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RESUMEN

Se desarrolld la solucion numérica de un modelo de reactor de lecho fijo de hidroprocesamiento de aceite pesado
para determinar los perfiles de desactivacion intraparticula, a lo largo del reactor y como una funcion del tiempo
de utilizacidn del catalizador, basandose en la hipdtesis del medio continuo, con la finalidad de obtener la curva
de ruptura para un conjunto particular de parametros y condiciones de reaccion. Se vari6 el nimero de segmentos
en direccion espacial y los incrementos de tiempo para la convergencia del modelo. Para las condiciones simuladas
se encontrd un frente de pérdida de sitios, desde la entrada del reactor hacia la salida, como funcién del tiempo.
Los perfiles hallados a partir de las simulaciones estan en correspondencia con las observaciones experimentales
previas. La curva de ruptura permitié la determinacion del maximo tiempo de utilizacion del catalizador para
alcanzar un nivel predeterminado de conversion del reactivo.

ABSTRACT

The numerical solution of a heavy oil hydroprocessing fixed bed reactor model was developed to determine the
intraparticle deactivation profiles, throughout the reactor and as a function of time-on-stream, based on the
continuous hypothesis, in order to obtain the breakthrough curve for a particular set of reaction parameters and
conditions. The number of segments in spatial direction and the increments in time for model convergence were
varied. For the simulated conditions, a site loss front was found, from the reactor inlet to the outlet, as a function
of time. The profiles found from the simulations are in correspondence with the previous experimental
observations. The breakdown curve allowed the determination of the maximum time of catalyst use to reach a
predetermined level of reagent conversion.
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INTRODUCCION

El aprovechamiento de crudos pesados y fracciones residuales de petroleo es cada vez mas necesario, debido al
inevitable agotamiento de crudos ligeros y la sostenida demanda de combustibles convencionales (Hirsch, 2006;
Hughes & Rudolph, 2011). Asimismo, es necesario el procesamiento de estos crudos pesados, ya que estan
disponibles y son de menor costo, y en algunos casos son parte importante de las reservas y de la seguridad
energética de los paises. Adicionalmente, existen residuales de procesos y recuperados de sitios contaminados
gue son susceptibles de ser valorizados en lugar de disponerlos.

Existen diversas tecnologias para convertir las fracciones pesadas de petrdleo, dentro de las cuales el
hidroprocesamiento es una alternativa atractiva (Rana et a/, 2007). El hidroprocesamiento de cargas de petrdleo
pesado es complejo debido a sus propiedades de transporte y termodinamicas tales como su alta densidad y
viscosidad, asi como la alta concentracion de heterodtomos como azufre y metales (Rana et a/., 2008). Para
remover los heteroatomos y reducir las reacciones secundarias indeseables durante el procesamiento de esas
cargas pesadas se puede utilizar el reactor de lecho fijo (Mederos et al., 2009).

Debido al caracter refractario de los compuestos presentes en los crudos pesados, es necesario operar los
reactores en condiciones severas, es decir, valores de espacio velocidad bajos, altas presiones, y gran exceso de
hidrégeno, asi como altas temperaturas (Rana et a/., 2007). Se requieren también catalizadores especificos,
selectivos, por lo cual éstos deben ser disefiados apropiadamente de tal manera que favorezcan el ingreso de las
moléculas de alto peso molecular en los poros del catalizador donde esta la mayor cantidad de sitios activos
(Baltus & Anderson, 1983).

Para una unidad de reaccion industrial, un factor crucial es la consideracién de la vida util del catalizador empleado.
Se sabe que a medida que se incrementa el tiempo de utilizacion del catalizador, éste pierde su actividad (Froment
et al., 2010). Las principales causas de ello cuando se procesan crudos pesados y fracciones residuales son el
taponamiento de poros por reduccion del diametro y el bloqueo de sitios activos (Furimsky & Massoth, 1999;
Marafi et al., 2010). Aunque el principal interés de la desactivacion es a nivel industrial, es necesario reconocer
gue a todos los niveles experimentales ocurre este fendmeno, por lo cual su entendimiento es imperativo.

En varias contribuciones cientificas se ha considerado que el proceso de desactivacion puede aproximarse de
manera razonable con modelos representativos de pérdida de actividad de una particula catalitica promedio, es
decir, sin considerar las variaciones longitudinales en el reactor (Sadighi et a/., 2010). En otros casos, sin embargo,
se ha evidenciado que esto no es una aproximacion adecuada, y se prefieren otras hipotesis (Torres et al., 2014).
En efecto, estudiando moléculas modelo Janssens et al/. (1997), han demostrado que existen perfiles de
concentracion de depdsitos al interior de la particula, los cuales varian como una funcién de la posicion longitudinal
en el lecho catalitico de un reactor.

Cuando se procesan crudos pesados y residuales se prevé el comportamiento de distintos perfiles de desactivacion
en el reactor, y por ello se consideran diferentes disefos de los sélidos para maximizar su vida Gtil, manteniendo
en un nivel aceptable la remocion de los contaminantes (Liu et a/, 2009). Para lo anterior, un disefio de proceso
consiste en utilizar una serie de lechos cataliticos, colocando en el primero un catalizador con poros relativamente
grandes, lo cual permite la remocién de metales (niquel y vanadio, principalmente que estan en los compuestos
de mayor peso molecular) a niveles adecuados durante tiempos de utilizacién largos, para que luego los productos
del primer reactor puedan tratarse con los subsiguientes catalizadores de los lechos posteriores, sensibles a
pérdida de actividad por metales y que remueven el azufre y nitrdgeno, entre otros (Ancheyta, 2016).

Existen diferentes estudios que abordan la desactivacion, que incluyen desde aspectos experimentales hasta
tratamientos matematicos con diferentes niveles de complejidad, asi como correlaciones empiricas (Ancheyta,
2016; Samano et al., 2020). Mientras que los analisis experimentales son ineludibles, costosos y tardados, si se
complementa la informacién experimental con modelos predictivos, es posible inferir con menor incertidumbre el
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desempeno del catalizador en un proceso a diferentes escalas y con diferentes tiempos de utilizacion. Asimismo,
es necesario estudiar de manera conjunta el fendmeno de la desactivacion, con las causas que lo originan, no de
manera separada, solo atendiendo el efecto o la causa. Esto se logra mediante la integracion en modelos
matematicos de la informacion experimental y las leyes de conservacion, asi como relaciones matematicas
adicionales y correlaciones.

Elizalde & Ancheyta (2014a), realizaron la modelacion matematica de la desactivacion debida a la
hidrodesintegracion de un residuo empleando la cinética de agrupamiento continuo, considerando un sistema
pseudohomogéneo. En otra contribucion Elizalde & Ancheyta (2014b), simularon la desactivacion a tiempos largos
de operacidn del reactor debido al depdsito de metales y sulfuros metalicos, considerando como principal causa
de la desactivacion la pérdida de sitios debido a la reduccion del didmetro de los poros. En esa investigacion se
considerd una sola reaccién y de caracter irreversible, y no se modeld la distribucién de concentraciones en las
particulas cataliticas a lo largo del reactor. Asimismo, Elizalde & Ancheyta (2014c), realizaron la simulacién de las
etapas de desactivacion de catalizadores inicial e intermedia considerando diferentes tipos de sitio para cada etapa.
Se asumié un comportamiento pseudohomogéneo de la mezcla de reaccion.

Rodriguez et al. (2018), realizaron una revision sobre el tema de desactivacion debida al hidroprocesamiento. Ellos
destacaron que los modelos que permiten predecir la etapa inicial e intermedia de desactivacion debidas a
depdsitos de coque y sulfuros metalicos son mas Utiles, pero no mencionaron la importancia de la descripcion
interna del reactor, es decir la importancia de los perfiles de depdsitos a nivel particula y a lo largo del reactor.

La modelacién matematica de la desactivacion a nivel particula catalitica y a nivel reactor no es una tarea sencilla.
En efecto, para hacer esta modelacion de manera adecuada, es necesario contar con suficiente informacion
experimental a estas dos escalas. Pero debido a los altos costos econdmicos para obtener los parametros de
manera experimental, en ocasiones la modelacion detallada no es viable. Cominmente para modelar la
desactivacion de las particulas cataliticas se realiza la suposicion que la distribucién de los poros pueden ser
representados adecuadamente por un solo tamafo de poro, el promedio. Sin embargo, para estudios mas
detallados es necesario describir la estructura del soporte, especificamente la distribucion del tamafio del poro,
asi como sus interconexiones (Keil, 1999).

Comunmente se utiliza el factor de tortuosidad para el calculo del coeficiente global de difusion intraparticula como
una correccion, considerando el resultado como un coeficiente efectivo de difusion el cual es constante. Si existen
depdsitos apreciables en los poros del catalizador debido a la dindmica de este proceso, se induce un cambio en
el diametro de los poros cataliticos afectando la difusion de las especies (Elizalde & Ancheyta, 2014b); o también
es posible que se pierdan lo sitios reduciendo las interconexiones, o ambas cosas. Los modelos de percolacion
permiten simular el comportamiento de los depdsitos de coque a tiempos cortos de operacion o depdsitos de
sulfuros metdlicos a tiempos relativamente largos considerando la reduccion del volumen de poro al perder
interconexiones (Keil, 1999; Vogelaar et a/., 2006).

El propdsito de este trabajo es implementar un modelo matematico, previamente desarrollado por Vogelaar et a/.,
(2006), para compuestos modelo, para simular la desactivacién de un lecho catalitico a lo largo de su coordenada
axial y que también permita conocer los perfiles de desactivacién intraparticula con el tiempo, utilizando un modelo
de percolacion que permita simular la perdida interna de volumen catalitico y por tanto de sitios en el interior de
los pellets, al tratar una carga compleja. La finalidad es generar la curva de ruptura que permita identificar a qué
tiempo, dado un conjunto de parametros cinéticos y de operacion, el lecho catalitico deja de ser Util para
hidroprocesar una carga particular de petroleo.

MODELO MATEMATICO

El modelo desarrollado por Vogelaar et al. (2006) se utilizd en este trabajo. Considera las dos escalas de
desactivacion, a nivel lecho del reactor (direccién axial) y a nivel particula (solo direccion radial).
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Se tomd la siguiente aproximacion para las rutas de reaccion durante el hidrotratamiento (Fig. 1). Puesto que el
hidrégeno esta en exceso, no se toma en consideracién como un limitante de la reaccidn. Se utilizé el agrupamiento
0 J/umping para designar por un solo compuesto el conjunto de reactivos, intermediarios y productos,
respectivamente, asi como especies depositadas causantes de la desactivacion.
1-fp kp
,—> P
Kr
R—— | K
N ==,
Vv
H,/cat P T
Fig. 1: Rutas de reaccion y de produccion de depdsitos en la superficie del catalizador.

En la figura 1; R es el /Jump que represente los reactivos, I intermediarios, P productos y D los depdsitos. Los
coeficientes de rapidez tienen unidades de reciproco de tiempo y /5 es la probabilidad de que ocurra el depdsito,
y toma valores de 0 a 1.

De acuerdo con el esquema anterior, y asumiendo un orden de reaccidn unitario para cada reaccion, sin considerar
la reversibilidad de las reacciones, se tienen las siguientes expresiones de rapidez (1;):

TR = —kgrCr (1)
1 = k;C; — kpCr (2)
rp = k(1 —fp)C; (3)
o = kifpC 4

Modelo a escala particula
Se asume que el bloqueo de poros o constriccion es el principal mecanismo de desactivacion.

El balance de materia para las especies que se difunden dentro del catalizador, para un elemento de sélido (Ar),
considerandolo como un medio isotrdpico en direccion radial (7), estd dado por (Vogelaar et al., 2006):

d(eaCy) _ Qeg ac; Qe ac; EA —
QAr — == = ” D, -~ e o D, —- . + QAr ] (5)

Del lado izquierdo de la ec. 5 se tiene representada la acumulacion; los 2 primeros términos del lado derecho son
de entrada y salida en el elemento de particula considerado y el Gltimo término indica la desaparicién/generacion
por reaccion quimica, utilizando la expresion de rapidez de reaccion como un valor promedio en el elemento de

volumen (77). Ver la seccién de Nomenclatura para descripcién de las otras variables.

Tomando el limite cuando 4rtiende a cero, y arreglando los términos resultantes, se obtiene la ecuacion 6:

0(¢aCy) 19 aC;
g0 AL = 22 (D, 5 21) + a7y (6)

Desarrollando las derivadas de los productos de la ec. 6, se tiene:

ac;

9Ci | ~ 9%4) _ Dedp 300G 9 9 :
€o (¢A at +G at ) ~ a oror +De ar (d)E ar) + Pari 7)

Lo cual, de manera generalizada para algun tipo de geometria (Q « r™), sustituyendo esta expresion en la ec. 7,
se obtiene:
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0y g, 008) = (DD0E G O (o 00) g
€o (¢A e T Ci at ) r ar T De ar P o) T Pari (8)

Con la finalidad de resolver la ecuacion (8) numéricamente, se procede a la normalizacion de su dominio y variable
dependiente, mediante la sustitucion de las variables dimensionales por variables normalizadas reportadas en la
Tabla 1.

Utilizando la regla de la cadena y las variables de la Tabla 1, la ec. 8 se puede expresar en términos adimensionales
de concentracion y longitud de particula, como se muestra en la ec. 9.

Tabla 1: Variables normalizadas para el modelo de particula de la ec. 8

Posicién intraparticula Concentracién Tiempo Rapidez de reaccion
p=r/r Y = C/Cgo T =n?D,t/eor? R; = 11:/n?D,Cis
9% 0%a _ (n=Dég 0¥; ii( ﬂ) .
bay tWi = 2y op +nzap oy o + PuR; 9)

Con dominio: 0<p<1.

La ecuacion 9 esta indeterminada en el centro de la particula (p = 0), asi que, con la finalidad de facilitar la
evaluacion en esta posicion, se remueve la indeterminacion utilizando la regla de L'Hopital, quedando entonces
de la siguiente manera:

ow;

¥ 0¢a
ba; i

P=0 1 ot

10 aC;
o = s (#65)) + BaR (10)

Para resolver la ec. 10, se utiliza la siguiente condicion, en el centro de la particula catalitica (p = 0):
3 oW
7 (¢E g) =0 (11)

Se tiene en p = 1 que la concentracion es igual a la de la superficie externa, lo cual se expresa algebraicamente,
de manera adimensional, de la siguiente forma:

Wi = Wis (12)
La rapidez del bloqueo de poros se modeld con la ec. 13, de la siguiente manera:

€o a;p% = A:_gd)ArDV (13)
Después de transformar la ec. 13 a su expresion normalizada, se obtiene la ec. 14:

% = i_Z(PARD (14)

Donde los cambios de variable se realizaron con las siguientes equivalencias:

Rp = fp®f¥; (15)
8p = fpCroMp/pp (16)
La condicion inicial (t = 0) para la ec. 13 esta dada por:

¢p =0 (17)
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En la ec. 10, se requiere (d¢,)/dt, la cual se puede obtener con la relacién siguiente:
dpa _ 04 3¢ ddp (18)

ot ¢ d¢pp ot

Donde:

o9 _ _

2 - (19)
0ba _ %4, 4 (1 _9a)_9

9 ¢ +¢c(1 ¢)1—¢c (20)

Modelacion a escala del reactor

Se realizan las suposiciones siguientes:

a) La reaccion quimica se lleva a cabo en la superficie del catalizador, donde se difunden los reactivos en fase
liquida.

b) La vaporizacion de la carga es despreciable, dado el alto peso molecular de las fracciones de petroleo
(pesadas).

c) La resistencia a la transferencia de masa fluido-particula se ignora (C;; = C;)-

d) Los gradientes radiales de concentracién a nivel reactor no se toman en consideracion.

e) No hay cambio apreciable de la temperatura en el catalizador por la reaccion. Esto particularmente ocurre si
se opera a bajas conversiones, como las requeridas para mejoramientos parciales de crudos y sus residuales.

Con lo anterior, el balance de materia para la especie /", escrito para un elemento de lecho catalitico (Az) esta
dado por:

VB 6(8LC' ) Ve —
EAZTlSZUOCilz_UOCi|Z+Az +EAZ Tiy (21)

En donde el término del lado izquierdo es de acumulacién en el elemento de volumen del lecho catalitico, mientras
que del lado derecho aparecen en primer lugar los términos convectivos y de desaparicion por reaccion,
respectivamente.

Dividiendo la ec. 21 por delta-zy tomando el limite correspondiente se obtiene (22):

VB 0Cis dCig Ve
o VBOCS _ . 9Cs Ve 22
Ll ot 062+LB iv (22)

Donde la rapidez de reaccion por unidad de volumen esta definida por la ec. 23:

a¢;
iy = = Dede 5 (23)

or r=ry

Se introducen las variables mencionadas en la Tabla 2. Sustituyendo en la ec. 22 las nuevas variables por medio
de la regla de derivacion de funciones compuestas y después de emplear procedimientos algebraicos, asi como la
ec. 23 se tiene la ecuacion 24, con dominio 0<¢<1.

AW _ bW 8L, 3%
ot =y ae m o3 o |,y (24)
Donde:
nCroDe ov¥;
Tiy = — rg '¢Ea_l (25)
[ Plp=1
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La ecuacion 25 se utiliza para calcular la rapidez de reaccion observada, en cualquier posicion axial en el reactor.
Finalmente, a la entrada del reactor, se tiene que:

Wi = Wile=0,p=1 (26)
Tabla 2: Variables normalizadas para modelacion a nivel reactor.
Posicién en el lecho Concentracién superficial Relaciones de volimenes Cantidad n
¢=2z/Lg W5 = Cs/Cso 0, =&V /eLVe n= nZVcDe/TpZUO

Se utilizd el conjunto de correlaciones reportadas en la tabla siguiente para determinar densidades y viscosidades
del fluido, asi como la difusion del liquido.

Tabla 3: Correlaciones para calculo de propiedades de transporte y termodinadmicas del fluido liquido (Mederos et al., 2009).

pL = Po +App — Apr
App = (0.167 + 16.181 x 107004250)1073P — (0.299 + 263 x 10700603r0)10~8p2
Apr = (0.0133 + 152.4(py + App)>*5)T" — (8.1 X 1076 — 0.0622 x 1070764(po+irp)) T2

Uy, = 3.141 x 1010(T”)—3.44 * (loglo(API))10.313loglo(TH)—36.4-4-7

-0.166
D, =893x107° [0.285(7.5214 X 10‘3T§'2896S£°-7666)1'48]
Donde: T' =T —520; T" =T — 460, Ten °R.

Solucion del modelo
Las ecuaciones 9 y 24 se discretizaron en la variable espacial de longitud de particula y del lecho catalitico, dando
como resultado un conjunto de ecuaciones diferenciales ordinarias.

Se utilizan las férmulas siguientes para aproximar las derivadas (primera y segunda) para la particula:

0¥ Wik+1~Wik-1 27)
p 20p

a9 oW\ _ PE k+1/2(Pike1=Wik)=E k-1/2(Wik—Pik-1)

ap (¢E ap) - AZp (28)

Donde:
PEKTP

oy k+1/2 = % (29)
PE K+ PE k-

oy k-1/2 = % (30)

Por la condicion de simetria en el centro de la particula catalitica, en p=0:
Wi1—Yi, . _
# =0~ W =", (31)

Ademas, en la frontera particula-fluido (p =1) se tiene que:
Wine1 = ¥is (32)
De manera similar se procedid en direccion axial para discretizar la longitud del reactor catalitico.

El conjunto de ecuaciones diferenciales se resolvié con Matlab (2019), utilizando la subrutina “ode-15s" debido a
la rigidez del sistema. La longitud de la particula se dividié en 50 partes iguales por los gradientes pronunciados
de concentracion; asimismo la longitud del reactor se discretizé en 50 segmentos. Se utilizaron incrementos de 1
h en tiempo para resolver las ecuaciones diferenciales, hasta el tiempo maximo deseado, aunque para tiempos
cortos se utilizd un incremento variable para alcanzar la convergencia, dependiendo de las condiciones del proceso.
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Se establecié un conjunto de parametros dados a continuacién. Estos valores estan en correspondencia con los
esperados en el procesamiento de crudos pesados y residuales de petréleo, usando un catalizador de equilibrio.
Temperatura de 380 °C; porosidad inicial del catalizador, 0.50; diametro de poro promedio inicial, 17.5 nm;
ndmero de coordinacién (Z), 3; didmetro de particula catalitica, 2.0 mm; factor de tortuosidad, V2; volumen de
lecho catalitico, 0.8 m3; densidad de particula, 2.8 g/cm3; Peso molecular del compuesto depositado en el
catalizador, 115 g/mol; densidad del deposito sobre el catalizador, 4.5 g/cm?3; probabilidad de depdsito, 0.5; area
superficial especifica, 185 m?/g. Asimismo se utilizé un valor de la difusion del liquido de 3.8x10% m?/s; D-=2.365
x101% m?/s; y radio molecular del soluto de 9x10-1° m. Las energias de activacion fueron: £z =98.500 kJ/mol y
E2r=100 kJ/mol; los factores pre-exponenciales se tomaron como kzo=16,000 y kw=14,000 s, respectivamente.

RESULTADOS Y DISCUSION

En la Figura 2 se muestra la evolucion de las concentraciones de R, I, Py D como una funcién de la longitud de
lecho catalitico a diferentes tiempos de utilizacién del catalizador. Inicialmente el lecho catalitico no contiene
moléculas del fluido a tratar, sino hasta que es alcanzado por el frente de la mezcla de reaccion. A medida que el
frente del fluido avanza hay contacto del fluido con el catalizador; para los reactivos esto implica que disminuyen
en concentracion (como lo ha observado experimentalmente Torres et al, 2014), dado que se convierten a
intermedios y productos, asi como también se transforman en depdsitos sobre los sélidos cataliticos, como se
observa en las Figuras 2a y 2d.

N0

(«)

Fig. 2: Perfiles de concentraciones de R, I, P y D en la superficie externa de los catalizadores como funcién
del tiempo, a lo largo del reactor.
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En las Figs. 2b y 2c, se muestra la evolucion del /ump intermediario y el /ump del producto en fase fluida,
observandose una distribucién de las concentraciones de ambos con diferentes perfiles. Se puede notar que el
maximo nivel en concentracion del intermediario se va desplazando hacia la salida del reactor conforme transcurre
el tiempo de utilizacion del catalizador, dado que los sitios cerca de la entrada del efluente se van perdiendo poco
a poco, debido a la mayor exposicién a los contaminantes. A la salida del reactor, el intermediario practicamente
desaparece en los primeros instantes; a tiempos largos, su concentracidon maxima se desplaza hacia la salida del
reactor y cuando la desactivacion alcanza un nivel severo, el intermediario ya no se forma. Respecto a la
concentracion del producto, inicialmente alcanza valores de aproximadamente 0.4, y va disminuyendo hacia la
salida del reactor conforme se desactiva el catalizador, y al cabo de 2000 h practicamente ya no se produce A.

Los perfiles intraparticula de los diferentes /umps a la entrada del reactor se muestran en la Fig. 3. Como es de
esperarse, la distribucion de las concentraciones de R muestra que éstas disminuyen hacia el centro de la particula
(Fig. 3a). Para los compuestos intermediarios y productos a tiempos cortos muestran un perfil similar entre ellas,
pero a tiempos largos se van diferenciando de tal manera que mientras los compuestos intermediarios van
decreciendo en concentracion desplazando su maximo hacia el centro de la particula, la concentracion del producto
se incrementa a su vez hacia el interior, debido a la ruta de la reaccidén quimica. Lo anterior, esta de acuerdo son
simulaciones de Vogelaar et al. (2006), con valores bajos del médulo de Thiele del reactivo R.
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Fig. 3: Evolucién de las concentraciones de R, I, P y D dentro de las particulas cataliticas como funcién del tiempo, a la
entrada del reactor.
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Respecto a la concentracion de depdsitos dentro del catalizador (Fig. 3d), se muestra que éstos son mas altos al
interior de la particula, debido a la naturaleza consecutiva de las reacciones, asi como la facilidad de acceso a los
poros, contrario a lo observado por Elizalde & Ancheyta (2014b) a tiempos largos, quienes atribuyeron la
desactivacion a la reduccion del tamafio de la boca del poro. Esto es debido al bajo valor de los médulos de Thiele.
A tiempos largos, la concentracién D es cada vez mas uniforme, saturando el volumen interno del catalizador.

A 1000 h, se han representado los perfiles de concentracion de los depdsitos como una funcion de la posicion en
el lecho ( ¢ ) vy las particulas cataliticas (p) (Fig. 4a). Tal como se puede ver, la mayor acumulacion se encuentra
cerca de la superficie externa de la particula y a la entrada del reactor, respectivamente; a medida que hay un
recorrido hacia la salida del lecho, la concentracién de depositos tiende a disminuir, aunque conserva su mayor
concentracion cerca de la interfase fluido-particula.

Con la finalidad de estar en posibilidades de establecer un limite practico de operacién del reactor, siguiendo la
conversion del reactivo R, se graficd la concentracion de esta especie a la salida del reactor a diferentes tiempos
(curva de ruptura). La Figura 4b muestra el perfil de concentracion adimensional de R con el tiempo de utilizacion
del catalizador. Se puede apreciar que cerca de 20 h de operacion, la concentracion de R cambia bruscamente
debido a que comienza a salir del reactor, después de permanecer en contacto con las particulas cataliticas.

0 100 200/

& 0 0 p(-) 0 b— ==
£00 1000 1500 2000 2500 3000

7 (h)
Fig. 4: Perfiles de depositos y su correspondiente desactivacion como funcién del tamafio de particula, longitud del
reactor y tiempo de corrida.

Se observa asimismo que, hasta ~1000 h, la concentracion de R en los productos es relativamente baja. En este
perfil estaria contenida la desactivacion debida al coque y metales, tal como hallaron Elizalde & Ancheyta (20143,
2014b). A partir de ese tiempo, posteriormente, a aproximadamente 1100 h, comienza a incrementarse de manera
acelerada la concentracién del reactivo, hasta que en 2500 h practicamente ya no se transforma R. Este resultado
es similar al encontrado por Elizalde & Ancheyta (2014b), quienes, a partir de 3000 h, predijeron una desactivacion
acelerada del catalizador de hidrodesmetalizacion, debido a la pérdida casi total de sitios.

Contar con la curva de ruptura permite saber, con base en la conversion y su tasa de variacion con el tiempo, en
qué momento detener la operacion para realizar cambio de catalizador o regenerar el mismo, /n situ, si ello es
posible. Ello es similar a contar con la curva de desactivacion en sus tres etapas (Elizalde & Ancheyta, 2014c),
aunque con mayor detalle, ya que en la primera no solo se observa el fendmeno dinamico de la desactivacion sino
incluso el tiempo de residencia del fluido en el reactor.
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Si se inspecciona con mayor detalle la concentracion de R a la salida del reactor en las primeras 200 h, se observa
gue continuamente se va perdiendo actividad, lo cual estd de acuerdo con las observaciones experimentales
anteriores (Torres et a/., 2018). Esta pérdida de actividad puede ser tolerable y no requerir ajuste de condiciones
de operacion. En caso de que la pérdida de actividad sea importante, es comun incrementar la temperatura para
compensar temporalmente el efecto de la pérdida de actividad, aunque ello acelera la desactivacion del catalizador.

Puesto que el modelo matematico predice de manera razonable los perfiles los compuestos involucrados, se utilizd
el modelo modificando el tamano de particula original al doble, sin cambiar el resto de las condiciones. En la Figura
5 se muestran algunos resultados de la simulacion.

Se observa que, para estas condiciones, a 200 h ya se empieza a incrementar de manera acelerada la desactivacion
del lecho catalitico, ya que la concentracion de R es cada vez mayor a la salida del reactor. Esto ocurre asi ya que
al ser mayor el didametro de las particulas, se depositan en mayor cantidad las especies D, reduciendo la capacidad
de conversion de R e Ireactor.
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Fig. 5: Resultados de simulacién de curva de ruptura y perfiles intraparticula a lo largo del reactor variando
tamano de particula.

Se calculd la primera derivada de la curva de la Fig. 5a, encontrandose el maximo de crecimiento a 358 h, es decir
a ese tiempo ocurre la mayor tasa de desactivacion, ya que hay tanto sitios disponibles donde se deposita con
cierta facilidad D, y aun hay sitios suficientes para producir el intermediario 7 que da origen a los depdsitos.

De manera complementaria, a 400 h se obtuvieron los perfiles de depodsitos a nivel particula en las diferentes
posiciones del reactor, Fig. 4b. De forma similar al caso anterior, la mayor cantidad de depodsitos se va formando
en las particulas a la entrada del reactor, conservando hacia la salida del lecho los sitios (menor cantidad de
depositos), y por lo tanto mayor actividad catalitica. A altos niveles de saturacion de las particulas, estos depositos
se concentran cerca de la superficie externa del catalizador (Torres et al., 2014), provocando en esas posiciones
la mayor cantidad de pérdida de sitios activos.

En general, es posible realizar otras modificaciones al proceso simulado inicialmente para obtener los diferentes
perfiles de concentraciones tanto en fase fluida como en la superficie del catalizador, ya que el modelo desarrollado
asi lo permite. Dada la amplia posibilidad de variaciones tanto en pardmetros como en intervalos de variables, y
la cantidad de resultados que ello genera, es preferible hacer las simulaciones con el modelo desarrollado teniendo
informacidon experimental para validar esos casos o incluso resultados de simulaciones con otros modelos,
siguiendo un propdsito especifico. Hacer comparaciones con otros trabajos para todos los parametros factibles de
variar se sale del alcance de esta contribucion.
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Se ha observado que la desactivacion de los catalizadores es funcion principalmente de la cinética de las reacciones
y de depdsitos, lo cual en ultimo término significa que depende de las cargas de alimentacién (Kohli et a/,, 2016),
el catalizador y de las condiciones de reacciéon (Torres et al., 2018). Asi, para una prediccion realista de la
desactivacion de catalizadores de hidroprocesamiento, ademas de contar con modelos matematicos robustos,
como el que se implementd en el presente trabajo, es necesario tener los parametros de las expresiones cinéticas
de reaccién y de desactivacién, que son particulares para un intervalo de variables, catalizador y carga de
alimentacion. Lo anterior significa que antes de realizar las simulaciones se debe realizar la modelacion inversa,
para obtener los parametros del modelo aplicables y realizar con ello predicciones mas realistas.

En esta contribucion, ya que el modelo fue capaz de capturar el comportamiento de un caso tipico de desactivacion
de catalizadores, con los ajustes en parametros realizados de manera adecuada, se puede afirmar que esta
herramienta es Util para hacer predicciones realistas, con lo cual se estd en posibilidades de implementarlo en
aplicaciones experimentales a diferentes escalas para ampliar el conocimiento de los procesos.

CONCLUSIONES

Se implementd un modelo de reactor quimico de lecho fijo que permite estudiar la desactivacion como un
fendmeno dinamico, considerando las escalas espaciales nivel particula y nivel reactor. Los perfiles en fase fluida,
asi como los depdsitos predicen comportamientos reportados previamente, con lo cual se puede argumentar que
el modelo es adecuado para simular la desactivacién de procesos de cargas complejas, ademas de moléculas
modelo, tales como los crudos pesados sometidos a hidroprocesamiento. Dentro de las principales problematicas
resueltas al implementar el modelo estuvieron la eleccion del nimero de segmentos a utilizar para discretizar la
particula y el lecho, asi como el tamafio de paso para integrar con respecto al tiempo. Con 50 segmentos fue
suficiente para alcanzar la convergencia en direccion espacial y para la escala temporal, ésta se varié desde 0.02
h hasta 1 h, presentando las mayores dificultades para la resolucion de las ecuaciones para tiempos cortos de
utilizacion del catalizador. La principal ventaja del modelo implementado con relaciéon a otros trabajos es la
descripcion del periodo completo de desactivacion sin recurrir a modelos empiricos o algun otro artificio, asi como
también la integracion en el modelo de correlaciones para la estimacion de propiedades termodinamicas y
transporte, calculadas con base en condiciones de operacion tipicas, para no asumirlas como parametros, lo cual
es un enfoque mas realista en la actualidad. Finalmente, la curva de ruptura permitié conocer el tiempo de
utilizacion del catalizador para cada nivel de conversion, asimismo fue Util para determinar el instante de la mayor
tasa de desactivacion, entre otras aplicaciones posibles.

NOMENCLATURA
G Concentracién de especies en fase liquida
C Concentracién de especies en la superficie externa del catalizador
D Coeficiente de difusion del liquido
De Coeficiente de difusion efectiva
ki Coeficiente de rapidez de reaccion
L Longitud del lecho catalitico

Mp Peso molecular promedio de los depodsitos en el catalizador
n Factor de geometria del pellet catalitico
P

Presion
e Radio de particula catalitica
fiv Rapidez de reaccion por elemento de volumen
T Temperatura
t Tiempo
Vs Volumen de la cama catalitica
Ve Volumen de catalizador
z Posicidn axial en el lecho catalitico
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Subindices

b Con referencia al seno del fluido o bulk

i Especie quimica

S En la superficie externa del catalizador

0 A la entrada el reactor

Simbolos

&0 Porosidad del catalizador fresco o de equilibrio

&A Porosidad accesible del catalizador

&E Conductividad efectiva dentro de la particula catalitica
&l Holdup del liquido

¢ Fraccion de poros abiertos

oA Fraccion de poros accesibles

éc Limite de percolacion

¢D Fraccién de poros bloqueados

o Fraccién de poros conductores

@r Mddulo de Thiele para la especie 1
Dr Mddulo de Thiele para la especie R
o Viscosidad del liquido

e, Posicion radial en la particula de catalizador, adimensional

pD Densidad de los depdsitos

yo Densidad del fluido

T Tiempo de utilizacién del catalizador

vo Flujo volumétrico del liquido a la entrada del reactor

14 Concentracién adimensional

4 Variable adimensional para la posicion axial en el lecho catalitico

N Area superficial externa de la particula catalitica
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