones de manera tal que mantuviese cierto flujo
constante durante cada andlisis. A mayor presion de inyeccion del gas de
arrastre dentro de la columna, se observaba, como era de esperarse, mejor

resolucién de los picos, es decir, salian mas angostos y juntos entre si (ver

figura 3.6).
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Figura 3.6. Variacion de la resolucion de los picos con la presion del inyector

durante analisis cualitativo de la carga sintética inyectada de forma manual
Como se observa en la figura anterior, a una presion de 10 psig en el inyector
se obtiene un flujo de gas tal que los picos salen mejor resueltos desde el
punto de vista general, es decir, se observan mas angostos y juntos entre si.
A pesar de esto, se puede observar que los dos picos correspondientes a las
olefinas C¢~ que aparecian un poco separados a 8,5 psig se solaparon a 10
psig; ademas, en ésta Ultima, se nota que tres de los picos salen muy juntos
entre si, lo que podria ocasionar que durante la inyeccién del producto de
reaccion, cuando se encontrase en operacién, no se observasen algunos
picos correspondientes a los productos de hidrogenacion ya que éstos se
solaparian con los reactantes. Por esta razon, se escogi6é una presion de 8,5
psig en el inyector ya que fue con dicho valor con el que se obtuvo mejor
resolucion en la columna Al,O3; sin sacrificar la identificacion de los

compuestos.

Cabe destacar que el cromatégrafo utilizado, para esta técnica de
especiacion de hidrocarburos, no disponia de sistemas automaticos y fue
necesario mandar a realizarle una serie de ajustes que permitieran dicha
accion para que fuese posible la manipulacién del mismo por medio de un
computador. A pesar de esto, el sistema de venteo-dilucion no fue posible
automatizarlo y por lo tanto, para establecer la dilucion de la muestra se
requirié de un medidor de flujo y de la manipulacién de una valvula de venteo
manual que contiene el equipo, esto hasta obtener una dilucion de la muestra

gue ayudase a una buena resolucion.

Azufre discriminado:
Como se mencioné anteriormente, la técnica utilizada para realizar las
mediciones del azufre discriminado fue la quimioluminiscencia molecular y el

equipo encargado de realizar dichas mediciones se encontraba acoplado a
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un cromatografo de gases GC-6890N, el cual a su vez posee un equipo que

realiza las inyecciones manuales de forma automaética.

Inicialmente, fue necesario calibrar el equipo acoplado de manera tal que el
factor de respuesta fuese apto para realizar las mediciones en el rango en
gue se trabajaria. Para ello, se cargaron en el inyector rotativo muestras
patrén (disponibles en el laboratorio) en un rango comprendido entre los 500
y 2000 wppm de azufre y se programaron las inyecciones automaticas para
que realizara 2 veces el analisis de cada una. A continuacion, se muestran
los resultados obtenidos junto con sus respectivas areas de picos integradas

a manera de ejemplo para un patrén de 1000 wppm:

Height Width Area® Symmetip

i Time Area

[1 ] &sz5 | amees | 23442 | o248 [1oooon ]| ogg |
i Time Area Height Width Area¥ Symmetiy
[1 ] &sz5 | a2z | 233656 | o0zes [ 1oooon | omsd |
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Figura 3.7. Analisis del factor de respuesta del equipo de quimioluminiscencia

en inyecciones de muestras patron de 1000 wppm de forma manual
Una vez que se obtienen los cromatogramas para todos los patrones
requeridos, se integra el pico correspondiente al patrén y luego, con la
concentracion conocida y el area obtenida mediante la integracion se
determina un factor de respuesta correspondiente a dicha concentracion.
Luego se hace igual para los otros patrones y se determina el factor de
respuesta promedio que pueda ser utilizado en un analito que este el rango

de concentraciones con el cual se realizo la calibracion del detector.

3.2.4 Establecimiento de las condiciones operacionales de la planta

Una vez definida la cantidad de catalizador y la carga a utilizar en el
desarrollo experimental, se establecieron las condiciones de operacion a las
cuales se llevaria a cabo el desarrollo del mismo.

Por lo tanto, una vez construida la unidad experimental, fue necesario
realizar un analisis de la situacion planteada para identificar de esta manera
la variable respuesta y las posibles fuentes de variacion (factores
tratamiento), para ello se baso en el desarrollo del modelo cinético mostrado
en el capitulo V; resultando ser la velocidad de reaccion la variable respuesta
y, la temperatura y velocidad espacial los factores tratamiento.
Posteriormente, se escogid una regla de asignacion de la unidad
experimental a las condiciones de estudio, esto es, el “disefio experimental”.
Segun lo encontrado en la bibliografia, la forma tradicional que se utilizaba en
la experimentacion se basaba en variar los niveles de un factor,
permaneciendo fijos los demas, aunque esta metodologia presenta grandes
inconvenientes debido a que es necesario un gran numero de pruebas,
ademas de tener un campo de validez muy restringido y de no ser posible
estudiar la existencia de interacciones entre dos factores sobre la variable
respuesta. Por lo cual resultaba inviable por problemas de tiempo y de costo
debido a un consumo innecesario de reactivos. Esta inviabilidad conllevo a

investigar acerca de las técnicas de disefio de experimentos que se basan en
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estudiar simultdneamente los efectos de todos los factores de interés por ser

mas eficaces y proporcionar mejores resultados con un menor coste y
tiempo, por lo cual se decidié realizar un disefio en escalera, tal como se

muestra en la figura 3.8.

Previo a determinar el tamafio muestral, se realiz6 un analisis de los niveles
a tomar en cuenta en la realizacién del experimento. En dicho analisis, se
decidio que la presién de operacion y la relacién hidrégeno-carga (H,/HC), se
mantendrian constantes durante los experimentos ya que no eran variables
de interés en el estudio cinético a realizar. El valor de la presion se establecio
en 200 psig y, en el caso de la relacion hidrégeno-carga, se tomo6 en cuenta
un estudio realizado en el Intevep a escala banco y escala piloto, donde se
determind que no existe variacion significativa en el porcentaje de HDS/HyD
(relacién entre desulfuracidon e hidrogenacién de olefinas) en un rango
comprendido entre 250 y 450 nV/V. Por lo tanto, se seleccion6 350 n V/V
debido a que en dicho valor se asegura el exceso de hidrégeno requerido
para la reaccion y se fijaban porcentajes de abertura manejables de la
electrovalvula que controla dicho flujo (ver figura 3.9).

Por el contrario, la temperatura de reaccion y la velocidad espacial se
escogieron como variables de interés en la investigacion. Esto se justifica ya
gue la temperatura, tal como lo indica la expresion de Arrhenius, influye en el
comportamiento cinético de las reacciones asi como el tiempo de residencia
de los reactantes en el lecho catalitico influye significativamente en las
velocidades de reaccion. Para la seleccion de los niveles de dichos factores,
a establecer para la investigacion, se baso en los rangos establecidos por el
disefio de la tecnologia Selectfinning ya que era lo que se queria representar,
tomando en cuenta que la unidad experimental seria a escala micro.
Finalmente, las condiciones de operacion seleccionadas fueron las
siguientes:

- Presion de operacion: 200 psig.

- Relacion H,/HC: 350 nV/V.
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- Velocidad espacial: 0.5, 1.5, 4.5y 13.5 h™.
- Temperatura: 265, 280y 295 °C.
Con los factores tratamiento y sus niveles seleccionados, se procedié a

realizar el disefio experimental en escalera, tal como se muestra en la

siguiente figura:

295

TEMPERATURA {°C) 2a0

265

05

15 45

LHSV (1/h)

135

Figura 3.8. Disefo experimental realizado en la planta SAT

A continuacion, en la tabla 3.11, se muestran los experimentos realizados

provenientes de disefio experimental mostrado.

TABLA 3.11

VALORES OPERACIONALES EN BASE AL DISENO EXPERIMENTAL
REALIZADO PARA LLEVAR A CABO LA INVESTIGACION

Experiencia | Temperatura LHSV Flujo de carga Flujo de H
N° (°C) (h™h (cc/h) (cc/min)
1 4,5 20,25 118,125
2 295 13,5 60,75 354,375
3 13,5 60,75 354,375
4 4,5 20,25 118,125
5 280 1,5 6,75 39,375
6 13,5 60,75 354,375
7 4,5 20,25 118,125
8 1,5 6,75 39,375
9 265 0,5 2,25 13,125
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Una vez seleccionado el disefio experimental, las condiciones de operaciéon y
los equipos de analisis de producto; se realizaron unos calculos para poner a
punto la parte fisica de la unidad experimental. Estos calculos se realizaron
debido a que las valvulas disponibles en el sistema de inyeccion en linea del
cromatografo 5890 no pueden tolerar mas de 300 psig y 250°C. Ademas,
pese a esta limitacion, tenian que soportar la temperatura a la salida del
reactor, razon por la cual era importante calcular la temperatura maxima de
salida en el reactor considerando la composicién de la mezcla alimentada, el
flujo de hidrogeno, la presién de operacién y la relacion H,/HC.

Para ello, se realizé una simulacion con el programa PRO/II del proceso de
mezclado de los reactantes para estimar el punto de rocio de la mezcla a la
salida del reactor, el cual seria la temperatura a la cual se debia mantener
toda la linea de salida del proceso, asi como las lineas de entrada-salida a
los cromatdgrafos para mantener completamente vaporizada la mezcla
producto, lo cual era un requerimiento indispensable.

La simulacion descrita se realizo utilizando la ecuacion cubica de estado de
Peng-Robinson (1976) debido a que la regla de mezclado (funcién ‘alpha’)
concebida en dicha ecuacion, fue determinada para cuadrar con los datos de
las presiones de vapor de los hidrocarburos y, por lo tanto, describe
acertadamente el comportamiento de dichas sustancias.

Los resultados obtenidos para un rango de presion entre 150 y 300 psig se

muestran a continuacion:

73




185

180 +

175 +

170 +

165 +

Temperatura (°C)

160 -

155 4

150 T T T T T T T
150 170 190 210 230 250 270 290

Presiéon (psig)

‘—0— Peng-Robinson (1976) ‘

Figura 3.9. Curva de descripcion del punto de rocio de la mezcla alimentada al sistema en la unidad experimental.
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De acuerdo a los resultados de la simulacion, para la presion de operacion

establecida en el desarrollo experimental (200psig) el punto de rocio de la
mezcla es 166,91°C. Lo cual aseguré que las valvulas del sistema de
inyeccién soportarian la temperatura requerida para mantener vaporizada la

mezcla.

Debido a dicha necesidad de mantener siempre el producto completamente
vaporizado, se necesito instalar unas mantas de calentamiento en todas las
lineas de la unidad experimental por donde realizaria el recorrido el producto
hasta llegar al visor LI-01, y luego conectarlas a un panel de control.
Igualmente, para evitar que la carga llegase fria al reactor y produjera un
choque térmico, ya que el mismo estaria a la temperatura de operacion (265
a 295 °C), se decidio¢ instalar también una manta de calentamiento en la linea

de alimentacion liquida.

3.3 Puesta a punto de la unidad experimental
La técnica utilizada para medir el azufre total (flourescencia de rayos x) se realizo
en un equipo que estaba operativo y, por lo tanto, no requirié realizar estudio alguno
en el mismo sino realizar las mediciones necesarias. Igualmente. Por el contrario,
en los equipos GC-5890 y GC-6890N fue necesario realizar una serie de pasos
para su puesta a punto en la unidad experimental una vez que los mismos se

acoplaron en linea con la planta.

La puesta a punto de los equipos, realizada durante el analisis cualitativo con
inyecciones manuales fue a presion ambiente y, en los analisis en linea, la
inyeccion a los cromatografos proviene del producto de reaccion a las condiciones
de operacién, donde la presion es 200 psig; por lo tanto, resultaba de caracter
necesario realizar la puesta a punto con los equipos una vez acoplados a la unidad
experimental. Para ello, se decidi6 realizar lo que se denomind un blanco; el cual
consistié en cargar el reactor con un lecho de ceramica (inerte) para realizar

inyecciones en linea con la carga modelo, a las condiciones de operacién, de
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manera tal que se asegurase que la inyeccibn a los cromatégrafos era
completamente representativa de lo que se estaba inyectando al sistema, ya que se
conocia perfectamente la composicion de cada uno de los compuestos en la carga.
Esto no hubiese sido posible con el reactor cargado con el catalizador, ya que al
ocurrir reaccion varian las composiciones y no se podria estudiar si la inyeccion era

representativa de lo ocurrido en el reactor.

Por otro lado, las electrovélvulas instaladas en las lineas de alimentacion de gases
al sistema poseen un panel de control mediante el cual sélo se regula el porcentaje
de abertura de las mismas. Por esta razon, era necesario realizar una curva de
calibracion para determinar los porcentajes necesarios a establecer en el panel para
obtener un determinado flujo volumétrico; y se decidié realizarla durante el blanco
mencionado anteriormente debido a que durante la operacion de la unidad
experimental, donde ocurre reaccion, no seria posible realizar dicha calibracion ya
gue el flujo volumétrico medido a la salida de los gases no seria representativo del
gas que la electrovalvula estuviese dejando pasar.

El procedimiento llevado a cabo durante el blanco fue el siguiente:

3.3.1 Calibracién de las electrovalvulas de gases

El porcentaje de abertura de las electrovalvulas depende de la diferencia de
presion que exista entre la entrada a la valvula y la presion de la planta. Es
decir, a 200 psig de presién en la planta y a un mismo porcentaje de abertura
establecido en el panel, si la presion de entrada a la valvula es 300 psig no
se obtiene el mismo flujo que si la presion fuese 1000 psig (generalmente del
banco de gases de alta presion), por lo tanto, mediante los reguladores de
presion PV-01 y PV-02 se establecié una presion de 300 psig de entrada a
las electrovélvulas; considerando que la presion de operacion de la planta
seria 200 psig.

Una vez presurizada la planta y establecidas dichas presiones de entrada, se
encendié el panel de control de electrovalvulas y se siguid el siguiente

procedimiento para cada una de ellas:
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¢ Inicialmente, se direccion6 la VDC-03 hacia la bureta FI-01 y la VDC-01 de

manera tal que circulase el gas de la electrovalvula a calibrar.

e Se coloco el panel en el canal correspondiente. Cabe destacar, que a
pesar de que el panel de control dispone de 4 canales para distintas
electrovalvulas, en el trabajo eléctrico realizado se instalaron sélo dos
electrovalvulas, la de hidrogeno en el canal 1 y la de nitrégeno en el canal 2.
e Se procedid a incrementar el porcentaje de abertura prudencialmente,
dejando tiempo suficiente en cada uno para que estabilizara. Posteriormente
se media cinco veces el flujo volumétrico, de manera tal que asegurase la

estabilidad del mismo y sacar asi un promedio.

Los datos experimentales obtenidos y sus curvas correspondientes se

muestran a continuacion:
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TABLA 3.12

DATOS EXPERIMENTALES OBTENIDOS DURANTE LA CALIBRACION DE
LA ELECTROVALVULA DE NITROGENO

Flujo volumétrico
Tiempo Flujo volumétrico promedio
Abertura (%) (s) (cc/min) (cc/min)

17,32 34,64

80 17,40 34,48 34,74
’ 17,24 34,80
17,16 34,97
17,24 34,80
13,03 46,05

10,0 13,07 45,91 46,05
13,02 46,08
13,00 46,15
13,02 46,08
6,04 99,34

20,0 6,03 99,50 98,98
6,08 98,68
6,09 98,52
6,07 98,85
3,91 153,45

30,0 3,96 151,52 152,06
3,99 150,38
3,96 151,52
3,91 153,45
2,91 206,19

40,0 2,93 204,78 205,34
2,91 206,19
2,95 203,39
2,91 206,19
2,31 259,74

50,0 2,34 256,41 254,12
2,33 257,51
2,44 245,90
2,39 251,05
1,83 327,87

60,0 1,90 315,79 317,58
1,88 319,15
1,94 309,28
1,90 315,79
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TABLA 3.12

DATOS EXPERIMENTALES OBTENIDOS DURANTE LA CALIBRACION DE

LA ELECTROVALVULA DE NITROGENO (CONTINUACION)

Tiempo Flujo volumétrico | Flujo volumétrico
Abertura (%) (s) (cc/min) promedio (cc/min)
1,63 368,10
70,0 1,65 363,64 367,23
1,61 372,67
1,63 368,10
1,65 363,64
1,47 408,16
80,0 1,46 410,96 411,54
1,44 416,67
1,46 410,96
1,46 410,96
1,30 461,54
90,0 1,31 458,02 468,88
1,26 476,19
1,26 476,19
1,27 472,44
TABLA 3.13

DATOS EXPERIMENTALES OBTENIDOS DURANTE LA CALIBRACION DE

LA ELECTROVALVULA DE HIDROGENO

Tiempo Flujo volumétrico | Flujo volumétrico
Abertura (%) (s) (cc/min) promedio (cc/min)
17,09 35,11
8,0 17,02 35,25 35,24
17,08 35,13
17,00 35,29
16,95 35,40
13,27 45,21
10,0 13,12 45,73 45,72
13,06 45,94
13,05 45,98
13,12 45,73
6,61 90,77
20,0 6,59 91,05 91,05
6,52 92,02
6,60 90,91
6,63 90,50
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TABLA 3.13

DATOS EXPERIMENTALES OBTENIDOS DURANTE LA CALIBRACION DE
LA ELECTROVALVULA DE HIDROGENO (CONTINUACION)

Tiempo Flujo volumétrico | Flujo volumétrico
Abertura (%) (s) (cc/min) promedio (cc/min)
30,0 4,29 139,86 138,97
4,24 141,51
4,31 139,21
4,37 137,30
4,38 136,99
40,0 3,27 183,49 181,83
3,35 179,10
3,29 182,37
3,31 181,27
3,28 182,93
50,0 2,66 225,56 227,47
2,64 227,27
2,58 232,56
2,65 226,42
2,66 225,56
60,0 2,14 280,37 278,82
2,16 277,78
2,13 281,69
2,16 277,78
2,17 276,50
70,0 1,88 319,15 322,67
1,88 319,15
1,81 331,49
1,84 326,09
1,89 317,46
80,0 1,68 357,14 364,13
1,64 365,85
1,63 368,10
1,63 368,10
1,66 361,45
90,0 1,41 425,53 408,98
1,49 402,68
1,47 408,16
1,45 413,79
1,52 394,74
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CURVA DE CALIBRACION DE LA ELECTROVALVULA DE HIDROGENO
Nomenclatura: FCV-01, canal: 1, rango: [0-500] cc/min, AP=100psig
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Figura 3.10. Curva de la calibracion de la electrovalvula de hidrogeno para un AP=100 psig
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CURVA DE CALIBRACION DE LA ELECTROVALVULA DE NITROGENO
Nomenclatura: FCV-02, canal: 2, rango: [0-500] cc/min, AP=100psig

y = 0,1899x + 0,9485
R? = 0,9995
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Figura 3.11. Curva de la calibracion de la electrovalvula de nitrégeno para un AP=100 psig
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3.3.2 Verificacion del calentamiento de las mantas

Inicialmente, era necesario asegurar el correcto funcionamiento de las
mantas de calentamiento, puesto que la temperatura es un factor sumamente
determinante en el proceso en estudio. Para ello, se realizé una simulacién
del calentamiento inicial en condicion de operacion, programando rampas de
calentamiento en los controladores hasta la temperatura deseada en cada
linea, de manera tal de asegurarse tanto de que la comunicacion entre los
sistemas de control y las mantas fuese la adecuada, como que las
temperaturas de las mismas llegasen al valor de la temperatura

preestablecida en el controlador (set point).

3.3.3 Estandarizacion de los anéalisis cromatograficos

Especiacion de hidrocarburos:

Durante el procedimiento llevado a cabo para conseguir el método que
permitiese la mejor resolucién de los picos de los compuestos, surgieron
varios inconvenientes; siendo el principal de ellos, que el area de los picos
era muy grande, por lo que el area total obtenida era excesivamente grande
(por el orden de 10'°), razén por la cual se decidié explorar la manera de
inyectar menos cantidad de muestra. Cabe resaltar que esto no ocurria con
las inyecciones realizadas de forma manual, ya que de esta manera, se
controlaba la cantidad de muestra a inyectar (0,4 uL), ademas de que el
analito se inyectaba en fase liquida homogénea; por lo tanto, al realizar las
inyecciones en linea, ademas de estar completamente vaporizada la mezcla,
esta se encontraba a la presion de operacion de la planta, lo que por la ley de
gases ideales nos mostraba claramente que el problema observado con la
cantidad tan grande de area era porque se estaba inyectando mucha
muestra.

Para solucionar este problema, se modifico el loop del sistema de inyeccion,
realizando uno tan pequefio como lo permitia la valvula y luego se realizo

una inyeccién en linea, obteniéndose que el 4rea mejoraba (area total=10°).
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De igual manera, se modific6 poco a poco la relacion de dilucion de la

muestra, realizando andlisis cada vez que ésta se variaba; obteniendo una

mejoria mas significativa, ahora el area total estaba por el orden de 10°.

El otro inconveniente presentado fue que los resultados de las inyecciones
en linea durante el blanco, mostraban una acumulacion de los pesados, es
decir, la concentracién de los compuestos C;+ aumentaba; lo que traia como
consecuencia la disminucion de las composiciones de los mas livianos. Esto
llevo a concluir que podria ser por problemas de condensacion, ya que como
se menciond anteriormente, era necesario mantener todas las lineas a una
temperatura por encima de la temperatura de rocio y, en el sistema de
inyeccién esto no se aseguraba completamente. La manera que el programa
permitia calentar el sistema de inyeccion era incrementando la temperatura
del auxiliar (placa sobre la cual estaba la valvula de inyeccion) y ésta tenia un
maximo permisible de 250 °C por disefio; por lo tanto, no era posible
incrementar automaticamente esta variable para asegurar la vaporizacién de
la muestra. Esta suposicion se comprobd conectando un termopar al loop
del sistema de inyeccion y monitoreandolo en un indicador de temperaturas
mientras se realizaba otra corrida, observandose que el mismo indicaba 146
°C y comprobando asi la teoria planteada.

Debido a dicha situacion, se decidio instalar una manta de calentamiento
delgada que permitiese arropar todas las pequefas tuberias pertenecientes
al sistema de inyeccion, siendo el mayor interés lograr que la temperatura del
loop estuviese por encima de la requerida para evitar el inconveniente.

Para el control de la temperatura se instaléo un termopar dentro de la manta
mencionada, ésta se conectd a un redstato, y éste a su vez al indicador de
temperaturas, mediante el cual se monitoreaba la misma, variando el
porcentaje de salida del redstato hasta observar en el indicador una
temperatura superior a 200 °C. Posterior a dicha modificacion del sistema, se
realizdO nuevamente un blanco, durante el cual se observdo que las

concentraciones de todos los compuestos permanecian iguales al patrén
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realizado con la inyeccion de la carga modelo de forma manual, lo cual

indicaba que el problema de condensacion ya se habia resuelto.

Una vez que las areas eran aceptables y las concentraciones obtenidas en el
blanco eran representativas de la carga alimentada, se decidid el
procedimiento para el monitoreo de la planta, el cual se basé en medir el flujo
de gas a la salida, controlar las temperaturas de las mantas y del reactor,
ademas de los analisis cromatograficos en linea. La hoja de experiencias,
donde se realizaba el seguimiento de dichas variables, se muestra en el

apéndice A.

Finalmente, a partir de todo el procedimiento cualitativo y cuantitativo llevado
a cabo en el GC-5890 se crearon y optimizaron dos métodos de analisis, uno
para la inyeccién de la muestra de manera manual (SAT-M) y otro para la
inyeccién en linea (SAT-L). La descripcion de dichos métodos se muestra en
el apéndice A.

Discriminacion de azufre:

En ésta técnica, el inconveniente encontrado no fue la resolucion de los
picos, ya que como se mencion0 anteriormente cuando se seleccioné la
técnica, el equipo se caracteriza por presentar excelente resolucion y
sensibilidad. Pese a esto, durante el procedimiento llevado a cabo para poner
a punto el equipo una vez acoplado en linea con la planta se observé que la
intensidad de los picos (sefal del detector) disminuia significativamente entre
una y otra inyeccién, lo cual daba indicio de la pérdida de sensibilidad del
detector.

En asesorias con técnicos especialistas en el area, se consiguido que el
detector de este equipo necesita que cada cierto tiempo se le realice un
procedimiento de regeneracion al tubo que éste contiene, lo cual requeria
repetir el procedimiento de calibracion puesto que el factor de respuesta del

equipo se modifica con la regeneracion. Por ello, se decidié regenerar el tubo
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y posteriormente se realizaron nuevamente una serie de inyecciones en linea

durante el blanco. A pesar de esto, se volvia a observar el mismo fenébmeno
cada vez que se realizaba todo el procedimiento de regeneracion-
inyecciones en linea.

Este fendmeno no ocurria tan frecuentemente cuando las inyecciones se
realizaban de forma manual, soélo se requeria de la regeneracion luego de
una gran cantidad de inyecciones; y dicho comportamiento fue confirmado
por los especialistas. Por lo tanto, se concluyd que el equipo, con el sistema
de inyeccion que posee, no puede ni debe operar en linea con una planta
gue se encuentra a alta presion (200 psig) ya que posiblemente el tubo del
detector se obstruye con la cantidad de muestra que llega a éste y, por esta
razén se observa la disminucion de la sefal.

Debido a lo anteriormente expuesto, se decidié no utilizar el equipo de
guimioluminiscencia en linea con la planta, ya que no se tendria certeza
durante la operacién si la sefial que éste indicaba era representativa del
producto de reaccién o era por la obstruccion del detector, justificandose en
gue no es razonable realizar un procedimiento de regeneracion del detector
cada una o dos inyecciones en linea, puesto que la unidad experimental
empleada estd a escala micro y esto implicaria una pérdida de tiempo
absurda ademas de no querer sacrificar la exactitud necesaria en este tipo de
mediciones a nivel de trazas.

En la figura 3.11, se muestran dos cromatogramas donde se observa la
correcta elucidacion de los picos para ambos compuestos pese a que las
areas no permanecian iguales a pesar de ser inyecciones realizadas durante
un blanco.

Finalmente, se decidié recoger muestras al cerrar los balances en la planta
en cada condicion experimental y luego enviarlas a un equipo técnico de
quimica analitica de la gerencia de laboratorios generales del mismo Intevep,
quienes realizan mediciones de azufre discriminado. Aunque igualmente se
presentaban dudas acerca de la certeza de dichos resultados ya que la

técnica no se realizaria bajo las mismas condiciones.
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Figura 3.12. Cromatogramas obtenidos en mediciones con la técnica de

quimioluminiscencia en inyecciones en linea realizadas durante un blanco
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3.4 Formulaciéon del modelo matematico de SHDS para la carga modelo

seleccionada en la unidad experimental construida

Con la finalidad de describir la cinética del proceso de SHDS de este tipo de naftas
de alto contenido olefinico, se formul6 un modelo matematico para la carga sintética
seleccionada adecuado a la unidad experimental, es decir, que dependiese de las
caracteristicas de la carga y del reactor de lecho fijo empleado.

Para la formulacién y el desarrollo de dicho modelo microcinético, fue necesario
realizar una revision bibliografica profunda acerca de las reacciones heterogéneas,
los tipos de modelacion cinética en sistemas cataliticos, modelos matematicos y
tipos de flujos en reactores trifasicos, y las reacciones globales involucradas en
procesos de hidrodesulfuracion selectiva. Asi mismo, se investigé en la bibliografia
los avances acerca de los posibles sitios activos en este tipo de procesos de HDS y
de las posibles vias de reaccidn planteadas tanto para las reacciones de
desulfuracion de compuestos azufrados como para la hidrogenacion de olefinas,
esto con el fin de elucidar un mecanismo para la formulacion del modelo
matemaético, incluyendo la recombinacion hacia mercaptanos, de lo cual no existen
aun mecanismos planteados ni estudios microcinéticos. En el capitulo IV, se

describe detalladamente el procedimiento llevado a cabo para tal fin.

3.5 Ejecucidn de las pruebas experimentales necesarias para evaluar la actividad
de SHDS en la planta SAT con el catalizador comercial de la tecnologia
Selectfining
Con el fin de evaluar la actividad del catalizador S200 en la hidrodesulfuracion
selectiva de la nafta de conversion seleccionada, se empleé la unidad experimental
construida y, para la ejecucion de las pruebas experimentales, se llevd a cabo el
desarrollo experimental citado en la tabla 3.11 cuyo procedimiento se describe en
detalle en el manual de operacion de la planta (apéndice A).

Cabe destacar, que previo a la realizacion del desarrollo experimental fue necesario

realizar una serie de pasos, los cuales se describen a continuacion:
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3.5.1 Activacion del lecho catalitico

Puesto que el catalizador utilizado se carga al reactor en su forma oxidada, y
se conoce que la fase activa para las reacciones de HDS es la forma
sulfurada, el lecho catalitico debe ser sometido a una etapa de activacion
antes de iniciar la operacion. Previo a esta activacion, debe escogerse y
prepararse la mezcla presulfurante a utilizar.

Comunmente esta mezcla se prepara dopando con algun agente
presulfurante a una nafta virgen hidrotratada, lo cual no podria realizarse en
esta planta debido a que la carga utilizada no es una carga real sino sintética
y, de utilizarse nafta para presulfurar se contaminaria la unidad experimental.
Por esta razén, se decidié que el protocolo de presulfuracién se modificaria
para esta planta en particular, preparando una mezcla presulfurante que
utilizara algun solvente puro en vez de nafta. Dicho solvente se escogio
seria el n-heptano por estar contenido en la carga sintética y no ser tan
peligroso como el tolueno que es el solvente principal de la misma.

El agente presulfurante utilizado para dopar el n-heptano fue dimetil disulfuro
(DMDS), agregandose una cantidad tal que se obtuviese una concentracion
de 20000 wppm (2%) de azufre.

La razén por la cual se escoge el DMDS como agente presulfurante es
debido a que su temperatura de descomposicion catalitica es una de las mas
bajas en comparacién con otros agentes presulfurantes disponibles, como el
etilmercaptano, metilmercaptano, dimetilsulfuro y el tiofeno. Es necesario
tomar en cuenta esta temperatura puesto que es aquella a la cual el agente
se descompone formando H3S, el cual es el componente que provoca la
sulfuracion de los sitios metalicos del catalizador.

En la figura 3.13 se muestra la relacion entre la temperatura y la
descomposicion catalitica de varios agentes presulfurantes con catalizadores
tipo CoMo, en ella se observa la razon por la cual en PDVSA-Intevep es muy
utilizado el CS, y el DMDS.
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Figura 3.13. Descomposicion catalitica de agentes presulfurantes
CATA-HDS-COBALTO-MOLIBDENO (CIED PDVSA, 1996)

Una vez preparada la mezcla, se llevé a cabo un analisis para establecer el
protocolo de presulfuracion requerido para garantizar la activacion del
catalizador considerando la escala micro de la unidad experimental. Dicho

protocolo se muestra en el apéndice A, e involucra los siguientes pasos:

Secado in-situ: este proceso consiste en eliminar cualquier presencia de
humedad adsorbida por el catalizador durante su manejo (debido a su alta
porosidad y area superficial), la cual afectaria su vida util y desempeiio
durante su operacion. Dicho proceso se realizar dejando pasar un flujo de
hidrogeno constante a una determinada presion, sin pasar carga.

Premojado: esta etapa consiste en humedecer el catalizador de forma
apropiada para mejorar el contacto entre fases y evitar la formacién de
caminos preferenciales a lo largo del lecho del reactor durante el paso del

fluido en la operacion normal de la planta. En esta etapa, se incrementa la
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presién a la de la etapa de sulfuracion, se detiene el flujo de gas, y se

inyecta mezcla presulfurante a una determinada velocidad espacial
Presulfuracién: esta operacion tiene como objetivo activar el catalizador a
través de la conversion de los Oxidos de la fase metalica a sulfuros, los
cuales se han comprobado representan la condicion mas activa de los
catalizadores de hidrotratamiento. Dicha activacion se lleva a cabo haciendo
circular a través del lecho catalitico la mezcla presulfurante a una
determinada velocidad espacial, e hidrogeno, a una relacion H,/Mezcla
establecida; esto mientras se somete el lecho a una determinada rampa de
calentamiento.

Durante este procedimiento es de mucha importancia garantizar la alineacion
y el correcto funcionamiento del cromatografo de gases acoplado al
discriminador de azufrados, ya que mediante el monitoreo continuo del H,S
se puede tener idea de la cantidad de éste que se consume en las
reacciones de presulfuraciéon vy, por lo tanto, de la eficiencia de la activacién
del catalizador.

3.5.2 Procedimiento de induccién del catalizador

Para garantizar la eficiencia de la activacion del catalizador, se llevo a cabo
un procedimiento llamado Induccién, el cual es el tiempo que éste tarda en
estabilizar su actividad. Es necesario y muy importante, realizar este
procedimiento ya que cuando culmina la sulfuracion del catalizador, éste
gueda con una actividad superior a su actividad caracteristica y, a medida
que se hace pasar carga a través del lecho, el catalizador se va pasivando
hasta encontrar su equilibrio.

Por lo tanto, una vez finalizada la etapa de activacion, se procedi6 a realizar
la operacion de la unidad experimental, inyectando la mezcla sintética a las
condiciones descritas en el protocolo de presulfuracion (ver apéndice A). A
manera de ejemplificar como se realizo la determinacion de las conversiones,
se muestran a continuacién algunos cromatogramas obtenidos durante dicho

procedimiento.
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Figura 3.14. Comportamiento del catalizador S200 respecto a la

hidrogenacion de olefinas durante el tiempo de induccion

En la figura anterior se observa, en lineas verdes, como la olefina Cs se
hidrogena dando lugar al primer pico correspondiente al isopentano, el cual

va disminuyendo progresivamente respecto del inicial. Mas claramente, en
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lineas rojas, se observa como los dos ultimos picos, correspondientes a las

olefinas Cg, inicialmente se consumen casi completamente, originando dos
parafinas, las cuales, al igual que pasa con los Cs van disminuyendo a la vez
gue aparecen sus olefinas correspondientes.

Este seguimiento se realizo durante 9 horas, durante el cual se determinaron
las conversiones de hidrogenacion correspondientes a cada una de las
olefinas, las cuales se muestran en la figura 3.15. Ademas, una vez
establecido el sistema, se recogieron muestras cada hora y se les realizo el
analisis de fluorescencia para determinar el azufre total en el producto y asi
realizar un seguimiento del comportamiento del catalizador también en
funcion del azufre.

Cabe destacar que el equipo de fluorescencia mide todo el azufre que esté
contenido en la muestra y, tomando en cuenta que las muestras recolectadas
poseen H,S disuelto en el liquido a pesar de tener previamente un sistema
de separacion, es necesario eliminarlo de la misma ya que en este tipo de
procesos lo que se quiere medir es el azufre organico. El procedimiento que
realizaba el equipo de trabajo en el laboratorio, era despojarlas con nitrégeno
durante un tiempo determinado.

A pesar de esto, la carga tratada durante esta investigacién no es la misma
gue la que desulfuran en las otras plantas. En el presente trabajo de grado, la
carga ademas de ser sintética contiene compuestos desde Cs hasta Cg y las
empleadas en el laboratorio son cargas reales mas pesadas y con
composiciones muy diferentes. Lo cual llevé a pensar que al despojar con
nitrégeno las muestras, se podrian perder los livianos y de esta manera se
concentraria el azufre organico y el equipo mediria una cantidad mayor, no

representativa de lo ocurrido.

Debido a lo anteriormente descrito, se decidié analizar dos muestras por
balance, una neutralizada con soda caustica al 20 % en volumen y la otra
despojada con Nyg), esto para determinar si se observaba la influencia del

fendmeno explicado anteriormente. Los resultados se muestran en la figura
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3.16 y se puede observar como las muestras despojadas arrojaron para
todos los balances, una concentracién de azufre mayor que la medida en las
muestras neutralizadas; por lo cual se recomienda tratar las muestras
recolectadas en la planta SAT con soda caustica al 20%v/v y no despojarlas
con nitrégeno.
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Figura 3.15. Comportamiento del catalizador S200 respecto a la hidrogenacion de olefinas durante la induccién

95



140 ~

120 ~

100 ~

60 -

40 ~

Concentracion de azufre (wppm)

20

0 \
3,5 4,5

Catalizador: S200
Carga modelo: 20% olefinas y 1500wppm S

5,5

6,5 7,5
Tiempo (h)

&Desp N2 MNeutralizada ‘

Vc=4.5cc, P=200psig, LHSV=4.5h-1,T=295°C, H2/HC=350nv/v

8,5

9,5

Figura 3.16. Comportamiento del S200 respecto a la concentracién de azufre en el producto durante la induccion

96



17 @Sﬁﬁiﬁ Capitulo III. Marco metodolégico % IP,WE,D,EPVSA

3.5.3 Realizacion de los experimentos

Finalmente, como Ultima etapa de la parte experimental de la presente
investigacion, se llevaron a cabo las pruebas necesarias para validar el
modelo cinético. Para ello, se realizo el disefio experimental explicado en el
item 3.2.4 (ver tabla 3.11), siguiendo el procedimiento indicado en el manual
de operacion de la planta mostrado en el apéndice A.

Los resultados obtenidos del desarrollo experimental, asi como la discusion

de los mismos, se encuentran en el capitulo IV.

3.6 Validacion del modelo matematico obtenido

Para realizar la validacion y el estudio de sensibilidad del modelo cinético
planteado, fue necesario ajustar algunos parametros cinéticos. El procedimiento
llevado a cabo para realizar dicho ajuste se muestra detalladamente en el capitulo
IV, donde se describe paso a paso el procedimiento seguido para el desarrollo de

dicho modelo en el presente trabajo de grado.
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CAPITULO Il
REVISION BIBLIOGRAFICA

En esta seccidn se presenta, a manera de resefia, algunos trabajos de investigacion
gue se relacionan con el presente trabajo especial de grado. De igual forma,
se presentan las bases teéricas necesarias para la mejor

comprension del tema en estudio.

2.1 ANTECEDENTES DE LA INVESTIGACION

e Hurtado, Luis. (2002). Estudio exploratorio a escala banco de evaluaciéon de
catalizadores de hidroconversion de naftas. PDVSA-Intevep.
Este estudio exploratorio tuvo como objetivo principal realizar una evaluacion
comparativa de catalizadores de hidroconversién de naftas con la finalidad de
describir la estructura del que presentase mejor actividad hidrodesulfurante en
miras a la optimizacion del proceso ISAL. Para esto se contaba con una planta a
escala banco y con una variedad de catalizadores tipo NiMo y CoMo sulfurados
soportados sobre aliumina; y se realizaron una serie de experimentos con
variacion de los parametros influyentes. Este estudio exploratorio demostré que
la disminucion del peso molecular de n-parafinas tiene una estrecha relacion con
el octanaje obtenido en los diferentes productos hidrotratados, asi como constat6
gue la contribucion al incremento de octanaje es mas acentuada a medida que la
cadena de hidrocarburos es mas corta. Finalmente, el autor propuso uno de los
catalizadores como una excelente opcion al hidrotratar naftas medianas-pesadas
dada su alta actividad de desulfuracién y buena recuperacion de octanaje con la
tecnologia ISAL.
Este trabajo de investigacion presenta semejanzas con el descrito anteriormente
en que se desea optimizar un proceso de hidroconversién de naftas pero con la
diferencia de que Hurtado realizé experimentos para mejorar el proceso ISAL y
en el presente trabajo de grado se pretende mejorar un proceso mas reciente

(Selectfining) donde la hidroconversion de la nafta debe ser selectiva hacia la no
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saturacion de las olefinas presentes en la carga; ademas que en la presente

investigacion no se disponia de la unidad experimental a utilizar para tal fin.

Li, Xiang y otros. (2007). Kinetics of the HDS of 4,6-dimethyldibenzothiophene
and its hydrogenated intermediates over sulfided Mo and NiMo on y -Al,0s3.
(Cinética de la hidrodesulfuracion de 4,6-dimetildibenzotiofeno y sus
intermediarios hidrogenados sobre sulfuros de Mo y NiMo sobre y -Al;O3).
Instituto de quimica y biotecnologia, Zurich. Universidad de tecnologia Dalian,
China.

En esta investigacion se realiz0 un estudio cinético detallado acerca de la
hidrodesulfuracion de moléculas de dialquildibenzotiofenos y sus intermediarios
de reaccién hidrogenados con la finalidad de concluir sobre la via que toma dicha
reaccion, ya que la literatura ha reportado que la HDS de dibenzotiofenos (DBT) y
dimetildibenzotiofenos (DMDBT) ocurre mediante dos posibles vias, desulfuracion
directa e hidrogendlisis C-S. Para esto sintetizaron tres intermediarios
hidrogenados (tetrahidro, hexahidro y dodecahidro DMDBT) y se realizo6 la HDS
en sulfuros de Mo y NiMo sobre alimina a 300 °C y 5Mpa.

Los resultados se compararon en base a las constantes de velocidad de la
cinética de reaccion de cada paso. Demostraron que la ruptura del atomo de
azufre contenido en los DMDBT y sus intermediarios hidrogenados respectivos

ocurre mucho mas rapido por hidrogendlisis del C-S que por eliminacion directa.

Makoto, Toba y otros. (2005). Selective hydrodesulfurization of FCC gasoline
over CoMo/Al,03 sulfide catalyst. (Hidrodesulfuracién selectiva de gasolinas
de FCC sobre catalizadores azufrados de CoMo/Al;O3). National Institute of
Advanced Industrial Science and Technology. Japén.

El objetivo de esta publicacion fue realizar un estudio comparativo de la actividad
catalitica, en hidrodesulfuracion y en saturacion de olefinas, de catalizadores
azufrados de NiMoP/Al, O3 y CoMoP/Al,O3, mediante un ligando especial que
promueve la formacion de complejos de Co(Ni)-Mo, utilizando tres tipos de

alimentaciones distintas (rango completo, 60°C+ y gasolina pesada proveniente
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de otra refineria). En este estudio se busc6é demostrar el catalizador 6ptimo para
maximizar la HDS minimizando a su vez la pérdida de octanaje por saturacion
de olefinas. La reaccion de SHDS se llevo a cabo a altas presiones en un reactor
empacado de flujo continuo.

Los resultados de este trabajo demostraron que el CoMoP/Al,O3; fue mucho mas
satisfactorio en SHDS de las naftas de FCC que el NiMoP/Al,O3; ya que ambos
mostraron alta actividad en desulfuracion mientras que el segundo ocasiond una
pérdida significativa del octanaje por saturacién de las olefinas. Asumen que la
influencia de la formacion de los sitios coordinados insaturados de Mo (activos)
se debid a los residuos organicos derivados del ligando ya que contindan sin
estar claros los tipos de sitios activos presentes en esta estructura activa del
molibdeno.

A diferencia de dicha investigacion, en el presente trabajo de grado la carga
utilizada es una nafta modelo de composiciones conocidas y se formuld el

modelo matematico que describe la cinética de la SHDS lograda.

Makoto, Toba y otros. (2007). Reactivity of olefins in the hydrodesulfurization
of FCC gasoline over CoMo sulfide catalyst. (Reactividad de olefinas en la
hidrodesulfurizacion de gasolinas de FCC sobre catalizadores CoMo sulfurados).
National Institute of Advanced Industrial Science and Technology. Japon.

Este trabajo de investigacién tuvo como objetivo principal estudiar la reactividad
de las olefinas en la HDS de gasolinas craqueadas, analizando la influencia de la
isomerizacion de los dobles enlaces terminales a dobles enlaces internos, del
efecto estérico alrededor de los dobles enlaces, asi como la influencia de la
temperatura de sulfuracion del catalizador sobre los sitios activos y de la cantidad
de cobalto (tasa Co/Mo) utilizada en la preparacibn de los mismos.
Adicionalmente se comparé el desempefio del catalizador CoMoP/Al,O3; que
utilizan en la investigacion con un catalizador comercial analogo al mismo. Este
estudio se realiz6 con la finalidad de aclarar la estructura de los sitios activos

responsables de la conversion de olefinas en la HDS.
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Los autores concluyeron que la temperatura de sulfuracion de los catalizadores
es la mayor influencia sobre los sitios activos para la hidrogenacion de olefinas y
que la adicién de cantidades apropiadas de cobalto (Co/Mo=0,6) contribuye a la
supresion de la hidrogenacion de olefinas a elevadas temperaturas de reaccion
catalitica. Sugieren que la hidrogenacion de olefinas no solo se debe al estado
del sitio coordinativo insaturado (CUS) de Mo sino también a los efectos
estéricos en la estructura de las olefinas y en la estructura cristalina de los
MoS;.

2.2 BASES TEORICAS

2.2.1 PRINCIPIOS BASICOS DEL PROCESO DE HIDROTRATAMIENTO

Definicion. El término hidrotratamiento (HDT) identifica a un amplio grupo de
procesos para estabilizar cataliticamente los productos del petréleo y/o eliminar
los elementos inadmisibles en las materias primas o en los productos,
haciéndolos reaccionar con hidrogeno (James y Glenn, 1980) Este proceso se
define en la industria del petréleo como el contacto de una alimentacion de
hidrocarburos con hidrégeno, en presencia de catalizador y bajo condiciones de
operacion apropiadas, bien sea para preparar cargas a otros procesos Y/o
mejorar la calidad de los productos terminados o para convertir fracciones a otras

de menor punto de ebullicién.

Descripcion general del proceso. A continuacion se describen las secciones de
una unidad convencional de hidrotratamiento junto a sus respectivos
componentes y flujo del proceso. Ver figura 2.1 donde se representa el diagrama
de bloques de dicha unidad.

El hidrégeno fresco, proveniente de una planta de reformacion de gas natural
(tipicamente entre 95% y 98% en volumen de hidrégeno) o de una unidad de
reformacién de naftas (entre 85% y 90% en volumen de hidrogeno), es

comprimido y mezclado con gas de reciclo de alto contenido de hidrogeno |,
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usualmente mas de 70% en volumen de hidrégeno (James y Glenn, 1980). La
alimentacion fresca es bombeada a la presion de reaccién y mezclada con la
corriente de gas tratante (hidrégeno fresco + reciclo). La mezcla es calentada por
intercambio de calor con los afluentes del reactor, luego se alimenta a un horno y
se calienta hasta la temperatura requerida para la reaccion.

Posteriormente, en la etapa de reaccién, la mezcla de gas y liquido pasa a través
de los lechos fijos de catalizador, generalmente en flujo descendente. Es aqui
donde tienen lugar las reacciones de desulfuracion, desnitrogenacion, craqueo o
conversion, saturacion de aromaticos y olefinas, y el resto que implica el
hidrotratamiento. La mayoria de las reacciones de HDT son exotérmicas, por lo
gue la temperatura aumenta a través de los reactores; lo cual resulta en la
necesidad de regular el perfil de temperaturas con un sistema de enfriamiento
intermedio (quench) empleando una corriente fria. Después de ser parcialmente
enfriados por intercambio de calor, usualmente con la carga, los afluentes del
reactor pasan a un sistema de separacién de alta presion. La corriente liquida
gue sale de éste, se alimenta a un sistema de separacién de baja presion y se
envia luego a un despojador para remover el sulfuro de hidréogeno residual y, de
ser necesario, estabilizar el producto.

El gas rico en hidrogeno, recuperado en el sistema de separacion de alta presion,
es recirculado al sistema de reaccién. Durante dicho reciclo, se realiza una purga
de gas para mantener la concentracion de hidrégeno en el nivel adecuado.
Cuando el contenido de azufre en la carga es alto (mayor que 1% en peso), la
gran cantidad de sulfuro de hidréogeno formada por la remocién de azufre
organico de los hidrocarburos liquidos, hace conveniente un tratamiento del gas
de reciclo (usualmente lavado con aminas) para la eliminacion de tal compuesto,
gue de no hacerse afectaria la actividad y la estabilidad del catalizador de

hidrotratamiento (James y Glenn, 1980).
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Figura 2.1. Diagrama de blogues del proceso de HDT convencional
(James y Glenn, 1980)

Reacciones de hidrotratamiento. El petrdleo es una mezcla compleja de
hidrocarburos (HC’s) que contiene una gran variedad de elementos inorganicos
como azufre, nitrégeno, oxigeno, vanadio, niquel, sodio y, ocasionalmente, hierro
y arsénico. Estos elementos, junto con los HC’s, forman compuestos organicos
de diversa complejidad, desde moléculas sencillas (mercaptanos) hasta las muy
complejas como los asfaltenos. Debido a esta diversidad de compuestos
formados, se presentan una gran variedad de reacciones quimicas al realizar
tratamientos con hidrogeno. Las més frecuentes son la desulfuracion (HDS), la
desnitrogenacion (HDN), la desoxigenacion (HDO), la saturacion de olefinas y

aromaticos, la desmetalizacion y el hidrocraqueo.
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Variables del proceso de HDT. Aunque existen muchos factores que afectan las
reacciones de HDT, las variables mas importantes son las relacionadas con la
carga, las condiciones de operacién y el catalizador. Seguidamente se describen
en detalle las dos primeras; acerca del catalizador se explicara mas adelante.

1. Propiedades de la alimentacion:

En los procesos de hidrotratamiento, las caracteristicas de la alimentacion son
decisivas en el establecimiento de las condiciones de operacion y en la seleccion
del catalizador. El punto de ebullicion promedio y el origen de la carga son las
propiedades de mayor importancia. Las constantes de velocidad de reaccion
para HDS, HDN e HDO disminuyen rapidamente con el aumento de la
temperatura media de ebulliciébn de la alimentacion. Por ejemplo, en las cargas
provenientes del craqueo térmico y catalitico es necesaria una mayor severidad
para obtener los mismos resultados que al tratar cargas virgenes; esto debido a
gue tienen mayor contenido de azufre, nitrégeno y compuestos aromaticos.

Por otro lado, las propiedades moleculares de los componentes de la carga
también afectan significativamente los procesos de HDT debido a la naturaleza
de los grupos funcionales presentes. Esta influencia viene dada tanto por los
efectos estéricos que dichos grupos pueden presentar sobre la superficie del
catalizador, como a los efectos inductivos que modifiquen la densidad electronica
de la molécula, incrementando o disminuyendo asi la posibilidad de adsorcion de
la misma sobre los sitios activos, de acuerdo a la electronegatividad de los

mimos segun sea el caso.

Condiciones de operacion: las condiciones de operacion que se establecen en
el HDT son funcion del origen y propiedades de la carga, asi como del objetivo
del proceso y del catalizador. Las condiciones de operacién que normalmente se
fijan son: temperatura, velocidad espacial, presion parcial de hidrégeno y relacién
hidrégeno/carga. Estas no se seleccionan en forma independiente sino que se
lleva a cabo una seleccion en forma conjunta para lograr una operacién éptima.

Los detalles se describen a continuacion:
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1.1. Temperatura: la temperatura tiene gran influencia en el funcionamiento de
una unidad de HDT ya que es la variable mas importante para controlar el
nivel de progresion de las reacciones. Como se ha mencionado, la mayoria
de las reacciones de HDT son exotérmicas y por ende se observa un
incremento de temperatura en el reactor. En general, un aumento en la
temperatura conlleva a una mayor remocién de azufre y nitrégeno. Aunque al
hidrotratar los compuestos aromaticos ocurre un efecto distinto al resto de los
HDT; donde un aumento de la temperatura hace que la saturacién de los
mismos se incremente hasta un limite, a partir del cual posteriores aumentos
de esta variable de operacion se traducen en una disminucion de la
hidrogenacion, esto por el desplazamiento del equilibrio de las reacciones

hacia la deshidrogenacion.
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Figura 2.2. Efecto de la temperatura sobre la velocidad de varias reacciones
de HDT (CIED PDVSA,1996)

Cabe destacar, que a temperaturas mayores a 380°C se produce craqueo
térmico de las moléculas de la alimentacion, lo que ocasiona formacién de
coque y acelera por lo tanto la desactivacion del catalizador, disminuyendo
asi la velocidad de conversion en las reacciones, pudiéndose observar

también taponamientos en la seccion de reaccidn. Es necesario tener en
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cuenta este inconveniente durante la seleccion del valor de esta variable
operacional.

1.2. Velocidad espacial: la velocidad espacial se define como la cantidad de
hidrocarburo alimentado que hace contacto con el catalizador en un periodo
de tiempo determinado. El reciproco de la velocidad espacial es proporcional
al tiempo de residencia de la carga en el reactor. También puede definirse
como el flujo volumétrico o masico de carga procesada por volumen de
catalizador (LHSV y WHSV respectivamente). (CIED PDVSA,1996)

La variacion de la velocidad espacial puede realizarse modificando el flujo de
alimentacion al sistema; ya que con una unidad operativa el volumen de
catalizador es fijo. El aumento excesivo de la velocidad espacial implica una
reduccion del tiempo de contacto entre la carga y el catalizador, lo que en las
reacciones de HDT origina una reduccion del porcentaje de desulfuracion,
desnitrogenacion, y en general de todas las reacciones. Aunque dicha
disminucién se ve influenciada a su vez por la temperatura, tal como se

muestra a continuacion:
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Figura 2.3. Influencia de la velocidad espacial sobre el porcentaje de

desulfuracion para varias temperaturas (CIED PDVSA,1996).
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1.3. Presion parcial de hidrogeno: la presion parcial de hidrogeno es la
porcién de la presion total aportada por el hidrégeno que esta presente en el
sistema. Ademas de ser funcion de la presion total del reactor, es funcién
también de la concentracién de hidrégeno en el mismo, la relaciébn gas
tratante/carga, la pureza de hidrégeno del gas tratante, el consumo de
hidrogeno y el grado de vaporizaciéon de la carga.

Para obtener concentraciones equivalentes de hidrogeno e HC's en la
superficie del catalizador, la presion parcial de hidrégeno debe ser mayor que
la presion parcial de hidrocarburos. Esto se debe a que la constante de
proporcionalidad de la relacién velocidad de reaccién vs concentracion de los
reactantes es menor para el hidrogeno. Por lo cual, al aumentar la presion
parcial de hidrogeno aumenta la remocion de azufre y nitrégeno, asi como las
reacciones de saturacion; aunque en menor proporcion (CIED PDVSA,1996).
Adicionalmente, cuanto mas alta sea la esta variable de operacidén, mas lenta
sera la velocidad de desactivacion del catalizador y por ende, el ciclo de vida

del mismo sera mas largo.

1.4. Relacién hidréogeno/carga: para suplir la cantidad requerida por la
reaccion, se debe suministrar suficiente hidrégeno y un exceso necesario
para cumplir con la minima presion parcial de hidrogeno requerida a la salida
del reactor. Usualmente, se considera aceptable que dicha relacion sea de 3
a 5 veces el consumo estequiométrico de hidrégeno.

En el caso de esta variable operacional, el efecto puede ser variable. Por
ejemplo, sobre la remocion de azufre se puede observar una influencia
notable hasta cierto valor a partir del cual el efecto es casi nulo o, en algunos
casos, el nivel de desulfuracion puede presentar un maximo, indicando el
paso de la operacion en fase de escurrimiento a la operacion en fase
gaseosa. En estudios exploratorios realizados en el Intevep tanto a escala
banco como a escala piloto, se observo que, para el catalizador comercial de
Selectfining, esta relacion debia estar entre 300 y 400 n v/v para no obtener

variaciones significativas en la relacion HDS/HyDO (selectividad).

21




INTEVEP

.ﬂ-& FAOLLTRO g
P Capitulo II. Revision bibliografica 0 PDVSA

2.2.2 REACCIONES DE HIDRODESULFURACION

El contenido de compuestos azufrados a tratar depende de la naturaleza de la
carga. Generalmente, en el caso de las gasolinas son mercaptanos, sulfuros y
disulfuros alifaticos; por encima del punto de ebullicion de la gasolina: sulfuros,
sulfuros ciclicos, benzotiofenos y dibenzotiofenos; y en residuos se consiguen
adicionalmente asfaltenos (PM>600). (James y Glenn, 1980)

La reaccion de desulfuracion es relativamente simple y exotérmica, se favorece a
elevadas temperaturas, produce un hidrocarburo saturado y sulfuro de hidrogeno,
y la velocidad de reaccién de los isbmeros depende de la localizacion exacta de
las cadenas alquilicas laterales. La reactividad de HDS depende criticamente del
peso molecular (tamafio de la molécula) y de la estructura del compuesto que
contiene azufre. Adicionalmente, se conoce que los grupos sustituyentes
adyacentes al atomo de azufre generalmente retardan la reaccidn; aunque es
necesario tomar en cuenta los efectos presentes. A citar: por efecto inductivo, los
grupos metil distantes del atomo de azufre incrementan la densidad electronica
del mismo y por lo tanto aumenta la actividad desulfurante, por otro lado, debido
al efecto estérico de las moléculas adyacentes al azufre, se puede ver impedida
la actividad de HDS (Topsoe, 1996).

En la literatura se reportan dos alternativas sugeridas de modelos de reaccion de
HDS, como son via hidrogenacion y via directa (conocida como hidrogendlisis).

A continuacion se describen, a manera de ejemplo, estas distintas vias de HDS

obtenidas en estudios para la desulfuracién del tiofeno.
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Figura 2.4. Modelos de reaccion propuestos para la HDS del
tiofeno (Topsoe, 1996)

Basandose en la presencia de butadieno y la ausencia de tetrahidrotiofeno en los
productos de reaccion obtenidos en la HDS del tiofeno a presién ambiente,
Owens y Amberg, Hargreaves y Ross y luego McCarthy y Schrader propusieron
gue la mejor ruta de reaccion es la a,b mostrada en la figura 2.4. Por otro lado,
Startsev sugirié una via directa de HDS de tiofeno a buteno (f) basandose en la
ausencia de tetrahidrotiofeno en la fase gaseosa, y propuso que como paso
inicial se rompe el enlace C-S y se extrae directamente el S, sin previa
hidrogenacion, aunque sugiere una posible hidrogenacion parcial antes de dicho
rompimiento C-S. Por otro lado, en estudios de HDS del tiofeno, pero realizados
a elevadas presiones, Schulz reporta que el mayor intermediario es el
tetrahidrotiofeno. De igual manera, Pokorny y Zdrazil sugieren que todas las
reacciones de HDS ocurren a través de intermediarios hidrogenados,
proponiendo la ruta c,e,b (Topsoe, 1996).

Otro comportamiento planteado esta basado en la distribucion de las densidades
electronicas. Si la densidad electronica esta predominantemente localizada sobre
el &tomo de azufre se sugiere la extraccion directa del mismo (hidrogenalisis) y
si, por el contrario, la densidad electronica est4 deslocalizada, como en los
benzotiofenos y sistemas mas largos, se sugiere la hidrogenacion de los

reactantes antes de la ruptura del enlace C-S (Topsoe, 1996).
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2.2.3 CATALIZADORES DE HDS

Los catalizadores de HDS deben presentar una gran funcionalidad catalitica, la
cual incluye actividad y selectividad hacia las reacciones involucradas. Los
requerimientos para cada una de las reacciones son diferentes. El tipo de
catalizador depende estrictamente de las necesidades del refinador
(especificaciones del producto final), de los intervalos de las condiciones de
operacion factibles y de la naturaleza y reactividad de la carga, es decir, es
necesario conocer a detalle el proceso involucrado para poder seleccionar entre
la diversa cantidad de catalizadores en base a sus propiedades fisicas y

guimicas.

Caracteristicas de los catalizadores de HDS. A continuacion, se describen las
principales caracteristicas de los catalizadores empleados para las reacciones de
HDS:

v Los catalizadores tipicos para HDS estan compuestos por dos metales de
transicion: el promotor y el metal activo.

Promotor: promueve la actividad intrinseca del metal activo mediante el
aporte de cierta densidad electronica. Se toma del grupo VIl de la tabla
periddica. Generalmente se usa Co y Ni.

Metal activo: se toma del grupo VIB de la tabla periodica. Generalmente
se usa Moy W.

v' La naturaleza de la fase activa no es perfectamente conocida, a pesar de
gue muchos investigadores han estudiado este tipo de catalizadores con
el fin de obtener la formulacién oOptima de su estructura para esta
reaccion. Lo que es mundialmente aceptado es que el estado activo de
este tipo de catalizadores es el estado sulfurado.

v" La concentraciéon del elemento promotor (evaluada en base 6xido) esta
generalmente comprendida en el intervalo de 2 a 5 % en peso y la del
metal activo entre 10 a 16 % en peso (CIED PDVSA, 1996).
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v' Las especificaciones correspondientes al soporte estan definidas
principalmente por las condiciones de operacién y las propiedades de la
carga. Las mayores exigencias del soporte se refieren a sus propiedades
fisicas.

v En las reacciones de HDS, al utilizar un reactor de lecho fijo, el
catalizador debe presentar una forma, tamafio y propiedades mecanicas
adecuadas. Para la HDS se ha encontrado una fuerte dependencia con el
area superficial y un efecto significativo de la misma y de la distribucion
de poros sobre la actividad catalitica. Los valores tipicos de volumen total
de poros para estos catalizadores oscilan entre 0,4 y 0,6 cm®g vy los
valores de &rea superficial entre 200-300 m?/g (CIED PDVSA, 1996).

v Las propiedades fisicas, como es de esperarse, influyen sobre los costos
de operacion de los procesos de hidrotratamiento. Los valores mas
apropiados para estas propiedades se encuentran en los siguientes
intervalos: resistencia de lecho: 10-15 kgf/cm?; resistencia de pastilla: 3-6
kgf/past; pérdidas por abrasion: 0,1-0,5 %p finos; contenido de humedad:
3-6 %p (CIED PDVSA, 1996).

v' Se conoce que hay una relacion 6ptima (r) entre el promotor y el elemento
activo. Esta relaciébn (en concentraciéon atomica) debe cumplir que
r=Co/(Co + Mo) varie entre 0,3 y 0,4 para que la actividad en HDS sea
maxima. Ademas, son preparados con un elevado contenido de metales,
entre 20 y 30 % de Mo y concentraciones de Co de 3 a 6 %, ambos en su
forma precursora (CIED PDVSA, 1996).

Actividad del catalizador de HDS. El Intevep dispone de plantas, a escala
banco y piloto, para el estudio de la actividad y estabilidad de diversos
catalizadores para HDT; esta actividad puede ser presentada como la velocidad
espacial requerida para obtener la especificacion deseada del producto o como la
temperatura requerida para obtener el objetivo especifico del producto; en ambas
representaciones el resto de las propiedades deben permanecer constantes. La

seleccion en cuanto a la actividad de los catalizadores puede ser diferente
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dependiendo del objetivo del proceso. Para comparar las actividades de los
catalizadores, es necesario llevar a cabo un estudio con el mismo tipo de carga,
preferiblemente aquella de la aplicacion considerada a estudiar.

El uso de catalizadores mas activos supone trabajar a temperaturas mas bajas

para obtener el mismo nivel de actividad.

Activacién de catalizadores para HDS. Presulfuracion

Los catalizadores comerciales de HDT son vendidos en forma de éxidos; por lo
tanto, es necesario realizar una serie de operaciones para acelerar la
transformacion de dichos 6xidos de metales en sulfuros, que son la forma
catalitica activa, evitando perder la actividad potencial del catalizador durante
esta operacion. El conjunto de estas operaciones para activar el catalizador
constituyen el procedimiento de presulfuracion.

Las técnicas de presulfuraciéon existentes se diferencian fundamentalmente en el
fluido utilizado para sulfurar. De acuerdo a esto, se pueden distinguir los
siguientes métodos: presulfuracién en fase gaseosa; con mezcla de gas agrio
(H2/H2S), con nafta y gas tratante, 6 con nafta, gas tratante y agente
presulfurante. En el caso donde se utilice nafta debe tomarse en cuenta que no
puede contener componentes cragueados porque se favorece la formacion de
coque sobre el catalizador, ademas, si se utiliza una nafta de bajo contenido de
azufre se requiere un tiempo muy alto para presulfurar, por esta razén se
enriguece con algun agente presulfurante y de esta manera se reduce
considerablemente el tiempo de presulfuracion.

Los agentes presulfurantes son compuestos organicos que liberan H,S a
temperaturas  relativamente  bajas. Estos deben ser dosificados
convenientemente para controlar cuidadosamente el efecto exotérmico de la
reaccion. El éxito de un agente presulfurante en la activacion de un catalizador
depende de su temperatura de descomposicion catalitica, a menor temperatura

de descomposicidon mejor es el agente.
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Modelos estructurales de catalizadores de HDS

En orden de conseguir las bases firmes para comprender las propiedades de los
catalizadores de HDS, se debe obtener una descripcion completa de la estructura
y del sitio donde toma lugar la reaccion catalitica, esto es, los sitios activos. La
estructura de las especies activas depende de las reacciones del proceso, por lo
tanto, lo que se desea lograr es realizar los estudios “in-situ” de estos
catalizadores, ya que no es posible arrojar conclusiones firmes sobre el
desempefio y la estructura del mismo a partir de técnicas en las cuales las
condiciones empleadas no sean las reales de operacion.

Durante afos, la evolucion de la informacion estructural en catalizadores de HDS
se ha interpretado en términos de varios modelos propuestos. A continuacion se

describen esquematizadamente los cuatro modelos principales.
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TABLA 2.1. MODELOS ESTRUCTURALES PROPUESTOS PARA CATALIZADORES TIPO CoMo/Al,O3 EN LA HDS

MODELO ESTRUCTURAL DESCRIPCION AUTOR (ES)
Modelo de la monocapa:
e Existencia de una monocapa sobre la superficie de la alimina, Shuit y Gates
creada por la interaccion de dicha superficie con las especies de (2973)

S S
N 2 \\/,S

%/70// A :'40273

Mo en su estado calcinado. La interaccion se da via puentes de
oxigeno resultantes de la reaccién con los grupos OH de la
superficie.

El Co*™ se encuentra en posicién tetraédrica en la superficie,
reemplazando los iones Al*>.

La presencia de hidrégeno a las condiciones cataliticas causa
remocién de algunos de los iones S* resultando en la reduccién
de iones adyacentes de molibdeno a Mo®**. Esos se crefan que
eran los sitios cataliticamente activos para la HDS.

Modelo de intercalacion:

S
X s BB E B R I EN RN -
s Co Co
Mﬂg"‘ - .a ------ ¢ot+f
s
a
(a) (b

e Asume que los catalizadores azufrados contienen MoS; sobre la

superficie de la alumina. Estas estructuras MoS, consisten de
capas, cada una de las cuales comprende un plano de atomos
de molibdeno entre dos planos hexagonales de atomos de
azufre.

Intercalacion (a): se dice que los iones de cobalto ocupan
posiciones de intercalacion octaédricas en los espacios de van
der waal entre las capas.

Pseudointercalacion (b): plantea que la intercalacién de Co y Ni
en cristales ideales de MoS, no es energéticamente posible y
modifica el modelo tal que la intercalacion se asume restringida
a los bordes de la superficie de los “enrejados” de MoS..

(a) Voorhoeve y
Stuiver, 1971

(b) Farraghery
Cossee, 1977
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TABLA 2.1. MODELOS ESTRUCTURALES PROPUESTOS PARA CATALIZADORES TIPO CoMo/Al,O3 EN LA HDS

(Continuacion)

MODELO ESTRUCTURAL DESCRIPCION AUTOR (ES)
Modelo de sinergia por
contacto: ¢ El Mo se encuentra presente como MoS;.
e Muestra la presencia de “bloques” de CogSs y MoS,. El efecto | Delmon, 1979

Mo S,

-‘ﬁCOgSa

promotor del cobalto lo atribuye al contacto entre esas fases
sulfuradas.

Dicho contacto resultaba de la migracion de hidrégeno (spill-
over) de CogSg a MoS, de tal modo que se incrementaba la
actividad intrinseca del MoS.

Modelo CoMoS:

MoSa-like domains

e Sugiere una nueva explicacion para la promocion. La fase
CoMoS consiste en estructuras tipo MoS, con los atomos
promotores localizados en los bordes en sitios penta
coordinados (geometria tipo piramide tetragonal) en los bordes
de los planos 1010 del MoS..

¢ Los atomos de azufre con enlaces simples estan localizados en
el plano del Mo y los atomos de azufre doble y triplemente
enlazados estan presentes en las capas de azufre superiores e
inferiores.

e Muestra que otras fases distintas a CoMoS, tales como CogSg
y Co en la red de la alimina (Co:Al,O3), podrian estar
presentes en estos catalizadores.

Topsoe, 1984
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Sitios activos en catalizadores de HDS. Modos de adsorcion

Con fines de comprender claramente lo que ocurre en la superficie de los
catalizadores de HDS, es necesario tener en cuenta que un sitio activo es como
un punto en la superficie del catalizador que es capaz de formar enlaces
quimicos fuertes con un atomo o molécula adsorbido. Este proceso que se da en
el sitio activo se conoce actualmente con el nombre de reaccion heterogénea
catalitica, lo que anteriormente se le decia adsorcién quimica o quimisorsion.
Como se ha mencionado, en la literatura se han propuesto detalladamente varios
modelos para la reaccion de HDS. Algunos autores discuten sobre los diferentes
tipos de enlace entre el compuesto azufrado (reactante) y el sitio activo del
catalizador, asi como la estructura de los posibles intermediarios en la superficie;
otros se enfocan en describir el rol especifico de especies H o SH (OH) en la
secuencia de reaccion. En las reacciones de HDS se considera que los sitios
activos son vacancias anionicas de azufre (deficientes de electrones) en la
superficie del catalizador, denominados “sitios coordinativamente insaturados”
(CUS), y se asume que la adsorcion de los reactantes organicos ocurre, a través
del atomo de azufre del mismo, en ese CUS.

Esta teoria se basa en un estudio realizado en 1969 por Schuit y Lipsh, quienes
sugieren un modelo para la HDS del tiofeno donde describen una adsorciéon
perpendicular del mismo (a través del &tomo de S) sobre una vacancia, seguido
por el ataque del enlace C-S por hidrogenos de grupos OH adyacentes
formandose butadieno como producto principal, ocurriendo finalmente la
hidrogenacion del S adsorbido formandose H,S y regenerandose la vacancia
(ver figura 2.5); por esta razdn proponen que esta vacancia deficiente de
electrones es el sitio activo. Esta teoria ha sido apoyada durante afios por varios
cientificos y es la que se ha mantenido hasta el presente, solo han surgido
controversias respecto al modo de adsorcion del reactante. Tal es el caso de otro
estudio que realizdé Schuit en 1980 junto con Gates y Kwart, quienes sugieren un
mecanismo para la HDS de compuestos tiofénicos involucrando adsorcién en

“multipuntos” del reactante; ellos argumentan en contra de la adsorcién en un
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anico punto a través del a&tomo de azufre basados en la baja basicidad de éste en

los compuestos tiofénicos, aunque no fue comprobado (Topsoe, 1996).
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Figura 2.5. Mecanismo de adsorcion perpendicular propuesto por Schuit en 1969
para la HDS del tiofeno (Topsoe, 1996)

2.2.4 REACCIONES HETEROGENEAS CATALITICAS

Cinética quimica. La cinética quimica trata principalmente el estudio de la
velocidad de las reacciones, considerando todos los factores que influyen en ella
y explicando la causa de la magnitud de la misma.

Un andlisis tedrico de reacciones quimicas es posible, solo para reacciones
homogéneas simples, bien sea a través de teorias del estado de transicién, por la
teoria de colision o la teoria de velocidad de reaccion absoluta. Estas teorias son
inadecuadas para reacciones gque implican un numero mayor de fases. Por ende,
existen diversos procedimientos rigurosos para obtener la velocidad de este tipo
de reacciones; un método simple consiste en obtener la velocidad mediante
integracion o diferenciacion de la data experimental y determinar los parametros

cinéticos mediante analisis de minimos cuadrados de la expresion de velocidad
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obtenida, donde la constante de velocidad se expresa mediante la forma usual de
Arrhenius, aunque dicho método solo es valido para una reaccion sencilla.
También es frecuentemente utilizado un método compacto para representar la
composicién de una mezcla de reaccién; ya que para una reaccion simple esta
puede ser escrita directamente de su estequiometria, si se conoce la conversion,
pero para una reaccién mas compleja esto es posible sélo si se utilizan métodos
mateméaticos de matrices para relacionar la concentraciéon de los componentes
involucrados con un minimo numero de componentes clave (Lapidus vy
Amundson, 1977). El niamero de reacciones independientes en este método
matricial, es obtenido del grado de la matriz de reaccion.

Por otro lado, las reacciones cataliticas se caracterizan por una adsorcién del
reactante sobre la superficie del catalizador, seguida por una transformacién
guimica en dicha superficie y subsecuentemente, la desorcion del producto.
Ademas, se conoce que el mecanismo de una reaccion catalitica es gobernado
por el paso mas lento de la secuencia de dichos pasos consecutivos
involucrados. Por esta razon, es sumamente importante escoger un método
adecuado para la determinacion de dicho paso limitante del mecanismo ya que
de ésta manera se obtiene una mayor certeza de los resultados obtenidos

respecto a la velocidad global de la reaccién catalitica en estudio.

Métodos de resolucién de modelos cinéticos. En reacciones heterogéneas
cataliticas los mecanismos de reaccion siempre involucran la presencia de
intermediarios en los pasos elementales. Estos intermediarios de reaccién son
compuestos que estan involucrados en el esquema de reacciébn pero que no
estdn en los reactantes ni aparecen en el producto y son quimicamente
inestables, por lo que una vez alcanzada la energia requerida para que se
formen, estos se transforman en producto.

Cuando se realizan procedimientos de modelacién cinética, siguiendo la ley de
velocidad, es necesario conocer la concentracion tanto de los reactantes y
productos como de los intermediarios; lo cual genera inconvenientes debido a

gue normalmente no es posible medir la concentracién de dichos intermediarios.
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En base a esto, se han desarrollado métodos que simplifican la resolucion
simultdnea de las ecuaciones que rigen este tipo de procesos. Uno de los
métodos mas simples y comunmente utilizado consiste en asumir una superficie
homogénea (ideal) con sitios activos de actividad uniforme. Algunos métodos
documentados conllevan a una distribucion de productos inadecuada ya que ésta
no solo depende de la conversion; existen efectos intrinsecos como la inhibicién
mutua de actividad catalitica conocida en algunas reacciones heterogéneas,
razén por la cual, la concentracion de los sitios activos (intermediarios) varia

durante el transcurso de la reaccion (Doraiswamy y Sharma, 1984)

Existe un modelo tipico desarrollado por Hougen y Watson para realizar este tipo
de modelacién microcinética denominado método de equilibrios parciales. Este
modelo supone que la reaccion en la superficie es el paso limitante de la reaccion
global, que los sitios activos permanecen constantes y que la entalpia de
adsorciéon es independiente de la cobertura superficial (Doraiswamy y Sharma,
1984). Se puede notar entonces, que es posible un gran nimero de modelos tipo
Hougen-Watson, dependiendo del nimero de especies adsorbidas y del tipo de
adsorcion (molecular o disociativa); es decir, depende estrictamente del
mecanismo de la reaccién. En 1950, Yang y Hougen resumieron las principales
postulaciones para los tipos de reacciones heterogéneas cataliticas mas
comunes, tal como se muestra a continuacion; esto, con la finalidad de escribir el
modelo de velocidad en su forma general de manera que pudiese ser utilizado
como herramienta Util en este tipo de modelacion cinética (Doraiswamy y
Sharma, 1984):

(término _cinético) x (fuerza _impulsora)
(término _de adsorcion)"

Velocidad = ()

Donde n representa el nimero de sitios activos que participan en la reaccion. En
este método, la velocidad de reaccion del paso limitante es quien rige la reaccion

global y las velocidades de reaccion de los pasos elementales restantes se
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igualan a cero, para obtener por sustituciones progresivas un modelo como el

expresado en ().

Por lotro lado, el método QSSA (quasi-steady state approximation) es
comunmente utilizado en la reduccion de modelos quimicos de gran complejidad,
desde Bodenstein en 1913. Es una aproximacion de bajo orden que se utiliza, en
principio, para facilitar soluciones analiticas de sistemas de ecuaciones cinéticas.
El método supone que las especies QSSA estan equilibradas localmente
respecto a las especies mas lentas, por lo tanto, éstas pueden ser determinadas
de expresiones algebraicas igualadas a cero, resultando en un sistema de
ecuaciones diferenciales y algebraicas (DAE) cuya solucién numérica se obtiene
utilizando procedimientos computacionales disponibles. Dichos algoritmos
resultan potencialmente mejores si se emplea la remocidn de especies mediante

técnicas de agrupamiento.

Reactores para reacciones heterogéneas. En los procesos de HDS se utilizan
reactores de lecho fijo trifasicos, es decir, reactores en los cuales una fase
gaseosa y una fase liquida se ponen en contacto con una fase soélida constituida
por el catalizador.

Entre los modos de operacidbn en reactores trifdsicos se encuentran: flujo
cocorriente descendente, conocidos como Trickle-bed o de escurrimiento, flujo
descendente de liquido y contracorriente ascendente del gas, y flujo cocorriente
ascendente (reactores empacados o de burbujeo). En los trickle-bed que operan
a bajos flujos de liquido, parte del catalizador puede no estar mojado y
permanecer expuesto solo a la fase gaseosa, lo que podria producir puntos
calientes, incrementos incontrolados de temperatura (runaway) y poca utilizaciéon
del catalizador (Doraiswamy y Sharma, 1984) Esto no ocurre en reactores
cocorriente ascendente ya que la distribucién de liquido en la seccion transversal
es mejor y el catalizador estd completamente mojado, incrementandose asi la
efectividad del mismo cuando el reactante limitante se encuentra en la fase

liquida.

34




‘% & PDVSA
IND&HENF\ INTEVEP

Capitulo II. Revision bibliografica

Por otro lado, se conoce que respecto al fendmeno de mezclado existen tres
tipos de reactores ideales (en una sola fase): el reactor discontinuo (batch),
reactor de flujo en pistdn y reactor de mezcla completa. En el primero, ocurre una
operacion no estacionaria en la que la composicién va variando con el tiempo,
aunqgue en cada instante es uniforme en todos los puntos del reactor. Los otros
dos reactores son de flujo estacionario; el reactor de flujo tipo piston que se
caracteriza porque el flujo de fluido a su través es ordenado y el tiempo de
residencia en el mismo es igual para todos los elementos del fluido, y el reactor
de mezcla completa en el que ademas de estar perfectamente agitado su
contenido, su composicién en cada instante es la misma en todos los puntos del
reactor y, por consiguiente, su corriente de salida tiene la misma composicion
gue la del fluido contenido en el mismo.

En un reactor de flujo tipo pistén, como el utilizado en esta investigacion, la
composicién del fluido varia con la coordenada de posicion en la direccion del
flujo; en consecuencia, el balance de materia para un componente de la reaccion
ha de referirse a un elemento diferencial de volumen dV , asi para un reactante i,

en estado estacionario queda:

F =(F +dF)+(-R,)-dV (D)
Donde:
Fi: Flujo molar de entrada del componente i, [mol/h]
dFi: Diferencial del flujo molar del componente i, [mol/h]
dV: Diferencial de volumen en el reactor, [L]

R: Tasa de aparicion o consumo del componente i, [mol/L.h]

Reacomodando los términos en la ecuacion (Il) se obtiene:

dF, _
TR )
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Generalidades
La tasa de aparicion o consumo de cada componente i viene dada por la
sumatoria algebraica de las velocidades de reaccion (rj) en las cuales esta
involucrado dicho componente, esto es:

R = Zrij (V)

j=1

Ademas, la velocidad de reaccion viene dada por la ecuacion cinética
correspondiente, y se puede expresar como el producto de una funcidn

dependiente de la temperatura y otra dependiente de la concentracion:
rj = k -f(concentraciones) V)

Para la gran mayoria de las reacciones, se ha encontrado que el factor

dependiente de la temperatura (k) se ajusta a la ecuacién de Arrhenius:

k =ko-exp (&—E_?J (V1)

en la que ko se denomina factor de frecuencia y Ea es la energia de activacion
gue requiere la reaccion para llevarse a cabo. Esta ecuacion de Arrhenius
constituye una buena aproximacion para la dependencia de la temperatura en la
ecuacion cinética, aplicable tanto a la teoria de colision como a la de transicion,
por lo tanto, en esta investigacion es de gran utilidad ya que no seria apropiado
utilizar dichas teorias al no tener certeza ni del estado energético de los
productos intermedios ni de la informacién estructural de los sitios activos

involucrados en el mecanismo de reaccion planteado.

Cuando no se tiene informacién de la energia de activacion de las reacciones
elementales, es necesario utilizar relaciones que permitan la estimacion de las
mismas. Para ello, en esta investigacion se utilizd6 una relacibn de
proporcionalidad empirica desarrollada por Evans y Polanyi ampliamente

aceptada en este tipo de estudios, a citar:
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“La magnitud de la barrera de energia (Ea) varia linealmente con el cambio de
energia en la reaccion y dicha funcionalidad se expresa en términos de la
energia de activacién y el calor estandar de reaccién para cada tipo de paso
elemental (tpe) endotérmico o exotérmico, como sigue” (Martinis, 2004):

Eaj =E°

AH °

e — e : VAH, <0 (VII)

Ea, = E°, + (1) [AH,°

: Y AH, >0 (VIII)

tpe tpe
Al utilizar dicha correlaciéon, la determinacién de las energias de activacion de
cada una de las reacciones elementales se reduce a la estimacion y el ajuste de
los parametros E°pe Y diipe-

Por otro lado, la dependencia de la temperatura segun la termodinamica esta
relacionada con el equilibrio de las reacciones elementales reversibles y viene
dada por la ecuacion de Van't Hoff, la cual haciendo ciertas consideraciones

matemaéticas, puede escribirse de la siguiente forma (Levenspiel, 1974):

d(InK)  AHr
dT R-T?

(1X)

Como se puede observar, a partir de la energia de activacion de la reaccion
elemental en sentido directo (Ed) y el calor de reaccion, se obtiene facilmente la
barrera energética requerida por la reaccion inversa (Er). Al determinar el calor
de reaccion, de no tener informacion de los calores de formacion de algun
reactante y/o producto involucrado en cada uno de los pasos elementales, se
recurre a Métodos de contribucién de grupos los cuales consisten en desglosar la
molécula de interés en subgrupos tabulados en cada método, de los cuales se

reporta su calor de formacion estandar.
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2.2.5 TECNOLOGIAS DE SHDS

Los procesos cataliticos para la desulfuracion de gasolinas craqueadas se basan
en dos estrategias: la hidrodesulfuracién selectiva (SHDS) preservando el
namero de octanos y la desulfurizacion profunda asociada a la recuperacion de
octanaje mediante isomerizacion de alcanos; siendo la SHDS la estrategia
actualmente preferida en las refinerias debido al ahorro econdémico en la
posterior recuperacion de octanaje. Las tecnologias actualmente disponibles para
llevar a cabo dichas estrategias son: Prime G+, SCAN(finig y destilacion catalitica
(CDHydro/CDHDS) para SHDS; y Oct-Gain e ISAL para desulfuracion profunda
(Brunet y col, 2004).

El SHDS consiste en un hidrotratamiento selectivo para la remocién del
contenido de azufre sin pérdidas de octanaje, lo cual resulta en un esfuerzo
constante en el desarrollo del catalizador a emplear en el mismo debido a que el
medio hidrogenante de este proceso ocasiona que se saturen las olefinas
presentes en la carga y por ende se obtiene una pérdida significativa del nimero
de octanos.

Generalmente, los procesos de SHDS incluyen una unidad de hidrogenacion
selectiva (SHU) previa a la seccion de HDS para asegurar el tiempo de vida util
requerido por el catalizador en la operacion. El principal objetivo de esta unidad
es hidrogenar selectivamente las diolefinas contenidas en la gasolina de FCC
para prevenir asi la posterior desactivacion del catalizador de HDS por
deposicion de gomas producto de la polimerizacion. A continuacion se describen
brevemente las tecnologias recientes en esta area de hidrodesulfuracién

selectiva aplicada a naftas de conversion provenientes del FCC:

Prime G+ (Axens-IFP). El proceso Prime G+ esta licenciado por Axens-IFP y, en
la actualidad, mundialmente existen mas de 80 unidades operativas bajo su
disefio. El esquema completo de este proceso comprende una SHU, un splitter
para separar la nafta liviana de la nafta media y pesada (opcional de acuerdo a la
severidad requerida), y una unidad de SHDS para el tratamiento de la nafta

craqueada media y pesada (Brunet y col, 2004).
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En el primer paso del proceso Prime G+ (SHU) se llevan a cabo tres reacciones
principales: hidrogenacion selectiva de las diolefinas, isomerizaciéon del doble
enlace de las olefinas y la conversiébn de mercaptanos y sulfuros livianos a
componentes azufrados mas pesados. Cabe destacar que al reducir la cantidad
de olefinas terminales, por isomerizacion, se producen olefinas de mayor
octanaje, ya que las olefinas internas tienen un mejor RON que las terminales.
Ademas, esto también contribuye a la limitacién de la saturacion de olefinas en el
reactor de HDS debido a que las olefinas internas son menos reactivas a la
hidrogenacion que las terminales. Por otro lado, la conversion de mercaptanos y
sulfuros livianos a componentes azufrados mas pesados mediante la reaccion
con compuestos olefinicos (tioeterificacion) hace posible su transferencia a las
fracciones medias y pesadas, las cuales son luego hidrotratadas en la unidad de
HDS (Brunet y col, 2004).

La combinacion del splitter con la SHU conlleva a la produccion de nafta liviana
libre de mercaptanos y baja en azufre que no necesita ser hidrotratada. Otra
ventaja del splitter es que con su utilizacion se disminuye el tamafio de la unidad
de HDS debido a la disminucion del volumen de carga a tratar. En el segundo
paso del proceso Prime G+, la SHDS, se lleva a cabo una hidrodesulfurizacién
profunda de la fraccibn media y pesada de la nafta, con varios objetivos: (i) un
minimo de saturacion de olefinas y sin pérdida de arométicos para una maxima
retencion de octanaje, (i) minimizacion de la cantidad de mercaptanos
recombinados (produccion de nafta dulce) y (iii) no permitir reacciones de
craqueo para obtener un rendimiento liquido cercano al 100% (no incrementar el
RVP). Esto se logra gracias a un sistema de reaccion con catalizador dual de tipo
NiMo (HR806, HR841 o HR845) operativo a condiciones Optimas establecidas.
(Brunet y col, 2004)

ScanFining (ExxonMobil). Esta tecnologia fue desarrollada por Exxon Research
and Engineering y Akzo-Nobel, quienes diseflaron un catalizador de SHDS,
llamado RT-225. Al final del 2003 ya existian 32 refinerias que seleccionaron el

proceso SCANfining para su operacion. (Brunet y col, 2004)
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La saturacion de olefinas llevada a cabo en esta tecnologia es mucho menor que
con un catalizador regular de HDS usado en un proceso convencional y por lo
tanto se minimiza asi la pérdida de octanaje. El proceso SCAN(fining tiene
muchas similitudes con el Prime G+. La nafta alimentada primero se pretrata con
H» en un saturador disefiado para la conversion de diolefinas, las cuales pueden
polimerizar como gomas en el intercambiador de calor asi como en el reactor de
HDS. El efluente de esta seccion de pretratamiento se calienta y pasa a través
del reactor de HDS que contiene el catalizador CoMo RT-225 donde se
desulfuriza con un minimo de saturacion de olefinas. Luego, la nafta
desulfurizada se enfria y pasa a un fraccionador. Asi como en el proceso Axens
Prime G+, es esencial el proceso de fraccionamiento y, es particularmente critico
el disefio del splitter asi como la eleccién de los puntos de corte (Brunet y col,
2004).

Necesariamente utiliza un sistema quench para controlar el incremento de
temperatura en el reactor, los efluentes del reactor intercambian calor con la
carga principal y van a un separador. Posee un sistema de reciclo del gas de
tratamiento, el cual se hace pasar por un sistema de adsorcién con aminas para
remover el H,S remanente antes de ser mezclado con la carga. El catalizador
puede ser regenerado dos veces, con una pérdida de actividad aproximada del
5% en cada regeneracion, luego debe ser reemplazado. Ademas, el proceso no
posee etapa de regeneracion de catalizador, lo cual amerita de una regeneracion

ex-situ al momento de necesitarse. (http://www.exxonmobil.com)

SELECTfining (UOP-Intevep). El proceso Selectfining es la dltima adquisicion
de la familia UOP sobre tecnologias de desulfurizacion de gasolinas. Esta
disefiado para producir gasolinas de muy bajo contenido de azufre, removiendo
mas del 99% de compuestos azufrados presentes en las naftas olefinicas
mientras minimiza la pérdida de octanaje, maximiza el rendimiento liquido,
minimiza el consumo de H; y elimina la recombinacion de sulfuros. El proceso

selectfining puede hidrotratar naftas olefinicas de rango completo (fuel boiling
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range, FBR) o, si es utilizado en conjunto con un splitter, solo una fraccién de
FBR nafta (http://www.uop.com).

Debido a que la nafta FBR puede contener diolefinas altamente reactivas, la
unidad Selectfining puede incluir un reactor estabilizador de diolefinas. La nafta
estabilizada se calienta luego a las condiciones finales de reaccion y se procesa
en el reactor principal sobre el catalizador Selectfining (S200). Los efluentes del
reactor principal son lavados, enfriados y separados en sus fracciones liquidas y
gaseosas. Luego los gases recuperados son lavados (para remover H,S) y
reciclados a la seccion de estabilizacion, mientras los liquidos recuperados son
debutanizados, para controlar el RVP, y enviados al pool de gasolinas
(http://www.uop.com).

El catalizador S200 emplea un soporte amorfo de alimina (con acidez
optimizada) y promotores de metales no-nobles para obtener la combinacion
optima de desulfurizacién, retencidon de olefinas y estabilidad de operacion.

Por otro lado, ademés de procesar la nafta FBR, la tecnologia Selectfining
también se puede integrar con un fraccionamiento dulce, es decir, un tratamiento
previo que incluya una unidad Merox y un separador de naftas para optimizar aun
mas la retencién de octanaje. El proceso Merox™ se emplea con la finalidad de
convertir los mercaptanos ligeros en disulfuros, de mayor punto de ebullicion, los

cuales pueden ser luego convertidos en la unidad Selectfining.
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CAPITULO IV

RESULTADOS EXPERIMENTALES

En esta seccidon se muestran y explican detalladamente los resultados experimentales
obtenidos en la puesta a punto de la planta SAT con el catalizador comercial S200,
en base al disefio experimental establecido en el capitulo Ill. Esto, con el fin
de evaluar la actividad inicial del mismo en la hidrodesulfuracion

selectiva de la nafta de conversion seleccionada.

4.1 HIDRODESULFURACION

A fin de evaluar la actividad inicial de desulfuracion del catalizador S200 en
operacion en la planta SAT, con una nafta sintética de conversion, se muestra el
comportamiento de dichas reacciones a medida que se variaban las condiciones
operacionales de acuerdo al disefio experimental establecido. Notese que las
concentraciones de azufre en el producto debido al BTF siempre fueron mucho
mas pequefas respecto del azufre total y al azufre del 3MTF, por lo tanto, las
concentraciones en el producto debido al BTF se observan en una escala
secundaria.

Cabe destacar que por no haber puesto a punto el equipo de azufre discriminado
en linea con la planta SAT, fue necesario recoger muestras de cada uno de los
productos de las condiciones experimentales, neutralizarlas con soda caustica al
20%V/V y enviarlas a otro grupo técnico de quimica analitica donde realizan estos
analisis de forma manual. Aunque es importante resaltar que al recoger las
muestras luego del proceso de separacion (ver diagrama de la planta) no se esta
analizando correctamente el producto de reaccion a la salida del reactor como fue
el caso de la especiacion de hidrocarburos; ademas la columna utilizada por dicho
equipo de analitica no era la misma que la utilizada en esta investigacion, al igual
gue las condiciones de separacion como rampas de calentamiento y presiones, lo

cual generaba dudas respecto a los resultados esperados.
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Como se puede observar, en las cuatro gréficas anteriores se obtuvo la
tendencia esperada para la desulfuracion total de la carga (triangulos
rojos), es decir, al incrementar la temperatura en el lecho catalitico a una
misma velocidad espacial se favorece el avance de la reaccion de HDS
(menos wppm de S en el producto) y al aumentar la velocidad espacial a
una misma temperatura la desulfuracion disminuye (mas wppm de S en el
producto) debido al poco tiempo de residencia de la carga en el lecho

catalitico.

Por otro lado, en las figuras 4.2, 4.3 y 4.4, se observa claramente que el
comportamiento del BTF no sigue las mismas tendencias que el 3MTF y el
azufre total para todas las condiciones graficadas, lo cual se explicara
posteriormente luego de mostrar y explicar las graficas de
hidrodesulfuracion total para todo el rango de temperaturas y de
velocidades espaciales estudiado, tal como se muestran en las figuras 4.5
y 4.6.
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En la figura 4.5 se puede observar que a una misma velocidad espacial, al
incrementar la temperatura de operacion disminuye la concentracién de
azufre total en el producto, lo cual ocurri6 para todas las velocidades
espaciales estudiadas, aunque no se pudo observar para la de 0,5h™
debido al disefio experimental planteado. Ademas, al disminuir el tiempo
de residencia de la carga en el lecho del reactor (mayor LHSV) se

desfavorecio la desulfuracion de la misma, lo cual era lo esperado.

Igualmente, en la figura 4.6 se observa que se obtuvieron las tendencias
esperadas en funcion del azufre total del producto, donde a una misma
temperatura, al incrementar la velocidad espacial aumenta la
concentracion de azufre en el producto, lo cual indica que el catalizador
estad desulfurando en menor cantidad; lo cual se cumplié para las tres

temperaturas de operacidn establecidas en el lecho catalitico.

Si se observa el disefio experimental planteado, se puede notar que
existian condiciones de velocidades espaciales que solo se evaluarian a
una o dos temperaturas (0,5 h* y 1,5 h™* respectivamente), al igual que
para una temperatura de 295 °C solo se evaluaban dos velocidades
espaciales (4,5 h* y 13,5 h™%). Por lo tanto, los resultados de dichas

condiciones se muestran a continuacion en la tabla 4.1:

107




FF\DLIlE.TRD
5 GERinA

& PDVSA

Capitulo IV. Resultados experimentales INTEVEP

TABLA 4.1
CONCENTRACION DE AZUFRE EN EL PRODUCTO A DISTINTAS
CONDICIONES EXPERIMENTALES EN LA PLANTA SAT

Temperatura LHSV Concentracion de S (wppm)
(°C) (h™h Total 3MTF BTF
0,5 216 205,4 10,6
1,5 740 731,9 8,1
4,5 915 905,9 9,1
265 13,5 1108 1013,5 94,5
1,5 290 268,7 21,3
4,5 770 752,6 17,4
280 13,5 926 876,1 49,9
4,5 76 35,7 40,3
295 13,5 730 700,9 29,1

En la tabla anterior, se puede observar que a las temperaturas de 265°C y
295°C se obtuvo mayor cantidad de azufre en el producto al incrementar la
velocidad espacial, esto respecto al azufre total y al azufre por 3MTF, lo
cual era de esperarse ya que el tiempo de contacto entre la carga y la
superficie del lecho catalitico es menor y de esta manera la conversiéon de
desulfuracion se ve disminuida. En el caso del azufre por BTF no se
obtuvo la tendencia esperada, puesto que a las mismas temperaturas
mencionadas la desulfuracion aumentd al incrementar la velocidad
espacial. Asimismo, en la tabla 4.1, se observa como a una velocidad
espacial de 1,5h™ se obtuvo menos cantidad de azufre en el producto
respecto al total y al 3SMTF, al incrementar la temperatura de operacion en
el reactor de 265°C a 280°C, lo cual era el comportamiento esperado de
acuerdo a lo explicado en la revision bibliogréfica (capitulo 1l). De igual
forma, en este caso también se observé un comportamiento atipico
respecto a la concentracion de azufre por BTF, la cual aumentd al

incrementar la temperatura.

108




2 @Sﬁﬁiﬁ Capitulo IV. Resultados experimentales % IP,WE,D,EPVSA

Por otro lado, una vez analizados los resultados provenientes del analisis

de azufre discriminado y los obtenidos por fluorescencia de rayos x para el
azufre total, se llegd a la conclusion de que la tendencia atipica del BTF se
debi6 a lo mencionado anteriormente (en el capitulo Ill) respecto los
inconvenientes con la técnica de quimioluminiscencia, lo cual conllevo a
descartar los resultados obtenidos por la misma ya que también hacia
dudar respecto a la desulfuracion del SMTF. Esto ocasiond que el ajuste
del modelo cinético planteado tan detalladamente para la desulfuracion,
tanto del BTF como del 3MTF, tuviese que reemplazarse por el ajuste de
la reaccion de hidrodesulfuracién desde el punto de vista global, so6lo en

base a la disminucion de la concentracion del azufre total en el producto.

4.2 HIDROGENACION DE OLEFINAS

Las graficas que siguen a continuacion, muestran el comportamiento de las
reacciones de hidrogenacion de las olefinas presentes en la carga sintética en la
planta SAT, a medida que se modificaban las condiciones de operacion

establecidas en el disefio experimental.

De la misma manera que se procedio para el analisis de las reacciones de HDS,
se muestra inicialmente el comportamiento de la conversién de cada una de las
olefinas hacia su parafina correspondiente y, posteriormente se realiza un analisis
de la conversion total por hidrogenacion en funcion de las condiciones

experimentales establecidas.
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Figura 4.7 Grafica de hidrogenacion de olefinas en la planta SAT a una temperatura de 265°C
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Figura 4.8 Grafica de hidrogenacion de olefinas en la planta SAT a una temperatura de 280°C
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Respecto al comportamiento de la conversion de cada una de las olefinas hacia su
parafina correspondiente, se observa en las figuras 4.7 y 4.8, que para las
temperaturas de 265°C y 280°C el porcentaje de conversion disminuye a medida
gue se incrementa la velocidad espacial operacional. Asimismo, en las figuras 4.9
y 4.10 se observa que, para ambas velocidades espaciales establecidas en el
lecho, a medida que se incrementaba la temperatura de operacién en el reactor

aumentaba el porcentaje de conversion por hidrogenacion de las olefinas.
De igual forma, asi como se explicé en las reacciones de desulfuracion, para los
puntos experimentales donde no era razonable presentar los resultados a manera

de gréfica se realiz0 la siguiente tabla:

TABLA 4.2

PORCENTAJES DE CONVERSION DE OLEFINAS A PARAFINAS A DISTINTAS

CONDICIONES EXPERIMENTALES EN LA PLANTA SAT

Conversion por hidrogenacion (%)

T |LHSV (h'| 2-Metil- | 4-Metil- 2-Metil-

(°C) b 2-Buteno | 1-Penteno | Ciclohexeno | 1-Hepteno | 1-Octeno | Total
0,5 19,40 31,89 33,77 89,86 60,77 41,30
1,5 7,20 22,08 16,40 30,26 21,72 17,86
4,5 1,44 11,48 4,81 12,53 11,71 7,60

265 13,5 0,49 6,02 1,98 5,87 7,14 3,93
1,5 19,23 35,07 36,76 59,89 39,47 | 35,03
4,5 4,94 18,91 11,74 25,09 18,88 14,43

280 13,5 1,52 11,10 4,60 12,88 11,96 7,59
4,5 50,88 65,57 66,51 112,34 67,39 67,52

295 13,5 5,55 18,48 11,48 27,18 20,82 15,06
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Asimismo, en la tabla anterior se observa que a las temperaturas de 265°C y
295°C el porcentaje de conversion disminuy0, para todas las olefinas de la carga,
con el incremento de la velocidad espacial. Igualmente, a una velocidad espacial
de 1,5 h™! se observa que el porcentaje de conversién aumenté al incrementar la

temperatura de operacion en el lecho catalitico.

De acuerdo a las cuatro graficas presentadas anteriormente y a la tabla 4.2, se
observé que la mayor conversion se obtuvo en los compuestos de cadena mas
larga contenidos en la carga sintética (Cg); encontrandose que se hidrogend en
mayor cantidad el iCg que el nCg aunque a priori podria esperarse lo contrario.
Esto se explica si se tiene en cuenta el equilibrio de hidrogenacion-
deshidrogenacién que esta siempre presente en un medio hidrogenante, el cual
es mas favorable hacia la deshidrogenacion para el nCg que para el iCg, ya que el
1-Octeno presenta muchas isomerizaciones de la posicidon del doble enlace,
mientras que el 2-Metil-1-Hepteno por tener el grupo metilo justo en la posicién del
doble enlace, solo permite una isomerizacion del mismo. Por lo tanto, no seria
correcto decir que el 1-Octeno se hidrogen6 en menor cantidad sino que éste se
encontré en un equilibrio mientras se hidrogenaba y de deshidrogenaba hacia otro

isbmero.

Lo anteriormente descrito, se comprobd mediante un analisis de espectroscopia
de masa (GC/MS) que se mando a realizar con el equipo de quimica analitica a
una de las muestras recolectadas, donde se identificaron para el 1-Octeno sus
isbmeros: E-2-Octeno, Z-2-Octeno, E-3-Octeno, Z-3-Octeno y Z-4-Octeno,

mientras que para el 2-Metil-1-Hepteno solo se identifico el 2-Metil-2-Hepteno.

De igual forma, tanto en las figuras 4.7, 4.8, 4.9 y 4.10 como en la tabla 4.2, se
observa que la olefina que menos se hidrogend, en las nueve condiciones
experimentales, fue la iCs ( 2-Metil-2-Buteno). Esto se explica tomando en cuenta
lo corta de la cadena principal, en la que ademas la posicién del grupo metilo

sustituyente es justo en uno de los carbonos del doble enlace, lo cual disminuye la
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densidad electrénica del mismo y de ésta manera se desfavorece la adsorcion de

dicha olefina sobre el sitio activo, ya que éste atrae a los compuestos mas

electronegativos.

A continuacion, se muestran las graficas de conversion de olefinas en base a la
suma de las hidrogenaciones de todas las olefinas presentes en la carga, esto a
manera ya no de ver cual de ellas se hidrogena en mayor proporcion sino de
observar cuanta actividad hacia la hidrogenacion presentaba el catalizador
comercial de HDS montado en la planta SAT, para posteriormente mostrar su
selectividad hacia la SHDS.
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Figura 4.11 Gréfica de hidrogenacion total de olefinas en la planta SAT a distintas temperaturas
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4.3

Como se discutié con los distintos tipos de olefinas, en la figuras 4.11, se observa
claramente que a una misma temperatura, el porcentaje de conversion total
también disminuyd a medida que se incrementaba la velocidad espacial en el
lecho, lo cual se cumplié para las tres temperaturas establecidas.

De igual forma, en la figura 4.12 se observa que a una misma velocidad espacial
operacional la conversion total aumentaba junto con el incremento en la
temperatura del lecho catalitico, lo cual también se cumpli6 para las cuatro

velocidades espaciales establecidas.

SELECTIVIDAD DEL CATALIZADOR

Tomando en cuenta que la selectividad requerida en un catalizador de SHDS se
refiere a la actividad que éste tiene de desulfurar los compuestos azufrados
contenidos en la carga con la menor cantidad posible de hidrogenacién de
olefinas, se realizO una grafica de hidrogenacion en funcibn de la
hidrodesulfuracion para identificar el punto operacional mas adecuado para tal fin
en la planta SAT con el catalizador comercial S200. A continuacion se muestra
dicha gréafica de selectividad:
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121



2 @Sﬁﬁiﬁ Capitulo IV. Resultados experimentales % IP,WE,D,EPVSA

Para operar la planta SAT con el catalizador S200 y la carga sintética empleada
en esta investigacion, y obtener los mejores resultados posibles para la SHDS, se
debe operar en las secciones sefaladas en la grafica anterior, de acuerdo a la
rigurosidad requerida por el operador, esto a manera de conseguir desulfurar al

maximo la carga con la menor conversion por saturacion de olefinas.

De la zona punteada en azul, se recomienda el punto operacional en rosado
(280°C y 4,5h™) y de la zona punteada en rojo se recomienda el punto purpura
(280°C y 1,5h™). Las bases para dicha afirmacién son que en esos dos puntos
operacionales se favorece la hidrodesulfuracién selectiva requerida, con un
equilibrio entre el consumo energético y el tiempo requerido para la operacion. De
igual forma, con la disponibilidad de la curva de selectividad del catalizador
empleado en la planta SAT, queda a criterio del futuro equipo de trabajo el

seleccionar las condiciones que favorezcan sus requerimientos.

Por otro lado, cabe destacar, que una vez disefiada y construida la planta, y
realizado el procedimiento descrito en el marco metodologico, era necesario
realizar esta serie de experimentos con un catalizador comercial con el fin de
verificar el correcto funcionamiento de la planta SAT. Luego, al obtener las
tendencias esperadas, tal como se discutié en este capitulo, es correcto decir que
la puesta a punto de la unidad experimental fue exitosa, lo cual arroja una data
experimental razonablemente buena para el ajuste matematico del modelo cinético
propuesto en este trabajo de grado para una carga sintética que simula una nafta
de conversién de alto contenido olefinico, en un reactor de lecho fijo con flujo de

tipo piston.
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CAPITULO V
DESARROLLO DEL MODELO CINETICO

En esta seccion se describe el procedimiento llevado a cabo para formular el modelo
matematico de HDS para la nafta de conversién seleccionada, con la finalidad de describir la
cinética del proceso de SHDS para cargas de alto contenido olefinico. Asi mismo, se explica

detalladamente el procedimiento mediante el cual se realizé el ajuste de los parametros

cinéticos necesario para la validacién del modelo matematico obtenido.

5.1 MECANISMOS DE REACCION EN EL LECHO SHDS DE LA PLANTA SAT
A continuacién, se muestran los esquemas de reaccion planteados en el
presente trabajo de investigacion para los tipos de reacciones que se llevan a

cabo en un lecho de hidrodesulfuracion selectiva de naftas.

5.1.1 Formacion de los sitios hidrogenantes

En los mecanismos de reaccion planteados en esta investigacion para las
reacciones de SHDS se proponen dos tipos de sitios sobre la superficie del
catalizador, los cuales se requieren que tengan caracter hidrogenante. El
planteamiento de que las reacciones de SHDS no ocurren sobre un solo sitio
se fundamenta en investigaciones que ha reportado G. Froment (1994), quien
demostré con suficiente evidencia que los pasos de hidrogendlisis y de
hidrogenacion en moléculas de dibenzotiofeno con distintos sutituyentes
ocurren sobre distintos sitios.

Como se explicé en el capitulo de las bases tedricas, la forma mundialmente
aceptada para los sitios activos tipo CoMo/Al,O3 es la sulfurada, por lo tanto,
los sitios activos que se proponen presentan dicha forma, unos con mas
azufre que el otro; ya que la actividad de estos sitios se le atribuye a la
densidad electronica aportada por su estructura configuracional y, en esta
investigacion, también al caracter hidrogenante que estos posean.

Estos sitios son denominados sitios sigma y sitios pi, y el asterisco sobre ellos
significa que tienen caracter hidrogenante. Por lo tanto, para todas las
reacciones propuestas se dispone de cuatro tipos de sitios sobre la superficie
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y las reacciones de formacion de los mismos son reacciones de adsorcion
disociativa del hidrégeno sobre la superficie del catalizador, formando asi las

especies hidrogenantes tal como se muestra a continuacion:

26 + Hyy —— 2c* (E1)

2n + Hyg) P — 2r* (E2)

5.1.2 Interconversion de sitios: efecto del H,S

Como se ha venido discutiendo desde el afio 1979 (Froment, 2004), debido a
la diferencia de estados de oxidacion entre los sitios de hidrogendlisis y los de
hidrogenacion, dentro de un reactor de HDS se da lugar a una interconversion
entre ellos. En ese momento, Delmon le atribuyo ese efecto a la presencia de
unas especies muy reactivas denominadas “H-spillover” lo cual fue
ampliamente discutido hasta el afio 2000, donde se afiaden los resultados de
un estudio realizado por Kasztelan que indicaba convincentemente que dicha
interconversion también era posible por el H,S.

En el afio 2004, G. Froment realiz6 un estudio con moléculas modelo de
benzotiofeno y dibenzotiofeno donde modelé y simuld las operaciones
cataliticas llevadas a cabo en un reactor real de HDS; a partir de dicho
estudio se plantedé que tanto la presencia de hidrégeno como la del H,S
producido condicionan la actividad y selectividad de estos catalizadores. Por
estas razones, se decidi6 tomar en cuenta dicho planteamiento en la
modelacién cinética de la presente investigacion, con el fin de demostrar lo
propio con una carga sintética que simula una nafta de conversion y bajo las

condiciones seleccionadas. La reaccion planteada es la siguiente:

2n + H,Sqy —= 20* (Es)
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Es decir, a fin de mostrar la diferencia entre los sitios, un balance atbmico de
los mismos seria:
n+SH ——— o +H (Ea)

™+S <—=2 o+ H (Es)

5.1.3 Conversion de olefinas

Hidrogenacién-deshidrogenacion de olefinas: (HyDO)

En el mecanismo descrito a continuacion, para la reaccion de hidrogenacion
de olefinas, se plantea un primer paso de adsorcién disociativa del hidrogeno
sobre la superficie del catalizador, tal como se menciond anteriormente (ver
reacciones E; y E,). Posteriormente, se planted el atague simultaneo de la
olefina en fase gas sobre dos de los sitios hidrogenantes generados y, de
manera concertada, se produce el hidrocarburo saturado y se desorbe junto
con la regeneracion de los sitios. Cabe destacar que para que esto ocurra los
sitios deben ser vecinos y estar a una distancia aproximadamente igual a la
distancia que exista entre los dos &tomos de carbono que forman el enlace pi
de la olefina.

Este procedimiento se plantea por dos vias posibles (ver E¢ y Eg), las cuales
se proponen que ocurren de manera competitiva, es decir, que la saturacion
de las olefinas se puede dar tanto sobre los sitios ¢* como en los ©* ya que
ambos son de caracter hidrogenante.

Cabe destacar, que las reacciones de isomerizacion de las olefinas no se
plantearon como un paso mas del esquema, sino que se propone que esto
ocurre debido al mismo equilibrio de hidrogenacion-deshidrogenacion de las
mismas, ya que si las condiciones cinéticas se prestan para que ocurra la
reaccion inversa (deshidrogenacion de la parafina), la olefina que se genera
buscaria su estabilidad quimica pudiéndose obtener la isomerizacién del
doble enlace. Cabe destacar que bajo las condiciones del proceso, debido a

las propiedades quimicas del catalizador no es posible obtener isomerizacion
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mediante transposicion de los grupos metilo sino solamente de la posicion del

doble enlace.

2c + Hz(g) <« 2c*

R(_g) + 2c* (—’ R(g) + 20 (Ee)
= COMOS/A|203

Rg + Hag —— Rp (E7)
2t + Hz(g) — 2n*

Rg + 2" <——= Ry +2n (Es)
= COMOS/A|203

Rg + Hxg ——> R

Recombinacion: (ROM)

En este trabajo de investigacion, se decidié realizar una propuesta de la
posible via mediante la cual se da el fendmeno de recombinacién durante los
procesos de SHDS, tomando en cuenta que no existe informacion acerca de
las vias de reaccién por la cual ocurre dicho fendmeno, sino que existen muy
pocos estudios donde solo atribuyen la aparicion de mercaptanos en el
producto, o durante el transcurso de la reaccion, a la reaccion de las olefinas
con el H,S que se va formando en el proceso.

Cabe destacar que el mecanismo planteado se estableci6 de manera
heterogénea debido a que, por el mismo desconocimiento acerca del mismo,
se realizd un ensayo sin catalizador con el lecho del reactor cargado con
ceramica inerte, donde se alimenté la carga sintética dopada con 2000 ppm
de H,S a partir del dimetil disulfuro y no se observé la presencia de
mercaptanos en el producto (analizado mediante espectroscopia de masa) ni
interferencia alguna en la conversion de las olefinas, lo que llevo a pensar que
son los mismos sitios activos sulfurados presentes en la superficie del lecho
catalitico quienes aceleran o promueven la velocidad de esta reaccion no
deseada en el proceso de SHDS.

En el primer mecanismo planteado se establece que la olefina, por su

naturaleza electronegativa, sufre una adicién electrofilica via carbocation.
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Esto, asumiendo que sobre la alimina existen sitios acidos bronsted que no
se pueden evitar durante la preparaciéon de este soporte. En una primera
etapa, la molécula de la olefina en fase gas se adsorbe sobre dicho sitio H", el
cual es capaz de protonar al carbén con el cual forma un enlace sigma y, en
una segunda etapa, ocurre la adicion del acido sobre el carbono protonado
por medio de la electronegatividad del atomo de azufre, donde de manera
concertada es éste quien se protona para luego dar paso a la transposicion
del hidr6égeno; de manera que se estabilice la molécula y se desorba

posteriormente el producto azufrado regenerandose el sitio activo.

A continuacién se muestra dicho mecanismo:

Rg + © —— ¢R’ (Eo)
OR" + HySg <——= HRSH + ¢ (E1o)
= C M S/A|203

Rg + HzS(g)é HRSH ) (E11)

El segundo mecanismo planteado propone que en la recombinacion, al igual
gue en la saturacion, la olefina en fase gas se adsorbe mediante los pares de
electrones libres del enlace pi sobre dos sitios activos hidrogenantes vecinos,
esta vez obligatoriamente del tipo sigma. En este caso, la reaccion concertada
tiene una barrera energética diferente, tal que en lugar de desorber el sitio
sigma sin el hidrogeno disponible se genera un sitio tipo pi sobre la superficie
del catalizador. Esto se entiende claramente si se toma en cuenta la reaccion
E; planteada anteriormente y, por lo tanto, mediante la recombinacion también

se obtiene el mismo efecto de interconversion de sitios en la superficie.

2t + st(g) - 2c*

Rg+ 208 <——— HRSHg + 2n (E1s)

= CoMoS/AlL,O
Rg + H2Sq ——— HRSH(
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5.1.4 Hidrodesulfuracién

Via hidrogendlisis o via directa: (HDS-DDS)

A continuacién, se describe el mecanismo planteado en este trabajo de
investigacion, para la desulfuracion de moléculas sin la hidrogenacion previa
de todas las insaturaciones de la misma.

En la via de reaccion propuesta, tanto para el benzotiofeno (BTF) como para
el 3-metil tiofeno (3MTF), se establece la adsorcion molecular del reactante en
sitios hidrogenantes de tipo sigma sobre la superficie del catalizador; esto por
medio del azufre del reactante.

Debido a la diferencia estructural entre las moléculas azufradas de la carga
estudiada, se planteé un mecanismo distinto para cada una, donde cada paso
elemental ocurre de manera concertada. A continuacion se describen

detalladamente:

e Parael BTF:
Al formarse el enlace entre el S del reactante con el sitio c*, se debilita la
fuerza de enlace entre los atomos de carbono y el azufre; por esta razon,
se rompe uno de los enlaces C-S de la molécula (hidrogendlisis),
formandose un mercaptano (BSH) sobre la superficie y posteriormente se
desorbe el mismo a la vez que se regenera el sitio sigma aunque sin el
caracter hidrogenante debido a que éste cedié un &tomo de hidrégeno a la
molécula para estabilizarla. Posteriormente, en otra etapa, este
mercaptano se adsorbe sobre un sitio tipo pi, formandose un intermediario
donde la fuerza de enlace entre el azufre y la superficie es mucho mayor
gue la del azufre con el &omo de carbono debido a la densidad
electrénica caracteristica de los sitios activos de HDS vy, por lo tanto, se
desorbe el producto desulfurado manteniendo su insaturacion y se forma

un sitio sigma (ver reaccion E; y el balance atémico en E,).
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26 + Hpgy——— 20*
BTF(g) + G*(:) BSH(g) + c (E14)
BSHgy + 1t «<—=BR( *+ o (E1s)
COMOS/A|203
BTF@ + Hzgq ———= BR(g *+ H2S() (E1e)

e Parael 3MTF:
Al adsorberse el BMTF sobre dos sitios sigma, debido a la diferencia en

las fuerzas de enlace, éstos sitios ceden su atomo de hidrégeno disponible
a la molécula azufrada, quedando ésta di-hidrogenada y al estabilizarse se
desorbe junto con la regeneracion de los sitios o. Posteriormente, la
molécula di-hidrogenada (con uno de los enlaces C-S debilitados)
reacciona con un sitio pi hidrogenante el cual realiza la hidrogendlisis
originando la deserciéon de un producto desulfurado insaturado (iCs™(g))
mas un sitio sigma. Para la comprension del balance de los pasos
elementales mencionados para dar lugar a la reaccién global Eig9 se
recomienda ver el balance mostrado en Es tomando en cuenta la reaccién
Es.

2c + Hz(g)(_i 2c*

3MTF + 20* <———= 3MTF2Hy + 2o (E17)

BMTF2H@g + * <——2iCs5(q + © (E1s)
COMOS/A|203 -

3MTF () + Haqg ——1Cs5 (g + H2S( (E19)

Via hidrogenacion: (HDS-Hyd)

En la formulacién del mecanismo de reaccidén para la hidrodesulfuracién via
hidrogenacion, se plantearon etapas sucesivas de hidrogenacion de los dobles
enlaces presentes en las moléculas azufradas hasta debilitar el enlace C-S de
manera tal que fuese posible la hidrogendlisis.

Al igual que en la HDS-DDS, la primera etapa se establece la adsorcion

molecular del reactante sobre sitios hidrogenantes tipo sigma y luego, se
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plantean mecanismos distintos para cada una de las moléculas de la carga tal

como se describe a continuacion:

e Parael BTF:
En la primera etapa de adsorcion mencionada, se desorbe el benzotiofeno
dihidrogenado (BTF2H) y se forman nuevamente los sitios sigma sin el
hidrogeno disponible ya que los cedieron a la molécula. Posteriormente, al
igual que en Eig, un sitio pi hidrogenante realiza la desulfuracion de la
molécula, obteniendo el producto desulfurado insaturado (BR™g)) y un sitio
sigma. Finalmente, en otra etapa de hidrogenacién (igual que en Eg) el
producto desulfurado gaseoso ataca a dos sitios sigma hidrogenantes
sobre la superficie del catalizador, produciendo su equivalente

hidrogenado y regenerando el sitio c.

2(20 + Hyy <— 20*)

BTFg + 20* —BTE2H + 20 (E o)

BTF2Hg + ©* <—— BRg + © (Ez1)

BRg + 20" ——— BR( + 20 (Ez»)
CoMoS/AlL,O4

BTF@ + 2Hzg ——>BR() *+ H2S (E23)

e Parael 3MTF:

Como se observa hasta la reaccion E,4, la molécula azufrada se va

saturando sucesivamente mediante la adsorcion y desorcion sobre sitios
sigma hidrogenantes, obteniéndose el 3-metil tiofeno dihidrogenado
(BMTF2H) 'y el 3-metil tiofeno tetrahidrogenado (3MTF4H),
respectivamente. Luego, una vez desorbido el 3MTF4H se plantea dos
vias, de acuerdo a la disponibilidad de sitios y a las energias de activacion
gue exista en el momento.

En la primera via (Es, E26, E27) nuevamente un sitio c* es capaz de ceder

un atomo de hidrégeno para dar paso a la formacién de un mercaptano (al
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igual que en Ei4) quien posteriormente es desulfurado mediante la
transformacion de un sitio = en o, y se desorbe el producto saturado.

En la otra via propuesta (Ezs, E29) el 3MTF4H se adsorbe sobre un sitio pi
hidrogenante a través del atomo de azufre del mismo y, al igual que en Eig
y E21, se produce un desulfurado insaturado (iCs~ () con la transformacion

de dicho sitio en uno sigma.

%(26 + Hz(g)(_ 20*)

3MTFg) + 206* «<—= 3MTF2H + 20

3|V|TF2H(g) + 20" e—m— 3MTF4H(g) + 20 (E24)

3MTF4H@g + o* <——= iCsSH(g + o (E2s)

iICsSH + = — iCsq) +0 (E26)
5 COMOS/A|203 )

3MTF ) + AHz(g):) ICsg) + H2S(g) (E27)

2(20 + Hygy<— 25*)
3MTFg + 26* =——— 3MTF2Hy + 2o

3MTF2H(, + 20%e——= 3MTF4H + 20

3MTF4H(9) + * (_B iC5= () + o (Ezg)
COMOS/A|203 . =
3MTF(g) + 2 Hai) — 1C57(g) + H2S(g (E29)

5.2 REACCIONES DETALLADAS PARA LAS MOLECULAS DE LA CARGA
A continuacion se muestran todas las reacciones posibles, en el lecho de SHDS,
de acuerdo a los mecanismos de reaccion planteados en el aparte 5.1 y en

funcion de los componentes de la carga sintética estudiada.

129




| @ PDVSA
S IND&J IERIA

Capitulo V. Desarrollo del modelo cinético INTEVEP

5.2.1 Olefinas

e 4-Metil-1-Penteno:

SH

H,C CH,
HaC CH,
D —
+ 20 «——
+
CH, 2m
c

Hi

H,C CH, H3C CHs
—\—< + 26* e
ch, T 20 CHs
HC Ha HaC CH
3 3
—\_< T — + 2
CHj
. ) CH,
e 2-Metil-2-Buteno:

HsC HaC
\ SH
CH
—
3+ 20 ——= " + 2n
HsC CHj
HC CHj
—
+ 208 &—&—=~ + 20
HaC CH
H,C 3 3
HsC \ CH,
CHy + o —— + 2n
HaC CH,
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e Ciclohexeno:

SH
@ + 20* — O/ + 2rn
/\| + 20* P — N + 26
~_ ~_
N PN
~ ~_

e 2-Metil-1-Hepteno:

CH,

HsC
CH,
+ 26* (_—) + 27[
HC CHg HS
CH, CHz
H3C CH,
o —
\/\/\ + 26* D E— + 20
H,C CHg
CHj L
3
HsC CHg
HC CHy
CHg
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5.2.2 Isémeros de las olefinas

De acuerdo a los posibles isomeros de cada una de las olefinas, se tiene:

e 2-Octeno:

SH

a I
CHy CH,
HSC/\/\/\/_'_ 26+ —>(_ HsC + 21
CHy
HaC
N~ & ~/

CHg HaC
/\/\/\/ —-—> \/\/\/\
HyC \ + 206* «— cH, +20

3

CH; HsC
H3C/\/\/\/+ 271:* = \/\/\/\CH + 27‘[

|

e 2-Metil-1-Buteno:

HaC
CH, SH
He + 26 —= e + 2n
CH
CHg 8
CHy
CH,
HoC —_—>
3 + 26 —m— CHy + 20
HsC
CHg CHs
CH,
—
HC LI e — CHy + 2n
HaC
CHs
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e (2E) 4-Metil-2-Penteno:

H3C
S E—
>—\—+ T
H,C \ CHy
H3C
>—\— + 26 ———
H,C CHj
H3C
>—\— + 2 T——
H,C CHj
e 2-Metil-2-Penteno:
H3C
S E—
>—L+ 250 T2
H,C CH,
H3C
P—— e
>—L + 206* ——
H,C CH,
H3C
—_ -
>1 + 2 ———
H3C CH,

= )
+ 2n
[HsC CH,
HS
HaC SH
| >—<—
\ch CH, j
HaC
>—\— + 20
HyC CH,
HsC
2n

(;/
o
=+

H,C

HS
CHj,

H3C

CHjy

CHgy

+ 20

I
[%)
%O

H,C

H3C CHj3

2n

{

HiC
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e 2-Metil-1-Penteno:
CH, CHz
+ 26* > Hs + 2n
H,C CH,
CH, Chy
cH, CH,
\/\ + 2('5* (_E + 2(‘5
H,C CH, e CH,
CHs CHj3
\/\ + 2n* — + 2n
H,C CH
2 3 HaC CH,
e 2-Metil-2-Hepteno:
CH
° CH,
. —y M
/ + 26 & + 2n
HaC CH,
SH
HyC
CHy M
/\/\/ t 2ot = /\/\/ t 2
H5C CH, CHj3 H3C CHj3 CHs
/ + 2n* + 2n
Hac/\/\/ o Hac/\/\/ o
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5.2.3 Benzotiofeno

e Viadirecta:

¢ Via hidrogenacion:

H
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5.2.4 3-Metil Tiofeno
/ H3C \
e Viadirecta: > \\
HsC
S
/ \ + 208 ——= HaC + 20
|
N :: J
[ HsC \
4 CHg A
\ )\/ CHz
H5C
HaC S + n* «— + o
HaC
/ HSC\/K
CH,
N S N )
¢ Via hidrogenacion:
H3C / HaC \
/ \ + 20 —= ® + 20
S

H3C

Iy
\ .
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HsC )
H;C

. + 2% ——> 2 E + 20
S

HaC
S
\_ Y, r CHy "\
HS CH,
+ of —= To
CHs
S Hsc\)\/SH
\_ J
r CHy "\
/\)\ i
e ol g —— H3C\)\ te
CH4 CH,
\_ J
O también:
HaC e CHj N\
H,C
2 \ e = ZQ\% * o
S
CH,
H3C\/K
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5.3 ESQUEMA DE REACCION PRELIMINAR

Los mecanismos de reaccidn descritos anteriormente se refieren a cada una de
las reacciones que se llevan a cabo en el lecho catalitico de hidrodesulfuracion
selectiva de la planta SAT. A pesar de esto, se sabe que todas ellas ocurren de
manera simultanea en el mismo, aunque unas con mayor velocidad que otras.
Ademas, se decidid trabajar los sitios como dobletes, es decir, siempre que se
escriba &, ©*, 6 0 o* se refiere a un par de ellos. Esto es posible debido a que en
la mayoria de las reacciones éstos se adsorben juntos y se desorben juntos, lo
cual asegura que la molecularidad de cada reaccion elemental sea <=2 ya que
hasta la fecha no se ha encontrado ninguna reaccidn elemental con
molecularidad mayor o igual a 3 (Levenspiel, 1974). De esta manera, también se
simplifica la modelacion microcinética al evitar elevar a una potencia la mayoria
de las concentraciones en las expresiones de velocidad.

Debido a esta premisa, se planted el siguiente esquema de reaccion global

refiriéendose a un volumen de control en el reactor:

0 + Hyy — 0" (r1)
n ot Hyy —/=n* (r2)
T+ HSq —/= o* (rs)
iCs"g) + 0* «———=2iCsSH+ = (ra)
iCs7q) + 08 <———= iCsq+ O (rs)
iCs7g + m° <T——= iCyg+ n (re)
iCo g + 0* «———=2iCeSH+ = (r7)
iCe g + 08 <T———2 iCeq+ O (rs)
iCe g + ™ <———= iCqg+ n (ro)
cCe () + 0 <——= cCeSH+ 7 (r10)
cCe g + O —Ce*t o (r11)
cCe + ™ ——= CCeq + (r12)
iCg™g) + 0* <———2iCgSH+ = (r13)
iCs™q) + 0% “—=iCqg+ O (r1a)
iCg g + ¢ <———2iCgg+ = (r1s)
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—

nCs ) + 0% <«———= nCgSH + = (ri6)
nCg™g + O* Pm— . e Ao} (r17)
NCg'g + ™ <“———= NCgg+ = (r1s)
BTFg + % 0* ——— BSH{ + %0 (rioe)
BSHg + %1 <——= BRy + %0 (r20)
3MTFg + 0* ———= 3MTF2Hg + O (r21)
3MTF2Hg) + Y%n* <——= iCs (g + %O (r22)
BTFg+ o8 <T——= BTF2Hg + o (ra3)
BTF2Hg + Y% * ———= BRg + %0 (r24)
BR7g + 0* —— BRg + O (r2s)
3MTF2Hg + 0* <———= 3MTF4H + © (r26)
3MTF4Hg) + % 0* «——= iCsSH(g + %0 (r27)
3MTF4Hg) + %n* <——2 iCs (g + %O (r2s)
iCsSH(g) + Ybn “<——= iCsq + %O (r20)

5.4 MODELACION MICROCINETICA Y DETECCION DE PARAMETROS DE
AJUSTE

Como se explico en la revision bibliogréfica, en un reactor de flujo tipo piston la

composicion del fluido varia con la coordenada de posicion en la direccion del

flujo; en consecuencia, el balance de materia para un componente de la reaccion

ha de referirse a un elemento diferencial de volumen dV , asi para un reactante i,

en estado estacionario queda:

dF
-——+R =0 I
dV 1 ()

donde la tasa de aparicion o consumo de cada componente i (Ri) viene dada por
la sumatoria algebraica de las velocidades de reaccion (rj) en las cuales esta

involucrado dicho componente, tal como se muestra en el capitulo 1.
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A manera de ejemplo, esto seria:

RH2 =-h-n
RHZS =-0h
R, =—F + 1l + T+l + 1, +1, +}é-(r19 Flg Ty Ty + Ty Fpg g )+ Fpp + Fyg + Ty + T

Ro—* =hAlG -0 =l - =Ty —ly =Ty — Tl =Ny~ — Ty _%'(rlg +r27)_r21_r23_r25_r26

R, =—r2+r4+r6+r7+r9+r10+r12+r13+r15+r16+r18—%-(r20+r29)

Rﬂ* =r, T _r9_r12_r15_r18_%'(r22 +r24+r28)

A partir del algebra lineal, se construye una matriz de coeficientes
estequiométricos y un vector columna con las velocidades de cada uno de los
pasos elementales y, posteriormente mediante la operacion mostrada en la
ecuacion Il se obtiene un vector con todas las tasas de aparicion o consumo

necesarias para la balance de materia mostrado en la ecuacion |I.

R=[0] r (In)

Dicha matriz de coeficientes estequiométricos viene dada por:

4 e11 e12 e13 .............. elnc\
921 922 923 .......... GZnC
6= '
\ enrl e1nr2 enr3 --------- enr,cj

Donde nr es el numero de pasos elementales y nc es el numero de componentes
(incluyendo los intermediarios y los sitios activos). En el esquema planteado en

esta investigacion, inicialmente nr=29 y nc=32.
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Ademas, siguiendo el esquema de reaccién anterior, el vector de las velocidades

de cada paso elemental viene dado por:
L=k -C, -Cy, — k,"C,.
r,=k,-C, -Cyy, — k,"C,.
r,=k; C,Cps—k;"C.

r,=k,-C__-C_.—-Kk,"Cicsqy -C

iC5

s

(e

ry=Ks-C_. -C,.—K"Ces-C

fe=Ks-C,o. Cpo —Kkg"Cigs -C

cs .
r,=k;-C.. -C,. —K,"Cicgen -C.
f,=ks-Cp Con —Kg'"Cieg -C,,
=K, -C,. -C,. —Kg'Cics -C,,

fo =Ky -Coy -Cor —Kio"Cocosn -Cr

cce™ x
s =Ky Co g Cow —Ki3"Cicgsry -C,,
s =Ky, C o "Coo =k "Cig -C,

s =Kis 'C g "Cre —Ki5"Cicg -C,

le :le C o Con _klel'CnCSSH -C

T

i, = k17 -C Ca* - k17 I'Cncza 'Ca

ncg™

Mg :le -C o C. _klsl'Cncs 'C;r

nC8~ T

Mo =Kig - Core -Co " =Ky "Cpgyy -C,, v

O

1/2 1/2
My = kzo 'CBSH kzo C C

(o2

My = k22 'C3MTF2H ics- o

.C.

[y =Ky - Capre *Cov — Koy "Cappran - C
.C..
.C,.

M3 = k23 'CBTF k23 CBTFZH 'Ca
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T o

1/2 ' 1/2
Mg = Kas - Corean -Co ™ — Ky 'CBR: -C

M5 = k25 Cone 'Ca* _kzsl'CBR 'Ca

BR™

_ 1
M = kze 'C3MTF2H 'Ca* - kzs 'C3MTF4H 'Ca

1/2 ' 1/2
* T k27 'CicssH 'Ca

Fy =Ky - Courean -C

O

1/2 ' 1/2
M_kC-C

Fs = Ko - Camrean -C ics Yo

F9 = Kag - Cicssn 'szllz — Ky "Cics 'Callz
Sabiendo que la constante cinética (k) es un factor dependiente de la
temperatura y que se ajusta a la expresion de Arrhenius surgio la necesidad de
conocer los factores de frecuencia (ko) y las energias de activacion (Ea) para
cada reaccion (tanto el sentido directo como el inverso).
Para la determinacién de las energias de activacion de cada uno de los pasos
elementales, fue necesario utilizar la relacion de proporcionalidad empirica de
Evans-Polanyi para procesos exotérmicos, como sigue:

Ea, =E° (111

O
— Oy *|AH,

tpe
Para utilizar esta expresion es necesario intentar identificar tipos de pasos
elementales (tpe) mediante caracteristicas comunes. En un principio, en esta
investigacion se clasificaron los veintinueve pasos elementales en tres tipos: las
hidrogenantes (A), las que sufren alguna ruptura de enlace (B) y las de adicion

(C), tal como sigue:

e TipoA:ry, Iy, s, e, Ig, lg, l11, 12, l14, 15, (17, F18, 21, I23, [25 Y I26
e Tipo B : r1g, I20, 22, l24, 27, I28 Y 29

e Tipo C:rs,r4,r7, 10, 13, l16

Al utilizar dicha relacion, la determinacion de las 29 energias de activacién se

redujo a la estimacion y el ajuste de los parametros E° y a para cada tpe,
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resultando en los primeros seis parametros de ajuste. lgualmente, debido a que
el mecanismo propuesto no ha sido estudiado previamente, no era posible
conseguir los valores de los factores de frecuencia para todas las reacciones; por
lo tanto se decidio considerarlos también parametros de ajuste.

Por otro lado, como se explico en el marco tedrico, la dependencia de la
temperatura segun la termodinamica esta relacionada con el equilibrio de las
reacciones elementales reversibles y viene dada por la ecuacion de Van't Hoff la
cual, haciendo ciertas consideraciones matematicas, puede escribirse de la
siguiente forma:

Ed —Er = AHr (V)
Por lo tanto, como se puede observar, a partir de la energia de activacion de la
reaccion elemental en sentido directo (Ed=Ea) y la energia de reaccion, se
obtiene facilmente la barrera energética requerida por la reaccion inversa (Er).
De igual forma, para utilizar la relacion de Evans-Polanyi también se requiere de
las energias de reaccion para todos los pasos elementales, los cuales vienen
dados por las energias de formacion de los productos menos las energias de

formacion de los reactantes, tal como se muestra a continuacion:

AHr, =—Hf —Hf, +Hf_.
AHr, =-Hf —Hf, +Hf .
AHry = —Hf —Hf, ¢ +Hf .
AHr, =-Hf _ —Hf . + Hfcqq, + Hf
AHIrg = —Hf _ —Hf . + Hf g + Hf
AHrg =—Hf _ —Hf .+ Hf ., + Hf,
AHr, =-Hf __ —Hf . +Hf g, +Hf,
AHry =—-Hf _ —Hf .+ Hf ., + Hf,
AHry =—Hf _ —Hf .+ Hf, + Hf,

AHr, =-Hf _ —Hf .+ Hf o, + Hf
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AHr, =-Hf . —Hf . +Hf ., + Hf,
AHr, =-Hf . —Hf .+ Hf . + Hf,
AHrg =—Hf . —Hf .+ Hf g, + Hf,
AHr, =-Hf  —Hf .+ Hfi;; + Hf,
AHrg =-Hf  —Hf .+ Hfi; + Hf
AHrg =-Hf __ —Hf . +Hf g, +Hf,
AHr, =-Hf _ —Hf . +Hf ., +Hf,

AHrg =—Hf _ —Hf . +Hf s +Hf
AHIg = —Hfgre = Y HE L+ Hifgg, + YO HI,
AHIy, = —Hfgg, — YOHE +HE_+ 1O Hf,

AHr,, = —Hf,r — Hf o+ Hfyrp, + HF

AHE, = —Hfgyreg — Y5 HE L+ HE o+ JOHI,

AHr,, = —Hf;r — Hf . + Hf 1, + Hf
AHI, = —Hfgre,y, — YO HE L+ H+ YO HE,
AHrg =-Hf - Hf . + Hf, + Hf |

AHrze = _HfSMTFZH - ch’* + HfSMTF4H + Hfo’

AHI’27 = _HfSMTF4H _% Hfo‘* + HfiCSSH +%Hf
AHI,y = —Hfgyre g — Y5 HE 4 HE o+ LOHE,

AHI,, = —Hfieqqy — YO HF + Hi e + Y HE,

Como se puede observar, para la determinacion de los calores de reaccion
requeridos es necesario conocer las energias de formacion de todos los
reactantes y productos involucrados en cada uno de los pasos elementales.
Ademas, al no disponer de dichos valores para todos los compuestos, es

necesario utilizar el Método de contribucion de grupos de Benson (1968; 1969) el
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cual consiste en estimar la energia de formacion estandar de una molécula
gaseosa en estado ideal (sin incluir las fuerzas intermoleculares), la cual se debe
desglosar en subgrupos tabulados, de los cuales se reporta su energia de
formacion estandar.

Una vez realizado este procedimiento de desglosar e identificar los grupos tipo
en cada una de las moléculas de interés, se determina la energia de formacién

estandar de las mismas mediante la siguiente expresion:

AHf °(298.15K) = >N, - (AHf°,) V)

Donde:

AHf °: Calor de formacion estandar de la molécula en estudio; (kJ/mol)
AHf°, : Calor de formacion estandar que contribuye el grupo k; (kJ/mol)

k: Tipos de grupos en el método de Benson

N, : Numero de grupos tipo k en la molécula

Luego, a pesar de haber determinado las energias de formacién estandar de los
reactantes y productos en fase gaseosa, no es posible determinar dichas
energias para los cuatro sitios activos mediante este método, debido a la falta de
informacion acerca de sus estructuras moleculares. Pese a esto, se observa que
todas las expresiones para las energias de reaccion dependen precisamente de
las energias de formacion estandar que no se pueden estimar, lo cual llevo a
afirmar que por no ser posible su determinacién, éstos serian cuatro parametros

a estimar y ajustar del modelo cinético.
Finalmente, del estudio cinético anterior, surgieron dieciséis parametros para

estimar y ajustar en la resolucion del modelo cinético. Los cuales son: koa, kog,
kOC, kO,Al kO,Ba kO’C, EOA1 EOBi E0C1 GA1 GB1 aCa Hf0'1 Hf'lT! HfO'* y Hf'IT*'
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5.5 SIMPLIFICACION DEL MODELO Y DEL NUMERO DE PARAMETROS

El tratamiento de modelos cinéticos con un gran niumero de parametros ofrece
dificultades en el procedimiento de ajuste, ya que necesita de un gran nimero de
condiciones experimentales, asi como de una data experimental que contenga
todas las variables implicadas. Debido a los inconvenientes explicados en el
marco metodologico acerca de los datos experimentales referente a los
compuestos azufrados, fue necesario realizar simplificaciones al esquema de
reaccion propuesto anteriormente y asumir ciertas consideraciones para reducir
el nimero de parametros comprometiendo al minimo la descripcion mecanistica
del modelo. A continuacion se explica detalladamente la evolucién del

mecanismo propuesto al mecanismo ajustado:

El mayor inconveniente con la datos experimentales fue la imposibilidad de hacer
funcionar el equipo de analisis de azufre discriminado. En base a esto, se decidio
trabajar en funcion del azufre total (obtenido mediante analisis de fluorescencia
de rayos x), es decir, se sumaron los pasos elementales donde el intermediario
no adsorbido no se identific6 en el experimento. Cabe resaltar que al no
discriminar durante el experimento si la desulfuracion se daba mas a un
compuesto u otro (BTF o 3MTF) se decidié modelar la desulfuracion del 3MTF ya
que es quien estaba en mayor proporcion, por lo tanto, se eliminaron del
esquema preliminar las reacciones rig, o, 23, 24 Y rs. El desarrollo de la nueva

reaccion de desulfuracidon se muestra a continuacion:

Via directa: se obtuvo mediante la suma de los pasos de las reacciones rp;

Y a2,

3MTF(g) + o —= 2H(g) + c
3 @+ em* <——= iCsq + %o

CoMoS/Al,O3

3MTF(g) + c*+ Yo nt* —)E iC5=(g) + 3/2c (E30)

146




L @D& & PDVSA

Capitulo V. Desarrollo del modelo cinético

Via hidrogenacion: de acuerdo a las dos vias planteadas una vez que se
forma el intermediario tetra-hidrogenado, se suman las reacciones rj;, I,

27 Y a9 O r21, 26 Y Ios.

3MTFg + o* ——3 Hg + o
3MFRIH) + o ———=3MFFAF) + o
3MFFAH( + Yo ore— | o t+ %o

iCsSHg + 1 <—— iCyq *+o
3MTF g + 5/2 o*+ 1 COMOSIAOs el 4 7/2 E
) o't n 5 ICs(q) c (Ea1)

3MTF + 20* =——= 3MIF2F + 2

3MTF2F + 20— 3MFFAF () + 20

W(g) + TC*(:) iC5: @ t o
COMOS/AI203 . -
3MTF(9) + 4 o*+ 7* — iICs @ * 506 (E32)

Ademas, sin la técnica de azufre discriminado, no fue posible evaluar
simultaneamente la competencia de la reaccion de HDS por ambas vias debido a
gue los productos de éstas (tanto el isopentano como el isopenteno) estaban
contenidos en el producto de la hidrogenacién. Por esta razén, no era posible
evaluarlos mediante la especiacion de hidrocarburos en el otro cromatografo ya
gue los picos se solapaban durante el andlisis cromatogréfico, y ademas al estar
en trazas (wppm) no era detectable por ésta técnica.

Asimismo, al no discriminar los azufrados, no fue posible identificar los
mercaptanos durante el experimento, lo que forz6 a eliminar la modelacion
cinética del fendmeno de recombinacion (reacciones rq, r7, f1g, 13 Y r1s)-

Por otro lado, teniendo en cuenta que la velocidad a la que se consume o
produce cada especie quimica es proporcional a su coeficiente estequiométrico,
se pueden comparar las velocidades relativas de reaccion de cada uno de los
pasos elementales; y por lo tanto, se decidié eliminar el caracter de reversibilidad
para todos los pasos elementales exceptuando el que describe la interconversion

de los sitios. De esta manera, se eliminaban tres de los parametros de ajuste
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mencionados (ko’'a, ko’s, ko'c) y sblo se agregd uno, que seria la constante
cinética de la reaccion inversa para la interconversion de sitios (ko). Finalmente,

el esquema de reaccion ajustado fue:

o + Hyy ——>» oO* (r1)
T+ Hyg 5 T (r2)
.+ HSq ——= 0" (rs)
iCsg + 0 ——— iC5qt O (ra)
iCs™g + m* ———> iCsq + = (rs)
iCeg + 0 ——» iCggq+ O (re)
iCoq) + ™ ——> iCeq+ = (r7)
cCegg + 0* —> CCeg+ O (rs)
cCs (g + ©* ——> cCqg*+ = (ro)
iCg g + 0* ——> iCgg+ O (r1o)
iCg g + ™ ——> iCgg+ = (r11)
NCg gy + 0¥ ——> nCgg+ O (ri2)
NCggy + n* ——> NCgg+ = (ri3)
3MTF (g + o*+—Yon> iCs g+ 320
(r14)
3MTF g +5/2c*+ 1 ———> iIC5q +7/20c (ria)
3MTF + 4 o*+ " ——> iCs' g +50 (r1a)

El esquema mostrado repite el nimero de reaccion 14 para los tres Gltimos pasos
elementales ya que éstos se probaron uno a uno para poder determinar cual
ajustaba mejor. Asi, de esta seccion en adelante al referirse al componente

desulfurado se escribira D.
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Una vez modificado el esquema de reaccion, se muestran las nuevas

expresiones para los calores de cada una de las reacciones:

AHr =-Hf  —Hf,, +Hf_.

AHr, =-Hf —Hf, +Hf.

AHr, =—Hf —Hf, ¢ +Hf .
AHr, =-Hf _ —Hf .+ Hf;.; + Hf,
AHrg =—Hf _ —Hf . +Hf .+ Hf
AHrg =-Hf _ —Hf .+ Hfi.; + Hf
AHr, =—Hf _ —Hf . +Hf o +Hf,
AHrg =-Hf __ —Hf . +Hf . + Hf,
AHry =—Hf _ —Hf . +Hf .+ Hf,
AHr, =—Hf _ —Hf .+ Hf s + Hf
AHr, =-Hf  —Hf . + Hficg + Hf,
AHr, =-Hf _ —Hf . +Hf ., +Hf,

AHr; =—Hf . —Hf . +Hf ., +Hf,

AHE, = —Hfgyre = H . = 10 HF L+ Hg + 3 Hi,

AHI, = —Hfgyre = %5 HE . — HE_ + Hfg + T2 HF,

AHr, =—-Hf,,; —4Hf_. —Hf +Hf, +5Hf_

En basqueda de minimizar la cantidad de pardmetros, también se observd que
mediante operaciones matematicas empleadas en las energias de reaccion de
los tres primeros pasos elementales del esquema, se podia eliminar otro de ellos

de la siguiente manera:
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AHr + Hf,, =Hf . —Hf  =x
AHr, + Hf,, = Hf . —Hf =y

AHr, +Hf, o = Hf _~Hf =2

Como se puede observar, las energias de reaccion de ry, ro y rz se pueden
expresar en funcion de tres constantes. Ademas, si se observan las expresiones
de dichas energias para el resto de los pasos elementales, se pueden expresar

en funcion de las tres constantes x, y, z, quedando de la siguiente manera:

AHr,, = (= Hf e + HfD:)—%-x+ 5 (2-Y)
AHE, = (= Hfgype  +Hf )= 75 x+2

AHr, = (= Hfy;r +Hf ) )=5-Xx—y+2

De esta forma, los cuatro parametros de ajuste Hfs, Hf, Hfs+ y Hf+ se reducen a

los tres pardmetros x, y, z.
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Por otro lado, se decidié no clasificar las reacciones en tres tipos de acuerdo a
sus caracteristicas, como se habia explicado anteriormente, ya que esto genera
seis parametros (E®, E®s, E°c, aa, OB, Y ac). Por el contrario, se estimé y ajusté
una sola energia de estabilizacion y un solo alfa; esto bajo la premisa de que las
diferencias entre dichos tipos de pasos elementales son pequefias ya que

dependen de las energias de las especies intermediarias involucradas.

Finalmente, luego de las consideraciones explicadas anteriormente, se tiene que
la cantidad de parametros se redujo de dieciséis a siete, los cuales son ko, ko, X,

Yy, Z, ES, a.

5.6 METODOS DE RESOLUCION DEL MODELO CINETICO
Para un reactor de flujo tipo pistdbn en el que se llevan a cabo reacciones
sucesivas de distintos ordenes, es necesaria la resolucion simultanea de las
ecuaciones diferenciales que rigen el proceso. En este caso, la solucion explicita
es dificil de obtener y por consiguiente, fue necesario hacer uso de ciertas
consideraciones y suposiciones en base a unos métodos cinéticos

recomendados.

5.6.1 Método de equilibrios parciales

Inicialmente, se decidié realizar un procedimiento de modelacién cinética
denominado método de equilibrios parciales, el cual consiste en escoger
(para cada reaccion global) un paso elemental como paso determinante,
cuya velocidad de reaccion es quien rige la velocidad de aparicién o
consumo de los elementos involucrados. Luego de escoger el paso
determinante, se hacen cero el resto de las expresiones de velocidad, esto

se debe a lo siguiente:
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Sabiendo que la constante de equilibrio viene dada por:

K o= Vi (V1)

Se tiene que para los pasos en equilibrio, por ejemplo con la reaccién 1

L -k.C.C, Y., = f_c.c, -C=
’ Kl kl ’ Kl

la expresion se iguala a cero. Esto se debe a que si un paso es determinante
de la velocidad de la reaccién global, quiere decir que es el mas lento, por lo
tanto, este método asume que las constantes cinéticas del resto de los pasos
son mucho mas grandes que el valor de la misma para el paso determinante,

por lo cual el cociente de la expresion se hace cero.

Una vez escogido el paso determinante y realizado el procedimiento descrito
anteriormente, se realizan sustituciones progresivas de dichas expresiones
sobre la ley de velocidad del paso escogido y se realizan estrategias
matematicas para que el término de la fuerza impulsora venga dado
Unicamente por el gradiente de la productoria de las concentraciones de los

reactantes y productos en la reaccion global.

Este procedimiento se realiz6 para cada una de las reacciones globales de
interés (descritas en el aparte 5.1) obteniendo una expresion de tipo Hougen-
Watson para cada una; donde el término de adsorcién lo representa la suma
algebraica de los términos que implican contacto con la superficie catalitica
(adsorcién-desorcién) y el término cinético depende del estudio microcinético
planteado. Esto quiere decir, que fue necesario realizar un balance global de
sitios para sustituirlos en el término cinético de cada expresion Hougen-

Watson obtenida.
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Al realizar las sustituciones progresivas necesarias para simplificar dicho
término, se obtuvo ecuaciones con dependencia no trivial con la
concentracion de los sitios activos; por lo cual se decidi6 desarrollar otro
método cinético debido a que la resolucién de las expresiones obtenidas
mediante este método seria muy engorrosa, ademas de no tener la certeza
de poder ajustar los parametros cinéticos ya que el método de equilibrios
parciales nos obliga a escoger el paso determinante y, de no ser el correcto,

el modelo cinético no ajustaria.
5.6.2 Método QSSA

Las siglas QSSA significan quasi steady state assumption y éste método
supone que las especies en la superficie estan estables respecto a las
especies mas rapidas (equilibradas localmente), por lo tanto, éstas pueden
ser determinadas de expresiones algebraicas igualadas a cero, resultando en
un sistema de ecuaciones diferenciales y algebraicas (DAE’s) cuya solucion
numerica se obtiene utilizando procedimientos computacionales disponibles.
En este trabajo de grado se utilizd el programa Matlab 7.0 debido a la gran
cantidad de algoritmos de resolucion de sistemas de ecuaciones (lineales, no
lineales, diferenciales y DAE) que este almacena como funciones intrinsecas

del mismo.

El sistema DAE en esta investigacion, viene dado por el balance de materia

mostrado en la ecuacion I, el cual se puede escribir de la siguiente manera:

%:Ri ; Vie[lnc] (Vi)

Es importante tener en cuenta que con el esquema de reaccion simplificado
se modificé el numero de componentes (nc) y de reacciones (nr) a 18 y 14
respectivamente; donde, de los 18 componentes 4 son intermediarios que
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estan en constante interconversion sobre la superficie (ni=4). Es por ello, que
la variacion de la concentracion de los mismos en el tiempo se iguala a cero

basandose en el método QSSA.

Finalmente, sustituyendo cada uno de los componentes, el sistema de

ecuaciones diferenciales a resolver en el balance de materia es:

dCHz _ dC,. “R. de: _R
dt H, dt z dt cC6~
dC
dCH S dCic5= dCcCG ——nce = R
25 — 5 R — 0 = RC ncs
dt - RHZS dt iC5~ dt cé dt
dC, dCics _ dCy _ dc
dt =R, dt iC5 dt ice" % =Ry
dC,. R dCs R dCics _ R
at dt  cs dt ics dc, _
dc dC dC,cs d
* _R iCG=R. nce” _R
dt e dt iC6 dt nC8

Donde, al sustituir las expresiones de las tasas de aparicidén y/o consumo (R)
de cada uno de los componentes, e igualar las expresiones de los
intermediarios a cero, se obtuvo el sistema DAE a resolver, con 14

ecuaciones diferenciales y 4 algebraicas.

Es importante recordar que las expresiones de las tasas de aparicién y/o
consumo de todos los componentes se arreglan en un vector columna en el
algoritmo del programa Matlab, el cual los obtiene mediante la operacion
matricial mostrada en la expresion Il. Donde, la dimension de la matriz 6

ahora es de 14x18.

Para la resolucion del DAE'’s se utilizé una funcion intrinseca del programa, la
cual contiene un método de orden variable que integra sistemas de

ecuaciones diferenciales y algebraicas de primer grado expresadas en forma
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implicita, es decir, f(t,C,C") = 0. Esto, lo hace desde un tiempo inicial (to)
hasta uno final (tina) dadas las condiciones iniciales (Co y Cyo’); las cuales
deben ser consistentes con el sistema haciendo que f(t0,Cy,Co")=0 para que
la funcién pueda devolver el tiempo y la variable de salida (tou, Cout) para
cada uno de los componentes.

En ese momento, surgié un inconveniente debido a que no se conocian
completamente las condiciones iniciales mencionadas; ya que era imposible
conocer la concentracion inicial de los sitios activos y por lo tanto tampoco se
conocia su variacion inicial en el tiempo. Por esta razon, fue necesario
emplear otra funcién intrinseca, la cual mediante una técnica iterativa
especificada resuelve sistemas de ecuaciones no lineales multivariables,
partiendo de un valor inicial, para determinar las concentraciones que

hicieran la inicializacién consistente requerida por el integrador.

Para ello, partiendo de las concentraciones iniciales conocidas (las de los
componentes de la carga) y de unas concentraciones supuestas para los
cuatro sitios activos, se realizd el calculo de las tasas de aparicion y/o
consumo (R) de todos los componentes, tal como se explicé en el aparte 5.4.
Luego, se introdujo un vector con las concentraciones supuestas para los
sitios activos y con las R de todos los componentes menos las de dichos
sitios activos. Posteriormente, se le especificd a la funcidn la técnica iterativa
a emplear para conseguir los valores reales de las concentraciones

supuestas que cumpliesen con el balance de materia.

La técnica escogida en esta investigacion fue Levenberg-Marquardt, la cual
realiza un algoritmo de célculo que, de manera iterativa, localiza el minimo de
una funcion multivariable expresada como la suma de los cuadrados de
funciones no lineales de valores reales. La razon por la que se escogio la
misma fue porque es adoptada por un amplio espectro de disciplinas de

calculo rigurosas ya que combina varios métodos, entre ellos el Gauss-
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Newton, garantizando la convergencia en una solucion aunque el valor
supuesto esté muy lejos del real.
5.7 PROCEDIMIENTO DE ESTIMACION Y AJUSTE DE LOS PARAMETROS
CINETICOS

5.7.1 Estimacién inicial del valor de los parametros
Junto con la suposicion de las concentraciones iniciales de los sitios activos,
fue necesario introducirle unos valores aproximados para los parametros de
ajuste al cddigo creado, tal como si estos fuesen datos experimentales
conocidos, esto para comprobar que el codigo ejecutaba correctamente. Para
obtener un valor aproximado de la energia de activacion y del factor de
exponencial en la expresion de Arrhenius se partio de la data experimental

obtenida y se siguio el siguiente procedimiento:

A partir del balance de materia en estado estacionario, para un reactor de tipo
flujo piston (PFR):
Fp - 0X, =—r,-dV (Vi)

Analizando las reacciones de HyDO y HDS como reacciones globales del
tipo:

A ———» B

Bajo la premisa de que ambas reacciones son del tipo elemental y que se
llevan a cabo en fase homogénea, se tiene que la ley de velocidad de reaccion
viene dada por:

_rA:k'CAo'(l_XA) (1X)
donde A es el reactante, sea la olefina o el componente azufrado, segun sea

el caso.

Sustituyendo la ecuacion IX en la VIII:

FAo'dXAzk‘CAo'(l_XA)'dV (X)
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Luego, reacomodando y realizando operaciones matematicas:

1 Fao
FAO-[ < ]-dxfk-vf* -dv

1- A 0
Xa \
| L ax, _ k. Jav
o 1= X, Vo %
Vv 1
—-Inl-X,)=—-k=>-Inl-X,)=—+—-k
1-X,) V. 1-X,) THSV
k =—LHSV -In(l— X ) (XI)
Tomando en cuenta que:
XA _ CAo _CA
CAO
1-X, = C,
CAO
Sustituyendo en la ecuacion XI:
CA
k =—LHSV -In (XI1)
CAO

Ea
Por otro lado, de la ecuacién de Arrhenius: k=ko-e RT

Igualando la ecuacién Xll a la expresion de Arrenius:

C _Ea
k =—-LHSV -In(c—‘\j =ko-e RT (X1

Ao

Finalmente, desarrollando la ecuacién anterior se obtuvo la siguiente

Ca |- _Eay 1
In{— LHSV-In[CAO ﬂ_ln(ko)+( Rj T (X1V)
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Observandose una ecuacion general de una recta (y =b+m-x), donde:

y = In{— LHSV - In( 2 ﬂ (XV)

Ao

1
x=2 (XVI)

Sustituyendo las concentraciones iniciales y finales de las olefinas, tanto
individuales como totales, para cada condicién (T y LHSV), se graficé la
expresion de Arrhenius en un PFR para la reaccion de hidrogenacion de

olefinas, tal como se muestra en las figuras del capitulo VI.

Igualmente, sustituyendo la cantidad total de azufre inicial y final para cada
condicion, se obtuvo el diagrama de Arrhenius mostrado en el capitulo VI. De
las graficas anteriormente mencionadas, se obtuvo la energia de activacion y
el factor de frecuencia (preexponencial) para todas las reacciones globales

involuacradas, tal como se muestra a continuacion:

b =In(ko) = ko = exp(b)

m:—%: Ea=-m-R

Por otro lado, se estim6 un valor de 0,5 para el valor de alfa, 1.3E+8 para la
constante cinética de la reaccidon inversa de interconversion y 30 para las
energias de estabilizacién (x,y,z). Con todos estos valores estimados se

procedié a comprobar la correcta ejecucion del codigo en Matlab.
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5.7.2 Procedimiento de ajuste de los pardmetros cinéticos

Una vez que el codigo ejecutd correctamente con los valores estimados para
los parametros cinéticos, era necesario ajustar dichos valores de manera tal
gue la variable de salida del integrador del balance de materia (las
concentraciones) fuesen lo mas cercanas posibles a los valores obtenidos
por los datos experimentales.

Para ello, se creé un archivo con dichas concentraciones de manera que el
programa lo leyese como un dato de entrada. Luego se programé otro codigo

en el cual se utilizaron métodos numéricos especificos.

Se decidié utilizar el valor del residual, de la diferencia cuadrada entre las
concentraciones experimentales y las obtenidas por el codigo, como
indicador del ajuste y no la desviacion estdndar como comunmente es
utilizado debido a que el programa Matlab posee una funcion intrinseca
(funcidbn de Matlab) que realiza un algoritmo de calculo que resuelve
eficientemente problemas de minimos cuadrados donde las expresiones

involucradas no son lineales.

La sintaxis de dicha funcién, para los parametros Xi a ajustar, es de la forma:

Xi=Funcion de Matlab(Funcién Residual, Xio, LBi, UBi, Opciones de iteracién)

mediante la cual resuelve problemas de la forma:

Funcién residual = Minimo de X {Residual(Ci)%}

Por lo tanto, era necesario crear la funcion residual para que éste ejecutara.
Por ello, se programé un ciclo que determinase el residual entre las
concentraciones experimentales y las tedricas para los componentes

medibles, esto sin tomar en cuenta los sitios activos ya que las
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concentraciones de éstos solo sirven de intermediarios en la determinacién
de las de los productos de reaccién. Dicho ciclo se realizé para cubrir todas

las condiciones experimentales (desde 1 hasta 9).

El residual calculado se almacen6é en wuna funcidn residual que
posteriormente la funcion de Matlab optimizaria de acuerdo a la sintaxis
mencionada anteriormente; la cual requeria de unas opciones como la
tolerancia y el nimero maximo de iteraciones permisibles (opciones de
iteracion), ademas de los valores de Xig, LBi y UBi. Estos valores son la
semilla a partir de la cual el programa ajusta los parametros, es decir, definen
el conjunto de limites inferior y superior a designar al conjunto de variables Xi
(los parametros) donde la solucién estaria en el rango: LBi <= Xi <= UBI

Una vez creado el nuevo cddigo para el ajuste de los parametros, en base a
la data experimental, el procedimiento consistié6 en modificar la semilla una
cantidad considerable de veces hasta asegurar que el minimo obtenido por el
programa fuese el minimo global que ajustase el modelo cinético y no un

minimo local al valor central de dicha semilla.
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CAPITULO VI
AJUSTE DE PARAMETROS CINETICOS

En esta seccion se describe el procedimiento llevado a cabo para realizar el ajuste de los

parametros necesario para validar el modelo cinético planteado para la nafta sintética
seleccionada. Asi mismo, se explica detalladamente el procedimiento mediante el cual
se realiz6 el ajuste de dichos parametros en base a la data experimental

de acuerdo a la expresion de Arrhenius.

Como se explicé en el capitulo V, una vez creado el nuevo codigo para el ajuste tedrico
de los parametros, el procedimiento consisti6 en modificar la semilla una cantidad
considerable de veces hasta intentar asegurar que el minimo obtenido por el programa
fuese el minimo global que ajustase el modelo cinético y no un minimo local al valor
central de dicha semilla. A pesar del esfuerzo realizado para ello, no fue posible
conseguir el conjunto de valores para los siete parametros que lograse ajustar las
concentraciones determinadas de forma tedrica con las concentraciones
experimentales, lo cual se supone que se debe a la poca data experimental y a la
calidad de la misma respecto a los azufrados, puesto que fue necesario realizar una
gran cantidad de consideraciones.

Por lo tanto, en este trabajo de grado, se decidié dejar planteado el modelo cinético
realizado puesto que se debié a una amplia investigacion; y se propone, que se realice
la mayor cantidad de pruebas experimentales con los equipos requeridos (incluyendo
analisis discriminados de azufre) para conseguir los valores de los parametros cinéticos
planteados en el modelo matematico desarrollado.

De igual forma, tal como se explicé en el capitulo anterior para conseguir un valor
estimado de los pardmetros cinéticos que aportan mayor informacion acerca de la
cinética del mecanismo de reaccion planteado (Ea y Ko), se decidié realizar una
estimacion de dichos valores para cada una de las reacciones de hidrogenacion de las
olefinas asi como para las reacciones desde un punto de vista global. Los graficos de

Arrhenius obtenidos, para cada una de las olefinas, se muestran a continuacion:
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Figura 6.1 Gréfico de Arrhenius para la reaccion de hidrogenacion de la olefina iCs™ en la planta SAT
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Figura 6.2 Grafico de Arrhenius para la reaccion de hidrogenacion de la olefina iCs~ en la planta SAT
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Figura 6.3 Gréfico de Arrhenius para la reaccién de hidrogenacion de la olefina cCs™ en la planta SAT
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Figura 6.4 Gréfico de Arrhenius para la reaccion de hidrogenacion de la olefina iCs™ en la planta SAT
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Figura 6.5 Gréfico de Arrhenius para la reaccion de hidrogenacion de la olefina nCg™ en la planta SAT
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Tal como se explico en el aparte 5.7.2 del capitulo anterior, de los graficos de Arrhenius

se puede obtener la energia de activacion y el factor de frecuencia respectivo a cada

una de las reacciones, los cuales se muestran a continuacion:

TABLA 6.1
VALORES OBTENIDOS DE LAS GRAFICAS DE ARRHENIUS PARA CADA
REACCION DE HIDROGENACION DE OLEFINA EN LA PLANTA SAT

Compuesto b m Energia de activacion | Factor de frecuencia
Ea (cal/mol.K) Ko (**)
iCs™ 55,391 -31321 62234,827 1,14E+24
iCe~ 37,832 -20837 41403,119 2,69E+16
cCs~ 42,793 -23823 47336,301 3,84E+18
iCg~ 20,999 -11460 22771,020 1,32E+9
nCg~ 34,665 -19014 37780,818 1,13E+15

** |_as unidades de Ko dependen del orden de las reacciones

Si se comparan los valores de la tabla anterior con los presentados en el aparte 4.2 del
capitulo IV, se observa que la reaccion de hidrogenacién que requiere mayor energia
de activacion es la de la olefina iCs™, lo cual significa que debe alcanzarse una barrera
energeética mayor para hidrogenar la misma; razén por la cual se observd una menor
conversion de hidrogenacion de dicha olefina para todo el rango de experimentos.
Asimismo, se observa como la olefina iCg~ es quien tiene la menor energia de
activacion, por lo tanto al ser el compuesto que debia alcanzar una barrera energética
menor para hidrogenarse, fue el compuesto que presentdé mayor conversion en todas

las condiciones experimentales.

Por otro lado, la variacion observada en los resultados obtenidos para el factor
preexponencial en la expresién de Arrhenius no da indicio alguno de la influencia de la

temperatura en la reaccion. Esto, porque dicho valor esta asociado a la frecuencia
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vibracional de las moléculas implicadas en la reacciébn y no a las condiciones

experimentales a las que se lleve a cabo la misma.

Cabe destacar, que la dispersién observada en las linealizaciones de las figuras 6.1 a
6.5 se debe a que el disefio experimental no es simétrico, es decir, a una misma
temperatura se realizaron diferentes velocidades espaciales y, entre distintas
temperaturas las velocidades estudiadas no fueron las mismas, por lo que la gréfica
muestra la influencia simultdnea de las dos variables estudiadas. Esto no quiere decir
que la linealizacién esté errada sino que el valor de R? tan alejado de 1 se debe a lo

explicado.
De igual forma, se presentan los graficos de Arrhenius para las reacciones globales de

hidrogenacion y de hidrodesulfuracion con el fin de determinar la energia de activacion

y el factor de frecuencia para dichas reacciones, como sigue:
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Figura 6.6 Grafico de Arrhenius para la reaccion de hidrogenacion total de olefinas en la planta SAT
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Figura 6.7 Grafico de Arrhenius para la reaccion de hidrodesulfuracion total en la planta SAT
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De igual forma, a partir de los graficos de Arrhenius se puede obtener la energia de

activacion y el factor de frecuencia respectivo a cada una de las reacciones, tal como se

muestra a continuacion:

TABLA 6.2
PARAMETROS CINETICOS ESTIMADOS A PARTIR DE LA DATA EXPERIMENTAL
PARA LAS REACCIONES GLOBALES LLEVADAS A CABO EN LA PLANTA SAT

Reaccion b m Energia de activacion |Factor de frecuencia
Ea (cal/mol.K) Ko (**)
Hidrogenacion de 39,43 -21828 43372,236 1,33E+17
olefinas
Hidrodesulfuracion | 34,817 | -18466 36691,942 1,32E+15

** |_as unidades de Ko dependen del orden de las reacciones

Lo interesante de los resultados obtenidos en la tabla anterior para las reacciones
desde el punto de vista global, es que se observa claramente como la reaccion de
hidrogenacion de olefinas presenta una energia de activacion mayor que la reacciéon de
hidrodesulfuracion (sin tomar en cuenta el camino que ésta tome); razén por la cual en
estos procesos selectivos se realizan estudios experimentales para determinar las
condiciones Optimas de operacion de manera tal que se favorezca la reaccion deseada

alcanzando sélo la barrera energética requerida, tanto como sea posible.
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RECOMENDACIONES

A continuacion, se plantean una serie de recomendaciones en base a lo

discutido y analizado en este trabajo de investigacion

Modificar la columna Al,O3; del cromatografo GC-5890 para obtener una mejor
resolucién de los picos de hidrocarburos, especificamente los isGmeros de las

olefinas.

No utilizar el equipo de quimioluminiscencia en linea con plantas de alta presién,

de ser necesario, analizar las muestras con inyecciones de forma manual.

Para eliminar el H,S disuelto en las muestras recolectadas de la planta SAT, no se
debe despojar con nitrégeno sino neutralizarlas con soda caustica al 20 % en

volumen.

De poder realizarse pruebas experimentales donde se discrimine correctamente
los compuestos azufrados, se recomienda ajustar el fendbmeno de recombinacién y
la desulfuracion de la carga en competencia por las dos vias planteadas en el

modelo cinético desarrollado en esta investigacion.
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CONCLUSIONES

A continuacion, en base a los resultados obtenidos y analizados, se plantean las conclusiones a
las cuales se lleg6 en la realizacion del presente trabajo de investigacion para optar

al titulo de Ingeniero Quimico

o Para 200 psig, el punto de rocio de la mezcla sintética estudiada es 166,91 °C.

o Las valvulas del sistema de inyeccion del GC-5890 soportan la temperatura
requerida para mantener vaporizada la mezcla.

o En las lineas de alimentacion liquida y las de producto de reaccion, de la planta
SAT, es necesario utilizar mantas de calentamiento controladas a 200 °C para
asegurar la completa vaporizacion de la mezcla dentro de las mismas.

o La especiacion de los hidrocarburos, en especifico de las olefinas, en un GC-5890
con la columna de Al,O3 no arroja buenas resoluciones de los picos.

o La cuantificacion del azufre total con la técnica de fluorescencia de rayos x es
precisa.

o El andlisis cualitativo del azufre discriminado mediante la técnica de
guimioluminiscencia molecular es preciso tanto en inyecciones manuales como en
inyecciones en linea con la planta SAT.

o La cuantificacion del azufre discriminado mediante la técnica de
guimioluminiscencia molecular no es preciso en analisis en linea con la planta SAT
y presenta desviaciones significativas respecto a la técnica de fluorescencia.

o El modo de operacion seleccionado para operar la planta SAT con el reactor de
flujo de tipo piston fue de flujo cocorriente ascendente.

e En el blanco realizado en la planta de microreactividad no se observé la formacion
de mercaptanos.

o La recombinacion es un fendmeno que requiere de catalizador para observarse a
las condiciones de operacion de 200 psig y 280 °C.

e Alincrementar la temperatura en el lecho de la planta SAT con el catalizador S200

a una misma velocidad espacial se favorece el avance de la reaccion de HDS.
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Al incrementar la velocidad espacial en la planta SAT con el catalizador S200 a
una misma temperatura de reaccion disminuye la desulfuracion de la carga
sintética.

Para todo el rango de temperaturas estudiado, la conversion por hidrogenacion de
olefinas (tanto individual como total) disminuyé a medida que se incrementaba la
velocidad espacial.

Para todas las velocidades espaciales estudiadas, el porcentaje de conversién por
hidrogenacion de olefinas (tanto individual como total) aumentaba a medida que se
incrementaba la temperatura de reaccion.

La mayor conversion de hidrogenacion de olefinas se presento en los compuestos
de cadena mas larga (Cs).

La olefina ramificada de ocho atomos de carbono (iCg”) se hidrogendé en mayor
cantidad que su isémero lineal (nCg").

La olefina que menos se hidrogené en todas las condiciones experimentales
estudiadas fue el 2-metil-2-buteno.

Para favorecer la hidrodesulfuracién selectiva requerida en la planta SAT con el
catalizador S200, con un equilibrio entre el consumo energético y el tiempo
requerido para la operacion se debe operar a280°Cy 4,5h*6a280°Cy1,5h™.
No fue posible conseguir el conjunto de valores para los siete parametros cinéticos
propuestos que lograse ajustar las concentraciones determinadas de forma tedrica
con las concentraciones experimentales.

La reaccion de hidrogenacion de olefinas que requiere de mayor energia de
activacion es la del 2-metil-2-buteno.

La reaccion de hidrogenacion de olefinas que requiere de menor energia de
activacion es la de la olefina 2-metil-1-hepteno.

La reaccion de hidrogenacion de olefinas presentd una energia de activacion
mayor que la reaccion de hidrodesulfuracion.
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