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Capitulo 1.

Introduccion.




1.1 Genecralidados.

Estando en plena recta final del siglo XX, se a vuelto indispensable y
necesaria la disminucién de las emisiones contaminantes de los combustibles
fosiles. por lo que la investigacién cientifica enfoca su trabajo al desarrollo de

nuevos materiales, que de alguna manera optimicen la produccion de mejores
combustibles.

En nuestros dias, mejorar la tecnologia del petrdleo, resulta ser una

inversién multimilionaria y casi imposible, y ésto no solo en nuestro pais, sino en

practicamente todo e! mundo. por io cual se han buscado aiternativas mas

econdmicas y que, a la par del mejoramiento de la tecnologia ya existente,
ofrezcan los mismos © mejores resultados, que la tecnologia mas adelantada y
eficaz del mundo

Una de las muchas alternativas, para mejorar los procesos del petroleo en

todo el mundo, se desarrolla =n el area de fabricacidén de nuevos materiales,

enfocados hacia la catalisis, la cual busca sustituir a los catalizadores existentes,
por calalizadores mas baratos, pero que no por ello. dejen de realizar las

actividades de los anteriorés y si ¢s posible obtengan mejores resultados vy

cualidades mas variadas; come una multifuncionalidad para darle al crudo y sus

diferentes fracciones un tratamientc guimiceo adecuado para mejorar sus

propiedades y mininuzar ast sus efectos contaminantes.

En la actualidad, ias companias petroleras de tode e munde, estan
preocupadas por la preservacion del medio ambiente, ademas de que las
organizacionas internacionalés. establecen normas que especificamente, solicitan
combustibles de mejor calidad. Por o que dichas companias estan forzadas a

mejorar sus procesos y actuahzar su tecnologia
La catalisis vine a dar un nueve auge a la investigacion petrolera, para el
desarroilo de nuevos catalizadores que paermitan ia obtencion de combustibles

libres de contaminantes comoc son principalmente: Azufre. Nitrogeno, Metaies,
Aromaticos y Oxigeno.



Estos contaminantes son eliminados en los diferentes procesos de
Hidrotratamiento térmico como son: Hidrodesulfuracion (HDS),
Hidrodesnitrogenacion (HDN), hidrodesmetalizacidon (HDM), hidrodesoxigenacion
(HDO). hidrocraqueo (HC), hidroisomerizacién (H1), e hidrogenacion (HYD).
principalmente. En todos los procesos anteriores se ven involucrados diferentes
catalizadores, y en algunas ocasiones, un mismo catalizador puede servir para
mas de una reaccion.
tos contaminantes antes mencionados, cuya naturaleza y cantidad
dependen de la naturaleza del crudo y de las fracciones consideradas, perjudican
la buena calidad de 1os productos por razones de contaminacion, olor, cofrosion, y
estabilidad térmica. Hoy en dia, los cambios 2n calidad y disponibikidad de los
crudos y la estructura del mercado de combustibles, ademas de las politicas
ambientales de los gobiernos. han impuisado {uertemente ¢l crecimiento de los
procesos cataliticos que realizan la transformacion de las fracciones pesadas a las
fracciones ligeras y a la disminucion de los contaminantes.
Los catalizadeores empleados en la actualidad han  evolucionado
considerablemente de aqueilos utlizados antes de la segunda guerra mundial.
Actualmente estan constituidos por oxidos de Mo ¢ VW soporiados sobre alumina,
promevidos por Co 6 Ny
Dadas las nuevas necesidades se reguiere gque jos catalizadores actuales
se formuien, on funcién de 1as reaccioneas o precesos con 1035 que debe cumplir,
Para dar solucion a los problemas planteados, la catalisis se encamina a
través de tres lineas ce invastigacion
a) Modificacion de los catalizadores convencionales medante la incorporacion de
aditives adecuados.

b) Sustitucidn o medificacion del soporte usual de alumina por otros soportes.

c) Busqueda de nuevos sulfuros metalicos con mayor actividad de los actuales de
Mo y W



En esta tesis el irabaio desarrollado se enmarca en la primera y segunda
linea, ésto es, la incorporacién de un aditivo al soporte (fésforo) y la madificacion
del soporte usual de aiimina por un soporte de una mezcla de alumina-titania.

Cabe mencionar que el trobajo desarrollado en esta tesis, es la parte
complementaria de un trabajo de investigacion, gue inicid desde la sintesis y
caracterizacién del catalizador elaborada por ¢! Ing. José Angel Ojeda Nava,
pasando por la evaluacion de este catalizador en las reacciones de HDS y HDN
realizada por el ing. Guillermo Gonzalez Sanchez (ambos trabajos fungieron como

temas de tesis para la licenciatura er ingenieria quimica y fueron asesorados por
el Dr. Adrian Benitez Patricio).

1.2 Objetivo.

« E! objetivo del presente trabajo es el estudiar el efecto de la

incorporacion de fostoro al sistema NIW / AizO; - TiO; en su actividad

catalitica para ia reaccion de hidroconversion de n-heptano.

Este trabajo es parie integral de una serie de investigaciones en la rama de
la catalisis, desarrolladas en la umdad de catalsis (UNICAT) ubicada en el edificio
“E" de la facultad de quimica, estos trabajos son con miras a sustituir los
catalizadores on las umidades de hidrotratamiento {(HDT) Como se menciond
anteriormente, es necesario. en estas unidades la utihzacion de catalizadores con
cualidades multiples, as decir, que sirvan tanto para las reacciones de HDS, HDN,
HDM, y HDO. como para 1as reacciones de HC, y HYD.

Agqui es irmportante resaltar 2! punto anterior, ya que los catalizadores
empleados en ia unidad de FCC (fluid catalitycal cracking). llamados zeolitas, son
catalizadores muy caros y que son contaminados faciimente por compuestos de
S. N, O, metales y principalmente por carbon. ademas, aun cuandao se supone
que la activigad catalitica de un catalizador no disminuye con el tiempo, ¢sto no es

totaimente cierto, por lo que se hace necesario un tratamiento programado de las



zeolitas, significando por ello un alto costo para e! proceso de refinacidon, no tanto
por el costo de la limpieza y sustitucidn de las zeolitas, sino porque para ello se
debe detener el proceso.

Por todo 1o anterior, es de vital importancia que e! catalizador de la unidad
de HDT realice lo mejor posible ia remociéon de los contaminantes, asi como la
disminucion de los hidrocarburos con cadenas largas y ramificaciones grandes.
Precisamente en ésto ultimo. recae la importancia de este trabajo. ya que se
busca un catalizador que craguee' e isomerice los hidrocarburos con cadenas
largas y ramificaciones grandes a hidrocarburos con cadenas mas cortas y
ramificaciones pequenas (C. ¥ Cy. CONn sus respectivos isémeros), para que asi el
trabajo de las zeolitas (catalizador mas caro) en ta FCC se vea mirumizado; asi su
envenenamiento se reduce y su rendimiento se incremente aun mas

En la figura 1 se muestra un esquema simplificado de una refineria en el
cual las zonas sombreadas ejemplifican las unidades de HOT"

1.3 Antecedentes.

Hasta la fecha la catalisis quimica sigue siendo una ciencia muy estudiada
pero no muy bien explicada. es decir, adn parece ser que por arne de magia se
dan los resultados, pero afoertunadamente ahora ya se tiene una idea de por
donde van las cosas. Lo realmente dificil de la catalisis es la repeticion de los

resultados experimentales, ya no sc diga de los efectuados por otros

investigadores, sino los de uno mismo. ya que en la catalisis el mantener las
proepiedades del catalizador a través del tiempo reaimente se tormma muy
complicado.

! Craqueo se empleara en esta tesis como sinonima de dasintegracion catalitica.




FIGURA 1. ESQUEMA SIMPLIFICADO DE UNA REFINERIA.
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1.3.1 Efecto dcl tésforo en ios soportes y catalizadores de Hidrotratamiento.

A Morales y col.'® prepararon soportes de Al O3 (gama alumina)

modificada con fosforo (0-6% en peso de P:O;) utilizando acido fosférico

Observaron un decremento gradual del area especifica conforme aumenta

el contenido de fosforo, de igua! manera ocurre para el volumen de poro

especlfico; este descenso se manifestd de manera acentuada hasta las muestras

con fésforo en concentracidn al 2%p de PO, para después verse menos

afectadas por el incremento de fésforo. Proponen que son dos los efectos que
explican este resultado: pnimerc. ef f{ésforo se comporta como un agente corrosivo

rompiendo las microporosidades y aumentando ia macroporosidad. segundo,

debe existir un bloqueo de poros come resultado de la interaccion de los grupes
hidroxilo de ia alumina De las pruebas de acidez. se concluye gue el incremento

de P aumenta la canidad de sitios Acidos débiles solamente. Con estos

resultados se propone un mecanismo de adsorcion de ties etapas:

El fasforo primeramente interacttia con 105 grupos basicos de la alumina.

eliminande wuna molécula de agua, esto hace que por cada grupo hidroxilo

eliminado. sean dos nuevos sitios acidos los gue se formen Figura 1),
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La subsecuente adicidén de H,PO, orovaca la titulacion de todos los sitios
hasta completar la monocapa. Figura Hi.
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Al completar la monocapa, comienzan reacciones entre los hidréoxiios de los

fostatos vecinos, formando redes bi y tridimensionales, en este punto, el nimero

de sitios acidos permanecera sin cambios. Figura IV,
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Figura V.

Lépez Cordero y col ' prepararon  alumina mediticada con  fasfore,

caracterizando los sistemas per DRX y SEMM Los diagramas de DRX no muestran
picos asignabiles a ia especie AIPO, en las muestiras con cantidades de fosforo en

el intervalo 0-6 %6 p de P ie nusmo ocurre en la muestra de 12 % p, sin embargo,

se llegan a insinuar 2 pices c¢e Jd=0.233 y 0.143 nm. que pueden indicar la

aparicion de AIPO,. en aglomerados cristalinos El area superficial disminuye

linealmente con el contenido de P, a fa vez existe una perdida de la
microporosidad y un incremento relativo de mezoporos, por lo que ta pérdida de
area esta relacionada con la baja de la microporosidad, justificdndose ante el

hecho de la corrosividad del HPO., resultando en la desaparicion de los

microporos. Estos efectos fueron corroborados por SEM, siendo evidente

fa



erosion causada al incrementar el contenido de P, asi como la evolucion de ia
superficie cavernosa de la alumina modificada.

A. Stanistaus y col.'"’ estudiaron la influencia del P sobre la acidez y la
estabilidad termica de la y-alumina. En la prueba de TPD de amoniaco se observa
que al aumentar el contenido de P, disminuye la cantidad de sitios de acidez
fuerte en favor de la generacidn de mas sitios de acidez media. La formacion de
enfaces muitiples entre la alimina y el acido fosforico puede disminuir la
“disponibilidad' de los grupos hidroxilo de la alumina expuestos, y como resultado,
tanto la acidez como la fuerza de los sitios acidos del catalizador se ven
disminuidos.

José A, Ojeda”' en su trabajo de tesis de licenciatura para obtener el grado
de Ing. Quimico, aparte de postular Ias posibles estructuras de los catalizadores
(reportadas en la seccidn 2.1.2 de esta (esis), también describe los efectos de la
incorporacion del fosforo en ia acidez de ios catalizadores NIVW/ALCGC,-TiO,-P(x)

En lo referente a la acidez especifica de los catatizadores con una relacion
X102=0.5 | se observa que una tendencia en soportes v catalizadores es hacia el
aumento de sitios acidos conforme se incrementa el contenido de fésforo. Para
esta serie se tiene que los catalizadores presentan una acidez mayor a la de los
soportes con igual contenido de fosfora

Para los catalizacores con A--.=0.95 se observa un incremento gradual
del numero de equivalentes (siios acidos) conformea aumenta ei contenido de
fosforo.

Encuanto a ia Maxima Fuerza Acida (MFA) de los catalizadores Xq,,.70.5
se presenta un aumento en la misma al incrementar ei contenide de fSsforo tanto
para los soportes como los catalizadores, en los catalizadores se encuentran
valores de MFA por encima de los presentados por los soportes, @sto como
consecuencia de la presencia de W y Ni en los catalizadores.



Para los catalizadores con Xq,02=0.95 se presenta una tendencia creciente
en la MFA a medida que aumenta el contenido de fosforo.

Finalmente propone que e! P proveca un descensc en el area superficial
especifica de soportes y catalizadores comc consecuencia de la disminucion de la
microporosidad. También aumenta la acidez en los soportes y catalizadores en
una cantidad proporcional a su % en peso.

P. Atanasova y col'® ¥ 7 doterminaron que, en catalizadores de
NiMo/AILO,. la funcion del fosforo es mejerar la dispersion de los metales,
promotor (Ni) y activo {Mo), creando de esta forma un mayor numero de las
especies oxidicas precurscoras de la fase activa Ni-Mo-S. estableciendo ademas
una correlacién entre las dispersiones d2 Nt y de Mo y la actividad de HDS. Y en
base a resultados de IRS, indicaron que ¢! efecto premotor dal fosforoe para HDS
es la formacidn de iso-policompuestos (AIPO, vy de hetero-policompuestos
(P-Ni-Mo), debiéndose la estabilizacidn de los mismos a una optimizacion de la
acidez supetficial.

JJ. Sonzalez Loépez'® on su wabajo de tesis para obtener ol grado de
Maestro en Ingenicria Quimica. cdeterminé el efecto del {dsforo en los
catalizadores de Hidredesaifuracion de Ni-VW soportados sobre aliumina, en la
hidrogenacidn de naftatenc

En resuimen !a propiecades que se le atribuyen al {osforo son:

a) Mejora la capacidad de HDOS y HDN .

b) Mejora la capacidad de hudrogenacidn

c) Aumenta la capacidad para estabilizar soluciones de coficentraciones altas de
metal y asi producir una impregnacion mas unifcrme.

d) Aumenta la resistencia al carbon aumentando fuerza y estabiidad

La acidez superficial es importante para la formaciéon del carbon por el
efecto que tiene en la formacion de iones carbonio. Se plensa gue el carbdn se

forma via un mecanismo de icn-carponic y a atta acidez superficial aumenta la



produccién de iones carbonio. Consecuentemente, conforme el contenido de
fosforo se incrementa, el grado de carbonizacién disminuye.

De sus resultados del B.E.T. pudo observar que el fosforo disminuye el
area supetficial del soporte, debido principaimente a la accidn corrosiva det acido
fosférico, el cual ataca en parte la estructura de la alumina. La pérdida adicional
del area al incorporar el W y Ni simultaneamente se debe a la obstruccidn de
poros de la alumina.

De los resultados de acidez puede observarse que la adicion de fésforo,
aumenta en el soporte, tanto e! numere de sitios acides como la fuerza acida,
debido a la incorporacién en los grupos OH™ (principalmente basicos) de la
alumina, de moléculas de acido fosférico. La incorporacion posterior de Wy Ni a la
alimina fosforada genera mayor acider por [a contribucion de los sitios acidos del
Tungsteno

En resumidas cuentas, la acid

r de fa altmina aumenta prograsivamente
con el contenido de fosforo. La adicion de fosforo aumenta [a reductibilidad de las
especies oxidicas y mejora !a capacidad hidrogenante del catalizador en los
catalizadores de baja carga metalica.

® sstudiaron un sistema catalitico de NV/AILO., para

Lopez Aguado y col
entender la participacion directa del P en la estructura de ios sitios activos del
sopornte, auxiliandose con BET, DRX. TPR, SEM v XPS. LLa incorporacidn de! P en
estos catalizadores aumentd la distribucién no homogénea del Ni, sobre todo
cuando se adadic el P al soporte antes que el niguel. No se halld evidencia de Ia
formacién de fases fosfato de nigquel. aunque la reduccion previa de Ni*° a Ni©
promovid simuitaneamente AIPO, superficial. La presencia de P en este
catalizador favoresic la reaccion de HDS de gasdleo y ta HDN de piridina,
observandose un mayor efecto sobre ta HDN respecto a ia HDS, lo cual asociaron
con la formacion de nuevas sitios actives, muy probablemente grupos AIPO,

acidos.



Lewis y Kydd'? estudiaron la promocién del P en cataizadores NiMo/AlLO,.
Al encontrar que la impregnacion de P antes de las especies metalicas conduce a
catalizadores mas activos para HDS e HC, sugirieron un doble efecto promocional
del fosforo: uno es que el fosforo incrementa tanto
reductibitidad/sulifuribilidad de

la dispersion como la
las especies molibdato y el segundo es que
aumenta la cantidad de Ni disponible para formar la fase activa en reacciones de
HDS, NI-Mo-S, impidiendo la formacién de aluminato de niquel. Al probar estos
catalizadores en reacciones de HDS, HYD y HDN, efectuadas simultaneamente,
de gasdieo y combusidieo. encontraron que las maximas actividades se dan para
los catalizadores con contenidos de fostoro de entre 1 v 3% en peso
P. Atasancva vy col''" estudiaron la influencia de la concentracion del
fosforo y del procedimiento de preparacidn sobre la estructura y dispersian de los
compuestos formados en catalizadores de NIW/AI;O,, utilizando DRX, IRS y XPS.
Conciuyeron que ia introduccion de fésforo impide la formacion de 1a fase NIALO,

incrementando 1a cantidad de iones Ni*' octaédricos en la forma oxida de las

muestra. Este efecto ¢s mayor cuando el fésforo se introduce primero en la red de
alumina que cuando es impregnado simultaneamente con Niy W, ademas de que,
para e! primer caso, se presenta mayor actividad HDS. Se presentd formacién de
AIPO, independientemente del metodo de
contenido de P en

preparacion. Bl incremento  del
ias muestras conduce a un aumento en el grado de
polimerizacion de especies de W a través de enlaces W-O-W, aumentando, asi
mismo, el tamano de particula de las especies de W, cambiando, por io tanto, la
dispersion de los componentes activos.

1.3.2 Generalidades dc las reaccionos de hidroconversion en hidrocarburos.

Sai P. R Katikaneni y cal.’™ probaron la conversion catalitica de) aceite de
canocla a combustibles y quimicos, scbre varios

catalizadores (HZSM-5,
H-mordenita, H-Y, silicalita,

una arcilla pilareada con aluminio (AL-PILC) y



catalizadores de silica-alimina), empleados comunmente en la transformacion del
crudo.

Sus propuestas son que por el uso de una zeolita en particular, los
hidrocarburos en la fase liquida pueden ser forzados a tomar una distribucién
especifica. Por ejemplo, el catalizador silica-alumina produce una alta cantidad de
hidrocarburos, la selectividad no fue dirigida hacia ningun hidrocarburo en
paricuiar © nimero de carbonos en especifico. La no especificidad de ia silico-
alimina es debida a su naturaleza amorfa , su tamano y diametro de poro.

Sus resultados muestran que cuando el tamano de poro del catalizador fue
incrementado, la conversién de la canola vy los rendimientos de los hidrocarburos
decrecieron simuiltaneamente. En adicidn, ia selectvidad hacia hidrocarburos
aromaticos, decrecid cuando el tamaho de poro crecid. Por otro lado la
selectividad para hidrocarburos alifaticos crecio con i tamaiioc cde poro det
catalizador.

Parece ser que los procesos de craqueo y desoxigenasion. (o3 cuales son
el inicio de los pasos de reaccion, son mas significauves cot un poro mediano del
catalizador comparado con catalizadores de poro mas grande

Los catatlizadores con un tamano de poro medianc lambién son mas
efectivos en la aromatizacion de ias olefinas comparados con los de poros
grandes. Por lo que para optimizar la conversion de hidrocarburos y ia selectividad
de la aromatizacidon de hidrccarburos se deberd realizar sobre zeoiitas de poro
mediano

Feng-Shou Xiac v col 1 evaluaron las propiedades fisicoguimicas de la
Mezcla de ia zeolta Rey y del Caolin tratadas por el meétodo
“Hidrotermal Hot Pressing” (HHP) y su actividad de craqueo catalitico.

Proponen que ias diferentes formas en gue se dan las reaccionas de
cragueo catalitico son debidas a los siguientes facteres: Alla variacion de los
agentes acidos tales como los sitios acidas de Bronsted y Lewis, la concentracién

de centros acidos, y finalmente la fuerza acida: B)La destruccién de la estructura



cristalina de la Zeolita Rey: C)Los cambios en algunas propiedades
fisicogquimicas.

£n conciusion la gran diferencia en las reacciones de cragueo puede ser
debida a las diferencias en el area superficial, distribucién de poro, sitios acidos
incluyendo: tipo, fuerza y cantidad, asl como ja composicion del catalizador.

La buena resistencia al carbon de los catalizadores tratados por la HHP
ofrece una nueva ruta para preparar nueves catalizadores con bajo precio y alta
conversion y selectividad para la obtencion de gasoclinas a partir de residuos.

Las propiedades fisicoquimicas tales como densidad, compresibilidad y la
distribucion de diametro de poro crecen con la temperatura det HHP

A. Corma y col"™

realizarcn el craqueo catalitico de alcanos sobre
zeolita-Si0,/Al,O; en presencia de compuestes basices con nitrégeno.

Proponen que el poder desactivante de mcléculas basicas para el craqueo
catalitico esta directamente relacionado con su actvidad protdnica. Una molécula
basica puede desactivar mas de un sitio active: entre mas alta sea la afinidad del
protdn, mas alto sera el poder intrinseco de desactivacion. La superficie de la
zeolita es suavemente homogénea, desde el punto de wvista del cragueo de
alcanos y solamente un sistema de aluminio con cero atomos de aluminio en los
sitios vecinos mas cercanos podra generar sitios activos para et craqueo de
n-heptano. Como consecuencia de lo antes mencionado, el decremento en la
actividad debido al envenenamiento es minimo para Y-zeolitas con 24 atomos de
Al por celda unitaria aproximadamentc

En otra trabajo A. Corma vy col % realizaron el craqueo de n-heptano sobre
fa zeolita MCM-22 y compararcn sus resultados con los de las zeolitas ZSM-5 y
Beta. Dicen que la investigacidon actual se encamina a formular mezclas de
catalizadores, ya que un catalizador consistente de una combinacion de zeolitas
ofrece grandes ventajas para hidroisomerizacidn de n-alcanos de cadenas largas.

Y siguiendo este caminc. catalizadores para craquec usan una combinacion de



zeolitas con poros medianos y grandes con ¢! fin de maximizar la produccion de
productos basicos para usarlos en la reformuiacidon de gasolinas. El rearreglo del
tamano de poro da propiedades setectivas unicas para el craqueo, también puede
ser el inicio de otras aplicaciones interesantes en el campo det procesamiento del
petrdieo, tales como ia produccion de productos quimicos finos.

Proponen que la relacion alcano/alqueno de los productos craqueados es
otro parametro importante el cual puede ser considerado con el fin de analizar la
conducta de la zeolita. Este parametro es generalmente usado como una medida
de la habliidad del catalizador de craqueo para transferir hidrégeno, e! cual por
otro lado depende de ia dimensibn del poro. Finalmente, zeolitas con poro grande

dan un valor mas alto de la relacidon alcano/alqueno gque las zeoglitas con poro
mediano.

Prasad V. y col.'™® han venido haciendo un esfuerzo considerable para

definir los mecanismos del craqueo de peguenas moléculas de alcanos sobre
zeoclitas HY. En este trabajo se realizo el craqueo de i1sobutano y n-pentano sobre
zeolitas HY para desarrollar un mejor entendimiento de las reacciones quimicas.

Los protenes de los sitios de Bronsted en zeolitas HY atacan ios enlaces
C-C y C-H de los hidrocarturocs

reactantes genciando
pentacoordinados. Este

iones carbonium
ién carbonium se descompone @n i 1dn carbenium

tos productos del inicio de la reaccidn tales como i, CH, y

faciimente

correspondiente vy
n-pentano 1 hidrogeno terciano presente an el isobutanc puede ser
protonado

Los thidrégenos prnmarics v secundarios estan  presentes  en el
a-pentanc vy estudios que usaran neopentano tienen indicado que el hudrégeno

primaric no es atacado por los protones doe los sitios de Brénsted. Los enlaces de
los hidrogencs secundarios, en principio, podrian ser proténados generando
hidrogeno e iones carbenium sec-pentil.



H. Krannilla y col.*'” realizaron el craqueo de n-butang catalizado por la
zeolita HZSM-5. Muchos detalles mecanicos del cragueo de parafinas han
escapado a las investigaciones por la complejidad de las reacciones, los cuales en
comparacién con el del rompimiento beta, a menudo inciuyen isomerizacion,
disproporcionacion, y conversidn de productos olefinicos craqueados por
protonacion y reacciones de transferencia de hidrégeno.

El curso bimolecular es predominante bajo muchas condiciones, pero el
curso monomolecular se vuelve predominante con catalizadores que tienen baja
actividad de transferencia de hidrégeno y/o cuando la concentracién de oiefinas
se aproxima a cero.

En contraste con las zecolhtas de poros grandes, ias zeolitas de poro
medianc tales como HZSM-5 han reducido la actividad de transferencia de
hidrégeno como un resuitade de la inhibicion estérica de la mayor parte de! estado
de transicién iimolecular. Consecuentemente, el HZEM-5 favorece el cragueo
monomotecular. Esta zeciita tambiin cragquea peguenas parafnas con la minima

formacion de carhén y desactivacidn del cawalizador.

Coung Pham-Huu y cot''® realizaron la isomerizacion de n-hexano \%
n-heptano a presidon atmosférica vy a presidn media en catalizadores de MoO,
modificado con  carbono seportades sobre SIC v 1-ALOG,. Manejan a la

isomerizacién como una de las reacciono

mas impornantes en la refinacién det
crudo, va que permite fa transiormacion del bajo octano de los alcanos saturados
(los cuales son el principal constiiuyent2 en algunas fracciones del crudo)., en
moiléculas de allo octano. Ademaas proponen que la aromatizacien de los alcanos
debe ser evitada debido a gue las nuevas regutaciones exigen la disminucion de
compuestos aromaticos por sus efectes dafinos en el medio ambiente.

Ellos enccntraron que después de un periedo de activacion la actividad se
incrementa significativamente hasta alcanzar un maximo (Meseta) y que no se
presenta una desaclivacidon hasta varios dias despueés. La selectividad de los

isdbmeros fue alta, ademas de que a altas conversiones el catalizador produce



principaimente isémeros mono y poliramificados de los hidrocarburos saturados
sin producir productos ciclicos y aromaticos.

De sus resuitados mas importantes, se pueden resaltar los de la
isomerizacion de n-hexano y n-heptano, ya que los productos principales que
fueron obtenidos son e! 2-metilpentano y 3-metilpentano (> 95% en la
isomerizacion del n-Cg) y 2-metithexano y 3-metilhexano (en la isomerizacién del
n-C;), y que la formacidn de moléculas ciclicas fue a nivel de trazas
(< 0.5%). Tambien plantean que e! incremento de la presion total favorece la
actividad de isomerizacion vy la selectividad, significando que la superficie del
oxicarburo es la responsable de la isomerizacion, y es fuertemente dependiente

de las condiciones de reaccion

8. Parlitz y col.''? trabajaron con una serie de catalizaderes bifuncicnales
basicos (SAIPO) con un contenido del 0.1 Wi% de Pd. La isomerizacién de
n-alcanos sobre catalizadores idcides. de mataies bifuncionales «n reaccicnres con
multietapas procede consecuentemente sobre los sitios activas metalicos y
acidos. La actividad y selectividad de ta reaccidn estan fuertemente influenciadas
por las propiedades acidas y estructurales det catalizador. Usando catalizadores
soportados sobre un tamiz molecular. la  distribucidn de los isémeros es
influenciada por el diametro del poro y por [2 cavidad de 1a estructura molecular

En general. so asume que ta ramificacién metil es favorecida con la
disminucion del diametro del poro. mientras gue ia ramificocidn a isdmaros con etil
y propil requiere poros anchaos y cavidades grandes

La formacién de isémeros poliramificados dependen de la probabilidad de
que las n-olefinas resulten de la deshidrogenacion de ios n-alcanos sobre {os
sitios metalicos. Encontrando suficientes sitios acidos activos para experimentar
isornerizaciones sucesivas a oiefinas di 6 tri ramificadas, después existira la
hidrogenacion  sobre  otros  sitios  metalicos, 1a  formacién  de  olefinas

monoramificadas detiene el procesco de isomerizacian.



A. Corma y col.®® realizaron el craqueo de los siguientes n-alcanos: C,,
Cig. C12 ¥ Cya. SObre las siguientes zeolitas USY, BETA Y ZSM-5. En un equipo de
reaccidn que les parmite obtener resultados de conversidn instantanecs a cortos y
largos tiempos de reaccion.

De sus propuestas mas importantes podemos destacar que la desaparicion
det reactivo puede ocurrir por dos diferentes mecanismos:

1° Es un mecanismo monomolecular, e involucra la formacion del ion carbonium
seguido por el craqueoc

2° £s un mecanismo bimolecular, que ocurrira por reacciones de transferencia de

hidruros y ademas por la creacidn de iones carbenium, de tal manera que estas
seran una serie de reacciones en cadena.

Hay otras reacciones ademas de las antes mencionadas con efectos sobre

la selectividad de aromaticos y olefinas. las cuales scn responsables de la

formacién de carbdn. Estas reacciones son Hamadas reacciornes de tansferencia
de hidrégeno y son muy sensibles a ia densidad d

2 sU0% athvos ¥ a la estructura
dei catalizador

La twransferencia de hidrogenos es ciaramente diferenciacda de las

reacciones de transferencia de hidruros, ya que &stas no cambian 1a distribucion

final del hidrogenao en los productos. Por otro lado ta transferencia de hidrdégeno

involucra una transferencia neta de M. de una molécula a otra y por medio de este
mecanismo procede ia destudrogenacién e hidrogehacion de los productos.

Ademas la inevitable formacion de carbdn durante el cragueo catalitico,
provoca una rapida desactivacian det catalizador,

disminuyendo
considerablemente: los niveles do

conversicn por (o que se vuelve necesaria la
regeneracion dei catalizador mediante el quernado det carbén formado.

A. Baudon y col.”" efectuaron el hidrocragqueo de n-heptano sobre el

catalizador sulfurado NIMO-Y Zeolita y midieron el efecto de dos métodos de

sulfuracién £l primer méiodo es el de la sulfuracion por medio de H,S y &l

segundo es €f de culfuracidn por medio de dimetildisulfuro.



Para esta experimentacion, los gasdleos de vacio fueron tratados para que
contuvieran cantidades significativas de heteroatomos (en particular S y N), ya
que los catalizadores deblan resistir el envenenamiento por H,S y amoniaco.

Destaca como resultado el hecho de que los sitios acidos son mas
facilmente envenenables por carbéon cuando el catalizador es sulfurado por H,S,
que cuando es sulfurado por dimetildisulfuro en n-heptano.

Hay mas envenenamiento por compuestos de N cuando el catalizador es
suifurado por dimetildisutfuro en n-heptano que cuando es sulfurado por H.S. Por
lo que en este caso la sulfuracidn por H,;S puro es mas eficiente que la sulfuracién
por dimetildisulfuro en n-heptano

También la actividad hidrogenante de un catalizador bifuncional de NiMo
sulfurado y la Y-zeolita es mas alta después de la sulfuracidn por H,S que
después de la sulfuracion por dimetitdisulfuro en n-heptano v n-decano
1.3.3 Mecanismos de reaccion de isomerizacion, hidrocraqueo,

despropercionacion, etc.

Kaoru Fujimote y col’™ utilizaron una mezcla de catalizadores
PUSIO, - H-ZSM-5. Proponen que la isomerizaciéon de los alcanos se lleva a cabo
en tres pasos basicos los cuales invelucran una bifuncionalidad del catalizador, es
decir. que asi como realizan una deshidrogenacidn también efectuan la

hidrogenacion

Los tres pasos basicos propuaestos por Kaoru y col. sen:
1° - La deshidrogenacidén del n-alcanc a n-alquenc sobre ei metal noble.
2° - La isomerizacion del n-ailgueno a iso-alqueno sobre el séhdo acido.

3° - La hidrogenacién del iso-alqueno a iso-aicano sobre el metal noble.

Con este mecanismo lcgran explicar la necesidad de (a presencia del metal

noble y de! hidregeno.



Ellos formulan una teoria llamada “Spilled - over hydrogen”, la cual consiste
en:

m E| hidrogeno es disociado sobre el metal noble y extendido par toda la zeolita.

m H, +—— H' + H Los protones actuan como el acido y sustraen el hidruro del
n-pentano que ataca los atomos de carbono directamente. Para isomerizar o
cragquear.

M N-CgH;p + H +—— n-CgHy' + Hy

B n-CsHyy" - i50-CgHy,"

= Estabilizacion:

i50-CgH,y” + H +—— is0-CsH,2

iso-CsH,," + Hy <+————= is0-CgH,; + H”

1.2¥ plantearon que la hidroisomerizacion y el

M* isabel Vazquez y co
hidrocraqueo de alcanos se da a travées de una serie de pasos consecutivos,;
primero una deshidrogenacion de ta parafina para dar una olefina la cual
isomeriza y craquea, con los productos olefinicos formados de ia hidrogenacién de
los formados por el paso anterior.

Los mecanismos gue proponen san

+
T T~ T~ TN, ———
3MC6
\

2MC6
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El mecanismo anterior es propuesto para la formacion de 2MCg y 3MCg

a partir del carbocatién de n-C,. Es importante mencionar que a través de este
carbocatién, ya sea el de la 27 posicién, 32 ¢ 4%, se forman Ios mismos productos.

Eilos también proponen que partiendo de estos dos productos se logran

obtener los siguientes compuestos:

2MCe6

2,4DMCS5

Al igual que en el mecanismo anterior en este caso la posicion del

carbocation determinara e! producto obtenido.

Posicion Compuesto
28 1 2.3DMC;, 2,2DMC,
38 2.4DMC;, 2.3DMC,
a3 2. 3DMC,, 2,.2DMC<
59 2,4DMC,, 2,3DMC,
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A partir del 3MC,4 se obtienen los sigulentes compuestas:

3MC6

T N
L

2ECS 2,3DMCS5 3,3DMCS5 3ECS

Aqui también la posicion del carbocation definira el producto obtenido.

Posicion Composicidn
28 2EC,. 3ECH -
34 2,3DMC.. 3.3DMC,
a8 2EC,. 3EC,
52 2.3DMC,, 3.3DMC, i

También proponen una seric de mecanismos para ¢l cragueo de
compuestos monoramificades y poliramificados de los isémeros del heptano

involucrando solamente iones carbonium secundarios y terciarios.



Los mecanismos de craqueo propuestos son los siguientes:
2MCé6
Sttt - ~— + \/\ _— N
- +
3MCo6

2,2DMC5

\,/\/—-.\r( +\/:———\/

2,3DMCS

\_/+\/\———-—\/\

2,4DMCS

e "~ - \( Y

Es importante mencicnar que el trabajo realizado por M? Isabel Vazquez y
col. fue mediante la utilizacién de una mezcla de catalizadores basada en
Ni-Mo/HY zeolita ultraestable

E£. Blomsma y col** proponen que en la isomenzacion clasica bifuncional,
tos alcanos scn primero deshidrogenados por el metal noble en un algueno. El
alqueno migra a un sitio acido de Bronsted, donde es adsarbide para ceder un idn
alquil-carbenium, éste sufre un rearreglo estructural y es desorbido como un iso-

ailgueno, y migra a un sitio del metal donde es hidrogenado a un iso-alcano.



El mecanismo de reaccidn propuesto por elios, es el def craqueo del dimero
de n-heptano (C,,), involucrando at ion alquenoc-alquilcarbenium.
El siguiente mecanismo establece los pasos de adicién, eliminacién del

hidruro, rompimientos B y saturacion.

+
Pd H

SN\ -, NN W\/
Adicién
Pd
s o

Eliminacién del Hidruro

+

NN TN T NN

Rompimiento

Beta



El siguiente mecanismo plantea una dimerizacién directa invoiucrando una
adicion’y rompimiento 8 del ién alquenoc-alkilcarbenium.

Pd 4—11+
-Ha

_pd =
Y\/\ -HZ \r\/\
Adicion

mpimicnto l

o
= Beta
cee
/\
3 l¢}12

P

E! catalizador empleado por E. Blomsma y col. es una mezcla de
Pd/zeolita H-beta.

J.M. Campelo y col *%

realizaron la hidroconversiéon e hidrocraqueo de n-
heptanc sobre los catalizadores PYSAPO-5 y PYSAPO-11. Ellos dicen que si la
hidroconversion del n-heptano es tomada como una reaccidon tipo., el paso

principal en esta nidroconversidn catalitica es el craqueo sobre los sitios acidos

"
%



mas fuertes y la deshidrogenacidn sobre los sitios metalicos. Ademas el n-heptano
genarado por deshidrogenacion va a ser isomerizado a ischeptano sobre un sitio
acido.

Por otra parte, los isoheptanos seran hidrogenados a iscalcanos sobre los
sitios metalicos o craqueados sobre los sitios acidos. Ademas si parejas
adyacentes de sitios acido-basicos estan presentes, el n-hepteno va a sufrir una
ciclizacién y reacciones de aromatizacion, generando tolueno.

Con el efecto de ia temperatura, el catalizador tiene un marcado efecto
sobre fa distribucion de ios productos tanto de isomerizacién como de cragueo;
sin embargo. los mismos productos son formados en todos los catalizadores
Dichos productos pueden ser clasificados en tres familias:

a) Metilhexanos (2MCs; y 3MC;) vy etilpentano (3EC,): isémeros

monoramificados

b) Dimetilpentanos (2,2DMC.. 2,3DMC.. 3.3DMC,, vy 2.4DMC,) vy

2,2.3Trimetilbutano (2,2,3TMC,): isomeros poliramificados

c¢) Alcanos ligeros C,-C;: productos de craqueo, principalmente fracciones

de butano y propana en cantidades equimoleculares.

Las cantidades de productos de ciclizacion y aromatizacion son
despreciables. Ademas, no hay formacion de productos mas grandes que de Cs.

La influencia de la presion sarcial de hidrogeno fue investigada a presiéon
atmosférica., 2 y 5 parcs Cuanao ia presicn de H. crece. la estabilidad del
catalizador se mejora

Un fuerte decanmienlo de 1a conversion as abservado a presion atmosferica
debido a la formacidn de depositos de cartén. Sin embargo, el catalizador tiene
una larga vida pajo una presién de 5 bares de hidrogeno sin que ocurran cambios
significativos en la actividad 6 en 1a selectividad



A. Corma y col.®® proponen que el craqueo catalitico de parafinas es un
proceso complejo, el cual ocurre en tos sitios acidos de Bronsted del catalizador e
involucra al ion carbonium y al ién carbenium.

Los iones carbonium son formados por protonacién de ios enlaces C-C 6
C-H de las moléculas de los reactivos.

Cuando los iones carbenium permanecen en la superficie, el craqueo de los
reactivos también puede ocurrir por rompimientos beta si el tudruro transferido va
desde una molécula del reactivo al ibn carbenium adsorbido

y (260

A. Corma y co establecen ios productos de reaccion del craqueo de

n-heptanc sobre la zeolita HYUS a 430 ° C . Estos se muestiran en la siguiente

tabla.
Producio Tipe Producto T Tipo !
i Metana secundario_sib Eracciones de C, ' 1%y 2% instb
2y 2° — in- 1 1° insth
Etileng °y 2° instb 2MC A%y 2° stb
Propanoc A%y 29 sth e HEXENOS 10y 2° sth
Propileno 12 insth Eracciones de Gz .1 1°y 2° stb -
n-butano 1° y 2° sth 2MCs 10y 2° sth
i-hutano 10y 2° =iy, IMC, ° ° JE |
Butenos 1°1nsth Eracc. de aromt 2° stb
Fracciones de C 1° insth .t Jolueno . 129 —_
_i=-pentano P10 °sith._ . Xilenos 1 2° srh
{_n-pentano 1% nsto EBentenas 1cinstb

stb. Estable y insth. Inestable

Ellos justifican estos resuitados considerando gue después de las
reacciones de desproporcionacidn siguen reacciones de craqueo, por lo que
compuestos como el n-hexano. se vuelven compuestos inestables ¢ como el
etano e! cual es un compuesto primario, tampién aparece en reacciones
secundarias.

Proponen las siguientes reacciones como las mas probables:

2C; (C12) Cs = 2C,
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También reconocen que se presentan una serie de reacciones paralelas
con el n-heptano.
= Craqueo.
W Isomerizacton.
m Desproporcionacion.

El craqueo de hidrocarburos puedes proceder via wun jon carbonio
(Craqueo protolitico) o vlia un ién carbenium (Rompimiento [}). E! idn carbonium
sera formado en un sitio acido de Bronsted, mientras que el ion carbenium serd
formado preferentemente en un sitio acido de Lewis.

Proponen finalmente que la fuerza acida sera responsable de que camino
tome la reaccién. Es decirr gue, los sitios acidos mas fuentes son responsables del
v un ion carbenium, mientras que la isomerizacion

craqueo via un ion carbonium

la desproporcionacion son catalizadas por los sitics monros scidos
Yy P

s

Josefin Meusinger y co! ™%’
altas concentraciones de alcanos y que &l cragueo monomelecular es favorecido a

dicen que ef cragueo bimolecular prevalece a

bajas concentraciones
Para explicar ta carencia de productos ligeros. asumieron fa formacién de

un dimero de C- (C4*) en la superficie de las zeolitas

0.357 C- G.357 C; ~ 0.357 C.,
0.643 C; 03215C, "
0.1055 C.,° 0.211C, + 0.1055 Cq
0.1056 C,," 0791 C, + 0.0781C: + 0.0781 C4
0.1365 C,.° 02732 Cg + G.1366 C,
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Plantean también una serie de reacciones influenciadas por hidréogeno que

son sigulentes :
CaHa H'Z + CHamez
CoH2H'Z + Ha
CaH2nH™Z + CH,,

CmHomH™Z + C Hapep
CnHznez H'Z
CnHap2H™Z + CiHapz

Donde :
CaHzn Alqueno.
CrHzmez Alcano.
H*Z Sitio de Bransted.
CoHonH'Z lon carbenium.

Finaimente definieron que ¢l craqueo de n-heptano es atribuido

principalmente a un mecanismo de craqueo bimolecular.

En otro trabajo A. Corma y col.*® evaluaron la selectividad inicial de los

productos obtenidos durante el cragueo de n-heptanc sobre una zeolita

ultraestable (RE)-HY tierra rara. Uno de sus resultados mas importantes es que en

un ejempio clasico de craqueo. el n-heptano forma un ion-carbenium, por

rompimiento {3, dando ongen a una «-olefina y un ion-carbenium primario. Este
uftimo da origen a un ton carbenium secundario por un cambio de un hidrégeno y
puede descrberse, formando una paratina dentro del gas en la corriente

El valor giobal de conversidn dependera ce factores 1ales como, la relacion

de sitios acidos de Bronsted y Lewis, distribucion de 1a fuerza acida, y el tipo de

selectividad del catalizador.
D.B. Lukyanov vy coi.’?® ¥ ?¥ desarrollaron un modelo cinético para la
reaccion de craqueo de n-hexano sobre la zeolita H-ZSM-5. Este modelo describe

la transformacion del hidrocarburo en las siguientes reacciones: craqueo



protolitico de n-hexano, transferencia de hidrégeno entre n-hexano y olefinas
ligeras, oligomerizacién, y craqueo de olefinas.

Los mas resientes estudios han demostrado que la reaccidn procede por
los siguientes dos mecanismos:

m Mecanismo A: Craqueo monomolecular de parafinas via un ion carbonio
pentacoordinado no clasico RH,™

RH + H* RH." Productos de reaccién.

m Mecanismo B: Etapas de transferencia de hidrogeno seguidas por
rompimientos beta del ion carbenium tricoordinado R”,

RH + R, RY o+ R
R Productos de reaccidn.
Donde RH= parafina original. R,” = Pequero ion carbenium (>=C4)

E! mecanismo B predomina cuando la reaccion se lleva a cabo sobre las
zeolitas Y de poros grandes. mientras que el mecanismo A es mas importante con
las zeolitas H-ZSM-5 de poros medianos. La relacidon entre la contribucidn de los
mecanismos A y B sobre todo en {a conversidn es una funcion dependiente de ta
temperatura, presién parcial de !a parafina y nivel de conversion

Con e! fin de descrivir ja ruta de la reaccién de craqueo ae parafinas sobre
la zeolita H-ZSM-5. desarrollaron un modelo cinético el cual incluye 16
componentes: nueve olefinas C.° - C,z” , 6§ parafinas C, - C; e hidrogeno. E{
modelo cinético fue desarrollado en base al seguimiento de las siguientes
reacciones, donde Z es la zeolita catalizadora.

1.- Craqueo prototitico de los enlaces C-H en |1a moiécula de n-hexano:

Ce + Z ren Cs"Z + Ha
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2.- Craqueo protolitico de los enlaces C-C en la molécula de n-hexano:
Ce + Z Keeom, C,"Z + Cgn 2<n<5
3.- Transferencia de hidrégeno. Entre n-hexano y olefinas ligeras.
Cg + C°Z SHIm,  Ctz o+ C, 2<n<5
4.- Oligomerizacién y craqueo de olefinas.
C," + Cu7Z Clum Z
2<n,m<8, 4<n+m<10

5.- Adsorcion y desorcion de olefinas.
C, + Z c,Z 2<n<10

La comparacion ha mostrade la actividad de la zeolita en las reacciones
anteriores, es estrictamente proporcional al contenido de aluminio de la zeolita

El evento mas probable es el craqueo de los enlaces C-C con la formacion
de las parafinas C, y C. y ias olefinas C,” y C4 . respectivamente.

B. Mercier Des Rochettes y cel.?" reatizaron un estudio cinético de la
transferencia de hidrogeno de olcfinas bajo condiciones de cragqueo.

La transferencia d= hidrégeno (H7T) es la principal y mas importante
reaccion para la formacivon de carbdn. Demastraron que la deshidrogenacion
parcial de hidrocarburos que contienen 5 o 6 anillos, pueden dimerizar faciimente

a través de la ruta de ciclodimerizacion de Diels-Alder
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La secuencia de los principales pasos para ciclopentano y a partir de
ciclopenteno.

+ H === QTmfaaxdadclpmtm‘ EI
+ = Q + L/_j'l‘mnsﬂdelhidmxo.B

+ 7 N
+ o Transt. del protc’n.E|

Ha sido asumido aqui que solo un sitio acido es involucrado en estos pasos
elementales. A través de muchos resultados de la literatura se muestra que la
reaccidn HT es drasticamente reducida a baja densidad de sitics acidos. Las
reacciones 1 y 3 son etapas de transferencia de protones desde cualquiera de fos
dos, & un sitio acido de Bronsted libre © un carbocatiéon alllice para una molécula
de ciclopenteno (CPE). La reaccion 2 os una etapa de transferencia de un hidruro
desde CPE para el ion carbenium ciclico previo, proeduciendo ciclopentano (CPA)
y el carbocation atilico previo.

Dos teorias se han puesto a la delantera para explicar semejante influencia
de la densidad de los sitios acidos en fa reaccion de HT :

i) Un cambio en las caracteristicas de adsorcidon de la zeclita para

cualgquier reaccion bimolecular tal como HT es mas sensible que las

reacciones monomoteculares.



ii) El requerimiento de dos sitios acidos vecinos, dos sitios acidos en la

misma celda. por un instante, para que la HT ocurra.

Su propuesta, al respecto de una secuencia de pasos cinéticos en HT
involucrando solamente un sitio dcido, no es incompatible con la primera hipotesis,
via un modelo de Eley-Rideal. Sin embargo, al parecer es inconsistente con el
ultimo, los cuales requieren de dos sitios acidos vecinos. En efecto, la direccion de
un par de sitios adyacentes adsorbidos, principalmente para una doble carga
positiva es el mismo ciclo.

Cuong Pham-Huu y cot.'*®

estudiarcn el Mo2C, preparado por una nueva
ruta, fue estudiado como un catahkzador para isomenzacion de
2- y 3-metilpentano y también para hidrogendlisis de ciclopentano. ciclehexanc y
metilciclopentanc

La formacion de C. es generaimente atribuido a centros acides de Bransted
fuertes sobre ia superficie. Es posibie que tales sitios estén presentes al comienzo
de la reaccidon y son envenenados con el tiempo

La relacion de isemerizacion observada para el meuiciclopentano a estado
estacionano es cerca do 10 veces mas baja gue el de una molécula tineal o
ramificada tales como n-hexano ¢ ios metipentanos. Esta baja reactividad es
atribuida a ia rapida formacion de residuos carbonicas. Estos residuos son
obtenidos por una intensa deshidregenacion de metilciclopentano para dar
metilciclopentadienil o ciclopentadienil, el cual. forma polimetilciclopentadienil ¢
policiclopentadieni! por condensacion, es sabido que éste sera un buen precursor
del carbon de acuerdo al diagrama
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Formacion del carbon a partir del metilciclopentano.

—"I | + CHy, Policicl dienil ——a= Carbén

( precursor del carbdn )

\ O Deshidrogenacién @
e e )
m e Polymetilciclopentadienil ——a= Carbén

( precursor del carbén )
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Capitulo 2.

Parte experimental.




2.1 Catalizadores a utilizar.
2.1.1 Generalidados del catalizador.

Se utilizaron seis catalizadores de NiW/ALLO,-TiO,-P(x) los cuales varian
en la concentracion de fésforo que modifica al catalizador. Las concentraciones de
fésforo que se emplearon son las siguientes 0.0, 1.5, 2.0 (% peso) y las relaciones
de titania-alamina (TiO./A1;O5 + TiO,) fueron 0.5 (serie 1) v 0.95 (serie 2).

Tabla 1. Caracteristicas de los catalizadores

Y P Serio 1 Serie 2
Concentracion de Fésforo Relacidén de tilamia -iRelacion de titania -
alomina, alumina
0.0% T 050 G95
15% 050
2.0% H Q.50 c.9%

Es importante mencionar que lcs catahzadores empleados en el desarrolio
de la presente tesis. fueron sintetizados y caracterizados por el ing. José Angel

15)

Ojeda Nava como parte de su trabajo de tesis de licenciatura, que lleva por
titvlo “Preparacién vy caracterizacion de catalizadores NIW/ALO;-TIO,-P*

supervisada por el Dr Adrian Benitez Patricio
2.1.1.1 Preparacion de los soportes y catalizadores.

Los seoportes y catalizaderes se prepararen por la ruta de sol-gel, los
catalizadores contienen una fasc metdiica a base de tungsteno y niquel (W Ni)
soportadcs sobre una matriz de Sxidos mixtos @ base de alumina y titania
{A;O,-TIO,), a esta matnz de soporte mixto se le modifico con cantidades
variables de fésforo que se incorpora a través de una impregnacién de acido

fosférico, las cantidades adicionadas son: 0, 1.5y 2.0% en peso de P atémico.



La caracterizacion de los catalizadores se realizd mediante las siguientes
técnicas:

- Acidez superficial con n-butilamina.

- Area superficial (BET).

- Difraccién de rayos-X. (DRX).

- Espectroscopia de reflectancia difusa (DRS).

- Microscopia electronica de barrido. (SEM).

- Reduccién a temperatura programada (TPR).

2.1.2 Propiedades fisicas de los catalizadores.

La siguiente tabla muestra las propiedades fisicas de los catalizadores
utilizados

Tabla 2. Caracteristicas fisicas de los catalizadores utilizados

Catalizadores i Area superficial ?} Ni Y w i relacion |

K i 3 i atéomica

ﬁ‘ (m?fg) . (atomosinm?) | (atomos/nm?) ; r :

i/ ! (NI/Ni+W)
NIWR50%P(0.0) | 218.34 | 516 1 10.97_ 0.32
NIWR50%P(1.5) | 21664 516 I 10.97 0.32
NIWR50%P(2.0) | 220.94 5.16 H i0.97 0.32
NIWRS5%(0.0) | 40.03 1 1.9 : 254 Y
NIWRS5%P(1.5) | 3529 ; 139 1 264 1 " 932 ]
NIWRO5%P(2.0) 32,28 T T3ag ! 254 o3z

Como se pucde observar, 10s catalizadcres de a sene 1 benen siempre una
mayor area superficial 1os serie 2, ésto debido basicamente al mayor contenido de
alimina, ya que ésta. por si sola, presenta un area supertficial mayor a la titania.

El ing. Ange! Ojeda Nava® propuso las siguientes estructuras para los
catalizadores de NIW/ALO;-TiO--P{x). El soporte TiO;-Al.O, con relacidon molar

X+02=0.5 esta compuesto de una mezcla equimolar de oxidos de aluminio y



titanio, por lo que Ias formaciones regulares en la titania (sitios octaédricos) se ven
afectados por los arreglos desordenados de la y-alumina (con estructura de
espinela de espacios octaédricos y tetraédricos). Esto provoca la existencia de
una variedad amplia de especies o sitios superficiales, ilustracion 1.

oH OH OH »’OH OoH
oKT/ 1 0”\/ 1 ‘1[ i
'NoONSINSIN SN
Q [} [} (@) o

Hustracion 1.

Con la adicion del P, el panorama de especies e interacciones se amplia
debido a las diferentes disposiciones de! H,PO, al ser adsorbido sobre
superficie, ilustracion 2.

la

<

b i
o/ Io\(, OH—P—0H
/ on O O i OH
\/ '

~/ 1 g ]

i
T Al T Al ¥ Al [
NN N N \O/ 1

Hustracién 2.

Después de calcinarse. en la superficie del soporte se generan especies
dimeras de P,O; que también alteran el tipo de interacciones entre las especies
superficiales, ilustracién 3.
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llustracion 3.

Con la incorporacién de Ni y W a los soportes modificados con P, es dificil,
si no imposible, darse cuenta de todos los patrones y arreglos estructurales que
podrian generarse en la superficie e inclusive en el interior de la matriz. Se tiene
que por lo regular, el W permanecera en {a superficie del soporte en alguna de las
formaciones ejemplificadas en la ilustracidon 4, dependiendo de la interaccion  W-
Al, W-Ti, W-P, etc, asi como de las concentraciones de cada componente en el

catalizador.

R

llustracion 4.

Para los catalizadores de la serie 2 con una X5,0:=0.95 el propuso las

siguientes estructuras:
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on S P 2" T oo JH om
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oH oH oH \ oH o L Te oH
T;/\ \Tl/\ \/TI/\ Al \T./ \1—./ N DH\T./
- ° ° o NN 0 No Ngo N

tlustracién 5.

En ia ilustracidon 5 se muestran en un primer momento, el estado que
podriamos esperar en [a superficie de los soportes con una relacién Xy,ox= 0.85,
también se tiene un esquerna aproximado de las distintas especies de P, esto es,
las distintas disposiciones del fosforo sebre una superficiec mayoritariamente
formada por titania, aun que podrian generarse interacciones con los oxidos de

aluminio.

Por otro lado, en la ilustracion 6, se tiene las diferentes especies de
tungsteno superficiales que podrian encontrarse detndo a una distribucidén de
enlaces Ti-Al; sin tomar en cuenta la presencia de fosforo, si las diferentes
conformaciones nos pueden confundir. debernos recordar que ia presencia del
fosforo en la superficie genera un nuevo soporte. donde las interacciones del
tungsteno con la titania y la alirmina son diferentes y de una complejidad muy
supefrior, por lo tanto no intento describirlo, sino Mmas ben proporcionar algunos

elementos de juicio que nos arrojen ideas sobre el fendmeno.
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flustracion 6.

Las estructuras mostradas en {as ilustraciones 5 y 6 dan idea acerca del
tipo de disposiciones de especies sobre la superficie del sgporte y los
calalizadores: el que en esta seric se tenga un contenide de titania del 95 %, nos
hace pensar que el comportamiento de las estructuras debe apuntar a las
existentes en la titania pura. Todas estas estructuras seran empleadas para
ejemplificar la posible estructura det catalizador usado en e! desarrolio de esta

tesis y explicar ics mecanismos de reaccion de la seccién 4.3
2.2 Descripcion del equipo.

Tanto fa suliuracion dei catalizador, como la evaluacion de la actividad
catalitica para Ia reaccidn de hidroconversion de n-heptano, con los diferentes
catalizadores se llevd a cabo en el equipo de reaccion del laboratorio 225 de la
unidad de catalisis (UNICAT) ubicada en el edificio "E” de la Facultad de Quimica.
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Este equipo cuenta con un arreglo similar al de una instalacion de
Hidrotratamiento de crudos de petrdleo, sélo que para nivel laboratorio; este
equipo esta fabricado en su totalidad de acero inoxidable.

El sistema de reaccién consta de a)sistema de alimentacién
(SECCION A), b) sistema de precalentamiento, c) sistema de reaccion (SECCION
B), d) separacién de gases y liquidos (SECCION C). e) sistema de contro! de
presién y temperatura y f) medicion de flujo de gases de salida (SECCION D).

La tabla 3 muestra la lista de equipo y la figura 2 el diagrama de flujo del!
equipo de reaccion.

Tabla 3 . Lista de equipos del sistema de reaccion.

CLAVE SECCION EQUIPO
B A Bureta para megir flujo volumetrico de mezcta
DC1 B REACTOR o
£A1 B Condensador de productos de reaccion
FA172 C Separadores de fases llauida/vapor
GA1 A Somba de alimentacion de mezcla a DC1
MB [5] Medidor de burbuja de gases de sahdg
MFC A Medidor contralador de flujo masico gaseocso
[ Ay B Mandmetro
PC ] Coentrolador de cresion
TA A e Tubo de almacenamiento de mezcia
TML C Toma de muestra liguida
vC A Valvula de paso restringido
VM A Vaivula de microflujo
V3 A L Valvula de tres vias
V4 8 ! Valvula de cuatro vias

2.2.1 Sistema de Alimentaciéon.

Esta seccion tiene los sistemas de entrada de gases vy de liquido. La
mezcia liquida se encuentra en un recipiente de almacenamiento, TA, que tiene
adaptada una bureta, B, para poder medir el flujo volumétrico del liquido. Este
recipiente de almacenamiento esta conectado a la succion de una bomba, GA1,
por medio de una manguera. La mezcla tiquida enviada por la bomba a traves de
ia linea de tuberia llega hasta una valvula de paso restringido, VC, y después a
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FIGURA 2. DIAGRAMA DE FLUJO DEL SISTEMA DE REACCION.
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una valvula de tres vias, V3, de donde puede salir, dependiendo de la posicion de
Ia misma, por un desfogue o incorporarse con el flujo de gases en una junta “T".

Los gases que pueden entrar al sistema son hidrégeno, nitrégeno y una
mezcia hidrégeno/sulfurc de hidrégeno (15% v/v de H;S). Cuando entran en el
sisterma tanto el hidrégeno como la mezcla se reguian cada uno por medio de un
controlador de flujo masico, MFC, los cuales estan conectados al sistema
electrénico de control general. Esta seccidn tiene un mandmetro Pt

t.os flujos de liquido y gases se unen por medio de una unian "T" Después
de la unidn esta colocada una valvula de cuatro vias, V4, 1a cual permite enviar el
flujo globai al reactor, DC1, o conducirlo hacia la zona de salida de gases en caso
de emergencia. Cuenta, ademas, con una zaona de precalentamiento, de forma
que la mezcla gas-liquido conducida hacia el reaclor se cahente hasta una
temperatura de 160°C Esta zona de precalentamiento tiene una resistencia
enrollada en el tramo de tuberfa que comprende desde ia valviiia de cuatro vias
hasta ta entrada del acoplamiento del reactor, DC1. La resistencia se conecta a un

redstato de forma que se mantenga un suministro censtante de calor en esta

zona.
2.2.2 Sistema de reaccion,

Esta seccidon cuenta con el reactor, DC1, el cual opera de forma isotérmica.
En la figura 3 se presenta el esquema del reactor el cual esta constituido por un
tubo de acero inoxidable de 1 cm de diametre interno, un espesor de 1.5 mm vy
una longitud total de 30 o En la parte superior tiene acoplado un tubo de 1/8 de
pulgada de diametro externo y 20 crm de longitud dispuesio axialmente al reactor.
Este tubo constituye el termopozo en donde se aloja un termopar mavil (tipo K)
cuya punta se coloca en la parte media del Jecho catalitico, de forma gue la
medictdn de temperalura se efsctus en una zona promedio de reaccidn. Este
lechc catalitico se forma con una mezcla de catalizador y carborundum a

volumenes iguaies. ¢ésto se hace con el propésito de no tener probiemas de
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FIGURA 3. ESQUEMA DEL REACTOR
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transferencia de calor. Para soportar este lecho catalitico se cuenta tanto con una
malla de acero inoxidable localizada a 20 cm del nivel superior del reactor como
con una primera capa de 6 cm de altura de carborundum gque sirve de
asentamiento. De esta forma al lecho catalitico queda fijo v se previenen pérdidas
del mismo por escurrimiento a la parte inferior del reactor. Una vez colocado el
lecho catalitico sobre la primera capa de carborundum, se procede a colocar una
capa superior de carborundum de forma que se tengan una buena compactacion
del lecho catalitico y una buena distribucion de flujo

El exterior del reactor tierne enrollada una resistencia para efectuar el
calentamiento. Esta resistencia se cubre con material aislante (fibra de vidrio) de
aspesor tal que se tengan las menores pérdidas de calor al exterior y se garantice
o mejor posibie una operacion isotérmica. Eil termopar y la resistencia estan
conectados al sisterma electrénico de control general. £ste cusnta con un control

de temperatura, fijandose en é&i !a temperatura de operacion dei reactor.
2.2.3 Sistema de separacion de fases liquida y gaseosa.

Esta seccién tiene un condensador. EA1, con flujo de agua a 8 °C para
enfriar la mezcla de salida del reactor. Cuenta. ast mismo, con un mandmetro, Pl

Para efectuar la separacion de las fases liquida y gaseosa de la mezcia de
salida de!l reactor dispone. después de la region del condensador, de dos tanques
flash, FA1 y FA2, separadcs entre si por medio de una valvula de paso. El primer
separador tiene conectade un tubo de teflén el cual va desde ia salida del
condensador hasta la mitad del tanque, de lorma que al efectuarse el flasheo los
incondensables no arrasiren consgo fase liquida. La fase gaseosa separada en

este tanque se envia a la valvula de custro vias V4, por medio dz la cual el fiujo

de gases se envia hacia iz

ion D, El segundo tanque aimacena e! liquido
separado en el anterior. Tiene conectado a ia salida una manguera que lo

comunica con un recipiente de vidrio, TML, &l cual recibe el liquido al abrir la



valvula de salida del segundo tanque flash. De este recipiente de vidrio se toman
las muestras de liquido para su analisis.

2.2.4 Sistema de mediciéon de flujo de gases de salida.

En esta seccion sc mide el flujo de los gases de salida mediante un
medidor de burbuja, MB, el cual es un tubo de vidrio de 100 ml con graduacién
volumetrica (1 mi). Este flujo abandona el sistema a través de una manguera por
donde es conducido hacia una trampa para H,S, saliendo finalmente el resto de
los gases por el sistema de extraccion det laboratorio.

Este sistema de reacciodn fue construido por el 1.Q. Cornelio Amador Lopez
quien ademas, dentro de su trabajo de tesis de Licenciatura, realizé las pruebas
para verificar bajo qué condiciones de operacion no se presentaban problemas de
difusidn de masa tanto externos como internos. Para encontrar las condiciones de
operacidn para una medicion optima de ia actividad catalitica de HDS de tiofeno

con catalizadores NiVV/ALLC, rabajd centro do los siguientes rangos para distintos
parametros:

- Peso del catalizador: 0.1 a 0.5 g

- Tamarno de la particula: 100 a 30 mallas (0.149 a 0.59 mm de diametro)
- Flujo de hidrogeno. 102 a 327 mi/min.

- Flujo de mezcla liquida: 6.0 a 12 m¥mun.
La presién y la temperatura fueron mantenidas constantes en todas las
pruebas con valores de 500 lb/plg2 (35 kg/cmz) v 300° C (573 K) respectivamente.

l.os valores optimos de los distintos pardmetros determinados por Amador
Lopez se utiiizaron para la elaboracion del presente trabajo.
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2.3 Preparaciéon de equipo para la reaccién.

Para preparar el equipo se deben realizar varios pasos muy sencillos, pero
indispensables para tener buenos resultados en la experimentacién; los cuales
son los siguientes:

1.- La limpieza det equipo debe realizarse con alimentacion continua de N; a un
flujo aproximadamente de 100 mi/min y una alimentacién de ciclohexano de
aproximadamente 14 ml/h, el equipo se encontrara a presidn atmosférica y la
temperatura en el reactor debera alcanzar los 400°C ; el tiempo de limpieza sera
de aproxirmadamente 4 hrs

2.- La calibracion de los flujos, es también importante realizarla antes de tener e!
catalizador en el reactor. ya que mientras no se conoczcan los flujos reales que
dan los controladores puede ser riesgoso para el catalizador si este ya se

encuentra empacado. por [0 cual la calibracion de la bomba vy ios flujos de los

gases (H> ., N, y Mezcla H:/H.G) se debera hacer antes del empaguetamignto del
catalizador.

Para realzar la calibracion de los gases bastara con alimentarios, de
manera individual z la presion de trabajo vy presion atmosférica, v registrar el flujo
de gas que se tiene en el burbujdmetre a una posicién equis del controtador
automatico.

Para la calibracion de la bomba. se debera alimentar el liquido de reaccion
a la presion de trabajo y registrar et flujo en la bureta de alimentacion del liquido a
una posicidon egquis del controlador de ta bomba.

Ya calibrados tanto los fllujos de !a bomba como los flujos de cada uno de
los gases, se podrd cperar ei equipa de reaccidn con la confianza de que los flujos
se mantendran mMas o menos constantes durante la reaccidn o reacciones.

Ademas de que para reacciones posteriores, se tendra pleno conocimiento
de la posicion de los controiadores, para establecer un flujo constante tanto en los

gases como en &l liquido.
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3.- La carga del catalizador es una de las partes mas importantes de la reaccion,
ya que de un buen empaguetamiento dependera una buena reaccion y ademas
que los resultados sean confiables y repetibles. En esta parte, debe tenerse
especial cuidado ya que a parnir de este momento las acciones que se realicen,
tendran un efecto directo en las condiciones del catalizador.

Bien, para este paso se tene que desmontar el reactor, que fue

previamente limpiado, después s debera tamizar el catalizador, con la malia
aaecuada para asegurarse de que no se tendra arrastre del mismo por toda la
finea, hecho esto se realizara el empaquectamiento de acuerdo a la figura3, en la
cual se muestran ! acomodo de las capas en el interior del reactor.

Una vez empacado &l reactor,

se monta nuevamente en el equipo de
reaccion, para probar fugas

4.- La prueba de fugas se realirza elevando ia presidon hasta 50 kg/cm®

catalizador,

con N,

suavemente para no arrastrar el una vez alcanzada la presion se
debe cambiar el flujo de fN- por un

fujo de Hy, después de unos 5 min de flujo de
Hs , se pueden probar fugas en las uniones de la linea con una solucion jabonesa,

si a simple vista no se ven {ugas, sc debera aislar e! sistema de reaccidn y
verificar en la pantalla del controlador y en los medidores de presidn, que la
presién no baje considerablemente (10 kg/cm:). claro en funcibn de las
condiciones de operacidon cue se emplearan; si la presion baja entonces se
deberan buscar exhaustivamente (as posibles

fugas. Si no se onconitraron fugas
aparentes habra que esperar 24hrs para ver si la presion dei sistema no

disminuyo considerablemente (10 kg/crn") aislando el sistema. es decir, cerrando
las valvulas necesarias y apagande sl equipo, si la presicn disminuyd por debajo

de los 40 kgl/cm”, es 10gico pensar que existe una fuga que se tendra que localizar
antes de operar el equipo.
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2.4 Sulfuracién del catalizador.

La sulfuracion se realiza en el mismo equipo donde se realiza la prueba de
actividad catalitica; las condiciones de operacion para la sulfuracién son las
siguientes:

Tabla 4. Condiciones de operacién para la sulfuracién
Temperatura: 400°C

Presion: atmosfeérica

Flujo deo la mezcla Ha/H.S (15% Vol de H,S): 100ml/min
‘Cantidad de cataiizador: 0.6g

Tiempo de sulfuracidn: 4 hrs

Para lievar a cabo ia sulfuracidn, primero se despresuriza el equipo a la

presion atmosiérica y se cleva i tamparatura a 400°C con N., una vez alcanzada
esta temperatura

cambia el flujo de N; por &l de la mezcla de Hy/H,S,
estableciendo un flujo ce 1CU mil/min La sulfuracion se reahza cn un tiempo de
4 hrs, ya cumplido este tiempo se enfria el sistema hasta la temperatura ambiente,
mientras tantc se presuriza e equipo a 50 kg/om’ con fijo de N.. Para evitar la
desactivacion de! catatizador s¢ cambia in atmoasfera de N, por una atmosfera de
H;. mediante un cambwo de tivjo, una vez gque se aicance la presidon del sistema.

Se deja fluir unes £ min al ti. y después se puede aislar el sistema apagar el
3] 4 F Y apag

equipo o bien, realizar una reaccion

2.5 Purcza de los reactivos.

n-heptano 99%(GQ). Fluka Chemika
Hidrégeno 895.989% Linde.
Nitrégeno 59.999% Linde.
Mezcla H/H,S 15% H.S vy 85% H, Linde.
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2.6 Medicion de la hidroconversidn térmica.

Para determirar el efecto de la temperatura en la reaccién de
hidroconversion de n-heptano y poder restarlo al efecto del catalizador, que es el
que realmente nos interesa. se realizaron las siguientes reacciones Sin
catalizador:

Tabla 7. Condiciones de operacion para medir e! efecto de la temperatura.
Temperatura TCondicionos de operacién
400, 425, 450, 475°C jFlujo doe H; : 220 ml/min
Flujo de n-heptano: 11.6 mi/h

Presion: 46 kg/fem®

Tiempo de reaccion: 5 hrs

La técnica de cperacidon s la misma gue para las pruebas de actividad

catalitica, salvo que aqui solo se empaca carvorumaum
2.7 Medicién de ia actividad catalitica (reaccién).
Para medir la actividad calalitica se reabzaron 1as siguientes reacciones:

Tabla 5. Reacciones para ta medicion de la actvidad catalitica

Catalizador %Camlizador !Tomporatura (°c)
Serie 1 0%LP ;Scric 2 Q%P '1400‘ 425. 450, 475
Serie 7 1.5%F ISene 2 1.5%P ?‘iCD. 425,450, 475
Serie 1 2.0%P :iSernéz_" 7P ‘

Las condiciones de operacidén para cada reaccion fueron las siguientes:
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Tabla 6. Condiciones de cperacion para la medicion de 1a actividad catalitica.
Presion: 46 kg/cm

Fivjo de H; : 220 mi/min

Fiujo de n-heptano: 11.6 mi/h

Cantidad de catalizador: 0.5 g

Tiempo de reaccion: 5 hrs

Para empezar la reaccion es necesario verificar primero que el equipo no

e halla despresurizado, ya gque si esto ocurre. sera necesario probar fugas y
sulfurar otra vez: si no se despresuriza entonces se debe establecer la presidtn de
trabajo a 46 kg/cm?®. ademas de establecer ¢l fiujo de H; necesano (220 mi/min),
mientras tanto se puede ir elevando la temperatura del reactor hasta alcanzar la
temperatura deseada (400, 425, 450, 475%C), y asi tambien la temperatura en la

zona de precalentamianto, va ostablecidos el flujo de H;, la temperatura y presion
de operacién, se puede alimentar el n-heptano a' sistema, para su inmediata
regulacion y comenzar la reaccion. ¢l tienmpo de reaacc

accicn sera de 5 nrs. ¢l cual
corre a partir de que las condiciones de oparacion ya se encucntran an régimen
permanente. ¢l Muestreo se reaiizo en mtervalos de una Nora, 'as muestras se
almacenaron para su posternor analisis

Cabe mencionar gque antes da empes

ar o expenmentacion. Se realizaron
pruebas a las diferaentes temperaturas (400, 425, 450 y 475°3) para establecer
cuales eran las condicicnes Spumas

de silas r

de reaccion, ademias de tenar conocimiento
reacciones aran repetibles

Con estos finecs se probaron las temperaturas
antenores y en algunos casos se varo el fiujo de alimentacion de n-heptano de

11.6 mihr a 17mi/kr. Sin embarge estos cambios, no presentaron resultados, por

lo que las condiciones de operacién utihzadas, fueron las ya establecidas y que se

mencionaron en la tatla 8. Es importante resaltar que estas condiciones de

operacidon han sido probadas en ctras expenmsantacicones y se ha establecido, que

cen estas condiciones No existen problemas de ditusidn interna ni externa.

»
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£l analisis de las muestras se realizo en un cromatégrafo de gases
HP-5888 sorie 1.
Condiciones de operacién de!l cromatdgrafo:

Tipo de columna: Columna capilar de Metil-silicona de 50 mts.

Temp. inyector: 250°C

Temp. detector: 300°C

Tiempo de equilibrio: 3 min

Programa de calentamiento:

3°C/min 130°C
b |

70°C

35°C 1.5 °C/min
23.33 min

Fiujo de Nz = 30 mi/min

93.33 min

Flujo de H, = 30 mi/min

Flujo de aire = 480 ml/min

Flujo auxiliar detector = 30 mi/min

Flujo venteo = 200 mi/min

Flujo purga = 3 mi/min

Flujo cclumna = 1ml/min

Presion de cabeza de ia columna = 28 tbs/plg?

El analisis de ias muestras se basd, en la comparaciéon de los tiempos de
retlencion de los estandares, con ios de las muestras cbtenidas en las diferentes
reacciones. La tabla SR muestra los tiempos de retencién de los diferentes

compuestos, extraida de la biblioteca electrdonica del cromatégrafo después de
analizados los estandares.
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Tabla SR. Tiempos de retencidn de los diferentes compuestos.

Compuesto Tiempo Compuesto Tiempo
i-pentano 5.71¢ isopropil benceno 47.456
n-pentanc 6.296 secbutil ciclopentanc 47.823
2,2 dimetil butano 7.346 isopropil ciclohexano 48.015
ciclopantano 8.424 2,2 dimetil octano 48.324
2,3 dimeti butano 8.520 3.5 dimetil octano 48.854
2 metil pentano 8.7C5 propil ciclohexano 49.035
3 metil pentano T 9423 n-butl ciclopentano 45,391
n-hexano 10.386 | 2.6 dimetil octano 49.820
2,2 dimetil pentano 12.105 n-propil benceno 56G.231
metil ciclopentanc 12.281 1,3 gimetil 2 etil ciclochexano 50.477
2.4 dimetil ciclopentano 12.603 | meta etil tolueno 50917
2.2,3 trimetil butano 13.055 | p etil tolueno 51.082
Benceno 14.320 | 1.3,5 trimetil benceno 51.577
3.3 dimetil pentano 14.888 | 4 etil octanc 51.859
ciclohexano 15.200 | S metil nonano { 52.040
2 metil hexano 168.419 | 4 metil nonano | 52.185
2.3 dimetil pentanc 16.595 | o etil toluenco | 52.408
1.1 dimetil ciclopentano 16.783 3 etil octano 52.683
3 metil hexano 17.406 | 3 metil nonano 52 954
cis 1,3 dimetil ciclcpentano 18.016 t 1 metil 4 isopropil ciclohexano | 53.224
trans 1.3 dimeatil ciclopentano | 18.419 12,4 trimetil benceno 53.664
3 etil pentano 18.539 | ¢ 1 metit 3 propil ciclahexano 53.8C5
t 1.2 dimetil ciclopentanc 78.616 | terbuti ciclohexano 1 53941
n-heptano 20.895 Isobuti! ciclohexano - | 54 044
metil cicionaxanc 22.763 | ¢ 1 motll 4 i-propil ciciohaxane | 54.395
2,2 gimetil hexano 23.249 | 1 etil 2.3 dimetd ciclohexano | 54728
elit ciclopentano 24.339 | isobutil benceno B 54 B8Y
2.5 dimetil hexano 23639 | n-decano 5853023 |
2,4 dimetil hexano 24 BEG 11 2 3 trimeti bencenc | 55 804 ;
1,2.4 thmeati ciclopentanc T25534 | 1 metil 4 1sopropil benceno 56858 |
3.3 gimetil hexano 125753 | sec putil ciciohexano CTTTEYSTe i
1.2.3 trimetil ciclopentanc ) 26.514 1 metil 2 iscpromi! benceno i B7.126 "
2,3.4 trimet! pentano T 26632 1.3 aimelil bencenc . 57 B8O ﬂ,
tolueno 27292 | 1 matl 3 propil benceno 1'58 086 i
2.3 dimetil hexano 128372 | 4 meula propil bencens 58 366
2 metil 3 etil pentano 28 529 | n-butd beRceno 58.433
2 metit heptano 29 305 1.3 direti 5 etl] bencens 58.5681
4 met heptano {29.482 | 1,2 cimetil bencenc "Ti'587489
3,4 dimetil hexano ] 29.646 1 meti! 2 propil bencano 59.204
1.2.4 tnmetil ciclopentano 126 916 | 4 metil decanc 159,650




2.2.4.4 tetrametil pentano i 31.348 | 1.4 dimelil 2 etil bencenc 59.927
t 1 etil 3 metil ciclopentano 321.902 | 1,3 dimetil 4 etil benceno 60.096
< 1 etil 3 metil ciclopantano 32.199 | 3 melil decano 60.396
t 1 etil 2 metil ciclopentano 32.372 | 1.2 dimetil 4 etil bencenc 60.550
1 eti! 1 metit ciclopentano 32.637 [ 1 metil 3 terbutil benceno 60.740
t 1,2 dirnetil ciciohexano 33.008 | 1,3 dimetil 2 etil benceno 61.029
n-octano 34.107 | 1,2 dimetil 3 etil benceno 62.140
isopropil ciclopentano 35.058 | n-undecano 62.615
2 metil 4 etil nexano 35.858 | 1.2.4,5tetrametll bencenc 83.142
2.3.5 timetil nexanc 36232 [ 1.2.3.5 tetrametil benceno 63.428
{ ¢ 1 et 2 metl cicliopentano _136.406 | 1.2,3.4 tetrametil benceno 66.221
{ 2,2 dimetil heptano | 36.740
< 1,2 dimetil ciclohexanc j 37.323 o
4.4 dimetd heptano | 37.563
n-propil ciclopentano 137.967
2.6 dimetil heptano 38.243
1.1.3 trimeti! Siclohexano
3 5 dimetil heptano { |
2,3,3 trimetil hexano i { |
3.3 dimetii heptano _ j j
3 metd 3 etil hexano | ]
etilbencenc |
2,34 trimetil hexano : . |
1 1.2,4 trimeti! ciclohexano i 40677 1
1,3.5 tnmetil ciclohexano {41155 i
meta xileno i41.404 | T
para xileno i4a1522 | .
2,3 dimetit heptano ;1 41.672 |
3.4 dimetil heptano . 41891 | B
4 elil heptano T a2 233 -
2,3 dimetil 3 etil pentana | 42 37€ | " !
4 metil octano az84z T T
2 metil octano [ A2 74 T j
3 metil octano - 43502 T T ¢
orto xileno $ 43974 1
1 metil 2 prooil ciclogentano 44.6€0 |
< 1 eul 3 meti ciciohexano T 42810

{11 ctil 4 metl ciclon

Isobutil ciclopentanc
2.2,6 irimetit heptar

A-nonanc . i T
t 1 enl 3 metil ciclonexano i a6 767 |
1 metil 1 etil ciciohexano 147 045
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2.8 Expresidn de los resultados.

- Conversion total (X)%:

Ndmero de moles de n-heptano transformados a productos por 100 moles

de heptano alimentados. £ nimero de moles de n-heptano transformados se ha

calculado a partir de la suma de atomos de carbono de los productos de reaccion

obtenidos. dividido por el niumero de atomos de carbono del n-heptanc.
X1 (%) = (Zne/7 * neram )* 100

- Rendimiento a producto (Ri)%:

Numero de males de! preoducte i formados por 100 moles de n-heptano

alimentados. Expresado en tanto por ciento de atomos de carbono.

=(M"C /T " Neyae )t 100

- Convarsion de isomerizacion (X;)%:

Sumatoria de los rendimientos de los productos de isomerizacién.

X, (%) = X R, (de productos de isomerizacion).

- Conversion de hidrocraqueo {Xyc)%:

Sumatoria de los rendimientes de lus productos de hidrocraqueo.

Xic (%) =X R, {de productos de hidrocraqueo).




- Selectividad a producto (S5,)%:

Numero de moles del producto i formados por 100 moles de n-heptano
transformados. Expresado en tanto por ciento de atomos de carbono.

S(%)=(n,~C,/Z (n,"C»*100

- Tiempo de contacto (W/F):

W/F = g de catalizador / moles de react. alimentado. hr? (g*hr/mol)
-~ Constante de velocidad (k):

Para una reaccion de primer orden se calculé de la siguiente manera:

k = («In (1-X))/(W/F)

k= constante de velocidad de isomerizacion.

ki.c = constante de velocidad de hidrocraqueo.
2.9 Algoritmo de calculo.
Ejemplo de calculo de la reaccion 1.
DATOS
Muestra 1

Fiujo volumeétrico de n-heptano = 11.86 .y,
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Flujo masico de n-heptano =
(11.88 )7, )" (0.684 ;hcrm) = 8.11224 4 oom

Flujo molar de n-C7 =
(8.11224 5, c7py ) (100.077 ;hc7/me) = 0.08106 moies nc7/n

Fiujo de No. de Carbonos alimentados =
(0.081086 mowsncrsn) (7 aomoscoc/ 1 moraa ncr 1=0.5674 Aomos con

Peso de la muestra de producte liquido = 5.8249 , ;0.
Tiempo de recoieccion = 60 ,,,
Peso de la muestra ajustada a una hora =
( peso de la muestra / tiempo de recoleccion } * (60 .,/ 1 5, )=

(5.8248 ..,/ 60 . ) " (60 ,,,,,) = 5.8249 L0

Resultados obtenidos dei analisis cromatografico.

COMPUESTO | AREA f% AREA 0 % PESO
2MC, E 67145 'I‘ 0514512
3MC, | 83079 : G 536609
N I T 35ET SE.84887

I A= 13050224 ———» 100%

67145 ———— X
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Gramos
% P =(gA/gtot)*100
despejando g A
gA=(%P/100) g tot 6 g muestra.
Ejemplo

2MC,a ~—*  (0.514512 g opcasgror / 100) * 5.8249 .00, = 0.02996 , 2uics

COMPUESTO

i GRAMOS
2MCe | 0.02996
3MC, L 0.03708
n-C; ; 575784

g J 5.8248 g fot

Motles * No. de Carbonos

Ejempio :
( Gramos de 2ZMC./ P.M. ZMC,)"( 7 Atomos C / 1 mol 2MCy) =

(0.028986 zprce / 100.077 gamcs v moiznes 1 - (7 somos ! 1 moi2mee } =
= 0.00209627 simos
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COMPUESTO MOLES *~ No. CARBONOS
2MCy 0.00209
3MCyq 0.00259
n-C; 0.40274
S Atomos C 0.40743

= Estos atomos de carbono son los que salen del sistema de reaccion.

Moles muestra n-C, 6 Atomos de C alimentados.

(11.86 qusn ) (0.684 4, ) (7 sromosdec / 1 mataencr )/ ( 100.077 4, morgen-c7 ) =

= 0.56742 omos e ¢ /0

Relacion 6 Balance

100 ( C salida/C entrada )

= 0.40743 smascsn / 0.56742 somoscrn

Compuesto Relacién ¢ Balance
2MCq 0.36944
3MCy 0.45711

n-C, 70.9773
IR 71.804

Conversion Total.

%Xr=(EIn,C,/7 " nC. alimentados ) “100

(( ©.00201 + 0.00259 )/ (0.56743 )) ~ 100 = 0.8265

60



Selectividad a producto.

Si(%)=(n,C/Z({(nC;))"~100
Ejemplo
2MCg — ™ (0.0021 /7 ( 0.0021+ 0.0026))*100 = 44 6966

Compuesto Selectividad
2MCq 44 6966
3MCq 553033

TS, 100

Rendimiento a producto

Ri{(%)=(n ,C,/ 7" n C; alimentaciéon ) * 100
Ejemplo
2MC; —— = (0.0027 /0.5675) = 100 = 0.3694

Compuesto I Rendimientio
2MC, 0.26944
3MCq ‘ 045771

ZRi ; 0.82655

Conversidon de isomerizacion.

Xi(%) =T R scmenzacion

= 0.35944+ 0.45711 = 0.8265
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Conversion de Cragqueo.
Xe (%) = ZR cruqusn

* Como en esta muestra no hay compuesto de craqueo la Xc =0

Tiempo de contacto.
W/ F = g de catalizador / Moles de n-C, alimentados * h’'

0.5, 70.08106 npiasncrrn
=6.168 ;-» morncr
Constante de Velocidad.
K=(-in{1-X))/(W/F)

Ky= (-In(1-0.8265))/ 6.168 = 0.00134
K;=(-In(1-0.8265)/6.1682 =0.00134
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Capitulo 3.

Resultados.




3.1 Hidroconversion de n-heptano.

Con las condiciones de operacion indicadas en la seccidn 2.7 se midio Ia
aclividad catalitica de las dos series de catalizadores, para reacciones de
hidroconversién de n-heptano. LLos resultados para ambas series se reportaran de
la siguiente manera, asi como los resultados de las pruebas del! efecto de la
temperatura.

Para la serie 1 (relacidon X1,5:=0.50 ) los resultados se daran en la seccion
3.1.1, asi pues para la serie 2 (relacion X;,5:=0.895) los resultados se encontraran
en la seccidn 3.1.2, mientras que los resultados de ia hidroconversion térmica se
daran en la seccidén 3.2

Es importante menciohar que cada uno de los puntos de las tablas y
graficas son el promedio de vanas medidas a distintos tiempos de reaccion con
una desviacion estandar no mayor del 10% del valor promedio, por lo que los
puntos que no cumplieron con asta condicion, no fuereon tomados encuenta. Las
mediciones seleccionadas para calcular el valor promedio de la actividad catalitica

fueron aqueilas en que ¢} catatizador presonto un comperniamiento estable

3.1.1 Serie 1 {relacién X, 5.=0.5).

Con las condiciones generales dadas en el apartado 2.7 se ilevd a cabo la

reaccion de hidroconversion de n-heptanc.
axperimentaies el n-heptano sufre principaimente

En estas condiciones
t-

i (2 met! hexano 3 metil hexano, 3 etil pentano y

reacciones de isomonz
1,2 dimetd ciciopentano) fos cuates fueron identificados con la tabla SR de la
seccion 2.7.

Los resuitados de conversion total (conversion de isomerizacion) de

heptano (Xy), rendimento 3 cada producto (R,) y las correspondientes

n-
selectividades a cada producto se dan en !a tabfa 1.ili
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Cada uno de los puntos de las tablas y graficas es el resultado de varias
medidas a distintos tiempos de reaccion. Las mediciones seleccionadas para
calcular el valor promedio de actividad catalitica fueron aquellas en que e!
catalizador presento un comportamiento estable, es decir, que como ya se dijo la
desviacion estandar de los puntos seleccionados no rebasa e! 10% de! valor

promedio.
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Rendimientos a productos. Selectividad a

productos
{isomerizacidn)

%P | T(°C) [ Xruy | IMCg | OMC; | 32C, | 120N ] 14D2 11-  InC, [nC; 1nC.  |2MC, | 3NC,

cc, |E8 Jaccﬁ

0% | 475 | 1422|0598 |0750 [00C0 | 0073 |DCCC |DGOC [00GO | 0000

0% |450 0625 |0.194 J0261 | 0000 | 0060 |G170 10030 |GC06 0000

0% 425 0.137 10000 10074 10000 §0.003 (000D {0062 {0000 {0000 "—

W[40 | 0000|0000 [0.000 | 0000 3000 6000 [0060 | 070 9008 | Tlogw T T

15% 1475 | 1794 {0452 0700 0642 [0000 [0.000 |0000 {0606 | 000 O

V5% J450 0572|6231 | 034 [0C60 [000 | G000 0000 [G000 TGG0 |00 |A03 1565

T5% (425 {0141(0060 {0141 [000C (0000 {0000 {0000 |0000 |0060 {0000 |0CG [ 10000

15% |400 | 00C0 | 0000 |0000 [0000 [0000 [0000 |0G00 [0000 0000 |0030 |0CEd  |0000

20% |475 37141528 1605 |0000 [0136 |0.000 | 0000 | Q045 | 0047 |0050 | 4451 | 55401

20% |450 | 1241|0525 |0712 |0C00 | 0000 {000 {0000 | 0000 [0000 | 000D |42627 |57973

30% (425 [0301]011€ (0183 (0000 [G00C |OCCE [0COB 10000 |0000 {0000 |29202 {€079

20% | 400 | 0.000|0000 |0.000 | 0000 |0000 |000C |00CC {0000 ooooJo‘ooo 0000|0000

Tabia 1.1, Actividad catalitica de fos catalizadores de la serie 1.




Rendimientos a productos. Selactividad
productos
(isomerizacién)

%P T("C)‘X" | MC; [3MCy [3EC, [U2DM[14D2 T [nC, [wCy [nC  [2MC, {3MC,
; cC, |EB  |BCC

0% 475 [142270598 (0750 {0000 {0073 {0OCC [0CCO | 000D {0000 (0000 [44352 (65638

0% 450 | 06050184 (9251 {0000 {0000 {0170 G000 | 00G0 |0.000 {000 142637 |57.362

AU, SRR SN S 4
0% 425 0137 [0CI0 {0074 [OCOO G000 [0000 (0062 {0COO |00COG {0000 (0000 {10000
| —_—

D080 10000 {0000 {0000 (0000 {0000 0600 0000

0000 {000D {0000 jGODO {00CC [0000 (33236 [60763

0000 (0000 {0000 [0CO0 0000 {0000 43384 |59615

0000 ]0503 0000 |0000 0000 {0000 [0.000 10000

080 {Utor G000 | 0eeo [0Cgd 0083 (0G0 [0000 {0000 {0000 {0000

o195

013 {0000 [0000 | G046 |0047 [0650 |445T 55491

0 {0000 [00C0 [00C0 (G000 {0000 |0G00 |42627 |57373

T30 |0 e T ooa‘o";'ooao 0CC | 0000 10000 |0.000 {0000 |39202 [6079

I S | S P o
OCDC}OUOO C00) {6002 iGOOO 10000 |00C0 (0000 0020 {0000 {0000 {0.000

Tabla %M. Actividad catalilica de los cataiizadores de fa serie 1



En 1la figura 1.1ll. se presenta el comportamiento de un catalizador
(NIWRS0%P(2.0)) en funcion del tiempo de reaccion a la temperatura de 475°C.
Todos los catalizadores a

las cuatro temperaturas presentan un
comportamiento similar.

Serie 1 distribucién de la Xtotal vs tiempo

as
s /
" 2s
25
=
5 15
<
1
os
©
o 1 2 3 - 5
Tiempo {(hral.
Figura 1.1,

Conversion total de n-heptano en funcidbn del tiempo para el
catalizador NiIWRS50%P(2 0) a 475°C

El orden de experimentacion para todos los catalizadores, partio de la
temperatura mas alta a la temperatura mas taja. al final de la experimentacion

se repetia la primera temperatura, para verificar que el catalizador no sufria
desadctivacibn alguna.

La variacién de la conversion total (isomerizacion) con la temperatura, se
presenta en la figura 2 1ll. Se observa, en general, para todos los catalizadores
que la conversion total aumantia con ia temperatura
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Serie 1 Conversion total ve Temperatura.

35
3
. 25 [ e 0%E
g 2 | —o—1.5%p

| e 2,0%P
1.5 e

os

400 a1g a20

Temp.(°C)
Figura 2.11l. Conversion total de n-heptano en funcién de la temperatura.

La variacidon de Ila cocnstante de velocidad de reaccién total
(isomerizacién) en funcién del contenido de fosforo en los catalizadores se

presenta en la figura 3.ill.

Serie 1
©.007
0.006
0.co5
% o— 175°C
E] 0.004 1 —O--a50°C
2 o003 o 425°C
3 b 400°C |
0.002 )
[
o 05 1

»
b

ki

Figura 3.1l. Variacion de ta constante de velocidad total en funcidn del
contenido de fésforo.
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Se observa que a 400°C la actividad no cambia al aumentar el contenido
de fosforo. A 425°C fa actividad cambia muy débilmente al aumentar el %P. A
las temperaturas de 450 y 475°C ios cambios son mas notorios, con una
tendencia de aumentar la actividad con el incremento de fosforo.

Al representar en la figura 4.1t el -In Ky (K|) para cada catalizador en
funcidon del inverso de la temperatura.

Serie 1 cat.0% isomerizacién.

s Py
£ 5 4= 25,572« 28,185
= R< = 0.0873
o
12 1.38 1a 1.45 15
1/T-10E3
Serie 1 Cat.1.5%P
19
= 8
£ 6
= a ¥ = 27 955x. 31 577
3 2 R<aCHGTI
°
13 135 1e 145 15
1T 103
Serle 1 Cat.2.0%P
10
o ./
£ s 26.154x - 19,39
= £« 0 9%8:
0
1.3 135 14 145 15
AT 16E3

Figura 4.1il. Variacion de la constante de velocidad totat en funcidon del inverso
de la temperatura.
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Se observa que todos los valores se ajustan a una ecuacion de
Arrhenius. Por o que de la pendiente de estas rectas se han calculado las

energias de activacion aparentes gue se dan el |la tabla 2.1!

Tabla 2.1ll. Energlas de activacion aparente para los catalizadores de la serie 1.

Catalizador. Eact. (kcal/mol)
Total {isomerizacion;.

0.0%P 50.86
1.5%P 55.55
2.0%P 51.96

Todos los catalizadores tienen energias de activacién aparente para tla
reaccion de isomerizacién muy similar, las valores de energia de activacion son
muy aitos, lo cual se refleja en la baja actividad catalitica de estos catalizadores

Los rendimientos a los productes de isomenzacion 2MCg y 3MCy (dados
en ta tabla 1.i1) tenden a aumentar con el incremento de ia temperatura por
todos los catalizadores. Estos valores se han representado en funcidn del
contenido ae fésforo en la figura 5.1l para todas fas temperaturas
experimentadas

La selectividad a estos procuctos, en funcidn del contenido de fosforo se
representa en la figura 6 Il para ias remperaturas de 450 y 475°C.

Las selectividades a 2MC, v del 3MC.: permanecen constantes con la
varnacién cel fosfore y practicamente paralelas entre si, para la temperatura de
475°C y para ia temperdatura de 450°C, se observa que el comportamiento de
ambos compuestos es opuesto. s decif. Gue Mientras uno se censume el otro
se foerma. Para las temperaturas de 425 y 400°C fos resultados de selectividad

de estos productos son tan peguencs gque ne se tomaron en consideracion



Serie 1 rendimiento a 2MC6.

g 2
E 15
E 1
s [-X:1
]
o os 1 15 2
WP
Serie 1 rendimiento a 3MCS6.
§ 2 ———aTEes
g 15 —5—450°C
€ 1 ey 425°C
g os e ADOVC
g
]
° o5 . 18 =

Figura &.111. Variacion del rendimiento a 2MCg vy 3MC; en funcion del %P.
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Serle1 475°C.

‘gm0
i &0
E
(£
g =
! o
o as

Serle 1 450°C,

*4Seloctividad.

Figura 6.1l1. Variacién de la selectividad en funcién del SaP.

También se ha calcuiado la relacién de jos isomeros 3MCg/2MCg en
funcion de la temperatura. Esto se ha representado en funcion del %P en la
figura 7 Hi.

Esta relacion presenta un aumento ligero al incrementar el contenido de
fésforo a la temperatura de 475°C y se observa un maxime para el catalizador
de 1.5%P. Al parecer el P retarda el equilibrio de la reaccion de isomerizacion.
Para las temperaturas de 450 y 425, la relacion sufre una interupcion debido a la

division entre cerc, provocada por el valor de 100% de selectividad para 3MC,,.
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Serie 1 relacidon 3MCE/2MCE,

Relacion 312,

-0.3 & 5

- by Y
A

Figura 7.1l1. Variacion de 1a reiacion 3MC/2MC, en funcion del 2%P.

Con respecto a los compuestos 3EC,, 1-1.2DMCC,, 1 4DM2EB, 1-BCC;,
n-C4 N-Cy, v n-Cg su prasencia solo fue cvidente en algunas condiciones. por
ejemplo el 3MC, se presentd a la temperatura de 475°C y en el catalizador con
1.5%P y el t-1,2DMCC, se presenio a |a temperatura de 475°C y en los
catalizadores con 0.0 y 2.0%P. Sus resultados se visualizan en la tabla 1.1l

73




3.1.2 Serie 2 (Relacion X1,02=0.95).

Con las condiciones generales dadas en el apartado 2.5 se llevé a cabo
la reaccion de hidroconversion de n-heptano.

En estas condiciones experimentales el n-heptano sufre principalmente
reacciones de iscmenzacion (2 metil hexano, 3 metil hexano) los cuales fueron
identificados con {a tabla SR de ta seccién 2.7.

Los resultados de conversidn total (conversion de isomerizacidn) de
n-heptano (Xs), rendimiento a cada producto (R) y las correspondientes
selectividades a cada producto se dan en la tabla 3.1

Cada uno de los puntos de las tablas v graficas es el resultado de varias
medidas a distintos tiempos de reaccion. Las mediciones seleccionadas para
calcular el valor promedio de actividad catalitica fueron aquellas en que el
catalizagor presentd un comporamiento estable, es decir, gue como ya se dijo
fa desviacion estandar de 10os puntos seleccionados no rebasa el 10% de! vatlor
promedio.
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Sefectividad a
productos
i lsomemaudn[

Rendimiento a productos.

0T (005 g ;m,
. } ——-
00 |G

PRI

%P TT(%0) [Xyy | MGy [OMC. [24D IH‘ BECRERN ETR DA P T
JHC‘ iuc [0 ¥ | ; 1
0% | 415 f:;.mzs ’1975 mzslnm 5107 ms 10131}00391 ccnnm,s ;szm

ooooio)oug &3t [sam

0% | 425 {05505 [0193 02445 0,000 oooo[omo Tooo‘
0% | 460 [04101 |0.000 | 03101 Jvoooo 0600 | 803 ‘oonoJ bib6
15% | 475 1038 [0165 |02295 0005 | 9000 1003 oo” [
15% | 450 10031 | 0000 [0091 {oooa 0680 | oooo 0000166 i

|
15% | 425 [000D ’oooo}oooo Joooo]ooco omo]oooo;ooool

0000 {0000 [0C60 ’oooo oocoiooco ]000010000 ococ-loc-oo 4031
20% [ 475 05654 ,ozas}o.szssloooo 0000 J0G60 | 0.000 | 0TC0 | 9000 f‘dzm Z;’57302
20% | 450 [02450 {o.oes 01452 {0,000 {0009 | 6020 ocoo‘oeoolaooolay 152 [ 505848
20% | 425 10000 {0000 [0.000 JO00D 0000 {5000 oosolooooioooa[omo [0000
20% 1 400 fo.ooo ]oooo [o.ooo [omo!oom iooao {o;onofoooo‘oooo(oooa looao

0% } 450 114822 (0591 {0501 ocmfoom )oooo lom
‘ !
|

S5 ThEe

15%] 400

Tabla 3.4f1. Actividad catalitica de ios cafalizadores de fa serie 2.




Selectividad

Rendimiento a productos.
productcs
%P | T(°C) [ Kpws | IMC, | 3MC, |24D [1,4D 112D [ 23D ] 4MC, | MCC, TR
i MC, | MCCy | MCC, | MGy
0% {‘475 47025 1975 zzazs]oosagom 6155 !om 6000 [0G00 {47276 [ 52724
40 | 42 080T 080T 0050 | 500 | 06D toooo 0.000 | 0.600 | 46314 | 53686
[ 475 195585 ]ow‘]azsas Iooaa "G50 Toom ?‘booo 0047 | 0,05 | 43128 | 56871
, &0 Jorar ‘ocoo 94167 10050 | 0060 | 0.000 | 0000 | 0060 | 0000 {0000 {10000
475 | 03948 umss 0C0) "o'ooa ;ooou 0000 | 0.000 | 41825 | 5B.175
EERE FOOR {083 0 Yo 000010000 0,000 {0000 | 10000
T oo ,ooa? [N REES) }oooa ocuof\o.ooo 0000 {0000 [ 100
a0 | 000 ‘]"oﬁoo 0030|0000 oomr (50 (0000 | 0000 | 0.600 [0.000 | 0000
I‘Tfs‘ﬁﬁési e {oma [omo 000 {0000 { 0.600 | 0000 {42338 | 57662
"'i1§o’""6‘z?55‘"0‘09u"u "10000 0% }oooo 0€C0 | 0.000 {0000 [ 39152 {60848
} 475 106R ;000: G000 iOOO’J 00u0 0020 OC"O 0.000 { 0.000 {0.000 {0.600
} 0 ioruo ‘om) ﬁﬁib—jooﬂo G000 [oooo ]ooooJoooo 0000 [ 0000 | 0.000

Tabla 3.IM. Actividad catalitica de los catalizadores de Ia serie 2.




En la figura B.lil. se presenta el comportamiento de un catalizador
(NIWR95%P(1.5)) en funcién del tiempo de reaccién a ia temperatura de 475°C.

Todos los catalizadores a l!as cuatro temperaturas presentan un
comportamiento similar.

Serie 2 distribuclén de Xtotal vs. Tlempo.

045
o4
0.3s //‘\’_‘
. 03
§ 028 TRTeTEG |
[ S
© o015
01
©.05
o
=3 K 2 3 4 5
Tiempo (hre).
Figura 8.Ill. Conversion total de n-heptano en funcién del tiempo para el

catalizador NiWR95%P(1.5) a 475°C.

El orden de experimentacién para todos los catatizadores, partié de ia
temperatura mas aita a la temperatura mas baja, al final de la experimentacién
se repetia 'a primera temperatura, para verificar que el catalizador no sufria
desactivacidén alguna.
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La variacién de ia conversién total (isomerizacién) con la temperatura, se

presenta en ia figura 9.111.

Serle 2 Convorsidn total vs temporatura,

3 eowe 1
- 1,5%P
—tr 2,0%P

Xiotal
N
»

400 410 420 430 420 430 460 470 480
Tomp.(°C)

Figura 8.1l Conversién total de n-heptano en funcidon de la temperatura.

Se observa, en general, para todos los catalizadores que la conversidn
total aumenta con la temperatura, aunque para el catalizador de 1.5%P Ia
actividad es menor que la del 2.0%P, y por su parte el catalizador con 0%P la
activioad es considerablemente mayor.

La variacion de la constante de velocidad de reaccidn total
(isomerizacion) en funcion del contenido de fésforo en los catalizadores se

presenta en la figura 1011}
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Serle 2.

6.008
0.007
0.008
j o =
= 0.004 —A—425°C
g 0003 ' —r—400°C
0002
0.001
o
<] o5 1 15 2

Figura 10.11. Variacion de la constante de velocidad total en funcidn del
contenido de fésforo

Se observa gue a 400°C la actividad no cambia al aumentar el contenido
de fésforo. A 425°C la actividad disminuye muy débiimente al aumentar el %P. A
las temperatura de 450 y 475°C los cambios son mas notorios, con una
tendencia a disminuir la actividad con el incremento de fosfero. En todos los
casos se presenta un minime en el catalizador con 1.5%P; en el caso de ia
temperatura de 475°C es mas notono. Lo cual puede indicar que este
catalizador retrasa la actividad catalitica.

Al representar en la figura 1110 el -in Ky (K) para el catalizador
NIWRS5%P(0) en funcion del inverso de la temperatura. se observa que todos
ios valores se ajustan a una ecuacion de Arrhenius Por lo que de la pendiente
de esta recta se han calculado ia energia de activacion aparente que es igual a
48.23 kcal/imol
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Serie 2 0.0%P

e
a
7
s
g’ s
a
k]
3 y®24.274x - 27.458
R = 09956
2
1
a
P P >
132 134 136 138 srrivhes 1 a2 144 145 148

Figura 11.1l. Variacion de la contante de velocidad total en funcion del inverso

de la temperatura.

Cabe aclarar que los valores de las otras dos energias de activacion
(para los catalizadores 1.5 y 2.0%P) no se dan debido a que ilos puntos de
evaluacion sclo eran dos, y por lo tanto no es factible un calculo de regresion
lineal. pero suponemos que sus valores serian muy parecidos a! del catalizador
con 0%P. Los valores de energia de activacion son muy altos, lo cual se refleja
en la baja actividad catalitica de estos catalizadores.

Los rendimientos a Ios preductos de isomerizacicn 2MCy y 3MC; (dados
en la tabla 3.1l ) tienagen a disminuir con el incremento de la temperatura por
todos las catalizadores. Estos valeres se han representadc en funcion del

contenida de fosforo en la figura 12111 pora tcedas las  temperaturas

experimentadas
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Serie 2 rendimiento a ZMC8.

a 3 AT
z 2 .~ 4s0°C }
E —pr-425°C |
E o e o

o 0.5 1 1.5 2

%P
Serie 2 rendimicnto a IMC6.

a2 e E T
3 2 O a50°C
£ ety A25°C
§ N - e 400°C

o os 1

15 z

Figura 12.1il. Variacion del rendimiento a 2MCgzy 3MC, en funcion del %P.

La selectividad a estcs productos

. en funciéon del contenido de fosforo se
representa en la figura 13111 para fas temperaturas de 450 y 475°C.

La selectividad a 2ZMCq vy 3MCg a la temperatura de 475°C permanecen
constantes con la vanacion del fosforo y practicamente paralelas entre si. En el
caso del 3MC,; a ia tempecrntura de 450°C

se presenta un mMaximo para el

catalizador con 1.5%P con las mismas caracteristicas se presenta un minimo
para el 2MC,.
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: Sarle 2 475°C.
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Figura 13.1. Variacién de la selectividad en funcion det %P.

También se a calculado la relacion de les isémeros 3MCg/2MCg en
funcidén de la temperatura. Esto se ha representado en funcion del %P en la
figura 1411

Esta relacion presenta un ligero aumento al incrermentar el contenido de
fosforo. Se observa un maximo para el catalizador de 1.5%P Al parecer el P
retarda el equilibrio de la reaccidn de isomerizacién. Las temperaturas de 450 y
425°C presentan puntos aislados para los catalizadores de O y 2.0%P
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Serio 2Relacién 3IMCE/2MCE.

1.6

1.4 ]

1.2

X

Retacién 2.
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0.8 —— Sarless
0.4
0.2

Figura 14.1l. Variacién de 1a refacién 3MCg/2MCg en funcion del %P,

3.2 Hidroconversion térmica.

Se examind la posibilidad de que el n-C; se descomponga térmicamente
en el intervalo de 400-475°C y en las condiciones de operacién mencionadas en
el apartado 2 6.

En estas condiciones de operacidn no tenen lugar reacciones de
craqueo, isomerizaciéon, o aiguna otra.

Por 1o que de esta prueba se vié que las reacciones de hidroconversion
son dificiles de lograr sin un catalizador, y apoya los resultados obtenidos,
puesto que para ambas series las energias de activacién fueron altas y la
actividad catalitica baja.
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Capitulo 4.

Analisis y discusion

de resultados.




El andlisis y discusion de resultados se efectuara en el mismo orden de
aparicion en el capitulo lll. Es decir, se presentara en cuatro secciones las cuales
comprenderan: 4.1 Analisis y discusion de la serie 1, 4.2 Analisis y discusion de la
serie 2, 4.3 Analisis y discusion de los mecanismos de reaccion.

4.1 Analisis y discusion do ia serie 1,

En esta serie de catalizadores el n-heptano sufrié principalmente
reacciones de isomerizacion obieniéndose como principales productos: 2 metil
hexano, 3 metil hexano, 3 etil pentano y t-1,2 dimetil ciclopentano.

Cabe hacer notar que como se ve en la tabla 1.1l los compuestos 3ECy v
t-1.2 dimetil ciclopentano, sclo se presentan en algun punto y por
coemportamiento no fue muy estudiado.

€50 Su
Los catalizadores de esta serie tienen un comportamiento similar al
presentado en la figura 1.1, en la cual se puede ver que la conversion total
({isomerizacion) aumenta en ias primeras dos horas para después estabilizarse
durante el resto del tiempo de reaccidn. Aln cuando £sta conversion no os alla sa
logra ver que el catahzador alcanza una estabilidad tctal para la tercera hora de
reaccidon. El motivo por e! cual esta conversion nc es alla se atribuye a la
presencia de carbén en la superficie del catahzador. €sta presencia obviamente
obstruye los centros acidos ¢el catalizador /mpidiendo que se realice ia reaccion.
Guillermo Gonzalex'V cn su trabaje de 10:sis obtuvo &! mismo componamiento del
catalizador para ias reaccicnes de HDS y HDN v atiiouia el envenenamiento del
catalizador a la prescancia ce compuestos de S y N en ta superficiz del catalizador
ademas de obviamente carbon, en ¢ste rabajo no se saba cual era el agente que
realmente envenenaba en mavyor cantidad y facilidad el catalizador y per lo tanto
ara el causante de ias bajas conversiones y ia rapida inactivacion de! catalizador,
pero en el actual trabajo la reaccion solo inciuia un hidrocarbure (n-heptano), por
lo cual e! envenenamiento del catalizador solo podia ocurrir per ta presencia de

carbon, esta presencia es tal que, para la segunda hora de reaccion. ei catalizador



se encuentra estable, lc cual no es malo, pero se esperaria que la conversién
fuera mayor 6 que el catalizador no se desactivara tan rapidamente.

En cuanto al efecto de la temperatura representado en la figura 2.111 se
puede ver que con el incremento de la misma existe un aumento en la conversiéon
total, ademas también podemos ver que el catalizador con 2%P presenta ia
conversién mas alta para la temperatura de 475°C; digamos que en el orden de
conversion alcanzada, el catatizador con 2%P fue el gque mejor conversiéon
presento. seguido del catalizador con 1.5%P y por ultimo el catalizador con 0%P
Esto nos permite asegurar que el catalizador con 2% P fue el mas activo de los
tres catalizadores, lo cual es congruente, ya gque el catalizador que ofrece una
acidez especifica mayor, una mayor acidez superficial, asi como la mayor fuerza
acida, también es importante resaltar que para estos catalizadores el area
especifica permanece practicamente constante por lo gque la acidez dei
catalizador, es realmente el factor Gue determuna la actividad del catalizador'®
Por la misma situacion ia convarsidor obtenida por € catalizador cen 1.58%P es tan
parecida al catalizador con 0"

ambos catalizadore

presentaron propiedades
muy parecidas

En cuanto a! efectc del P represantado en fa figura 3.1l se puede ver que la
constante de velocidad aumenta con el contenido de: {osforo. acemas de que para
la temperatura do 475°C se obtuvieron los vaiores mas alios. Tambieén se observa
que a la temperatura de 400°C no oxiste reaccdn alguna. Do esios resultados
podemos decir que el catalizador con 2%P es el catalizador que acelera mas la
reaccidn para todas las temperaturas, ésto ambién se debe a las propiedades
acidas del cuatahzador, ya aue ot

Lien sabide Gue para las reacciones de
hidraconversion los catalizadores con mayor acidex scn los mas adecuados,
aungue por otro lado también se sabe Gue el fésforo tiene una funcion de
neutralizacién de los centros acidos, as decir, que convierte los centros de fuerza
baja en centro de fuerza media y los de fuerza alta igual™. por este motivo se cree
que las conversionas no fueron allas y so cree también gue cl catalizador no tiene
muchos centros acidos de fuerza alta.
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Con la finalidad de obtener las energias de activacion se ajustaron los
datos de -In Ko gsomerzacem @ 1@ e@cuacion de Arrhenius obteniéndose con elio
lineas rectas con un buen coeficiente de correlacion (R3= 0.88) estos datos estan
representados en la figura 4.lIt. Las energias de activacidn para todos los
catalizadores se presentan en la tabla 2.ill y como se puede ver, los valores son
muy altos (del orden de 50 Kcal/mol), por ésto las conversiones obtenidas con
estos catalizadores son tan bajas.

Los rendimientos a los productos 2MC; y 3MCy representados en la figura
5.1l aumentan con el contenido de fésforo y con el incremento de la temperatura,
siendo siempre la temperatura de 475°C y el catalizador con 2%#F los de mas alto
rendimiento.

La selectividad a estos productos se presenta en la figura 6.1, para el
2MC¢ ¥y 3MC, se puede ver que 13 selectividad no cambia significativamente con el
incremento en el contenido de P para las temperaturas de 475 y 450°C A las
temperaturas de 425 y 400°C la actividad cataiitica fue tan pequena que no se
podia definir un comportamiento y por lo tanto, no se anahzaron. Esto nos hace
pensar que el contenido de P no varia las propiedades de actividad cataiitica

De la determinaciéon de la relacién 3MCo/2ZMCs representada en la figura
7.1l se ve que a la temperatura de 450 y 475°C la relacidon no es notablemente
afectada y presenta un rmaximo para el catalicador con 1.5%P, mientras que para
las temperaturas de 400 vy 425°C no hay reaccion y por lo tanto no podemos decir

nada concreto de estas dos temperaturas
4.2 Analisis y discusidn de la serie 2.

En esta serne de catalizadores el n-heptano  sufrid principalmente
reacciones de isomerizacidén obtenigéndose como principales productos: 2 metil

hexano y 3 metil hexano

Los catahzadores deo esta serie tienen un comportamiento similar al

presentado en la figura 8.1l en la cual se puede ver que la conversion total



(isomerizacion) aumenta en las primeras dos horas para después estabilizarse en

el resto del tiempo de reaccidn. Aun cuando esta conversion no es alta se logra
ver que el catalizador alcanza una estabilidad total para la tercera hora de
reaccion. El motivo por el cual esta conversion es el mismo por el cual no fue alta
la conversiéon de los catalizadores de la serie 1.

En cuanto al efectc de la temperatura representado en la figura 9.1l se
puede ver que con el incremento de la misma existe un ligero incremento en ta

conversion total, sin embargo en esta serie los catalizadores con fosforo tienen
una actividad menor que el catalizador sin fosforo.

Esto nos permite asegurar que el catalizador con 0%P fue el mas activo de

los tres catalizadores, en esta serie la explicacion de cste fendmeno, no se puede

explicar por el efecte de la acidez'®. Los 1esultados de acidez son muy parecidos
a los de la seric 1,

sin embargo este trabajo arrojo una respuesta aun mas
acertada,

puestio que los valores de

area
considerablemente con

sspecifica
contenide de {ds{oio.

disminuyen
el provocando ques conforme
aumenta el contenido ce fosforo existan menos sitios activos expuestos, ademas

de que los catalizadores se desactivan rapidamente. haciendo que por este efecto

los catalizadores de ia serie 2 sean menes actives al aumentar ¢l contenido de
fosforo

En cuanto al efecto del P representado en la figura 1011 se puede ver que
la constante de velocidad disminuys considerablemente con @ contenido de
fosforo, ademas de que para la twemperatura de 475°C los valores obtenidos son

fos mas drasticos de lodos ya que oraesentan un decawimiento porcentual de la
siguiente maneira: 0% 0O°

1.5%P: -92.21%%

2.0

Esta nos sirve
para ver que con esta sene de catalizadores. el ncremanto en el contenido de
fosforo provoca und desaceleracidn de la reaccion

Para ias temperaturas 400,
425 y 450°C el efecto s menos pronunciado pero aun es visidle.

Con la finalidad de oblener las energias de activacion se ajustaron los
datos de -in K,

\ Leemerzocsn: @12 ecuacion de Arrhenius obteniéndose con elle
lineas rectas con un buen cocficienta de correlacion (R= 0.98): estos datos estan



representados en la figura 11.1li. Cabe mencionar que para esta serie solo se
tomo en cuenta el catalizador con 0%P, debido a que los catalizadores con 1.5y
2.0%P solo presentaron dos puntos en el grafico, por lo que evaluar la regresion
lineal no era posible. La energia de activacién para el catalizador con 0%P es de
48.23 kcal/mol, como se puede ver el valor de este catalizador es parecido al de
fos catalizadores de !a serie 1, y por tal motivo no resuita aventurado decir que las
energias de activacion de los catalizadores con 1.5 y 2.0%P de la serie 2, serian
muy parecidos a este valor, ademas de que para estos catalizadores la actividad
fue muy baja por el mismo motivo expuesto para la serie 1.

Los rendimientos a los productos 2MCg y 3MCy, representados en la figura
12.18 disminuyen con el contenido de fésforo y con la disminucion de la
temperatura, siendo siempre la temperatura de 475°C y el catalizador con 0%P los
de mas alto rendimiento

La selectividad a estos productos se presenta on la figura 13.0l1, para el
2MCg y 3MC, ce puede ver que la selectividad permanece constante para todos
los catalizadores en general con el incremento de! contenido de fosforo a la
temperatura de 475°C. sin embargo para |la temperatura de 450°C se puede ver
un maximo para el 3MC; y un minimo para et 2MC,, en el catalizador con 1.5%P,
este cambio se da en {a misma proporcion, lo cual nos indica que el catalizador
con 1.5%P es altamente selectivo para 3MMC,.

A las temperaturas de 125 v 400°C realmente no hay reaccion por o que no
se presentan sus esgquemas.

De ia determinacion de la rclacion 3MC/2MC, representada en ia figura
14111 se ve, en tarminos generaies, un incrementa en la relacién con el incremento
del %P, pero cabe hacer notar que para las temperaturas de 425 y 450°C se

presentan puntos aislados y que para la temperatura de 400°C no hay reaccién.
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4.3 Analisis y discusion de los mecanismos de reaccién.

En esta seccidn se proponen los posibles mecanismos de reaccidn para los
compuestos de isomerizacion obtenidos con las dos series de catalizadores.
Estos mecanismos se basaron en trabajos efectuados con anterioridad y

reportados en la literatura?2.23:34.28),

En especial el trabajo elaborado por Kaoru Fujimoto y col.'*? sirvieé como
fundamento para elaborar los mecanismos de reaccién de todos los compuestos,
ya que propone una teoria llamada "Spilled-over hidrogen” 1a cual permite explicar
como las reacciones de isomerizacion se llevan a cabo en sitios acidos diferentes
y contiguos.

Las posibles estructuras del catalizador, planteadas por el Ing. Jose Angel
Ojeda“” nos permiten visualizar ¢l tipo de centrcs actives disponibies en el

catalizador y cuales podrian ser las interacciones del mismo con las moiéculas de
n-heptano.
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El mecanismo de reaccién propuesto para el compuesto 2 metilhexano es
el siguiente:




Los mecanismos de reacciébn propuestos para los compuestos
3 metilhexano y 3EC, son los siguientes:

TN N N
' }
/*«c/ R R

~ ~~ ("\*/\

3ECS IMCE
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El mecanismo de reaccién propuesto para el compuesto t-1,2-DMCC; es el

siguiente:

-H"l H 4+ H1o l
U CHY + CHy:
-H*l ___-"'

T




La nomenciatura usada en los mecanismos de reaccidn es la siguiente:

H:" Hidruro

H Proton
S~ 16n Carbonio
—_—" Carbanion
—_ Carbeno

=) Equivalencia

Cabe hacer notar que los mecanismos anteriores son posibles, gracias a
q—ue el catalizador cuenta con sitics actives lo suficientemente cercanos como para
permitir, que simultdneamente se desprenda un hidruro de la molécula base
(n-heptano) para dar origen al carbocation y que por otro lado se realice la
disociacién del hidrogeno produciendo H™ y H'. Estos dos pasos son de vital
importancia, ya que la presencia de ambos nos proporcionardn la posibilidad de
que cualquier necesidad do la reaccion, sea cubierna por €l propio sistema

Los pasos basicos ae eostos mecanismos se pueden enunciar de la
siguiente manera®®
1. Deshidrogenacién de n-alcancs a n-alquencs 3o0bre el metal ncble
2. La isomenzacion del alqueno a isoalqueno sobre el sdlido dcido.

3. La hidrogenacion detisoalgueno a isoalcano sobre el metal noble.

El tudrogeno es disociade sobre e metai noble y extendido por toda la
zeolita, Los protones actuan como ol acido y sustraen el hidruro del alcano o

ataca los atomos del carbono directamente, para isomerizar o craquear

H, &——==" M+ H

Al comparar 1a actividad de ios catalizadores de la serie 1 y la serie 2, se

nota una gran diferencia, ya que los de la serie 1 producen un rmayor nimero de

93



compuestos, ésto debido principalmente a que los centros activos se encuentran
en mayor cantidad y mas expuestos, como concecuencia det acomodo de la
titania-alomina. Puesto que en la serie 1 la relacion titania-alimina es X1,5,=0.50
existe una mayor area superficial, para la serie 2 Ja relacion es X1,0;=0.95 io que
implica que el acomodo sea mas compacto resultando asli una menor area
superficial™®.

También se puede notar que ninguno de los catalizadores tiene la fuerza
acida suficiente para producir reacciones de hidrocraqueo. ya que se sabe que
estas reacciones son favorecidas en catalizadores con centros acidos fuertes?532®
Por esta situacién es posible asegurar gue los catalizadores de la series 1y 2 no
cuentan con este tipo de sitios, ya que ios productos obtenidos son solo de
isomerizacion, la cual es una reaccidn que necesita centros acidos de fuerza

media.
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Capitulo 5.

Conclusiones y Bibliografia.




Los resultados obtenidos eon esta experimentacién dan origen a las
siguientes conclusiones:

= Los catalizadores de la serie 1 y los de la serie 2, no son aptos para reacciones
de hidroconversion.

« Ninguna de las dos series cuenta con centros acidos de fuerza tal que permitan
reacciones de hidrocraqueo (centros acidos de fuerza alta), sin embargo si
cuentan con centros acidos gue permiten tas reacciones de isomerizacién
(centros acidos de fuerza media).

« La actividad catalitica de los catalizadores empeora con el incremento de ia
concentracion de titania.

» Los catalizadores de la serie 1 producen un mayor numero de compuestos de
isomerizacion, sin embargo los calalizadores de la serie 2 son mas s=iectivos
en este aspecto

e Tanto los catalizadores de la sena 1 come los de ia serne 2 =2 envanenan
rapidamente con carbén. blogueando asi los centros activos del catalizador.

» La estructura mencs compacta del catalizador de ia sene 1 favorece la
formacion de compuestes de isomerizacién

» La concentracidn de P neo afecta en la selectividad de los productos de
isomerizacidn,. a las temperaturas de 475 y 450°C

s Energia de activacion muy alta es igual a poca actividad
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HDT
HDS
HDN
HDM
HDO
HC
HI
HYD
UNICAT
FCC
DRX
SEM
MFA
IRS
BET
TPR
XPS
HHP
DRS
CPE
CPA

ANEXO

SIGNIFICADO DE LAS SIGLAS

Hidrotratamiento Térmico
Hidrodesulfuracion

Hidrodesnitrogenacion
Hidrodesmetalizacion

Hidrodesoxigencion

Hidrocraqueo

Hicdroisomerizacion

Hidrogenacion

Unidad de Catalisis

Un.daa de Craqueo Catalitico de Lecho Fluidizado
Difraccion de Rayos X

Microscopia Electronica de Barrido

Maxima Fuerza Acida

Espactroscepia de Infrarrojo

Area superftcial

Reduccion a Temperatura Programada
Espectroscopia Fotoeiecrronica de Rayos X
Hidroterma! Hot Pressing

Espectroscopia de Reflectancia Difusa
Ciciepentena

Ciciopentano
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