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Resumen

Las unidades de hidrotratamiento de destilados y residuales del
petroleo en las refinerias juegan un papel importante en sus
operaciones, tomando en cuenta su relevancia en la produccién
de los denominados Combustibles de Ultra Bajo Azufre (Ultra
Low Sulfur Fuels -ULSF-, por sus siglas en inglés).

El texto se enfoca en describir las principales reacciones y
variables operativas de las unidades de hidrotratamiento. Ademas,
se presenta un procedimiento desarrollado por los autores para
evaluar su desempefio, comparandolo con otro que aplican las
compaiiias fabricantes de catalizadores, mostrando que existen
similitudes entre ambos y destacando la importancia de realizar
el monitoreo del desempeno de las unidades para lograr los
resultados técnicos y econémicos planeados por las refinerias.

Abstract

Distillate and residual hydrotreating or hydrodesulfurization
(HDS) are currently key process units in refineries, taking in
consideration their relevance in Ultra Low Sulfur Fuels (ULSF)
production.

The paper focuses on describing the main reactions and operating
variables of the hydrotreatment units. In addition, a procedure
developed by authors is presented to evaluate their performance,
comparing it to another applied by catalyst companies, showing
that there are similarities between both and highlighting the
importance of monitoring the performance of the units in order
to achieve technical results as well as economic numbers expected
by refineries.
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Introducciéon

No es posible concebir la operacion de las refinerias actuales sin
las unidades de hidrotratamiento o hidrodesulfuracién (HDS) de
destilados y residuales del petréleo, en razén de las exigencias de
la produccién de los denominados Combustibles de Ultra Bajo
Azufre (conocidos en nuestro pais como Gasolina GUBA y Diésel
DUBA).

En un principio, estas unidades HDS tenian un valor marginal en
las operaciones de las refinerias, debido a que la produccion de
gasolinas y diésel no tenian especificaciones muy restrictivas.
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La primera unidad de hidrodesulfuracién que se instalé en las
refinerias se introdujo en 1950.Su servicio era el hidrotratamiento
de las naftas primarias para reducir metales (plomo -Pb-, arsénico
-As-, cobre -Cu-, y mercurio -Hg-), azufre (S) y nitrogeno (N,).
Estas naftas primarias eran usadas como materia prima de una
planta reformadora de naftas (mediante el proceso Platforming
patentado por la empresa Universal Oil Products -UOP-, por sus
siglas en inglés). En razén de que el catalizador de esta unidad
se fabricaba a base de platino (Pt), la presencia de los metales y
los otros contaminantes de las naftas primarias lo envenenaban,
provocando la pérdida de su actividad.

Hoy en dia, tras mas de 70 afios de iniciar las operaciones de
estas unidades, una refineria dispone de entre cuatro a seis
unidades HDS, cuya funcién es eliminar diversos contaminantes
de las naftas, destilados intermedios (gasolina, diésel y turbosina) y
residuos de vacio (para la produccion de combustibles residuales
con bajo contenido de azufre).

En la industria de la refinacion del petréleo, se han modificado
y desarrollado los siguientes procesos, cuyo objetivo es reducir
contaminantes de las corrientes destinadas a la produccion de
combustibles para el transporte; éstos son:

v Hidrodesulfuracion (HDS): es la reduccion del contenido
de azufre, disminucion parcial del nitrégeno, oxigeno vy, en
menor proporcion, metales.

v" Hidrotratamiento (HDT): es la reduccidn de azufre,
nitrégeno, oxigeno, aromaticos, olefinas y metales (niquel,
vanadio, arsénico).

v" Hidrocraqueo (HDC): proceso que corresponde a un
hidrotratamiento severo y la conversion de hidrocarburos
mas pesados (gasoleos) en gasolinas y diésel. Esta operacién
tiene el proposito de reducir los contaminantes e incrementar
la produccién de naftas, diésel y productos ligeros (propano,
propileno, butano, butilenos y amilenos), éstos ultimos se
utilizan como carga a plantas de reformadoras de naftas,
isomerizadoras de pentanos y hexanos, asi como en unidades
de alquilacion.

Las principales reacciones que se llevan a cabo en estas unidades son:

I.  Desulfuracion o hidrodesulfuracion: su objetivo es reducir
compuestos de azufre (mercaptanos, sulfuros,disulfuros y tiofenos).

2. Desnitrificacion: se busca la disminucion de compuestos
nitrogenados (como el pirrol y la piridina, por citar algunos).

3. Desoxidacion: reduccion de hidrocarburos que contienen
oxigeno en su molécula (como el fenol y los peroxidos).

4. Hidrogenacion de cloruros, olefinas y aromaticos (eliminacion
de cloro contenido en los hidrocarburos, saturacion de




o

olefinas y reduccion parcial de compuestos aromaticos).

5. Hidrogenacion de compuestos organometalicos (reduccion
de metales en hidrocarburos).

6. Reduccion de compuestos polinucleares a través de su
conversion y formacion de carbén (coque) en la superficie
del catalizador.

Antecedentes

Los procesos de hidrotratamiento o hidrodesulfuracion, emplean
un catalizador para realizar su funcion, ademas de hidrégeno y
temperatura controlada. En estas condiciones se lleva a cabo
la reduccién de contaminantes presentes en las materias primas
usadas para la produccion de productos petroliferos destinados al
transporte de personas,bienes y servicios,asi como de combustibles
para la industria. Como se cité antes, el primer proceso para
hidrodesulfurar corrientes del petréleo se desarrollé en los afios
50. En las siguientes décadas, se patentaron diferentes procesos
y catalizadores destinados a este servicio a nivel mundial y en la
actualidad existen por lo menos de 4 a 6 unidades de este tipo con
diferentes propdsitos en una refineria.

Los términos hidrotratamiento, hidroprocesamiento, hidrocraqueo
e hidrodesulfuracion, se usan en la industria de la refinacion del
petroleo de manera flexible,ya que en estos procesos las reacciones
de desulfuracion y craqueo se llevan a cabo en forma simultanea.

La diferencia sustantiva entre el hidrocraqueo y el hidrotratamiento
estriba en que el objetivo del primero es convertir la carga procesada
en productos de menor rango o intervalo de ebullicién. El segundo
(hidrotratamiento) casi no modifica el intervalo de ebullicion de
los productos obtenidos, si no que estabiliza las materias primas
alimentadas a través de la conversion de olefinas en parafinas,
elimina o reduce elementos no deseables de la carga que procesa
(como por ejemplo azufre, nitrégeno, oxigeno, haluros y trazas de
metales, todos ellos indeseables en procesos corriente abajo en la
refineria), al hacerlos reaccionar con hidrégeno.

Los catalizadores usados en estas unidades estan formulados con
un soporte y un metal que tienen una doble funcién; por un lado,
el soporte tiene un caracter acido que facilita el rompimiento de
las moléculas de hidrocarburos, mientras que los metales llevan
a cabo la funcién de hidrogenacion y deshidrogenacion de los
hidrocarburos.

En el soporte se utilizan materiales amorfos, como el didéxido de
silicio (SiO,), el trioxido de aluminio (Al,O,), Hal Alumina, y-Al,O,,
v-ALO, modificada y zeolitas (silico-aluminatos). Por el lado de
los metales, se usan cobalto (Co), niquel (Ni), molibdeno (Mo)
(como disulfuro (MoS,)) y tungsteno (W). Lo mas comunes son
el cobalto-molibdeno (conocidos coloquialmente como CoMo) y
niquel-molibdeno (NiMo). El tungsteno (W) es de muy poco uso,
en razén de su elevado precio.

El catalizador o catalizadores que se emplean en las unidades de
hidrotratamiento, son seleccionados en funcion del tipo de carga
que se procesa y la calidad del producto deseada. Las condiciones
de disefio en las que opera la planta, asi como los objetivos de
la refineria en términos operativos (como el ciclo de vida del
catalizador) y econdémicos.

Desarrollo del trabajo

Independientemente de los hidrocarburos que se procesen y
de los contaminantes contenidos en éstos, las reacciones que
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se llevan a cabo en las unidades de hidrotratamiento involucran
la participacion de hidrégeno con una alta pureza (mayor al 99
por ciento en mol). En las plantas de disefio antiguo, esta pureza
alcanza valores menores al 95 por ciento y demandan un exceso
de hidrégeno en las unidades.

La funcion del hidrégeno es romper la unién entre el carbono
(C) y el contaminante, expresada como C-Z, donde C representa
un atomo de carbono y Z el correspondiente de las substancias
que se desean eliminar (azufre, nitrogeno, oxigeno, metales, etc.),
y suprimir el contaminante del hidrocarburo. Adicionalmente,
los contaminantes no metalicos se separan en la forma de acido
sulfhidrico (H,S), amoniaco (NH,), 4cido clorhidrico (HCI) y
agua (H,0), mientras que los metalicos (niquel, vanadio, arsénico,
etc.), se depositan como metal sobre la superficie del catalizador,
provocando la pérdida de su actividad (lo que se conoce como
“envenamiento” del catalizador). Las reacciones de este tipo,
excepto la de los metales, reciben el nombre genérico de
hidrogenélisis y todas son exotérmicas.

La evaluacion del desempeno del conjunto catalizador-unidad de
hidrotratamiento, se sustenta en el monitoreo de las siguientes
variables de proceso:

» Carga a procesar (naftas, turbosina, diésel, gaséleos, etc.). Su
caracterizacion debe de incluir, entre otros, los siguientes
parametros: contenido de azufre (es deseable con la
distribucién por tipo de compuesto), nitrégeno (basico y
total), aromaticos (mono, di y tri), olefinas, diolefinas, metales,
cloruros (organicos, inorganicos y HCI), densidad, curva o
intervalo de destilacién, indice de cetano (diésel y gasoleos) y
porcentaje de la carga proveniente de procesos de “craqueo”.

» Hidrégeno de repuesto. Es necesaria la identificacion de
su composicion (H,, CH, NH,, H.S, etc.), peso molecular,
cloruros e impurezas.

» Consumo de hidrégeno y exotermicidad en los reactores.

> Disponibilidad de hidrogeno. Esta se define como la relacién
de hidrégeno en el reactor, dividida por el consumo de
hidrogeno en las reacciones. El resultado debe de ser mayor
a 2.5 y se incrementa a mayor temperatura final de ebullicion
de la carga.

> Gas de purga. Es necesario conocer su composicion (H,, CH,
NH,, H,S, etc.) y peso molecular.

»  Producto(s). Su caracterizacion debe de incluir el contenido
de azufre (si es factible distribucion por compuesto),
nitrogeno (basico y total), aromaticos (mono, di y tri), olefinas
y diolefinas, metales, densidad del producto (s), intervalo o
rango de ebullicion, indice de cetano (diésel y gasoleos).

» Condiciones de operacion, se deben registrar la presion
de operacion del reactor, la presion parcial de hidrogeno,
la temperatura del reactor (expresada como temperatura
promedio del reactor, conocida como Weight Average Bed
Temperature -WABT-, por sus siglas en inglés), el Espacio
Velocidad Liquido por Hora (Liquid Hourly Space Velocity —
LHSV- por sus siglas en inglés), el LHSV (se puede expresar
en forma masica, identificado como WHSYV, por sus siglas
en inglés, Weight Hourly Space Velocity), la cantidad de carga
liquida en volumen, los flujos de hidrégeno de reposicion y
de gas de purga, y la temperatura y presion en el separador
de alta presion.



El manejo adecuado de todas y cada una de las variables descritas,
permite tener control del desempeno del catalizador y la unidad,
en el monitoreo de las reacciones de deshidro-(sulfuracion,
nitrogenacion, metalizacion, oxigenacion y aromatizacion), asi
como de la hidrogenacién de olefinas, diolefinas y aromaticos.

En la figura |, se muestra en forma esquematica el diagrama tipico
simplificado de una unidad de hidrodesulfuracion.
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Figura 1. Diagrama tipico simplificado de una hidrodesulfuradora

A continuacion, se describe el proceso en forma resumida:

i. La materia prima a tratar (carga liquida) se mezcla con una
corriente de hidrogeno de alta pureza (hidrégeno de repuesto);
ambos reactivos se encuentran a una presion superior a la de
operacion del reactor.

ii. La mezcla resultante se precalienta con el efluente del reactor de
la unidad (es importante citar que las reacciones de hidrogendlisis
son exotérmicas, por lo que la corriente de salida del reactor
tiene una temperatura mayor a la de la entrada a éste).

ii. La mezcla precalentada se alimenta al calentador donde se
alcanza la temperatura requerida para que ocurran las reacciones
de hidrogendlisis.

iv. El efluente del reactor, después de llevar a cabo el
precalentamiento de la carga, se enfria a una temperatura cercana
a la ambiente y se alimenta a un tambor de separacion vapor-
liquido cuya presion de operacion es funcion del tipo de producto
que se procesa; de lo anterior se obtienen dos corrientes:

v.l.Una corriente liquida (liquido a fraccionamiento) practicamente
“libre” de contaminantes, la cual se envia a la seccion de
fraccionamiento, en donde se elimina el total de productos H-X
(donde H representa los hidrocarburos y X los contaminantes)
generados en la hidrogendlisis. Parte del hidrégeno permanece
disuelto en la corriente liquida, asi como una fraccion de
compuestos ligeros que se producen por la ruptura (“cracking”)
de algunas moléculas presentes en la carga.

v.2. Una corriente gaseosa (hidrégeno de recirculacion), la cual
contiene la mayor parte del hidrégeno que no reacciond, una gran

carga, C
280 -310
Presién parcial hidrégeno, 12-20
kg/cm? abs.
7-12
40- 50

cantidad de los productos de la hidrogendlisis (H-X) y una fraccion
de los compuestos ligeros que se producen por el “cracking” de
algunas moléculas que estan presentes en la carga.

vi. La corriente gaseosa del separador se envia a una seccion de
tratamiento (por ejemplo, con amina) para eliminarles el H,S,NH,,
HCl 'y H,O generados por la hidrogendlisis.

Una fraccion gaseosa resultante del tratamiento se purga
para eliminar los compuestos ligeros que se generan en
el hidrotratamiento y el resto constituye el hidrogeno de
recirculacion.

Es importante indicar que, en el caso que la materia prima esté
compuesta de naftas primarias, generalmente no se emplea
el tratamiento de la corriente gaseosa, en razon de su “bajo”
contenido de azufre.

vii. El hidrogeno de recirculacion, libre de H,S, o muy bajo como
en el caso de las naftas, se envia a un compresor para elevar su
presion.

viii. Finalmente, el hidrogeno de recirculacion enviado desde el
compresor donde se incrementa su presion, se mezcla con la
corriente de hidrogeno de alta pureza para reponer el hidrogeno
que consumen las reacciones y el correspondiente que se elimina
como corriente de purga, asi como el disuelto en el separador.

ix. La corriente de hidrégeno resultante corresponde a la indicada
en el punto (i).

Las condiciones tipicas de operacién de las diversas unidades de
hidrotratamiento que operan en una refineria se muestran en la
tabla I.

Como se puede observar, entre mas pesado es el hidrocarburo,
son mas severas las condiciones de operacion de las unidades; es
decir, la temperatura de reaccion, la presion parcial de hidrégeno,
el LHSV y la relacion hidrégeno a hidrocarburo.

La metodologia de evaluacion que se presenta — y comparada
con la usada por los fabricantes de catalizadores —, se basa en
cuantificar la pérdida de actividad del catalizador; para ello se
analiza la reaccion de hidrodesulfuracion de los mercaptanos
(cuyos resultados se pueden extender con facilidad a todas las
reacciones de hidrogendlisis).

(A) + (B)
la velocidad de reaccion esta dada por:

r = k A B, kmol A/(h-kg catalizador) )

donde k es la constante de velocidad de reaccion de tipo Arrhenius,
expresada como:

k = (ko e (-EA/RT))

2

Caracteristicade lacarga_ | _ Nafta | Turbo/Quero | Diesel | Gasoleos

150-245/230-300 280-355 > 340
320-370 340-380 360-380
15-35 30-45 40-70
3-7 1-3 0.1-0.5
30-50 35-55 35-50

Tablal. Condiciones de operacién tipicas de las unidad de hidrotratamiento
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donde:

k, = factor preexponencial

EA = Energia de activacién de la reaccion, cal/mol
R = 1.9872, cal/mol-K

T =Temperatura absoluta, K

En la tabla 2 se presentan los valores tipicos de la energia de
activacion y el orden de reaccion “n” de las reacciones de
hidrodesulfuracién e hidrodesnitrificacion de varios destilados del
petroleo.

Hidrodesulfurizacion Hidrodesnitrificacion
Tipo de
carga | Ordende | Energiade @ Ordende | Energiade
reaccion Activacion | reaccion activacion
(cal/mol)
Nafta 1.0 10,000 1.0 10,000
Querosina 155 15,000 1.0 15,000
LGO/LCO 1.6 26,000 1.0 22,000
VGO ‘ 1L/ 30,000 1.0 27,000

Tabla 2. Valores tipicos del orden de reaccién y energia de activacion

Notas:

LGO = Light Gas Oil (Gasoleo ligero de la unidad de destilacion
atmosférica)

LCO = Light Cycle Oil (Aceite ciclico ligero)

VGO = Vacuum Gas Oil (Gaséleo de la planta de destilacion al
vacio)

En la tabla 2 también se puede observar que las reacciones de
hidrodesulfuracién presentan un incremento en su orden de
reaccion (n), si el destilado del petrdleo que se procesa es mas
pesado, pero no asi las de hidrodesnitrificacion, donde el orden

de reaccion no cambia y sélo se modifica la energia de activacion.

Ademas, se supone que el reactor opera isotérmicamente y que
el hidrogeno esta en un exceso tal que se puede considerar que
se mantiene practicamente constante durante el transcurso de la
reaccion, por lo que se puede deducir que la concentraciéon de
mercaptano a la salida (Ap), esta dada por la ecuacion:

k* = (LHSV *In (AO/AP)) (3)
donde:
k"=kM,Bo_/ Qearga = In (AO/AP) *LHSV 4)

A, = Cocentracion de mercaptanos a la entrada, ppm (peso)

Ap = Concentracién de mercaptanos a la salida, ppm (peso)

M, = Peso molecular promedio de los mercaptanos

B = Concentracién de hidrégeno kmol hidrégeno/kmol carga
0.~ Densidad del catalizador, kg/m?

Ocargn = Densidad de la carga, kg/m?

t_ITISV = FIV_,; (Espacio velocidad liquido por hora),

F = Flujo volumétrico de carga, m3/h

VCAT =Volumen total de catalizador, m?

Para el caso que la reaccion de hidrodesulfuracion (HDS) fuera
de orden (n) con respecto a los mercaptanos (A) y de primer
orden con respecto al hidrogeno (H), la velocidad de reaccion se
escribiria como:

r = KA" B, kmolA/ (h-kg catalizador) (5)
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Ademas, se supone, como en el caso anterior, que el hidrogeno
esta en exceso tal que se puede considerar que se mantiene
constante en el transcurso de la reaccién, y se puede deducir que
la concentracién del mercapatano (A) a la salida del reactor esta
dada por:

IAD = 1/ALD = (n-1) (K/LHSV) ©)

donde las variables tienen el mismo significado que en caso
anterior.A partir de esta Ultima ecuacion, la constante de velocidad
de reaccion se puede estimar como:

k* = [LHSV/(n-1)] [I/Ap("") - 1/AMD] (7)

Finalmente, si la ecuacion de Arrhenius (ecuacion 3 o 7), se grafica
como In (k*) verus /T, la ecuacion corresponde a una linea recta
con pendiente igual a [-(E,/R)] y ordenada al origen igual a In (k).

Ahora bien, es necesario preguntar ;como utilizar el desarrollo
anterior para evaluar el desempefio del catalizador en la vida real?
Para contestar la pregunta, se estudiaron dos procedimientos
para evaluar una unidad hidrodesulfuradora de gasoéleos: el
desarrollado por los autores y el utlizado por algunos fabricantes
de catalizadores. La unidad hidrodesulfuradora procesa una mezcla
de gasoleos (ligero y pesado primario, ligero y pesado de vacio,
aceite ciclico ligero y gaséleos de coquizacion) para producir
diesel de bajo contenido de azufre (Low Sulfur Diesel -LSD-, por sus
siglas en inglés), cuyo contenido de azufre es de 500 partes por
milléon (ppm) y un gaséleo hidrotratado que que se alimenta como
carga a la planta de desintegracion fluida (Fluid Catalytic Cracking
-FCC-, por sus siglas en inglés).

La planta cuenta con un sistema de dos reactores, cuya funcion es
la siguiente:

* El primer reactor lleva a cabo la desmetalizacion e
hidrodesulfuracion parcial de la mezcla de gasdleos
alimentada y una fraccion del hidrégeno circulante, ambos
previamente precalentados. Este reactor sélo cuenta con un
lecho catalitico y tiene la posibilidad de inyectar hidrogeno
adicional (del hidrégeno circulante) cuya funcion es controlar
la temperatura de entrada de la carga (atemperaracion). Esta
accion se identifica como apagado (“quencheo”).

*  Elsegundo reactor,en el cual se lleva a cabo la mayor remocién
del azufre, nitrégeno y demas contaminantes, recibe como
alimentacion la salida del primer reactor, mas otra fraccion
de hidrogeno circulante. Este reactor tiene la funcion de
controlar la temperatura de entrada de la carga (recuerde
que las reacciones de hidrotratamiento son exotérmicas).

Este reactor tiene dos lechos cataliticos y entre ellos se dispone
de una inyeccion de hidrogeno que se usa para el control de la
temperatura de entrada a la segunda cama.

El andlisis de esta unidad se llevd a cabo usando los datos
operativos mas relevevantes generados durante los tres primeros
meses de la puesta en operacidon del catalizador, tomando en
cuenta que se requirieron 70 dias previos para su establizacion y
posteriormente, se registraron los tres meses subsecuentes a la
estabilizacion. Los datos empleados fueron los siguientes:

*  Flujo de carga en m*h
*  Contenido de azufre en la carga en por ciento en peso

*  Espacio velocidad liquido horario (LHSV) en I/h



e Temperatura del reactor, expresada como WABT
*  Relacién de hidrégeno/carga en m? std/Barril
*  Presién parcial de hidrogeno en kg/cm? abs

*  Porcentaje de hidrodesulfuracion, expresada como 100*[(1-
S /Gaséleo+diésel)/ S carga] y 100%(1-S Gasodleo/ S carga)

Para la determinacion del orden de reaccion de la remocion de
azufre, o de los otros contaminantes, se usaron las ecuaciones (3)
y (7). Para ello se supuso que el reactor opera isotérmicamente.
Tomando en consideracion la exotermicidad del sistema
reaccionante, desde hace un buen nimero de anos, se desarrollo
el concepto de Temperatura Promedio Ponderada del Lecho
(Weighted Average Bed Temperature -VWABT-, por sus siglas en
inglés). Asi, se argumenta que si el sistema de reactores operara
isotérmicamente a una temperatura WABT, el desempeno del
sistema reaccionante sera el mismo que el sistema real; por tanto,
se define para un lecho como:

WABT =T, + [2/3 (T-T)] ®)

DondeT y T, son las temperaturas de entrada y salida del lecho,
respectivamente. Por otro lado, si el sistema reaccionante consta
de varios lechos, como es el caso que se analiza, el cual tiene tres
lechos cataliticos, el WABT se calcula como:

WABT =WABT (Iy*FV (1) + WABT (2)*FV(2)+WABT 3)*FV3)  (9)

Donde WARBT (i),i = 1,2y 3 es el WABT de cada uno de los lechos
y FV(i),i =1,2 y 3 es la fraccion volumétrica de catalizador en cada
lecho con respecto al volumen total instalado en el reactor.

Con los datos operativos recabados de la unidad, se procede de
la siguiente manera:

a. Se genera una tabla, utilizando las ecuacién (3) para la
cinética de primer orden (n=I) y con la ecuacion (7) para la
correspondiente de orden = n.

[T, In(k_ (D]y [T, In(k_ ()] 9)
dondeT,_ =WABT +273.15

Una forma simplista de estimar el comportamiento temporal
de la actividad de un catalizador es calculando el cociente entre
la constante de la velocidad de reaccién actual (k ), obtenida a
partir de la informacion de la planta, y la estimada a la temperatura
actual mediante la ecuacion de Arrhenius (k, (T )), es decir:

ACtIVidad = kact/kArrh(Tact) (IO)

donde k_ esta dada por la ecuaciones (10) o (7),y k, (T ), se
calcula usando los valores calculados (E,, k, y T. ) que se obtienen

usando los datos de operacion mediante la ecucacion (9).

La forma de evaluar si los catalizadores estan perdiendo
actividad es a través su capacidad de mantener las reacciones
de hidrogendlisis; es decir, los parametros de la ecuacion de
Arrhenius descritos previamente, son validos siempre y no hay
necesidad de cambiarlos, a menos que el catalizador haya sufrido
desactivacion quimica o mecanica, sinterizacion, envenenamiento
por metales, reduccion del tamano de poro y del area activa,
fractura, carbonizacion, por citar algunos.

Generalmente, en la practica diaria se observa que aunque
se mantengan las mismas condiciones de operacion y la carga
presenten las mismas caracteristicas fisicoquimicas, desde el inicio

de las operacion del catalizador o catalizadores, conforme pasa el
tiempo, el catalizador o catalizadores van perdiendo actividad; por
tanto, es necesario ir incrementando la temperatura del sistema
reaccionantes (WABT), si se desea mantener la misma calidad de
los productos (azufre residual en los productos hidrotratados).
Por otro lado, con independencia de la actividad el catalizador, las
reacciones de hidrogendlisis son las mismas, lo que implica que la
energia de activacion de las reacciones es invariable en el tiempo.

Los casos en los que resulta necesario incrementar la temperatura
de reaccion para recuperar la eliminacion de azufre deseada,
implican que el factor pre-exponencial de la ecuacion de Arrhenius
(-E,/RT), se reduzca con el paso del tiempo.

Conjuntando todos los argumentos esgrimidos con anterioridad,
el procedimiento para medir la desactivacion del catalizador
mediante la temperatura WABT, consiste en encontrar una
temperatura (T, ) tal que, al sustituirla en la ecuacion de Arrhenius
usando los parametros calculados (E,, k;, y orden de reaccion
“n”), la constante de velocidad de reaccion k sea igual a la
correspondiente calculada de acuerdo con las ecuaciones (3) y
(7), usando el modelo que se seleccione; es decir, encontrarTN en
la ecuacion (2), tal que:

ke “texp {-E/[R¥T(tm)}] = ke [LHSV(t, LAt )A (¢, ).1]

m = 1,2,3, nimero de muestras totales,

(1n

donde k™ y E, son los parametros de la ecuacion de Arrhenius
de referencia, n es el orden de reaccién, LHSV el espacio velocidad
liquido horario, A, y A_las concentraciones de azufre en la carga
y en el producto. Con excepcion de k™ y E,, el resto de las
variables intervienen en el calculo de k_, (ecuaciones 3y 7). Es
importante mencionar que en algunas variables se ha indicado una
dependencia de t_ para resaltar la dependencia temporal de la

variable.

Es menester citar dos puntos importantes de la ecuacion (1 1):

[T}

v' El orden de reaccién “n”, Unicamente aparece en forma
explicita en la ecuacion (7), cuando el orden que se determina
se supone mayor a |;si éste es |, n no aparece explicitamente,
como es el caso de la ecuacion (3).

v La temperatura WABT del sistema reaccionante en el lado
derecho de la ecuacién (10), esta implicita en la variable A,
ya que la concentracion de azufre en el producto depende
directamente de esta temperatura.

Con esta informacion, la forma de evaluar la desactivacion del
catalizador a través del WABT, es la siguiente:

k.., =k, exp{-E,/[R*T (t )1}

Arrh

- koact*exp{-EA/[R*TaCt(tm)]} = kact (I 2)

donde k__ es el factor pre-exponencial de la ecuacion de Arrhenius
a las condiciones actuales, el cual se desconoce. Si se toma el
logaritmo de la parte subrayada de la ecuacion (12) y se despeja el
inverso de T (t ), se obtiene:

UT(t,) = -RIE In (k< k) + T _(t)  (I3)

Si tanto el numerador como el denominador del argumento del
logaritmo de la ecuacion (13) se multiplican por exp {-E,/[R*
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T_.(t,)}], ésta se puede reescribir como:

/T (c)=-RE, In(k /k )+ 1/T_(t)

(14)

Finalmente, la diferencia de temperaturas es un indicador del
incremento de temperatura (WABT), desde el inicio de la operacion
como resultado de la desactivacion del catalizador. Es importante
observar que el argumento de la ecuacién (14), es el mismo que el

definido para la actividad del catalizador en la ecuacion (10).

(15)

Usando las ecuaciones (13), (14) y (15), con los datos operativos
obtenidos de la unidad, se calculan los valores para T, (WABTN) y
para la AT empleando los parametros de Arrhenius calculados con
datos de operacion de la unidad, considerando el azufre producido,
el correspondiente a la suma del diésel y gasdleo (G+D) y el del
gasoleo exclusivamente (G).

AT =WABT (t ) — [T,(t.) — 273.15]

A manera de ejemplo, se presentan las figuras 2 y 3, en donde se
utilizé el azufre resultante de la mezcla del gaséleo y el diésel como
el azufre del producto, para el orden de reaccién n=1 y n=1.6.

En el periodo de enero a junio de 2005 (figura 2), los resultados
parecieran mas congruentes cuando se utiliza la cinética de primer
orden. El comportamiento de T,, (WABTN) es muy cercano al
WABT calculado con los datos de campo, lo que implica que el
catalizador se comporta como “si fuera nuevo,y como consecuencia
la AT se mantiene cercana a “cero”. Para el periodo de enero a
septiembre de 2006, la WABTN no sigue la tendencia de laWABT y
como consecuencia la AT de desactivacion empieza a incrementarse,
alcanzando los 40 C en septiembre de 2006.

Para el caso de la cinética de orden n= 1.6 (figura 3),el comportamiento
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no se observa similar al descrito para el orden n= | .LaWABTN calculada
muestra un comportamiento muy erratico y como consecuencia, la AT
presenta el mismo comportamiento, aunque esta Ultima presenta una

tendencia a incrementarse, como en el caso de la figura 2.

En términos generales, cuando se utiliza la cinética de orden n=1.6,
utilizando tanto la mezcla (G+D) y la correspondiente para (G),
se observa un comportamiento mas erratico y al final del periodo
analizado se predice una AT de desactivacion de 55 C, mientras
que los resultados generados con una cinética de orden n=I,
presentan un comportamiento menos variable y predicen una AT
de desactivacion de 40 C.

Los resultados obtenidos aplicando el procedimiento desarrollado
por los autores y la metodologia de los fabricantes de catalizadores,
aportan valores similares. Es recomendable usar el modelo que
produzca resultados congruentes con el mayor nimero de datos
posibles.

Conclusiones

Para cualquier analisis que se pretenda efectuar sobre el estado
de los catalizadores instalados en una unidad hidrodesulfuradora
de destilados del petréleo (naftas, querosinas, diesel, etc.), es
recomendable seguir las recomendaciones mencionadas para
definir el modelo cinético que se va utilizar en la evaluacion.

Otro factor importante es el de tener una coleccién de datos
operativos que se obtengan de forma posterior a la estabilizacion
de la operacion de los catalizadores instalados en la planta,
verificando todos y cada uno de ellos, descartando aquellos que
resulten erréneos para poder tener un analisis y resultados precisos
en la evaluacion. Con ello pueden tomarse decisiones certeras
sobre su operacion en una refineria, que ayuden a la consecucion
de los resultados esperados tanto en términos operativos como
economicos.

Ademas, resulta de vital importancia determinar el orden de
reaccion (n) correspondiente al caso en particular bajo anilisis,
para determinar los demas datos necesarios. Es decir; determinar
el valor de E, y k; con todo el bagaje de datos y las condiciones
que permitan comparar los datos del inicio de la corrida (Start of
Running -SOR-, por sus siglas en inglés), con los actuales y calcular
con ellos la temperatura de desactivacion mensual (grados C/mes)
para asi estimar la vida util del catalizador.
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