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RESUMEN

Como es conocido en los experimentos a nivel laboratorio se utilizan cantidades
pequefas de catalizador y de reactivos. El problema se presenta cuando es necesario
reproducir esos resultados de nivel laboratorio a un nivel mayor, o lo que es semejante el
de obtener los mismos niveles de conversién, selectividad y rendimiento a altos niveles de
produccion. Por obvias razones no es factible pasar de un disefio experimental a nivel
laboratorio a uno industrial, por lo general es necesario realizar otros estudios adicionales
que permiten acortar la brecha entre el laboratorio y la industria antes de probar nuevos
procesos o catalizadores. El estudio central de este trabajo corresponde al desarrollo de
la metodologia de operacién de la unidad de microrreacciéon y planta piloto para la
evaluacion de catalizadores de hidrodesintegracién de residuales de petréleo, debido a
que la parte concluyente en el desarrollo de un catalizador corresponde a su evaluacion,
la cual muchas veces se lleva a cabo hasta nivel industrial, sobre todo cuando se tiene el
manejo de cargas pesadas y de multicomponentes, como es el caso de los residuos del
petréleo. En nuestro estudio se buscaron las metodologias que a nivel microrreaccion y
planta piloto nos permitieran simular niveles semejantes de actividad catalitica para la
transformacion de residuos de petrdleo medidos a través del rendimiento a fracciones
ligeras de mayor valor comercial asi como la remocion de contaminantes mediante las
reacciones de  hidrodesulfuracion  (HDS), hidrodenitrogenacion (HDN) e
hidrodemetalizacion (HDM), con el control exhaustivo en el andlisis de la formacion de
sedimentos obtenidos. La consistencia de las metodologias desarrolladas se aplico en la
seleccidon de prototipos experimentales desarrollados para substituir al catalizador
comercial de aplicacion actual.




INTRODUCCION

1. INTRODUCCION.

Uno de los problemas mas fuertes que enfrentard México en los primeros afos del siglo XXI,
sera abastecer la alta demanda de combustibies de alta calidad, misma que sera mas dificil de
cubrir conforme se vayan autorizando especificaciones mas exigentes que busquen disminuir et
deterioro de la salud y el medio ambiente. Actualmente, las consideraciones de proteccion
ambiental han incorporado muchos mas requerimientos que en el pasado, limitandose, por
ejemplo, en la gasolina, ademas del contenido del azufre (compuesto que al quemarse produce
dioxido de azufre que al pasar a la atmésfera y con el agua da origen a la lluvia acida), el
benceno (que es un hidrocarburo que tiene caracter cancerigeno), las olefinas y los aromaticos
(que son familias de hidrocarburos altamente reactivas en la atmosfera y promotoras de la
formacion de ozono) "'. Como se ha podido apreciar, en los Ultimos afios del siglo pasado, las
exigencias en la eliminacion de contaminantes en los hidrocarburos combustibles provenientes
del petréleo llevaron a un desarroflo importante de nuevas tecnologias para la obtencion de
combustibles cada vez mas limpios. Debido a que en México se deben producir gasolinas y
dieseles de alta calidad a pesar de que los crudos del subsueloc mexicano presentan
caracteristicas que los hacen de lo mas dificiles de procesar, debido a los altos contenidos de
azufre, metales y bajos rendimientos a destilados ligeros; es necesario contar con unidades de
procesamiento que permitan incrementar estos rendimientos en conformidad con las demandas
futuras, produciendo combustibles de calidad ecolégica™®. Esto apunta hacia la introduccién de
procesos de conversion de residuos que aumenten la produccién de destilados, este tipo de
procesos se les ha llamado en su conjunto procesos de fondo de barril y constituyen ya una
seccién especifica de la mayor parte de las refinerias. En México, esta tendencia se justifica por
la necesidad de procesar cada vez mayores proporciones de crudo tipo Maya, ya que este es
clasificado como un crudo pesado el cual forma parte del 50% de |la produccion de crudo en
México, las reservas de crudo tipo Maya justifican la atencién al desarrollo de una
infraestructura tecnologica soélida para su aprovechamiento. Ademas de resolver la problematica
asociada a su procesamiento en las instalaciones de PEMEX, el contar con tecnologias
apropiadas significa la oportunidad de su revaluacion en el mercado internacional. Son varias
las vertientes que tienen que atenderse en relacion con el proceso de este crudo: primero, los
aspectos de metalurgia especifica requerida para el procesamiento primario, en virtud al

caracter altamente corrosivo que le confiere al crudo su alto contenide de azufre y metales.




INTRODUCCIGN

Enseguida, se debe contar con elementos para evaluar los esquemas opcionales que se tienen
disponibles, aprovechando las tecnologias viables a nivel internacional. Debido a que la
refinacion del petrdleo aprovecha principalmente la fraccion contenida hasta 538°C de
temperatura de ebullicién, lo que representa de un 70% a un 75 % peso del petrdleo crudo,
dependiendo de la calidad del mismo. La fraccién contenida por arriba de los 538°C es
conocida como fraccion residual y generalmente es procesada para la obtencion de asfaltos u
otros productos®™. En el caso de crudo Maya la fraccion residual es de 35-40 % por lo que solo
el 60-65% es aprovechado en la refinacién para la obtencién de combustibles de aito valor
(gasolina, diesel, etc.)

La sola destilacion del petréleo crudo no permite cumplir con las especificaciones que rigen a
los combustibles hoy en dia, ni los rendimientos naturales corresponden a las demandas del
mercado. De esta manera, se tienen que incorporar procesos de hidrotratamiento para las
fracciones residuales que tienen como objetivo modificar la estructura quimica de los
hidrocarburos presentes y permitir hacer los ajustes necesarios en términos de calidad y
cantidad relativa de los productos. La mayoria de estos hidrotratamientos” que participan en ia
industria del petroleo estan basados en el usc de catalizadores, cuyo papel es el de permitir que
ocurran reacciones gue en condiciones normales no serian posibles. Los catalizadores
funcionan modificando la velocidad de las reacciones, favoreciendose las reacciones de
hidrogenacion y desintegracion, ademas proporcionan la acidez adecuada y tienen efectos
favorables sobre la selectividad, conversidon y rendimientos, permitiendo asi su aplicacion
industrial en condiciones econdmicamente atractivas. Entre las opciones de hidrotratamiento, se
tienen las orientadas hacia el de residuos, que se generaliza hacia una alta conversién,
basados en hidrodesintegracién profunda. Existen, sin embargo, algunos procesos de
desintegracion de residuales que no usan catalizadores, basandose exclusivamente en el uso
de muy altas temperaturas para provocar, por ejemplo, fa descomposicion de hidrocarburos
pesados en otros de menor peso molecular. Una de las principales dificultades en el tratamiento
de estos residuales de petrdleo es la formacion de sedimentos cuyas propiedades no pueden
ser controladas apropiadamente, la formacion de estos solidos es resultado de la aglomeracion
de finos de catalizador generado por causas mecdanicas y de operabilidad es decir, el efecto
mecanico se ve reflejado en la atricién y formacion de finos los cuales se convierten en agentes

de condensacion de hidrocarburos.
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INTRODUCCION

Una parte importante en el desarrollo de un catalizador corresponde a su evaluacion con
cargas y condiciones de operacion similares a las industriales que muchas veces se pospone
hasta la propia prueba industrial, sobre todo cuando se manejan cargas pesadas vy
multicomponentes como es en el caso de los residuos de petroleo. Es por esto, que en el
presente trabajo se plantea el desarrollo de una metodologia que permita reproducir el
comportamiento de los catalizadores de hidrodesintegracion a nivel microrreaccion y planta
piloto. Basandose principalmente en simular niveles semejantes de produccion de sedimentos,
asi como de actividad catalitica en las reacciones de Hidrodesulfurizacion, Hidrodenitrogenacion
e Hidrodemetalizacion que se tienen a nivel industrial.

Ademas de ofrecer una metodologia de evaluaciéon que permita la seleccion inicial de
catalizadores para la hidrodesintegracion de residuales mediante la evaluaciéon de los mismos
en un sistema de microrreaccion y confirmacion de resultados de los mejores prototipos a nivel

planta piloto.






CAPITULO 1

1. ANTECEDENTES

La tendencia en el procesamiento de crudos en los centros de refinacion, a nivel mundial, es
hacia la inclusion de mayores cantidades de crudos pesados. Por esta situacion y con la
finalidad de superar la problematica para la infraestructura con que cuentan las refinerias, se
ha considerado seriamente la necesidad de realizar modificaciones o en muchos casos la
instalacion completa de nuevas unidades de proceso. Tradicionalmente el petréleo crudo se
fracciona y posteriormente se tratan las fracciones desde naftas hasta residuales.
Considerando que la concentracién de contaminantes en estos productos, asi como la
naturaleza de los mismos es diversa, los sistemas de reaccion y los catalizadores empleados
para realizar la eliminaciéon de estos contaminantes, también presentan una variedad de
alternativas. Por esta razén la mayor cantidad de reportes técnicos en la literatura
especializada se ha enfocado hacia el tratamiento y conversidn de fracciones con mayor
problematica como lo son los residuos de petréleo.
El tratamiento de cargas residuales es considerado de gran importancia en la industria del
petréleo. La creciente demanda de combustibles en adicion a la disminucion de la calidad en
los crudos procesados actualmente conduce a desarrollar nuevas tecnologias para poder
maximizar el rendimiento de combustibles, aumentando con ello la rentabilidad de la refinacién
y disminuyendo sensiblemente el balance global de contaminantes aue conjuntamente con 10s
productos salen de la refineria, en un planta tipica de refinacion se produce alrededor de un 20
a 30% en volumen de residuo provenientes de torres de destilacion de alto vacio, con
temperaturas de ebullicion superiores a 538°C.
La composicidon quimica y los rangos de ebullicion de los residuales son significativamente
diferentes de los compuestos ligeros del petrdleo, se caracterizan por tener una alta relacién
C/H, ademas dentro de su composicion se encuentran hidrocarburos con presencia de azufre,
nitrégeno y metales como vanadio y niquel. Al aumentar el peso molecular de los hidrocarburos
las estructuras se hacen verdaderamente complejas y dificiles de identificar con precisién, un
ejemplo de esto compuestos son los asfaltenos, dichas estructuras se encuentran como
productos asociados en la extraccién del petrdleo crudo y por su alto peso molecular,
aromaticidad y polaridad, interactuan con aceites y resinas lo cual ocasiona una mayor
concentracion en los residuos, en este trabajo se explican a profundidad mas caracteristicas de
estas especies.
Existe un numero importante de tecnologias disponibles para convertir residuos del petrdleo a
destilados ligeros, las cuales se detallan en los capitulos siguientes. La capacidad mundial de
procesamiento de residuos casi ha alcanzado el doble de su volumen en los ultimos 10 anos
5
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logrando un nivel cercano a los 2.2 millones de BPD. En el caso de México, la capacidad total
para conversion de residuos es del orden de 68,500 BPD, correspondiente al 31.21% de la
capacidad mundial.

1.1 CARACTERISTICAS QUIMICAS DE CARGAS RESIDUALES
1.1.1 COMPOSICION QUIMICA DE LOS RESIDUOS

La composicién quimica de los residuos convencionales depende de dos partes, una es el
origen del crudo y la ofra es el proceso a que fue sometido. Por ejemplo muchos crudos
convencionales tienen materiales no destilables, cambiando asi las propiedades de la carga
residual. Dependiendo del nimero de atomos de carbono y de la estructura de los
hidrocarburos que integran el petréieo, se tienen diferentes propiedades que los caracterizan y
determinan su comportamiento. La complejidad de las fracciones de los residuos deriva de la
combinacién de simples grupos para dar moléculas complejas y multiples isomeros. De igual
manera el residuo contiene un alto contenido de grasas, en forma de largas cadenas de
parafinas que junio con compuestos de elevado peso molecular generan diversas
caracteristicas que los hacen mas dificiles de hidrotratar.

En la Tabla 1, se ilustra una distribucion del tipo de compuestos presentes en las diversas
fracciones del petroleo de acuerdo al punto de ebullicion y distribucion del numero de carbonos
de las moléculas que los componen®,

No de CARBONOS. (%_D’fﬂ'-_m EJEMPLOS DE LAS FRACCIONES DEL PETROLEQ
°C) (°F)} Isomero*

5 36 97 3
8 126 258 18 GASOLINA
10 174 345 75
:? g;? g?; i;i? :l DIESEL Y DESTILADOS INTERMEDBIOS
20 344 651 3.66*10° GASOLEO
25 402 755 3.67*107 -
30 449 840 4.11*10°
35 489 912 4.93*10" RESIDUO ATMOSFERICO
40 522 972 6.24*%10"
45 550 1022 8-22:102 RESIDUO DE VACIO, ASFALTO
60 615 1139 2.21*10
31
1%00 %g ggé ;gg::g” _I RESIDUC NO-DESTILABLE

* Posible isomero
Tabla 1. Distribucién de compuestos con referencia a su namero de carbonos®®

presentes en las fracciones del petréleo.
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Son miles los compuestos quimicos que constituyen los residuos del petroleo y, entre muchas
otras propiedades, estos compuestos se diferencian por su volatilidad (dependiente de la
temperatura de ebullicion). Al calentarse el residuo, se evaporan preferentemente los
compuestos ligeros {de estructura quimica sencilla y bajo peso molecular), de tal manera que
conforme se aumenta la temperatura, los componentes mas pesados van incorporandose al

vapor.

Las curvas de destilacion TBP (del inglés "true boilling point", temperatura de ebullicién real)
distinguen a los diferentes tipos de petréleo y definen los rendimientos que se pueden obtener
de los productos por separacion directa®. Como se puede apreciar en la Figura 1 dependiendo
del numero de atomos de carbono y de la estructura de los hidrocarburos que integran los
residuos, se tienen diferentes propiedades que los caracterizan. Las cadenas lineales de
carbono asociadas a hidrégeno, constituyen las parafinas; cuando las cadenas son ramificadas
se tienen las isoparafinas estas se puede apreciar en Ia primera curva de izquierda a derecha
de la Figura 1 y asi sucesivamente tenemos las siguientes, al presentarse dobles uniones entre
los atomos de carbono se forman las olefinas; las moléculas en las que se forman ciclos de
carbono son los naftenos, y cuando estos ciclos presentan dobles uniones alternas (anillo
bencénico) se tiene la familia de los aromaticos. Ademas hay hidrocarburos con presencia de
azufre, nitrégeno y oxigeno formando familias bien caracterizadas, y presencia en menor
proporcion de otros elementos. Al aumentar el peso molecular de los hidrocarburos las
estructuras se hacen verdaderamente complejas y dificiles de identificar quimicamente con
precision.

En la Figura 1 tambien se muestra la distribucién de las fracciones del petrdleo de acuerdo a su
punto de ebullicion como son la nafta, destilados intermedios (jet, diesel), gasodleo ligero,
gasoleo pesado y residuo de vacio, este ultimo es el motivo de nuestro estudio, los residuos
generalmente se utilizan para preparar combustdleos que se emplean como combustibles para
calderas o sistemas de calefaccion. En una ptanta tipica de refinacion se produce alrededor de

20 a 30% en volumen de residuo que puede transformarse en destilados valiosos.
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[]
40 Para un mejor manejo en la terminologia de los
derivados de petréleo, se nombran de acuerdo a la
cantidad de atomos de carbono de cada compuesto por
ejemplo los productos a nafta en su mayoria presenta
compuestos de Ce-Cip alifdticos, cicloalifticos con
35 J_presencia de aromaticos.
v Los destilados intermedios contienen elementos
tanto pardfinicos como aromaticos y su numero de '
carbonos es aproximadamente de C11-Cia. !
v Los gasdleos tienen compuestos Cis-Czs, en su H
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CAPITULO 1
1.1.2 RELACION C/H

La caracterizacion e identificacion de fracciones pesadas es extremadamente complicada
debido a los diferentes procesos por los cuales el crudo es tratado, fa primera distincion posible
se basa en las diferencias de densidades. Por otro lado, la relacion carbdn-hidrégeno, C/H, es
una medida popular de la no-parafinicidad y es utilizada para la evaluacién de los crudos,
debido a que da una idea inicial del poder calorifico y propiedades de combustién de éstos.

A menor relacion C/H mejor combustible, los residuos y los bitdmenes son (0s que presentan las
relaciones mas altas, por esto el proceso de hidrodesintegracion busca de manera general,
mejorar esta relacion. Desde luego entre mas alta sea la relacion C/H desde la que se parte
mayor sera la dificultad de procesamiento. En las Tablas 2 y 3 se muestran las diferentes
relaciones de C/H para algunos combustibles, crudos y residuos.

COMBUSTIBLE RELACION C/H

Metano 2.25
Gasolina 3.47
Diesel 5.45
Crudo ligero 4.55
Crudo pesado 9.5-10.0
Bitimen 10.5-12.0

Tabla 2. Relaciones estimadas de C/H para algunos combustibles®”.

Para residuos:

PAIS DE ORIGEN RESIDUOS RELACION DENSIDAD
C/iH (kg/m®)

Arabia Saudita Arabian Heavy (343 °C") 15.5 993

Canada Saskatchewan Lloydminster (424 °C") 16.3 1018
Canada, Alberta Athabasca (424 °C*) 16.8 1019
México Maya (424 °C’) 16.9 1075
Canada Peace River (424 °C*) 17.0 1010
Canada, Alberta Cold Lake (424 °C") 17.1 994

Tabla 3. Relaciones estimadas de C/H para algunos residuos®”,
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1.1.3 HETEROATOMOS

Los residuos de vacio son cargas que presentan mayor dificultad para ser convertidas
cataliticamente, debido a que presentan una concentracion mas elevada de impurezas tales
como compuestos organometalicos que son compuestos organicos unidos a metales
independientemente del carbén e hidrogeno®, la especie metdlica mas importante es el
vanadio, el cual representa un mayor interés para los combustibies usados en maquinas o
motores a diesel y calentadores, por que cuando se combinan con sodio y otros compuestos
metalicos en porciones criticas puede formar cenizas con altos puntos de fundicion lo cual
genera una alta corrosién de los motores, bancos de valvulas y elementos supercalentados, el
azufre, nitrégeno, niquel, fierro, cobre, calcio y sodio son elementos que también se encuentran
presentes en los residuales®. Los asfaitenos, maltenos y resinas cuya definicion se dara mas
adelante, también representan un papel importante como moléculas constitutivas del residuo®.
El contenido en metales del residuo puede variar desde algunas decenas de partes por millén
hasta mas de 1000 ppm y, en contrapartida a sus concentraciones aparentemente bajas, son
de importancia considerable. Cantidades diminutas de algunos de estos metales pueden afectar
seriamente las actividades de los catalizadores y dar fugar a un producto de valor inferior. Los
valores mas comunes de los rangos tipicos del contenido de metales en cargas residuales se
muestran en la Tabla 4:

METAL % PESQ
Azufre 2-7
Nitrégeno 0.2-0.7
Oxigeno = 1
Vanadio 100-800 ppm
Niquel 20-200 ppm

Tabla 4. Rangos tipicos del contenido de metales en cargas residuales

Todos estos valores son altos y no son aceptables para el rango de fracciones destilables de
una refineria convencional y por lo que requieren tratamientos especiales para la reduccién de
sus contaminantes.

En las Tablas 5 y 6 se pueden comparan las concentraciones de azufre, nitrdgeno y metales del

residuo mexicano y diferentes residuos a nivel mundial, que también han sido obtenidos a partir

de crudos pesados.

10



CAPITULO 1

AZUFRE (%peso) NITROGENO (ppm)
PAIS DE NOMBRE DEL CR RA RV CR RA RV
ORIGEN CRUDO 650°C  650°C*  1000°C* 650°C 650°C* 1000°C”
Nigeria Escravos 0.07 0.18 0.34 250 1020 5540
Indonesia Attaka 0.18 0.21 0.23 500 1200 3860
Lousiana Heavy Sweet 0.27 0.49 0.82 700 1800 4200
California Ceuta 1.02 1.21 1.43 1050 2230 4130
Alaska Granite Point 1.10 1.73 2.37 1550 2960 4620
Texas West Texas Sour 1.65 2.89 3.80 1600 3170 6550
Kuwait Burgan 252 4.21 5.57 2700 3700 5380
Arabia Saudita Arabian Heavy 2.80 4.37 5.40 3250 5400 7870
México Maya 3.43 4.75 5.68 5200 8200 11460
Venezuela Tia Juana 410 4.31 4.72 5360 7040 14070
California Hondo 5.1 6.37 7.59 5400 6060 8150
Venezuela Boscan 5.4 6.02 6.23 7000 8250 9950
CR crudo de origen

RA residuo atmosférico
RV residuo de vacio

Tabla 5. Contenido de azufre y nitrégeno de varios crudos, residuos atmosféricos y de

S (%peso) N (%peso) Ni(ppm) V (ppm)

vacio®.
PAIS DE ORIGEN RESIDUO

Canadd, Alberta Athabasca' 5.14
Venezuela Bachaquero® 3.39
Venezuela Cerro Negro ? 4,50
Canada4, Alberta Cold Lake’ 5.10
Iran Gach Saran 2.6

Arabia Saudita Heavy Arabian 4.23
E.U California Hondo 442
Canada Askatchewan Loydminister’ 4.69
México Maya 4.42
Canada Peace River 7.02
Venezuela Tia Juana® 3.17
Venezuela Zuata® 417

0.56
ND
ND

0.45

0.41

0.26
0.7

0.53

0.52

0.63
ND
ND

150
100
200
200
40
30
90
140
130
130
100
160

290
880
1040
490
110
90
280
190
690
410
760
820

1- Fraccion +4242C
2- Fraccion +540°C

3- ND No determinado

Tabla 6. Composicién elemental de heterodtomos en residuos.®
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1.1.4 ASFALTENOS

Uno de los problemas principales para ia industria de petroleo es la precipitacion de
compuestos organicos pesados durante la produccion, el transporte y la refinacion del petroleo.
La especie causante de estos problemas son los asfaltenos, que son compuestos organicos
polares caracterizados por su alto peso molecular, alta viscosidad, asi como por una deficiencia
de hidrogeno debida a las de interacciones intermoléculares de multiples estructuras
aromaticas, enlaces de hidrégeno y transferencias de la carga eléctrica que se presenta en sus
cadenas carbonatadas. Es debido a su alto peso molecular que tienden a concentrase en los
residuos del fraccionamiento de petrdleo crudo, presentan una alta relacion C/H que se
encuentra en el intervalo de 10.0 a 15.50 ', Este tipo de estructuras tienden a compactarse
por 1o que su estructura molecular resulta muy compleja, y por tanto es muy dificil anadir
hidrégeno para remover el azufre, el nitrdgeno u otros atomos atrapados en ellas (Figura 2).
Industriaimente se define como el material organico del crudo o residuo que es insoluble en n-
pentanc ¢ n-heptano y soluble en tolueno.
Es conocido que los asfaltenos existen en el aceite crudo como estructuras micelares
estabilizados por resinas, estas son estructuras similares a los asfaltenos pero con peso
molecular y aromaticidad menor, son solubles en n-pentano y n-hexano e insolubles en
propano. De una forma sencilla, se puede explicar la accion de estabilizacion de los asfaltenos
por las resinas: estas forman puentes entre las particulas polares de asfaltenos y el medio no-
polar que las rodea (aceite). La parte polar de las resinas, interactian con la parte polar del
asfalteno, mientras que los lados no polares {(alquilos) de las mismas, interactiian con la fase
aceite!'",
El caracter quimico de estas fracciones representa un importante parametro durante la
desintegracion térmica y catalitica, porque limita el hidrotratamiento de estas fracciones
pesadas.
Consecuentemente esta fraccion asfaltenica:
» Limita la eficiencia de los procesos de refinacién, disminuyendo la actividad del catalizador
para la conversién hacia los productos de mayor calidad (gasolina, diesel, etc.)
« Son responsables de la alta viscosidad que presentan tanto los crudos como [os residuos.
+« Tienden a precipitar en condiciones de procesamiento de los crudos, bloqueando las
tuberias.
¢ Incrementan de la generacién de sedimentos y coque.

e Disminuye la vida del catalizador
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CHy
ASFALTENO
Formula Molecular = Cay3 Hai7NOS,
Peso Molecular =3031.470
Composicién = C (84.44%) H (7.65%)
" N (0.46%) S (7.44%)
Volumen Molar =2462.8 + 3.0 cm®

Indice de refraccion =1.753 + 0.02

Tension superficial = 58.3 + 3.0 dina/em
Densidad = 1.230 + 0.06 g/cm®
Polarizacién =399.08 + 0.5 10%em®

Figura 2. Modelo de la estructura quimica del asfalteno".
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1.2 CARACTERISTICAS FiSICAS DE CARGAS RESIDUALES.

1.2.1 DENSIDAD, PESO ESPECIFICO Y GRAVEDAD API.

La densidad constituye una de las caracteristicas basicas del petroleo crudo y de los productos
del petréleo. Permite establecer su calidad y da una serie de indicaciones muy Utiles, la
densidad crece simultaneamente con el crecimiento de la masa molecular o del punto de
ebullicién. La densidad se entiende como la relacion entre el peso de un determinado producto
respecto a su volumen a una temperatura dada es decir:

rec _ Pesode un producto a T°C

= = Peso especifico
Volumen de producto a T°C

Las densidades de los crudos son medidas en condiciones estadndar preferentemente a 15 6 20
°C y para nuestro estudio fueron determinadas por el método ASTM-D1298"% El peso o
gravedad especifica (SG) es la relacién entre la densidad del crudo respecto a la densidad del
agua a una temperaturas fija, para el analisis de crudo esta es medida a 15 °C, los valores de la
gravedad especifica dependen del tipo de crudo que se este analizando, es decir para crudos
parafinicos el valor esta entre 0.8-0.85 mientras que para crudos pesados es de 0.9-1.0 y para
residucs el valor puede ser superior a 1.0.

La densidad de los aceites de petréleo se expresa en términos de gravedad APl mas
frecuentemente que en términos de peso especifico; se relaciona con el peso especifico de tal
manera que un incremento de la densidad APl corresponde a una descenso en el peso
especifico. Las unidades de densidad API son “API, estos son medidos a 15°C con un rango de
10 y 20 °API para cargas residuales que presentan altas concentraciones ricas en naftenos,

aromaticos, y compuesto polares. La siguiente ecuacion es empleada para su calculo:

141.5

CAPI = -131.5
(8Gaisec)

@156°C

En la Tabta 7 se muestra las gravedades API| de seis crudos y sus fracciones, debido a que la
gravedad API disminuye con el incremento del punto de ebullicién se puede apreciar que los
residuos de vacio y atmosférico presentan gravedades mas bajas respecto al crudo original®,

entre mas baja la gravedad APl menor es la calidad del crudo o residuo.
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Para expresar el grado de parafinidad (el cociente entre hidrégeno y el carbono de una
molécula) de un producto del petréleo, se ha introducido el factor de caracterizacion K
propuesto por Watson, Nelson y Murphy®, que toma valores entre dos limites: hidrocarburos
parafinicos con un contenido maximo de hidrégeno e hidrocarburos aromaticos con un
contenido minimo de hidrégeno. Se ha determinado que af fraccionar un petrélec crudo con
caracter uniforme, en fracciones con rangos de destilacion reducidos las densidades de las
fracciones son aproximadamente proporcionales con las raices cibicas de las temperaturas de
ebullicion absolutas. El factor de proporcionalidad es el factor de caracterizacion expresado

CcCoOmo:

i
_Tb°
e

Kw

Donde Tb es la temperatura de ebullicion promedio en R y la SG es la gravedad especifica
medida a 15°C. El rango de valores de Kw varian desde valores mayores a 10 para crudos mas
aromaticos hasta 115 para materiales parafinicos”.

El rango de valores del factor de caracterizacion para distintos hidrocarburos y productos
petroleros es:

Kw=13 Hidrocarburos parafinicos normales e isoparafinicos

Kw=12 Hidrocarburos mixtos con ciclos y cadenas en proporcidn equivalente.

Kw=11 Hidrocarburos nafténicos puros o hidrocarburos aromaticos parcialmente
sustituidos

Kw=10 Hidrocarburos aromaticos puros

Kw=125-13 Productos con caracter parafinico
Kw=10.0-11.0 Productos nafténicos y aromaticos
Kw=115-11.8 Gasolinas de Craqueo

Kw=9.8- 11 Residuo de Craqueo.
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i Crudo Residuo Residuo Residuo
PAiS DE ORIGEN CRUDO ) ) ]
Origen  Atmosférico devacjo No-destilado

Venezuela Boscan 10.1 6.3 2.0 -2.8
California Kern River 13.6 9.7 5.8 0.9
California Offshore 22.5 101 0.4 -1.3
México Maya 22.2 8.8 2.3 -5.0
Arabia Saudita Arabian Heavy | 27.7 12.6 5.2 -2.6
Utha Labette Altamont 422 35.5 30.6 27.5

Tabla 7. Gravedad especifica relativa API para las fracciones residuales de varios crudos®.

1.2.2 VISCOSIDAD.

La viscosidad es una magnitud fisica que mide la resistencia interna al fiujo de un fluido,
resistencia debida al frotamiento de las moléculas que se deslizan unas contra otras. Asi, para
analisis de los fluidos tenemos la Viscosidad Cinematica, Prueba Saybolt'y Viscosidad Relativa.
La viscosidad es una de las propiedades importantes de transporte para la ingenieria, porque
de esta parten otras propiedades. Las correlaciones y predicciones de la viscosidad para crudos
pesados estan en funcién de la temperatura, presiéon y de la solubilidad de gas, estas
correlaciones no siempre cubren rangos de temperatura mayores de 200°C, por lo tanto se
requieren de correlaciones mas dificiles de utilizar, ya que las fracciones de i0s residuos son en
parte solidos o semisélidos a ciertas temperaturas presentando viscosidades de 100 centipoises
o mas alrededor de 20°C" (ver Figura 3).

Las altas viscosidades de estas fracciones son atribuidas a componentes con altos pesos
moleculares, los cuales llegan a aglomerarse a bajas temperaturas, a pesar de esto son
considerados fluidos newtonianos.
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VISCOSIDAD
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] :
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Figura 3 Clasificacién del Petréieo por Viscosidad y Densidad"*

1.2.3 PODER CALORIFICO

La cantidad de calor liberada por la combustién de una unidad de volumen o de peso de un

combustible se llama poder calorifico 0 potencia calorifica’ y esta se divide en:

a) El poder calcrifico superior Qs, que es el calor producido por la combustion completa de un
combustible en las siguientes condiciones:

+ La temperatura del producto antes de la combustién y de los productos resultantes de la
combustion es a 20°C.

o Como resultado de la combustién del carbén y del azufre se obtiene CO, y SO, en
forma gaseosa; no se produce la oxidacion del nitrogeno.

o FEi agua contenida en los productos de combustidn se encuentra en estado liquido a la
temperatura de referencia (20°C).

b) &l poder calorifico inferior se define de la misma manera con la diferencia que el agua
contenida en los productos de la combustion a la temperatura de referencia se considera en
estado vapor.

El Sistema Internacional, la unidad para el poder calorifico es Jkg', en el MKS kcal kg™. Para

los productos liquidos del petréleo, el poder calorifico se puede determinar en una bomba

calorimétrica de construccién adecuada.
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CAPfTULO 1

1.3 TECNOLOGIAS DISPONIBLES

Las reservas de crudo tipo Maya justifican la atencidon al desarrollo de una infraestructura
tecnoldgica sélida para su mayor aprovechamiento. Ademas de resolver la probiematica
asociada a su procesamiento en las instalaciones del sistema de Refinacién Nacional, el contar
con tecnologias apropiadas significa la oportunidad de su revaluacion en el mercado
internacional. La metalurgia especifica requerida para el procesamiento de los residuales en
virtud al caracter altamente corrosivo que le confieren tanto su alto contenido de azufre como de
metales, al igual que las altas condiciones de operacion en que se deben de desarrollar toman
un papel importante para contar con elementos que permitan evaluar de manera factible los
diferentes esquemas disponibles en el mercado Internacional. Respecto a este dltimo punto es
muy conveniente la exploracion de tecnologias emergentes que requieran de actividades de
investigacion prospectiva, que pudieran culminar en programas de desarrollo tecnologico en
areas particularmente relacionadas con el tratamiento de los residuos'™. Las tecnologias
disponibles para mejorar las fracciones residuales se puede clasificar en términos de los
mecanismas utilizados para mejorar su relacidon carbono-hidrégeno. La primera clasificacion que
se da respecto a la desintegracion de residuales se divide en dos grandes grupos de procesos:
los procesos de rechazo de carbdn, que fueron los iniciadores de esta industria y los procesos
de adicion de hidrogeno, ver Figura 4.

1.3.1 PROCESOS DE RECHAZO DE CARBON

Se definen a los procesos de rechazo de carbon como aquellos que permiten mejorar (a
relacién carbon/hidrégeno mediante la separacion fisica de un subproducto compuesto con una
muy alta relacion C/H formado principalmente por asfaltenos y coque. Hay dos tipos de
procesos de rechazo de carbdn: los de separacion fisica con solventes y los de desintegracion
térmica’™. Los procesos de mayor relevancia para la conversion de residuos con elevado
contenido de azufre y metales son:

a) La viscorreduccion®’” que se ha empleado extensivamente en los afios pasados para
reducir el volumen de combustéleo, es un proceso simple, barato, capaz de lograr producir
una reduccién del 20 al 40% de los fondos de barril, su operacion se basa en la
desintegracion térmica moderada.
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Figura 4. Diagrama esquematico de las diferentes tecnologias para el tratamiento de cargas residuales
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Los procesos de coquizacion®” consisten en la desintegracién térmica severa no catalitica
de los residuales; la ausencia de hidrégeno hace que los productos del proceso sean ricos
en olefinas y azufre, lo que hace que sean requeridos procesamientos posteriores de
hidrotratamiento de los destilados. Mediante |la coguizacion se obtienen principalmente: gas,
gasolina, gaséleo y coque. En este tipo de procesos destacan dos tecnologias: el proceso
Delayed Coking y el proceso Flexicoking,
Los procesos de extraccién con solventes eliminan cierta porcion asfalténica de los residuos
mediante solventes selectivos. Existen diversos procesos como el ROSE (extraccion
supercritica de residuos de petrdleo), el ART (tratamiento de asfaltenos en cargas
residuales), el ABC (desintegracion de residuos asfaltenicos), el LEDA(proceso de
deasfaltado de baja energia), etc., cuyos criterios de separacion son muy similares entre
si"®'? Normalmente cuentan con cuatro secciones:

> Seccidn de carga y extraccion. En la primera seccién se lleva a cabo el contacto carga
solvente para efectuar la extraccién. La carga es normalimente un residuo de vacio y el
solvente que se utiliza es un hidrocarburo como el gaséleo.

» Seccién de recuperacion del selvente en |a fase del extracto con alta presion.

» Seccion de recuperacion de solvente en la fase del residuo.

» Seccién de acondicionamiento y ailmacenamiento de residuo. La cuarta seccién tiene
como objetivo solidificar y pulverizar el fondo para su posterior tratamiento, este es un
material carbonoso y solido a temperatura ambiente con un elevado contenido de
metales.

De los procesos de desintegracion térmica, la viscorreduccion ofrece la conversion mas baja

(20% a 40%) de la fraccion residual 540 °C*, en comparacién con el Delayed Coking (70%) y el

Flexicoking (75%), la demetalizacion en estos procesos de desintegracion térmica suele ser

bueno (80%), en donde los metales se retiran de los residuales junto con el coqué®".

Por su parte, los procesos de extraccién no convierten esta fraccidn, por tratarse de una

operacidn fisica, pero si ofrecen una buena eliminacion de metales, logrando demetalizaciones

de hasta 75%, ya que los metales se encuentran mayormente en las estructuras asfalténicas

que son removidas mediante esta operacion.

Los productos de los procesos de desintegracion térmica y de extraccién suelen contener altas

concentraciones de azufre y nitrdgeno y generalmente deben someterse a operaciones

posteriores de refinamiento mediante hidrotratamiento.
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1.3.2 PROCESOS DE ADICION DE HIDROGENO

Existe un numero importante de tecnologias disponibles para convertir residuos del petroleo a
destilados ligeros. La capacidad mundial de procesamiento de residuos casi ha alcanzado el
doble de su volumen en los ultimos 10 afios logrando un nivel cercano a los 14 millones de
BPD. En el caso de México, la capacidad tota!l para conversion de residuos es del orden de
376,000 BPD, correspondiente al 2.74% de la capacidad mundial. Los avances tecnolégicos
mas sobresalientes a escala comercial han sido realizados sobre hidroprocesamiento de
residuos en lecho fijo, dando mayor énfasis a las nuevas técnicas para adicién y extraccion del
catalizador sin que se afecte la operacion continua del proceso, teniendo de esta manera una
mejor utilizaciéon total del catalizador. Desde sus origenes, la aplicacion del proceso de
hidrogenacion en la conversion de fracciones pesadas del petrolec en productos ligeros ha sido
efectiva para la eliminacion simultanea de compuestos no deseables. La adicion de hidrégeno
genera reacciones de hidrogenacion e hidrélisis las cuales ocasionan la fragmentacion de
moléculas y saturacidn de las mismas, mejorando la relacion carbono/hidrégeno.

Diversos autores hacen mencidén que el mecanismo para el proceso de hidrodesintegracidon es
el de la desintegracién térmica seguida de una hidrogenacién pero hay gue considerar también
que los procesos de hidrodesintegracion® se fundamentan en el rompimiento de enlaces C-C
de largas cadenas que forman los hidrocarburos de alto peso molecular, este rompimiento se
logra mediante la intervencion de dos factores importantes: alta temperatura y la presencia de
un catalizador acido. Debido a que la reaccién de desintegracién se lleva a cabo en presencia
de hidrégeno se tiene una hidrogenacion de los radicales resultantes.. Para tener una idea mas
clara es importante analizar y comprender los mecanismos presentes en la hidrodesintegracion,

es asi que a continuacion se describen los mecanismos y las reacciones presentes en ésta.

La desintegracién es ia ruptura de enlaces C-C de compuestos con estructuras grandes

calor

H:’C\/\/\/\/CH3 s T e

H]

Hidrogenacién
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Existen tres tipos de reacciones principales para el enlace C-C atacado como se puede apreciar

a continuacion:
1) Reacciones de hidrodesintegracion simple:
CnH2n+2 + H2 — CaHza+2 + CbH2b+2 (a+b=n)

2) Reacciones de hidrodealquilacion donde la cadena adyacente al anillo es eliminada:

R
+H2—-——bO+R
R

3) Ruptura de compuestos ciclicos:

CH,
+ 2H; ———— + CyHg

R R
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En los procesos de hidrodesintegracion también se presentan numerosas reacciones paralelas

comao por ejemplo:

Hidrogenacion de dobles ligaduras en compuestos aromaticos

+2H2_ﬂ_’/©:j+3}12—'/@
R R R

Y parafinicos
R-CH=CH-R' + H, ———» R-CH,-CH,-R'

La isomerizacién ocurre por el efecto bifuncional de algunos catalizadores:

CH,
Ry~C=CH —R,"

ISO-OLEFINA
G

+ _H+
CH
| 3 + 2H CHs
R1—C:CH _R2 P h— R]_CH—CHZ_H2
ISO-OLEFINA ISO-PARAFINA

Para las reacciones de hidrodescomposicion comprenden la transformacién por hidrogendlisis
como son la hidrodesulfuracion (HDS), hidrodenitrogenacién (HDN), hidrodemetalizacion
(HDM), y dado que representan en nuestro estudio un importante conccimiento de su
transformacion en presencia de un catalizador se describen a continuaciéon  sus principales

caracteristicas.
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CAPITULO 1

1.4 HIDRODESINTEGRACION

El término de hidrodesintegracion se aplica a la hidrogenacién catalitica de hidrocarburos
liquidos, este proceso es muy flexible y puede ser aplicado a un amplio rango de
alimentaciones desde fracciones ligeras, como gasolinas, hasta fracciones residuales ®, Ia
seleccion de las condiciones de operacién permiten orientar preferencialmente las reacciones
hacia los productos deseados. La hidrodesintegracién catalitica es usada ampliamente en
procesos de refinacién para generar productos de mayor valor comercial como son: gasolina,
turbosina, kerosina, diesel y gaséleo, en donde las condiciones de operacién y el empleo de
catalizadores varian gradualmente dependiendo del arreglo de los productos deseados. La
eficiencia de la hidrodesintegracién catalitica para el mejoramiento de cargas pesadas no
convencionales depende de |la capacidad del catalizador para tratar la fraccion de asfaltenos, la
cual contiene la mayor concentracion de contaminantes. Uno de los parametros importantes en
ta hidrodesintegracion es el incremento de la temperatura que permite una mayor conversion de
los residuales aungue termodinamicamente es desfavorable para la hidrogenacién de los

aromaticos y que provoca la deactivacion acelerada del catalizador.

El tratamiento de residuos es considerado de importancia en la industria del petréleo ya que

involucra uno o mas de los siguientes objetivos:

¢ Conversién de moléculas con alto peso molecutar que se encuentran en el residuo, a
moléculas de bajo peso molecular, generando asi, productos de mayor valor
comercial. Este proceso involucra el rompimiento de enlaces C-C, C-S y C-N de los
hidrocarburos presentes en residuos!?4.

» Eliminacion de heteroatomos principalmente azufre S, niquel Ni y vanadio V.

o Disminuir la relacion C/H de los residuos y de los productos destilables. Para los
productos destilables una baja relacién C/H es deseable debido a las caracteristicas
de ignicién de combustibles. Si esta relacidn C/H es baja, se puede generar un mejor

rendimiento y una produccion baja de coque.

Para la hidrodesintegracion, las principales reaccicnes corresponden a la etapa de
hidrotratamiento como es ia hidrogenacidn, asi mismo las reacciones de hidrogendlisis como la

hidrodesulfuracién (HDS), la hidrodenitrogenacién (HDN) y la hidrodemetalizacion (HDM).
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1.4.1 DESINTEGRACION TERMICA.

El principal objetivo del proceso térmico es el de romper los enlaces quimicos de los
compuestos de alto peso molecular generando un producto mas ligero esta desintegracion
térmica se realiza junto con las reacciones cataliticas.

Generalmente en casos de alimentaciones pesadas, la influencia de la desintegracion térmica
representa un factor considerable en el incremento de la formacion de sedimentos. Es de esta
manera que el control de la desintegracion térmica tiene un papel importante en el proceso de
hidrodesintegracién. Idealmente es necesario investigar et comportamiento del asfalteno a nivel
molecular. Dado que la relacién C/H del asfalteno aumenta con el incremento de la presion
parcial del Hp; como resultado se supone que la hidrodesintegracién y dealquilacién ocurren
predominantemente por via radical de hidrogeno. Las principales rupturas han sido dirigidas
sobre enlaces carbono-carbono, estos enlaces en compuestos aromaticos son mucho mas
fuertes debido a que presentan una resonancia mas estable, en tanto los compuestos
poliaromaticos tienen bajas energias de estabilizacion®®. Para los compuestos aromaticos su
resonancia se ve afectada a temperaturas cercanas a los 600°C con la presencia de
catalizadores el rompimiento de los enlaces C-C se logra a temperaturas menores a 400 6
450°C.

En la Figura 5, se muestra un mecanismo de desintegracion térmica para cargas residuales la
cual en donde se puede apreciar la interaccion de; asfaltenos, resinas, compuestos
poliaromaticos, e hidrocarburos saturados de alto peso molecular, cuando inicia la
desintegracién térmica las moléculas se fraccionan y generan radicales libres, este
fraccionamiento también provoca ia separacion de radicales hidrogeno los cuales se reagrupa
con las moléculas fraccionadas generan moléculas estables de menor peso molecular, pero
también tienden a reagrupases los componentes pesados con otros radicales libres para formar
un compuesto mas duro como es el caso del asfalteno. La generacion de radicales hidrogeno
provocan el ataque a puentes de azufre y aromaticos presentes en el asfalteno por lo cual
ocurre la dealquilacion y la hidrodesintegracion. Si dentro del proceso se tienen gradientes de
temperatura excesivos se presenta la problematica de la generacion de sedimentos ya que se
tiene un mayor fraccionamiento de compuestos ligeros y aumento de la relacion C/H generando
asi un mayor contenido de compuestos pesados®®.
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Figura 5. Mecanismo tedrico de la desintegracion térmica de cargas pesadas
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1.4.2 HIDRODESULFURACION
La hidrodesulfuracion es el proceso mediante el cual se remueve el azufre de las moléculas de

hidrocarburos que los contienen mediante un catalizador y en una atmosfera hidrogenante que
permite la saturacién inmediata de los productos desulfurados. Este azufre puede encontrarse
unido a diferentes hidrocarburos y la eliminacion difiere dependiendo de gque tipo de compuesto
es encontrado. Estudios realizados en procesos de hidrotratamienton han identificado la
dificultad de obtener una profunda o completa hidrodesulfurizacion de residuos debido a la
presencia de moléculas muy dificiles de separar. Como un ejemplo se puede considerar el 4,6-
dimetildibenzotiofeno que es poco transformado a través de una desulfuracion directa, que es la
principal via de descomposicion de moléculas reactivas tales como el dibenzotiofeno. Sin
embargo, es posible aumentar la reactividad del 4,6-Dimetildibenzotiofeno utilizando
catalizadores bifuncionales sulfuro-acido. La presencia de un acido induce la funcion de
isomerizacion del 4,6-dimetildibenzotiofeno en 3,6-dimetildibenzotiofeno, estd molécula es
estéricamente menos obstaculizante alrededor del atomo de azufre y puede reaccionar
rapidamente a través de una desulfurizacion directa, Figura 67,

© —-*Q

,: :, Tol
3,3-Dimetilbifenilo olueno

4,6-Dimetildibenzotiofeno

Hy H
ISOM CH, CH, :

Metil-ciclohexil-Tolueno

O IO e
S CH, s CH, +
Hy CHjy
3,6-Dimetildibenzotiofeno Hy CHy

Tolueno Metil-ciclohexano
DSD

O Q. -

CHy &n, DSD: Desulfurizacion Directa
3,4-Dimetilbifenilo Tolueno HYD: RHidrogenacion
olu ISOM: Isomerizacién

Figura 6. Mecanismo de Hidrodesulfurizacién del 4-6 dimetildibenzotiofeno®”.
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1.4.3 HIDRODENITROGENACION

El interés de remocion del nitrogeno en compuestos organonitrogenados heterociclicos
provenientes de cargas pesadas ha aumentado debido a que especies como el indol y el
carbazol, envenenan por su caracter basico, los sitios &cidos del catalizador. También porque
existen compuestos nitrogenados que son precursores de coque como el caso det pirrol. La
remocién de nitrogeno de estos compuestos se logra con la hidrogenacién del anillo que
contiene el atomo de nitrégeno, antes de que se realice la hidrogendlisis de la union C-N con la
finalidad de disminuir la energia de activacién, generando una mayor facilidad en la ruptura de
la unioén C-N#,

Los compuestos nitrogenados son menos reactivos en parte debido a que solamente la
hidrogenacion es observada en la hidrodesintegracion catalitica, origindndose asi una mayor
concentraciéon de los compuestos nitrogenados, por ejemplo Gray™ reporta un andlisis de
azufre y nitrdgeno, antes y después de la hidrodesintegracion, donde observa que el contenido
de azufre varia el contenido de la alimentacion indicando que este azufre fue removido de
acuerdo con las reacciones de desintegracion, en cambio el contenido de nitrégeno tuvo una
acumulacion de compuestos pirrélicos y basicos Tabla 8.

RESIDUO FRACCION

(427°C*) HIDROTRATADA
Azufre total, %p 5.54 5.13
Nitrogeno Total %p 0.53 0.99
Nitrogeno basico %p 0.09 0.16
Compuesto pirrolico %p 0.12 0.22

Tabla 8. Contenido de Nitrégeno en residuo antes y después del hidrotratamiento

Estudios de hidrodenitrogenacion de varios compuestos demuestran que el mejor mecanismo
para el tratamiento involucra:

» Hidrogenacion de los anillos que contienen un atomo de N.

> Division de los enlaces C-N formando una amina intermedia.

> Hidrogendlisis de la amina a hidrocarburos ligeros y amoniaco.
Uno de estos ejemplos es la reaccion de hidrodenitrogenacidn para la piridina y el pirrol,
Figura 7.
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Piridina

[ + s, —> | + 2H, ,C[H |+ e,
N 3 CH,
H

Pirrol Pirrolidina

Figura 7. Hidrodenitrogenacion de piridina y pirrol,

En la Figura 8, se aprecia que para compuestos como la quinolina, la etapa de hidrogenacion
es muy rapida, mientras que para los anillos aromaticos es considerablemente lenta. La
presencia de grupos metilos en los anillos nitrogenados hacen que se favorezca la
hidrogenacidn en el 5,6,7,8 tetrahidroquinolina provocando asi la separacion de hidrocarburos
ligeros y aminos. La unién C(alifitica)-N es considerada mas débil que la unidn C(aromatica)-N,
por tanto para el primer caso la separacion de C-N se realiza con mayor facilidad para el
5,6,7,8-tetrahidroquinolina, mientras que para el 1,2,3,4-tetrahidroquinolina conduce a una
anilina intermedia orto-sustituida, la hidrogenacién parcial de estas anilinas intermedias generan
una mayor dificultad para la hidrodenitrogenacion ya que se tienen compuestos aromaticos
como ortopropilanilina y el propilbenceno?.

CBH7
Quinolina 1,2,3,4-tetrahidroquinolina Orto-propilanilina R
"M CaHy + NH,
2
OO ) — 0O
—— Propilbenceno
N N NH,
H
CSHT
+
Hol| -H . R
2 2 Hal| -H, H, N NH;

/ F . :lohexeno

* C.H
H + 37 +
—_—
N He N NH
H

+
H
2 2 CsH;
Propilciclohexamina
Y

NH,

§.6,7,B-tetrahidroguinolina
Propilciclohexano o+

Figura 8. Hidrodenitrogenacion de la quinoleina.
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1.4.4 HIDRODEMETALIZACION

En las fracciones de crudos pesados y residuales se requiere remover compuestos metalicos
antes de la hidrodesintegracion catalitica debido a que estos causan una severa deactivacién
del catalizador. Estos metales estan concentrados en los asfaltenos en forma de agregados
micelares, se cree que es formada por medio de interacciones intermoléculares de
estancamiento de aromaticos,con estructuras planas, enfaces de hidrégeno y las interacciones
de transferencia de carga. Estas estructuras obstruyen la conversién de moléculas grandes a
moléculas pequenas generando asi precursores de sedimentos y coque, 10s compuestos
polares en et asfalteno y/o fraccion polar son depositados en la superficie del catalizador en
forma sulfurada es decir compuestos de vanadio y niquel unido a azufre V,33, V334, NiSs, NixS
junto con una considerable cantidad de precursores de carbon, asi mismo, se generan
reacciones reversibles como la dealquilacion y la condensacion dehidrogenativa, especialmente
bajo condiciones severas las cuales son usadas para llevar a cabo altas conversiones via
hidrodesintegracién‘'"

La hidrodemetalizacién (HDM) concierne a la separacion de contaminantes metalicos (Niquel y
Vanadio) comunmente presentes en estructuras organometalicas, siendo las mas comunes las
estructuras de tipo porfirinicas y no-porfirinicas. Ya que las matalporfirinas son estructuras con
un elevado contenido de metales, donde normalmente los complejos de vanadio y niquel son
piramides cuadradas con cuatro atomos donadores (N) situados en forma coplanar en los
planos basales, Figura 9, las estructuras aromaticas tetrapirrdlicas son similares a los conjuntos
aromaticos en los asfaltenos, asi la porfirinas pueden incorporarse faciimente dentro de las
micelas metalicas®.

La eliminacion de estos metales ocurre durante el proceso térmico y catalitico, pero es mas
completa, cuando el catalizador suministra una mejor transferencia de hidrégeno ya que el
azufre presente puede coordinarse fuertemente con un donador atémico como el vanadio, asi
como con el niquel, por lo tanto, se espera que los enfaces covalentes metal-hidrégeno se
debiliten en la presencia de Ha/H.S". Se ha encontrado que cuando se utilizan catalizadores
con CoMo (sulfhidrados), la HDM de las metalporfirinas generan como productos principales
pirroles, pero si la utilizacion de estos con NiMo generan compuestos intermediarios porfirinicos
de Ni parcialmente hidrogenados (dipirroles y aromaticos).
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Figura 9. Mecanismo para la eliminacién del Vanadio®.
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1.4.5 REACCIONES CATALITICAS

El papel que desempefa el catalizador es el de aumentar el consumo de la cantidad de
hidrogeno para prevenir la condensacion y las reacciones de desintegracion acelerada. Una
variedad de metales de transicion son capaces de realizar las reacciones de hidrogenacion,
incluyendo niquel, cobalto, molibdeno, titanio y tungsteno®. Las altas concentraciones de
azufre en el proceso es garantia de que el metal en la superficie se encuentra en su estado
sulfurado. La actividad de un catalizador metalico sulfurado depende de tres principales factores
el soporte, el area superficial y la presencia de algunos metales aleados. Los catalizadores para
el tratamiento de residuos son seleccionados en base a su actividad y costo. Para este alto
requerimiento de actividad de hidrogenacion se utilizan mezcltas de Co y Mo ¢ Ni y Mo como
catalizador soportadas en alimina, tipo gamma preferentemente. Sanford®® (1993) propone la
siguiente serie de pasos para la conversion de residuos donde se involucran la desintegracion
térmica y catalitica en presencia de hidrégeno:

s La desintegracién térmica de grupos y cadenas parten el nafteno del aromatico. Esta
fase es la inicial donde ocurre una desintegracion del 55%-65% del residuo.

¢« Con la presencia de hidrégeno, la hidrogendlisis degrada los grupos aromaticos
generando productos destilables, asi como gas.

« En wuna atmdsfera inerte las reacciones de condensacitn ocurririan
predominantemente y los solidos se formarian en mayor proporcion de lo productos
resultantes.

En ta Figura 10, se muestra un modelo de hidrodesintegracion de asfalteno. El modelo parte
de una molécula de asfaiteno con heteroatomos de S y N de peso molecular 1086 g/gmol y una
formula condensada C;H;1NS,, esta molécula al entrar al reactor es desintegrada
termicamente en fracciones menores. Estas fracciones son nuevamente desintegradas e
hidrogenadas por el efecto del catalizador, siguiendo una ruta parecida a la mostrada a la
izquierda de la Figura 10. La presencia de un catalizador bifuncional permite que las moléculas
ya desintegradas sean rapidamente hidrogenadas por los metales presentes en el catalizador.
La parte acida del catalizador puede provocar desintegraciones adicionales de las moléculas
intermedias para formar destilados ligeros de mayor valor comercial como gasolina y diesel. De
esta manera se logra la desintegracion de las moleculas pesadas presentes en el residuo.
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Férmula Molecular = CygHy N S;

Peso Molecular =1086

Composicién = C(86.22%)
H(6.59%)
N(1.29%)
§(5.90%)

Rel. CH =13.08

Rel. C/S = 14.61

Densidad =1.35 g/em®

H,
87% DE CONVERSION 'k\ 56% CONVERSION
DEL RESIDUO
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17% (18%) destilado ¥ Gases 21.5% (18%)

Férmula Molecular = C47 Has N S, )
Peso Molecular =667 - Sélidos 61.5% (64%)
Composicién = C(84.53%) v
H(3.77%)
N(2.10%)
$(9.60%)
Rel. C/H =22.42
Densidad =1.426 = 0.06 g/cm®

Figura 10. Mecanismo de hidrodesintegracién propuesta por Sanford para dos tipos de

atmosferas reaccionantes con H, y con N,, 1993%2,
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1.5 PROCESOS DE HIDRODESINTEGRACION POR EL TIPO DE SISTEMA REACCIONANTE

De acuerdo al tipo de sistema reaccionante, los procesos de hidrodesintegracion se dividen en
tres grupos:

1.5.1 LECHO CATALITICO FIJO

Han sido utilizados extensivamente para producir combustibles bajos en azufre o como
pretratamiento para las unidades de desintegracion térmica o catalitica. Este proceso utiliza
lechos cataliticos fijos, tipicamente opera a moderadas o elevadas presiones parciales de
hidrégeno para los procesos gue contienen elevadas cantidades de metales, azufre y nitrogeno,
ejemplos de estos procesos para el mejoramiento de este tipo de cargas residuales son: el
proceso HYVAHL-F® (Hidrotratamiento de residuos de vacio y atmosféricos con lecho
catalitico fijo), RDS (hidrodesintegracién de residuo) y VRDS®™ (hidrodesintegracion de residuo
de vacio) disefiados por Chevron, HDM/HYCON (hidrodemetalizacion e hidrodesintegracion)
disefiados por Shell, etc.

Existe otro grupo de tecnologias en lecho fijo las cuales se han utilizado tradicionalmente para
hidrotratamiento de fracciones del petrdleo y residuos, sin embargo, no han presentado
avances sustanciales que las ubiquen en la linea de competencia de las anteriormente
mencionadas. Entre estas tecnologias se encuentran RCD Unionfining, UOP; RCD Unibon,
UQP; Residfining, Exxon; Unicracking, Unocal; ABC, Chiyoda Corp. y MAKFining, Kellogg.

A continuacién en la Tabla 9 se pueden apreciar las condiciones a las cuales operan estos

sistemas.
CARACTERISTICAS LECHO FIJO

Ni ¥y V maximo en la alimentacion, ppm. 190
Presion kg/cm?®. 100-200
Temperatura °C. 380-420
LHSV h™. 0.1-0.5
Operabilidad BUENA
Conversion maxima, %peso. 50-70
Consumo de hidrogeno m*/B. 41
Tamafio del catalizador mm. ~1.2x3
Volumen del catalizador en el reactor. %volumen. ~60

Tabla 9 Caracteristicas mas importantes de los sistemas de Lecho Fijo"*¥,
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La mayoria de los procesos de hidrodesintegracion e hidrotratamiento poseen reactores con
lechos cataliticos fijos a través de los cuales fluye la carga en combinacion con el hidrégeno. En
este tipo de sistema debe ponerse fuera de operacion cuando la actividad catalitica ha
disminuido al minimo. Puede contarse con un reactor adicional para permitir una operacion
continua, mientras el otro reactor es descargado y cargado con catalizador nuevo 0 en su ¢caso
regenerado. Mediante este proceso se producen fracciones destilables, tales como gasolinas y
diesel, ademas de gas LP y gasdleo.

La gasolina y el diesel son hidrotratados al igual que los productos de destilacién primaria, con
el objeto de eliminar azufre y demas contaminantes. El gaséleo producido se envia como carga
a la planta de desintegracion catalitica para su conversion a gasolina y otros productos. La
interrupcion en la operacion de un reactor con lecho fijo es motivada principalmente por la
disminucién de la actividad catalitica o por el incremento de |a caida de p'resién.

1.5.2 FASE SEMIFLUIDA O SLURRY

Este proceso es utilizado para desintegrar residuos empleando un catalizador, al cual
comunmente se le llama aditivo, generalmente de carbén mineral impregnado con sulfuros de
fierro u otras sales metalicas, este catalizador se encuentra suspendido y al ponerse en
contacto con la carga atraviesan el lecho en forma descendente, por 1o que el tipo de sistema
reaccionante es de lecho suspendido o slurry. En el interior del reactor se lleva a cabo una
operacion gas—liquido—solido, en la cual el aditivo es fluidizado (a expansidn total) debido al
movimiento combinado del gas y del liquido®. El tamafio promedio de la particuia sélida del
aditivo es mucho mas pequeno que el de cualquier otro catalizador de hidrodesintegracion
buscando como resultado un incremento en el area superficial especifica y una inhibicién en la
formacién de coque.

El mecanismo de hidroconversion en el proceso de fase semifluida se puede concebir como
una desintegracion térmica la cual genera radicales libres de moléculas como los asfaltenos,
maitenos o resinas, seguida de una hidrogenacion de estos radicales, donde la elevada
dispersion del catalizador favorece la rapida estabilizacion de los radicales libres previniendo la
formacién de coque y reacciones indeseables de polimerizacion.

Para este proceso se obtienen voliumenes importantes de gasolina, querosina, diesel y gasdleo.
Las fracciones de gasolina, turbosina y diesel obtenidas por este proceso se€ combinan con las
mismas fracciones procedentes de la destilacion primaria para tratarse en su respectiva unidad

hidrotratadora, a fin de eliminar azufre y otros contaminantes.
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El mas importante licenciador de este tipo de proceso es Petro-CANADA el cual poseé los
derecho del proceso CANMET el cual cubre las caracteristicas arriba mencionadas ©®,

En la Tabla 10 se pueden apreciar las condiciones a las cuales opera este sistema.

. FASE SEMIFLUIDA O
CARACTERISTICAS

SLURRY
Ni y V maximo en ia alimentacién, ppm. 800
Presion, kg/cm?’. 100-180
Temperatura, °C. 340-430
Operabilidad BUENA
Consumo de hidrégeno, m*8 39
Conversién maxima, %peso. 93
Tamano del catalizador, mm. ~0.002
Volumen del catalizador en el reactor. %vofumen ~1

Tabla 10. Caracteristicas mas importantes de los sistemas de
Fase Semifluida® 3,

1.5.3 LECHO CATALITICO EBULLENTE

El proceso H-Oil se encarga de maximizar la conversién de cargas pesadas de petréleo a
productos ligeros. Este proceso fue disefiado para operar con alta severidad para lograr la
maxima produccion de destilados ligeros valiosos (gasolina, diesel, etc.) y la minima de
combustibles pesados (combustdleos). El corazon de la unidad H-Qil es el reactor de lecho
ebullente (RLE) en el cual no existe una caida de presion, donde se genera una baja
propagacion de la temperatura en el lecho y la actividad catalitica se mantiene constante®”. La
carga esta constituida de una mezcla de grandes moléculas hidrocarbonadas, metales, sulfuros
y muchos otros materiales no deseables. El catalizador se suspende gracias a la velocidad del
flujo ascendente de! fluido de la carga y el gas hidrégeno que atraviesa el lecho suspendido en
forma de burbujas.

El rempiazo del catalizador se ajusta de acuerdo a las propiedades de la carga o de acuerdo a
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los requerimientos de calidad y se hace de manera continua durante toda la operacién de la
unidad. El producto no convertido es recirculado con una pequefia cantidad de diluyente
(gasdleo) para mejorar su fluidizacion.

Por medio de este proceso se obtiene gas LP, gasolina, kerosina, diesel y gaséleos. En la Tabla

11 se pueden apreciar las condiciones a las cuales opera este sistema.

CARACTERISTICAS LECHO EBULLENTE

Ni y V maximo en la alimentacion, ppm. 290

Presién, kg/cm®. 100-210
Temperalura, °C. 415-430
LHSV, h™. 0.5-1.5
Operabilidad BUENA
Consumo de hidrégeno, m*/B. 39
Conversion maxima, %peso. 55-80
Tamano del catalizador, mm. 0.8x3
Volumen del catalizador en el reactor, %volumen. ~40

Tabla 11. Caracteristicas mas importantes involucradas en los sistemas de
Lecho Ebullente.

Nuestro estudio se ve enfocado hacia este tipo de sistemas pero no hay que descartar los otros
procesos que presentan caracteristicas similares en cuanto a tratamiento. Durante 1969-1970
PEMEX construyé una unidad H-Qil en la refineria "Ing Antonio M. Amor" de Salamanca Gto.
Esta unidad fue disefiada para procesar 25,000 BPD, pero actualmente trabaja a una capacidad
promedio de 18,500 BPD debido a los problemas de operacion que continuamente presenta
como es la gran cantidad de sedimentos que se forman ya que en parte se debe a que los
catalizadores empleados no fueron disefiados para procesar residuales tan pesados como los
que se obtienen de Ia refinacién de mezclas de crudos Maya/lstmo en razones de 40-60% vol.
Consciente PEMEX que el proceso de hidrodesintegracion de residuales representa una opcion
economica rentable® para el aprovechamiento de estas corrientes, en 1997 construyé otra
unidad H-Qil en la refineria "Miguel Hidalgo” de Tula, Hgo, con capacidad de 50,0000 BPD.
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Lamentablemente, desde el inicio de su operacion ha presentado problemas debido a la gran
produccion de sedimentos rebasando, incluso las expectativas mas pesimistas. Es por tanto
necesario ofrecer una metodologia que permita de manera confiable y con un alto grado de
certidumbre la discriminacién de catalizadores de hidrodesintegracion con tecnologia mejorada
y que permitan hacer frente a esta problematica de operacion en las unidades de H-Qil.

Las diferentes caracteristicas de los residuales obtenidos a partir de los crudos ligeros y
pesados mexicanos asi como el que se obtiene de la mezcla de ambos en una proporcidn
40/60 Maya/lstmo se muestran en la Tabla 12.

ANALISIS PARA LA ALIMENTACION A LA UNIDAD H-OIL INDUSTRIAL

MAYA ISTMO MEZCLA

Crudo a refineria, %vol. 40 60 100
Fraccion de residuo de vacio, %vol. 34 14 ‘
Composicién de residuo de vacio para la
Alimentacién de H-Qil. 6 %8 100
TPB Corte de ebullicién, °C. 538 538 538
Contenido de residuo, %vol, 85 95 a5
Gravedad, AP/ 0.1 3.9 1.5
Gravedad especifica 1.07 1.04 1.06
Carbon, %peso. ND ND 84.12
Hidrégeno, %peso. ND ND 9.67
Nitrégeno, %peso. 0.66 0.75 0.70
Azufre, %peso. 5.54 ' 3.3 4.71
Oxigeno, %peso. ND ND 0.80
Niquel, ppm. 54 42 50
Vanadio, pom. 250 110 198
Carbén Conradson, %peso. 29.8 244 27.8
Insolubles en C;, %peso. ND ND., 21.3
Viscosidad SFS @ 98.9°C 120,000 1,450 11,000

SFS@ 148°C ND ND ND

ND No determinado

Tabla 12. Caracteristicas de los residuos obtenidos de los crudos Maya e Istmo y la mezcla
Maya/istmo 60/40 % vol.
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1.6 UNIDAD H-OIL

El proceso H-Oil es simple en apariencia debido a la escasa cantidad de equipos gue utiliza, su
operacion se basa en el tipo de reactor que emplea bajo condiciones severas de presion y
temperatura, llamado reactor de lecho ebullente, siendo sus licenciadores TEXACO
Development Corporation y HRI Inc.®®. El volumen de gaséleo producido por medio del proceso
H-Qil es de orden de 22.1%vol. y esta fraccion, al igual que el gaséleo pesado primario y el
gasoleo de vacio sirven de carga a la planta de desintegracion catalitica para la produccién de
gasolina®“?,

La carga al proceso H-Oil esta principalmente formado por el residuo de vacio del petroleo, que
es mezclado con el residuo agotado producto del mismo proceso H-Qil, como se ilustra en la
Figura 11. La carga pasa a traves de un calentador a fuego directo BA-2 y se une a esta
corriente, el hidréogeno de recirculacion previamente calentado por medio de un calentador a
fuego directo BA-1, esta mezcla alimenta a un primer reactor por su parte inferior, donde el flujo
ascendente expande el lecho catalitico hasta aproximadamente 50% de su volumen. Después

abandona el primer reactor y el efluente pasa, de la misma manera, por el segundo reactor®.

Para asegurar un lecho con mezclado perfecto, el liquido dentro de los reactores se recircula
internamente de la parte superior a la parte inferior del lecho catalitico, la mezcla liquido vapor
del efluente del Gltimo reactor se separa en una torre de separacién en una corriente de vapor y
otra de producto liquido. La corriente de vapor es enfriada y los hidrocarburos ligeros son
separados del gas hidrégeno y gas amargo con el separador FA-1, después en DA-1 el
hidrégeno es separado del gas amargo y comprimido para ser recirculado al sistema. El
producto liquido pasa a través de una serie de separadores a fin de recuperar el gas LP. La
corriente liquida se envia a fraccionamiento atmosférico y de vacio, obteniendo de esta manera,
gasolina y destilados intermedios, asi como gasodleo. E! residuo agotado es recirculado al

sistema para una mayor conversion'*®*",

En los reactores H-Qil, la caida de presiéon a través del lecho es muy baja. Los reactores
operan con una adicion continua de catalizador fresco, asi como con la eliminacion continua de
catalizador gastado. Después de cierto tiempo de operacién ei catalizador alcanza una
condicion de equilibrio, la cual permite controlar la calidad del producto. La actividad catalitica
dentro del reactor y el retromezclado son practicamente constantes y el paro de la unidad por

estos motivos no existe.
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Los catalizadores para el lecho ebullente han sido desarrollados con un tamano, forma,
densidad y resistencia mecanica definida de acuerdo a las caracteristicas de la carga y el
proceso, con el fin de que en el reactor se obtenga un equilibric. Es decir, el catalizador fresco
que entra al reactor tiene la densidad mas baja y la actividad mas grande y por lo tanto, permite
obtener una conversion mas alta con la consecuente formacién de coque en su superficie y una
rapida retencion de metales. De esta manera, el catalizador va ganando peso y perdiendo
actividad, por lo que se va desplazando en direccién contraria al flujo de hidrocarburos que han

reaccionado y que salen por la parte superior del reactor®’ .

El catalizador de mayor densidad se desplazara hacia el fondo y sera retirado del sistema de
reaccion. Ya que para obtener este equilibrio entre las zonas de reaccion se depende
principalmente del catalizador, es muy importante que este se encuentre en las condiciones que
se establecieron en su disefio, esto es, respetando su forma y tamafo“?. De ahi que la
aplicacion de un catalizador fraccionado y con finos no puede ser aprovechado integramente en
el sistema de reaccion, desperdiciandose una gran cantidad del mismo y que
irremediablemente quedara retenida en los sistemas del tren de separacién provocando

problemas en las bombas y otros equipos.

En la Figura 12 se muestra el diagrama de un reactor de lecho ebullente, el gas hidrogeno y
carga liquida es introducida por el fondo del reactor, donde el flujo asciende a través de la cama
del catalizador expandido; el hidrégeno, los vapores de hidrocarburos y productos liquidos
salen por la parte superior del reactor. Las condiciones de tipicas de operacion son 415-430°C y
la velocidad espacial promedio es 0.1 - 1.5 h™, la presidn parcial del hidrogeno es seleccionada
dependiendo de la calidad deseada del producto, pero esta puede encontrarse en el rango de

153-180 kg/cm? para que el hidrégeno pueda tener efectividad.

Este tipo de reactor ha sido totalmente satisfactorio en el procesamiento de residuos y cargas
pesadas, por las siguientes razones: el lecho ebullente no es obstruido por lo sélidos en la
alimentacion, el liquido reciclado genera un buen mezclado dentro del reactor, el mezclado
garantiza que los gradientes de temperatura sean minimizados, la operacion isotérmica de este
reactor es muy importante porque las reacciones de hidrogenacion son totalmente exotérmicas
{en comparacin con las reacciones de desintegracion que son endotérmicas), el catalizador

puede ser adicionado y extraido continuamente, permitiendo un largo periodo de operacion.
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El papel del catalizador es importante en la operabilidad del proceso, vistc desde el punto
quimico o fisico, los principales pasos de un proceso catalitico son la difusion, adsorcion,
desorcion y difusién de productos.

La importancia de la transferencia de masa depende de la relacién de ésta y de ias reacciones
quimicas, debido a que son complejas e involucran: desintegracion térmica, demetalizacion,
desulfurizacién, denitrogenacion e hidrogenacién, asi como también reacciones de
dealquilacion y condensacién. Estas reacciones pueden ser toleradas en cierto grado, pero una
aceleracion de las mismas inducen a la formacion de coque, polimeros pesados y la

precipitacién de asfaltenos.

Lo que la fluidificacion®® ofrece es una operacién continua en condiciones que no seria posible
mantenerla de otra manera. Esto simplifica la reaccién de descompaosicién térmica catalitica®.
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1.7 CATALIZADORES

1.7.1 CATALIZADORES DE HIDRODESINTEGRACION

Los catalizadores convencionales empleados para la hidrodesintegracion de residuales son de
tipo heterogéneo y deben contar con una forma geométrica bien definida, propiedades fisicas y
quimicas especificas con alta actividad catalitica para llevar a cabo las principales reacciones
que corresponden a la etapa de hidrotratamiento como son hidrogenacidn, hidrodealquilacion,
ruptura de compuestos ciclicos, etc., y a las reacciones de hidrogendlisis como
hidrodesulfuracién, hidrodenitrogenacion e hidrodemetalizacion. Para que estas reacciones se
lleven a cabo en forma simultanea, se requiere que el sistema opere bajo condiciones severas
de presion y temperatura en presencia de un catalizador formulado a base de elementos del
grupo VIB y VIl B de la tabla periodica, soportados en un oxido refractario del tipo de y-Al,O3
con propiedades especificas de densidad, resistencia térmica y mecanica, asi como
propiedades disefiadas para beneficiar tanto el efecto catalitico de los agentes como para
reducir los efectos de desactivacion y generacion de sedimentos, optimizando asi los
rendimientos de las fracciones de destilados, por lo que, la actividad del catalizador se relaciona
con factores tales como la naturaleza de las materias primas (reactivos y soportes) y al método
de preparacion y activacion del mismo.

En cuanto a la integracion de los agentes metalicos (fase activa), e'sto‘s pueden incorporarse
durante la etapa de preparacion del soporte 0 bien, emplear el método de impregnacién sobre
de una base de alumina con una solucién gque contiene los metales activos (Mo 6 W) vy
promotores de dispersion (Ni, Co). Empleando la técnica de co-impregnacidn, se desea obtener
una solucion que sea estable y que permita la integracion simultanea de los metales mediante
la formacion de heteropolicompuestos de alta solubilidad, a través del empleo de agentes
estabilizantes como los acidos minerales HNO;, HiPQy, etc., o los acidos organicos como acido
acético, acido citrico, etc., 0 el uso de perdxido de hidrogeno ¢ aminas, dependiendo del tipo de
solucién que se esta manejando. Las mas comunes combinaciones de elementos activos en
catalizadores de hidrodesintegracién son CoMo, NiMo y NiW. El empleo de estos varia de
acuerdo a las aplicaciones y disenos de actividad y selectividad que sean requeridos, por
ejemplo los catalizadores con una formulacion a base de CoMo, son excelentes para
reacciones de HDS pero son menos activos en reacciones de HDN e hidrogenacion de
aromaticos, por otro lado, el uso de este tipo de catalizadores presenta un bajo consumo de
hidrégeno. Por el contrario los catalizadores con elementos activos NiMO presentan una buena
HDN e hidrogenacion de aromaticos con un consecuente de mayor consumo de hidrégeno, este

tipo de catalizadores es empleadc para el tratamiento de alimentaciones pesadas como ligeras.
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Los catalizadores que presentan en su parte activa NiW presentan una alta actividad para la
hidrogenacion de aromaticos, de igual forma presentan una gran eficiencia en Ia
hidrodesintegracion de residuales pero se ven limitados por su elevado costo, con respecto a
los catalizadores de HDT (hidrotratamiento). En los catalizadores de H-Oil representa un punto
muy importante para su seleccidn ya que se realiza una reposicion diaria del catalizador
gastado.

La interaccion de las especies ¢on el soporte es de gran importancia, la dispersion de la fase
activa, se ve notablemente modificada cuando ésta se deposita sobre soportes de diferente
naturaleza, se ha demostrado {a posibie influencia tanto quimica (en la reaccion entre la fase
activa y la superficie del soporte), como fisica (fisorcion temporal de la fase activa), que ciertos
soportes ejercen sobre los compuestos activos depositados en su superficie, las principales
caracteristicas“>*® del catalizador para el proceso de hidrodesintegracion se muestran en la
Tabla 13.

PROPIEDAD CATALIZADOR COMERCIAL
Area superficial, m*/g 180
Vol. De poro, cm®/g 0.75
Diametro de poro promedio, A 166
Distribucién de volumen de poro, %
<100 A 8.10
100-200 A 59.23
200-1000 A 1065
1000-5000 A 1512
>5000 A 5%
Densidad compacta, g/cm® 0.64
Resistencia a la fractura, kg/particula 1.60
Molibdeno, % peso 8.8
Niguel, % peso 2.4

Tabla 13. Caracterizacion de propiedades del catalizador comercial de
hidrodesintegracion.
La forma de preparacion del soporte influye considerablemente sobre la actividad dei
catalizador, ya que representa un centro activo que promueve las reacciones de
hidrodesintegracion € hidrotratamiento, ademas, debe de tenerse especial cuidado en la

temperatura de calcinacién a la que se somete el catalizador debido a que las aliminas
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cambian su forma alotropica transformandose a otras formas cristalinas, por lo que
comUnmente son denominadas aliminas de transicién. Las aluminas de transicion son
utilizadas como soportes cataliticos debido a sus propiedades superficiales como area
especifica relativamente alta (>250 m?g), considerable porosidad (1 g/cm®)y alta estabilidad
térmica (~500°C)"*%.

Catalizadores preparados a base de un soporte de alimina modificada con silica se han
desarrollado y son empleados en varias unidades comerciales, 108 catalizadores modificados
con silica poseen propiedades cataliticas unicas que pueden ser atribuibles a la diferencia
estructural de los silicoaluminatos. Los catalizadores de hidrodesintegracion pueden contener
componentes de acidez adicional, tales como zeolitas o mezclas de silice-aliomina que
promueven la desintegracién®?,

Por otra parte existe la posibilidad de utilizar carbon como soporte debido a que ofrece la
ventaja de que todo el metal presente en estado precursor pueda ser convertido
cuantitativamente a su forma sulfurada. Sin embargo, el soporte de carbon presenta una
elevada cantidad de microporos y unas propiedades mecanicas considerablemente inferiores a
las de la alimina. Una posibilidad que se ha estudiado es ia de recubrir la superficie de la
alumina con una capa de carb6n previa a la impregnacién, lo que representa una ventaja
adicional de los catalizadores depositados sobre carbon*? que los hace particularmente
atractivos para el procesamiento de cargas pesadas debido a su mayor resistencia al
envenenamiento por lograr una deposicion de la fase activa sobre el soporte de una forma mas
compleja. Parece ser que las interacciones precursor-soporte desempefian un papel
fundamental frente a las interacciones metal-soporte®®?.

Para el proceso de Hidrodesintegracién es preciso encontrar catalizadores que poseen
caracteristicas superiores como son: buena resistencia a la atrisién y trituracion®”, porque la
perdida de material origina varios inconvenientes entre los que cabe destacar el aumento de la
caida de presion, en el tren de separacion posteriores al reactor y en las bombas ebulantes,
cambio en la distribucion del sélido en el interior del reactor, formacion de coque y sedimentos.
Los catalizadores deben también presentar resistencia al impacto, para evitar su deterioro
durante ia carga del reactor, las propiedades de volumen de poro, distribucion del volumen de
poro preferentemente bimodal con mayor poblacidn de macroporos representa un papel
importante debido a que el tamafo de molécula presentes en los residuos son complejas tanto

en forma como en tamano®".

46




CAPITULO 1

Con el desarrollo de nuevas tecnologias es necesario que se obtengan catalizadores que
ofrezcan las siguientes caracteristicas:
» Mejor disefio de las propiedades y mecanicas que beneficien el.

> Incremento en la actividad catalitica

> Bajos niveles de sedimentos totales.

> Mayor estabilidad catalitica

> Menor velocidad de deactivacion por envenenamiento con metales.

1.7.2 ACTIVACION DE LA FASE METALICA MEDIANTE SULFHIDRACION.

La etapa de sulfhidracion tiene como objetivo basico lograr 1a actividad dptima en el catalizador
de tal forma que se alcancen altos niveles de hidrodesintegracion y se tengan ciclos de
operacion prolongados, para esto se requiere convertir los Oxidos metélicos de Mo, Ni y/o Co,
{(estado inactivo) a sulfuros metalicos (estado activo).

Los métodos de sulfhidracion se realizaran de acuerdo al contenido de metales con centros
activos y area superficial de los catalizadores, es asi que, los compuestos usados como
agentes sulfhidrantes deberan ser compuestos que disponga facilmente y liberen una cantidad
alta de azufre a temperaturas superiores a los 230°C. Las reacciones caracteristicas en la etapa
de sulfhidracién son:

MoQ; + H, + 2H,S +—* MoS, + 3H,0
3NIO + H2 + 2H28 - NiaSz + 3H20
9Co0 + Hz + 8H28"—’ COgSg + 9H,0

La presencia de acido sulfhidrico o un agente sulfhidrante favorecen la conversion, esta etapa
debe efectuarse con hidrégeno para generar la separacion del oxigeno {(6xidos) y formar agua,
de lo contrario se tiende a la generacién de Oxidos menores ¢ metales puros, los que
dificilmente son convertidos a sulfuros; la eliminacion del agua y calor son requeridos ya que
pueden causar una distribucién no adecuada de los sulfuros © afectar al soporte catalitico.
Debera tenerse un especial control de las condiciones de operacidn para asegurar una buena
actividad, estabilidad y selectividad ademas de prolongar la vida de! catalizador® 299,

La eleccién del método de sulfhidracion se realiza basandose en criterios de costo,
disponibilidad, facilidad de uso y seguridad para realizarla.
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1.7.3 SULFHIDRACION CON CARGA NORMAL Y AGENTE SULFHIDRANTE.

La facilidad de uso esta asociada con la facilidad del agente sulfhidrante para activar el
catalizador. Los parametros que se usan para medir esta facilidad de uso son: temperatura de
descomposicién, calor de reaccion y consumo de hidrogeno.

Para niveles de microrreaccidn la sulfhidracién se realiza utilizando lamisma carga ya que con la
presencia de acido sulfhidrico favorece la conversion de las especies oxidadas a sulfuros,
considerando las variables adecuadas. En planta piloto los catalizadores se someten a la
sulfhidracion utilizando una corriente de hidrocarburo amargo, en este caso se emplea nafta
contaminada que contiene el 0.75% peso de azufre a partir de disulfuro de carbono como fuente

de azufre®.

1.8 DESACTIVACION DEL CATALIZADOR.

Las causas de la desactivacion de los catalizadores son tan diversas como las reacciones
quimicas que se desean catalizar, y pueden dividirse entre las de origen fisico y las de origen
quimico. Puede suceder que, bajo las condiciones del proceso el catalizador “envejezca”
perdiendo area superficial. Esto podria deberse a la sinterizacion que es la reaccién de los
metales activos con el soporte formandoe un compuesto inactivo a las reacciones de
hidrodesintegracion e hidrotratamiento®. El efecto de las reacciones colaterales puede ser la
reduccién de la actividad del catalizador a través del “ensuciamiento” de su superficie. El
ensuciamiento del catalizador es debido a la formacion de residuos carbonosos (coque) con un
déficit de Hidrégeno depositados en la superficie del catalizador usualmente en reacciones que
involucra procesos con cargas pesadas. El coque formado en el catalizador fisicamente
bloguea el acceso de Ios reactantes hacia el sitio activo en la cubierta, generando primeramente
la desactivacion. Esta situacion se designa como envenenamiento, y es el resultado de la
fuerte quimisorcion de este tipo de impurezas en la superficie del catalizador provocando el
bloqueo det acceso de los reactantes at sitio activo.

Una medicién cuantitativa de la desactivacién se puede hacer mediante la comparacién de lo
datos obtenidos de un catalizador desactivado y el correspondiente catalizador fresco. Estos

datos pueden ser los siguientes™:

> Temperatura requerida para cierta conversion de las cargas.
> Conversion obtenida para una cierta temperatura y velocidad espacial.
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1.9 FORMACION DE SEDIMENTOS.

Una de las dificultades en el tratamiento de crudos pesados o residuos es la formacion de
substancias carbonosas insolubles llamadas sedimentos, si los niveles de produccion de estas
substancias no son controlados apropiadamente causan problemas en el funcionamiento de las
unidades del proceso, asi como en el nivel de conversion en el reactor. Los sedimentos son
susceptibles de acumularse en los equipos del proceso principalmente en el fondo detl reactor,
generando problemas de operabilidad, la formacion de sedimentos depende del nivel de
conversion, por lo tanto si se desea un mayor nivel de conversion se obtendra un mayor nivel
de formacion de sedimentos, lo que hace que se dificulte la toma de decisiones.

El nivel de sedimentos es quiza el principal problema que se presenta cuando se tratan cargas
residuales. Desde el punto de vista del disefio de catalizadores para afrontar estos problemas
Dai *” observé que la generacion de sedimentos disminuye con el incremento de la meso y
macroporosidad de los catalizadores, donde las condiciones de sintesis de los materiales que
conforman el soporte afectan directamente en la porosidad. T. Ono ®® de igual manera observé
que la variacién del pH en el momento de la preparacion influye en las propiedades y
mecanicas del catalizador, donde un efecto colateral es que la resistencia a la fractura de los
extruidos disminuye con el incremento en la porosidad y volumen de poro del catalizador, hecho
que no es favorable a los catalizadores de H-Oil.

Los factores que favorecen el incremento de sedimentos en las unidades de H-Oil son'9606".

¢ Un largo tiempo de residencia del catalizador en la unidad asi, como la baja alimentacion del
catalizador, lo que lleva a la desactivacion severa del catalizador por adsorciéon de metales
coque y azufre en su superficie.

¢ Si el catalizador que entra al reactor se encuentra muy fraccionado y con algunos finos
provoca que las moléculas de asfaltenos se unan a él forrnando grandes cumulos de
sedimento que salen junto con el fiujo de producto. El tamafio mas pequefio del catalizador
favorece que no se alcance una densidad suficiente para sequir la direccidn esperada de los
catalizadores desactivados. En la Figural3 se muestran fa representacion esquematica de
la formacion de sedimentos a partir de particulas finas de catalizador.
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Catalizador con una baja actividad que permite la formacion de compuestos insaturados
permitiendo reacciones de polimerizacion, condensacion y formacion de componentes mas
pesados. Esto se provoca cuando la hidrogenacion que promueve el catalizador no puede
ser realizada sobre algunas de las moléculas mas aromaticas, con lo que no alcanzan a ser
hidrogenadas y por el contrario tienden a condensarse perdiendo hidrégeno. Estas
moléculas se van uniendo y polimerizando hasta formar grandes complejos insaturados de
muy alta relacién C/H, Figura 14. Estos compuestos son los sedimentos formados a partir
de la condensacion de fracciones de asfaltenos no hidrogenadas.

Elevadas concentraciones de metales pesados, en especial Vanadio que se encuentra
interactuando en moléculas como ia porfirina. Este metal se encuentra en altas proporcicnes
en la carga. Este metal sirve de nucleo en la formacién de sedimentos, al no quedar
anclado en la alumina en la reacciéon de hidrometalizacidn, por lo que forma compuestos
organometalicos altamente insaturados. En las Figuras 15, se muestra el modelo de esta

transformacion.

Una elevada temperatura en el reactor, asi como una baja presién parcial de hidrégeno
generando la perdida de actividad en el catalizador.

Variacion en la temperatura de la corriente de la alimentacion provocando la condensacion

de moléculas asfalténicas.

La variacion de los perfiles de temperaturas en el lecho ebullente debido a una mala
distribucion y falta de mezclado.
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Reacciones de Sinterizacién

+ Alta atricion del catalizador a las HS SH
condiciones de operacion N, S\M - AT
' ‘___,.Mo_‘__‘ Vo —» Mo,ALO,S,
+ Alta Sinterizacion del catalizador o
. B HO 0 OH
a las condiciones de operacion N o N
Al

Figura 13. Representacién esquematica de la formacién de sedimentos a partir de

particulas finas de catalizador.
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Desintegracién Térmica |} "Molécula de asfalteno
g T ————————— altamente insaturada
: Condensacién E
‘ de {a Molécula
O |
(] " |
¢

Desintegracién Catalitica

45 W s Ay AR TR B S 30

SEDIMENTOS

Figura 14. Modelo de formacidon de sedimentos a partir de asfaltenos.
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Sedimento

H4C HaC
Formula Molecular = C;qH; N, V
Férmula Molecular = CyqHeoN, V Peso Molecular = 359.9 -
Peso Molecular = 555.6 Composicién = C(66.9%) H(3.4%
Composicién = C(73.5%) H(7.3%) P Nf15:69/:)) V((1 4.2:/2)
N(10.0%) V(9.2%) Relacion C/H = 19.9
Relaciéon C/H = 10.1

Figura 15. Formacién de sedimentos a partir de metalporfirina.
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2. PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL PARA LA EVALUACION DE CATALIZADORES DE
HIDRODESINTEGRACION DE RESIDUALES

2.1 PROCEDIMIENTO DE EVALUACION GENERAL.

Los meétodos que mas se recomienda utilizar se pueden agrupar en dos categorias
Fundamentales y Practicos, los primeros estan orientados hacia la busqueda de las
expresiones de velocidad de reaccion, asi como ciertos parametros en las que se ven
involucradas éstas, una vez que han sido determinados estos parametros se pueden obtener la
comparacion entre diferentes catalizadores. En cambio para un caso de caracter practico, el
conocimiento preciso de los parametros cinéticos no es tan determinante, es posible generar
una metodologia con informacion relevante y util con efectos practicos sobre todo en el caso

donde se trabaja con mezclas multicomponentes como las fracciones del petroleo.

Los sistemas de reaccién de las plantas de microrreaccion y planta piloto estan conformadas
por un reactor de mezcla perfecta continuamente agitado (6 CSTR por sus siglas en inglés) tipo
Robinson Mahoney ver Figura 16, con capacidad de 100ml y 1800 ml en operacion por lotes y
continua, respectivamente capaces de operar a condiciones similares a las de la unidad

Industrial de hidrodesintegracién de residuales (unidad H-Cil).

REACTOR PARR CSTR

TIPO ROBINSON MAHONEY
Reactivos = Gas / liquido / Solido
Capacidad = 1800 mi
Presion maxima
de operacion = 350 kglem?
Temperatura maxima
de operacién =600°C
Agitacion =1500 r.p.m.
Material =Al-318

Figura 16. Reactor de mezcla perfecta continuamente agitado tipo Robinson Mahoney.
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Este consiste de un tangque con un sistema de agitacién en el que hay un flujo continuo del
material reaccionante y desde el cual continuamente es retirado el producto y el material que no
ha reaccionado. La agitacion del contenido es esencial a causa de la forma de estos recipientes
{por ejemplo, cilindros cuyo didametro es igual a su altura); si no fuera asi, se crearia una
corriente directa de fluido entre la entrada y la salida del recipiente y gran parte del volumen de
esté seria un espacio muerto (sin circulacién).

La caracteristica importante de un reactor CSTR es la agitacion. Una primera aproximacion que
describe mas apropiadamente su funcionamiento se basa en la suposicién de que su contenido
esta perfectamente mezclado. Como consecuencia de ello, la corriente del efluente de salida
tiene la misma composicion que el contenido lo cual muestra la diferencia importante entre el

CSTR y el reactor tubular.

Una de las grandes ventajas de los CSTR es la facilidad con que se realiza el control de la
temperatura. Los reactivos que entran al recipiente de inmediato entran a un gran volumen de
fluido que ha reaccionado parcialmente y, debido a la agitacion, no tienden a producirse zonas

calientes.

Para el caso de la evaluacion a nivel microrreaccion en el reactor discontinuo los reactantes se
introducen en el reactor, se mezclan, se deja que reaccionen por un tiempo determinado, y
finalmente se descarga la mezcla resultante. Esta es una operacién no estacionaria en la que la
composicion de reactivos y productes va variando con el tiempo, aunque en cada instante es
uniforme en todos 10s puntos del reactor.

El procedimiento de evaluacion que se realiza mediante la metodologia que a continuacion se
describe, esta dividida en siete etapas.

a) Cargado del catalizador, prueba de hermeticidad y correccion de fugas.

b) Presulthidracidén de las fases activas del catalizador.

c) Alcance de vida media del catalizador mediante la operacién a condiciones espaciales por
un tiempo definido.
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d) Evaluacion del catalizador.

e) Paro normal de la unidad.

fy Descargado del catalizador.

g) Andlisis de caracterizacion de los productos de reaccion y del catalizador.

La caracterizacion de los catalizadores y productos liquidos de cada evaluacion fue realizada en
los laboratorios del Instituto Mexicano del Petroleo (IMP), donde se obtuvieron sus propiedades
fisicas y quimicas, utilizando métodos estandares ASTM, ver Tabla 14, y métodos desarrollados
en el propio Instituto. Las determinaciones realizadas a los productos liquidos fueron Peso
Especifico, Gravedad API, Carbén Conradson, Contenido de Asfaltenos, Sedimentos por
Extraccion y Sedimentos Totales, Relacién C/H, Contenido de Azufre, Nitrdgeno, Niquel,
Vanadio y Destilacion Simulada de alta temperatura.

Para el catalizador se realizaron los andlisis de determinacién de contenido metalico, carbén y
estructura cristalina por Rayos-X, ademdas de Area superficial, Tamafio de Poro y Distribucion
de Tamarfio de Poro.

A fin de evaluar la Hidrodesintegracion de los residuales se consideré {a conversion de la
fraccion 538°C", la selectividad y los rendimientos a los cortes de mayor valor comercial
divididos segun los siguientes rangos de temperatura de ebullicion a condiciones estandar (1
atm y 25°C): Nafta (< 200°C), Kerosina (200-260°C), Diesel (260-350°C), Gasdleo (350-538°C),
y Residuo (538°C*).

La actividad de los catalizadores a las reacciones de HDT se determind segun los niveles de
Hidrodesulfuracion, Hidrodesulfuracion (HDS) y Hidrodemetalizacién (HDM) que sé obtuvieron.
Uno de los parametros de evaluacion mas importante es ¢l nivel de generacién de sedimentos
en el producto liquido y contenido de carbon depositado en el catalizador. Debido a que estos
dos factores influyen determinantemente en el tiempo de vida del catalizador se evaluaron los
mejores catalizadores para un tiempo de operacién de 30 dias en la unidad de evaluacidn piloto
a fin de conocer el efecto de la formacion de sedimentos y depositacion de metal y carbén
sobre el catalizador.
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PROPIEDAD METODOS UNIDADES
PRODUCTO LIQUIDO
Azufre total IMP-QA-202 % peso
Carbén Conradson ASTM D-189 % peso
Destilacion simulada ASTM D-2887  %peso vs Temp. °C.
Gravedad APY° ASTM D-287 API°
Insolubles en n-heptano ASTM D-3279 % peso
Nitrégeno total UOP-340 ppm
Nitrégeno basico UQP-313 ppm
Niquel y Vanadio .C.P ppm
Peso especifico zwa-c ASTM C-4086 Adimensional
Relacion C/H IMP-QA-208 Adimensional
Sedimentos por extraccién ASTM D-473 % peso
Sedimentos totales ASTM D-4870 % peso
Contenido de Asfaltenos ASTM D-4124 % peso
CATALIZADOR FRESCO Y GASTADO
Difraccién de Rayos X IMP-QA-801 u.a*
Area superficial ASTM D-3663 mg
Volumen de Poro ASTM D-4284 ceclg
Niquel en Catalizador IMP-QA-201 % peso
Vanadio en Catalizador IMP-QA-206 % peso
Carbdn en Catalizador IMP-QA-207 % peso

* Unidades Arbitrarias.

CAPITULO 2

Tabla 14. Métodos utilizados para la caracterizacion de los productos liquidos y sélidos de

reaccion.
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2.2 SISTEMA DE MICRORREACION (AUTOCLAVES)

2.2.1 CARACTERISTICAS

El desarrollo de catalizadores es actualmente practicado como un proceso interactivo en el cual
nuevas formulaciones de estos son logradas usando informacion estructural y representacion
de datos. El objetivo es el de suministrar un mejoramiento significativo en los procesos
existentes o0 para la inversién en nuevos procesos. Para minimizar el tiempo y costo referentes
con el desarrollo de catalizadores es esencial, desde el punto de vista cientifico, ofrecer
metodologias de experimentacion que permitan definir de entre varias soluciones tecnoldgicas
posibles de una manera confiable, repetible y loc mas cercanc posible a las condiciones de
operacion industriales o donde se evaluaran finalmente {os desarrollados.

Los sistemas de microrreacion son disenados especialmente para conocer la actividad y
selectividad de los catalizadores en condiciones de operacion cercanas a las de nivel industrial,
asi mismo pueden ser estudiados, aunque con ciertas limitaciones, los efectos de
envenenamiento y desactivacion del catalizador. La experimentacion aplicada en estos
sistemas en el desarrollo de catalizadores genera parametros que permiten determinar
correlaciones entre las propiedades del catalizador y el rendimiento de éste. Generalmente el
criterio més usado en el hidrotratamiento, que es el proceso mas estudiado, es la velocidad con
que se incrementa la temperatura a fin de mantener un nivel fijo de conversion a presiones,
cargas vy fiujos constantes, entre mayor sea esta velocidad menor sera el tiempo de vida del
catalizador. Este tipo de pruebas también puede dar luz sobre factores que causan la
desactivacion, como por ejempio, altas temperaturas, humedad, venenos, impurezas, etc.

Las autoclaves se utilizan para la evaluacion de nuevos catalizadoreé, creando criterios de
discriminacion y evaluacién de manera confiable ya que su utilizacién es de bajo costo y se
requiere de una menor supervision.

Para esta evaluacion se contd con un sistema de reactores por lotes (autoclaves) basados en
un reactor tipo tanque continuamente agitado (CSTR) con capacidad de 100 mi, con un sistema
de control es automatizado para la presion, temperatura y agitacion. Por otra parte, las
alimentaciones de nitrégeno e hidrégeno se realizaron mediante tanque méviles los cuales se
controlaron manualmente en el sistema de microrreaccion el cual se ilustra en la Figura 18, Por
la naturaleza del sistema de reaccion se producen hidrocarburos ligeros comprendidos entre C;
y Cs, €stos junto con el H,S producto de la HDS, el NH; producto de HDN y el H; que no
reaccioné son muestreados y después enviados al quemador comun de la unidad de

evaluacién. Las condiciones de operacion gue se llevan a cabo en el sisterma de reaccion se
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muestran en la Tabla 15 y en la Figura 17, se analizan las rampas de temperatura y las etapas

involucradas en la evaluacion.

Condiciones de operacién

Variable Sulfhidracion Reaccion
Temperatura, °C 260 420
Presion, kg/em’ 220 220
Vol. de reaccién, m/ 100
Vol. de catalizador, m/ 6
Vel. de agitacion r.p.m. 300

Tabla 15. Condiciones de operacion para la evaluacién en el sistema de microrreaccion.

TEMPERATURA °C

ETAPAS DE EVALUACION

800
L
500 +
3 30 min
400 +
X Reaccién
1 30 min
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Sulfhidracién w w
@ 5]
c c
g K] 2
200 + € 2 k-]
o c =
B g g
= ! o
& ] ]
L+ @ 8
100 3 e €
o 3 o
2 o <
[+
o
<
a } _: " A " " 2 i A " A 1 e 4 "
0 50 100 200
TIBUPO (MIN)

250

Figura 17. Representacion esquematica de las rampas de temperaturas y etapas de

evaluacion para el sistema de microrreaccion.
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CAPITULO 2

2.2.2 PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL PARA LA EVALUACION DE CATALIZADORES A NIVEL

MICRORREACCION.
I. ACTIVIDADES PREVIAS AL ARRANQUE.

Pesar cada reactor completamente vacio.

Colocar sobre la balanza el reactor, tarar y colocar en su interior 30 g. de hidrocarburo,
pesar.

Colocar dentro del reactor el catalizador experimental.

Pesar el reactor conteniendo el catalizador y el hidrocarburo con una exactitud.

Montar el autoclave, verificando que el sello metélico se encuentre perfectamente limpio y
en la posicion correcta y cerrarlo al torque sugerido por el manual det-sello.

Il. PRUEBAS DE HERMETICIDAD CON NITROGENQ

Asegurarse que todas las valvulas se encuentren bloqueadas.

Abrir las valvulas V8 (a, b), V6 (a, b), V5 (a, b), V3 (a, b) para purgar el gas del interior del
sistema, verificar que los indicadores de presién Pl-1 (linea principal de hidrégeno), PI-2
(linea principal de nitrégeno) y PI-3, PI-4 (indicadores de presion de los autoclaves a, b)
indican 0 Kg/cm®.

Cerrar las vélvulas V3 (a, b), V4 (a, b), V5 (a, b), V6 (a, b), y V8 (a, b).

Abrir lentamente la valvula de suministro principal de nitrégeno V2 observando el PI-2 hasta
que indique 140 Kg/cm?.

Abrir las valvulas V4 (a, b).

Abrir las vélvulas V5 (a, b) lentamente hasta tener 140 Kg/cm? en los indicadores de presion
P1-3 (a, b) y Pl-4.

7. Cerrarlas valvulas V2, V4 (a, b) y V5 (a, b).

10.

11.

Checar la hermeticidad del sistema por espacio de una hora.

En caso de observar depresionamiento en los equipos localizar fugas utilizando una
solucidén jabonosa.

Repetir los pasos 2 al 9 hasta que no se presenten fugas y posteriormente dejar el equipo
hermético.

Con el equipo hermético, depresionar los autoclaves a presidon atmosférica abriendo las
valvulas V6 (a, b), y V8 (a, b). Posteriormente cerrar todas las valvulas.

ll. PRUEBA DE HERMETICIDAD CON HIDROGENO

1.

Abrir lentamente la valvula de suministro principal de hidréogeno V1, observando el Pl-1
hasta que indique 140 Kg/cm?2,
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CAPITULO 2

Abrir las valvulas V3 (a,b).

3. Abrir lentamente las valvulas V5 (a, b), hasta lienar el interior de los reactores con

hidrogeno, ajustar la presién en los indicadores PI1-3 y PI-4 a 20 Kg/cm2.

Cerrar las valvulas V5 (a,b).

Abrir las valvulas V8 (a, b), V6 (a, b), y purgar el gas del sistema, confirmar que i0s
indicadores de presién PI-3 (a, b) (indicadores de presion de los autoclaves a, b) indican 0
Kg/cmz.

Cerrar las valvulas V6 (a, b) y V8 (a, b).

Repetir los pasos del 1 al 6 dos veces.

8. Abrir lentamente la valvula V5 (a, b) y llenar el interior de los autoclaves con hidrogeno y

10.
11.

12.

ajustar la presion hasta 140 Kg/cm? cerrar la vaivula V5 (a, b ).

Cerrar las valvulas V1, V3 (a, b).

Checar hermeticidad del sistema por espacio de una hora.

En caso de observar depresionamiento en los equipos localizar fugas utilizando una
solucion jabonosa y repararlas.

Con las autoclaves herméticos a 140 Kg/m2, subir canastilla de calentamiento hasta el tope,
por medio del gato hidraulico localizado en la parte inferior de la misma, colocar la mantilla
de aislamiento en la cabeza del autoclave con lo que, el sistema, queda listo para la etapa
de operacion 6 reaccion.

IV. ETAPA DE OPERACION

1.

Antes de iniciar la operacion alinear el agua de enfriamiento a la glandula del sistema de
agitacion. (Observar a través de las mangueras el paso del agua de enfriamiento).

Colocar en ON el interruptor del sistema de alimentacién de energia al panel de distribucion.
Verificar que el termopar se encuentra totalmente insertado en el termopozo respectivo.
Checar que los hornos eléctricos estén en su posicion normal (hasta arriba y cubriendo
totalmente el cuerpo del autoclave).

Revizar que las mantillas aislantes se encuentran en las cabezas de los autoclaves.

Colocar en ON el interruptor de suministro de energia de cada autoclave.

Configurar el sistema de alarma por alta temperatura a un valor maxime de 5°C arriba de la
temperatura de operacién (420°C).

Girar la perilla de control del amperaje (cerca del 80% de la escala).

9. Colocar en ON el interruptor de energia a las canastillas de calentamiento e iniciar

calentamiento a una velocidad de 3-4 °C/min.
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Iniciar ef incremento de temperatura colocando el set point en 290°C.

Registrar {a presion y temperatura cada 3 minutos a partir del inicio del calentamiento.
Cuando la temperatura alcance 100°C poner en ON el interruptor del motor de agitacion.
Regular la agitacion a 300 rpm, la cual se indica en el tacometro localizado en el panel de
control y se regula por medio de la perilla tocalizada a un lado del motor.
Cuando la temperatura alcance un valor de 260°C, tomar como tiempo de inicio de la etapa
de sulfhidracién la cual tendrda una duracion de 30 minutos. Registrar las variables de
operacién cada 5 minutos.
Modificar el valor del set-point para controlar la temperatura 10 mas cercano posible a 280°C.
Finalizados los 30 minutos de la etapa de sulthidracion, modificar el valor del set point a
335°C para permitir el aumento de la temperatura a una velocidad de 3-4 °C/min.
Cuando la temperatura alcance un valor cercano a 326°C modificar el set point a un valor
de 330°C.

Una vez alcanzada la temperatura de 330°C mantenerla en ese valor por 30 minutos. El
valor del set point puede variarse si existen fluctuaciones de la temperatura, con el fin de
mantenerla constante e igual a 330°C.
Al finalizar el periodo por 30 minutos a 330°C, modificar el valor del set point a 430°C para
permitir el aumento de la temperatura.

A partir de este momento registrar presién y temperatura cada 3 minutos hasta el final de la
reaccion.

Cuando la temperatura alcance un valor de 416°C modificar el set point a 420°C.

Una vez alcanzada la temperatura de 420°C mantenerla en ese valor por 30 minutos. El
valor del set point puede variarse si existen fluctuaciones de la temperatura, con el fin de
manteneria constante e igual a 420°C.

V. PARQ NORMAL

1.

Iniciar el descenso de temperatura colocando en OFF el interruptor de energia de las
canastillas de calentamiento.

Inmediatamente desacoplar (bajar) el horno eléctrico para que el enfriamiento sea mas
rapido.

Cuando se tenga temperatura de 100°C, suspender el sistema de agitacion colocando en
OFF el interruptor de la agitacion.

Cuando la temperatura llegue a 50°C abrir lentamente la valvula V6 (a) para dejar pasar una
pequena cantidad de gas a la linea adyacente y cerrar inmediatamente.
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Tomar una muestra de gas en una boisa de neopreno abriendo lentamente la valvula V7 (a)
para permitir la salida del gas contenido en la linea.

Repetir los pasos 3 y 4 hasta que la bolsa contenga una cantidad suficiente de gas.
Bloquear la vélvula V7 (a) y la vaivula V6 (a).

Rotular la muestra con el nimero de prueba corrida y autoclave.

Desfogar la presién en los autoclaves abriendo lentamente la valvula V6 (a, b) y dejando
pasar una pequefia cantidad de gas a la linea adyacente, cerrar dicha valvula
inmediatamente y liberar el gas contenido en la linea abriendo la valvula V8 (a, b).
Finalmente bloquear la vélvula V8 (a, b).

Repetir el paso 9 hasta que la presion observada en los indicadores Qie presién PI-3 y/o Pl-4
sea 0 Kg/cm?2.

Bloquear todas las valvulas que se encuentren abiertas.

Presionar a 14 Kg/cm? cada uno de los autoclaves con nitrégeno abriendo lentamente las
valvulas V2, V4 (a,b)y V5 (a, b).

Cuando la presidn del reactor PI-3 (a, b) llegue a 14 Kg/cm? bloquear ias valvulas V2, V4 (a,
b) y V5 (a, b} y realizar el paso 9.

Repetir los pasos 10 al 12 tres veces.

Suspender el agua para enfriamiento del sistema de agitacion.

Proceder a abrir autoclaves.

Pesar los autoclaves con el producto hidrocarburo.

Tomar muestras del producte hidrocarburo en cinco viales de vidrio de 10 ml de capacidad
usando una pipeta.

Diluir el resto del producto hidrocarburo en el reactor con Xileno y depositar en un recipiente
de 600 mi utilizando el sistema de vacio de la Figura No. 1.

Lavar cada uno de los autoclaves, asi como las propeias y la tapa del autoclave con Xileno
para eliminar los depdsitos de carbén. Repetir este procedimiento las veces que sean
necesarias.

Rotular cada muestra (viales) y el recipiente de 600 ml con el numero de corrida y
autoclave.

En caso de observarse incrustacion de carbon en el interior de los autoclaves y en las
propelas de los agitadores realizar una limpieza mecanica de los mismos. De no observarse
realizar la limpieza mecanica al menos cada cinco evaluaciones.

Colocar autoclaves sobre su respectiva canastilla de calentamiento y dejar el equipo limpio y
disponible para la siguiente evaluacion.
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2.3 SISTEMAS A NIVEL PLANTA PILOTO
2.3.1 CARACTERISTICAS
Como es conocido en los experimentos a nivel laboratorio se utilizan cantidades pequenas de

catalizador y de reactivos. El problema se presenta cuando es necesario reproducir esos
resultados de nivel laboratorio a un nivel mayor, o 10 que es lo mismo obtener los mismos
niveles de conversion, selectividad y rendimiento a altos niveles de produccion.
Por obvias razones no es factible pasar de un disefo experimental a nivel faboratorio a uno
industrial, por lo general es necesario realizar otros estudios adicionales que permiten acortar la
brecha entre el laboratorio y la industria antes de probar nuevos procesos o catalizadores.
Cuando los procesos implican flujos gaseosos, éstos pueden escalarse del laboratorio a planta
piloto y de planta piloto a una planta industrial en relaciones maximas de escalamiento de
1:10000. Esto es posible debido a que existe ecuaciones capaces de reproducir de manera
precisa los coeficientes de transferencia de calor y de masa y regimen de flujo, o éstos se
pueden calcular de manera mas 0 menos exacta a partir de experimentaciones realizadas en
laboratorio.
Por otro lado, las reacciones donde se aplica un catalizador y los reactivos no se componrtan
como gases sino como una mezcla gas-liquido en interaccion con el catalizador sélido sera
necesario la implementacién de pasos adicionales de escalonamiento para concretar el
desarrollo del proceso. Las escalas de estudio son: la escala banco, la escala piloto un cuarto
de escala, media escala, unidad demostrativa y escalas adicionales que pueden variar
dependiendo de la complejidad de las reacciones.

De manera resumida podriamos clasificar los niveles de escala en:

1. Escala laboratorio donde el objetivo principal es obtener datos referentes a la cinética
intrinseca de las reacciones con compuestos puros, preferentemente, régimen diferencial o
con bajos niveles de conversion,

2. Escala piloto, en esta escala es posible observar proporciones diversas perc en todas lo
mas importante es que todos o casi todos los requerimientos industriales estén presentes
como son: condiciones de operacion similares a las de nivel industrial, manejo de cargas
reales, largos periodos de operacion, contaminantes o impurezas presentes en la carga, etc.
En esta etapa es donde se presentan los mayores problemas de escalamiento como se
menciona previamente, por si mismo los experimentos a escala planta piloto pueden no
ofrecer todos los requerimientos necesarios para la escalaciéon de procesos complejos y en
algunos casos serd necesario otras experimentaciones a escala intermedias entre piloto e
industrial.
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3. Escala demostrativa generalmente se ofrecen unidades con relacion de escalacion menores
a 100 y donde el proceso es tan complejo que es dificil predecir Jos cambios obtenidos
debido a las grandes cantidades de procesamiento e incremento de los problemas implicitos
en estas proporciones. Este tipo de unidades son muy raras y costosas y rara vez se
construyen con el fin de disefiar una unidad industrial a partir de datos de laboratorio.

Como es logico esperar todos los esfuerzos son realizados a fin de evitar etapas costosas de

experimentacion que retarden la implementacion de un proceso industrial nuevo o Ia

modificacion de uno existente con la aplicaciéon de nuevos catalizadores como es nuestro caso
en este estudio.

La informacién mas importante para el disefio o modificacion de un proceso es la de velocidad

de reaccion y datos cinéticos que permitan predecir el comportamiento a diferentes condiciones

de operacién y sobren todo que condiciones desfavorecen la reaccidén y deben ser evitadas al
mMaximo.

Para obtener los parametros cinéticos necesarios para esta modelacion se puede proceder de

dos formas:

a) De manera directa a través de la cinética intrinseca de la reacciéon en un reactor
diferencial 6

b) Indirectamente a través de la creaciébn de un modelo empirico cobtenido con la
informacién de la conversion de las especies reaccionantes estudiadas a nivel planta
piloto a condiciones de operacion similares a las industriales y cargas reales.

A pesar de que los estudios cinéticos se llevan a cabo en sistemas de microrreaccion en

regimenes ideales y a condiciones similares lo mas cercanas a las industriales, los estudios a

escala piloto permiten obtener informacion mas cercana a la realidad debido a que en esta

escala se consideran problemas tales como distribuciones de temperaturas no ideales en el
reactor, problemas de reacciones secundarias indeseables entre, otras consideraciones.

Dos caracteristicas que distinguen a los estudios a nivel planta piloto son:

a) Permite determinar una ecuacion empirica de velocidad de reaccidn y desactivacion y
tiempo de vida del catalizador de estudio.

b) Considerar la posibilidad de trabajar con cargas reales que consideran niveles altos de
desactivacion por formacidon de sedimentos para nuestro estudio en especial.
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c) El reactor de mezcla completa es el tipo de reactor ideal que permite calcular velocidades
de reaccion donde la composicién del fluido ha de ser uniforme en todos los puntos del
mismo y aunque, de primera impresion, parece dificil alcanzar este estado ideal, sobre todo
para sistemas gas-soélido, en la practica es posible obtener un acercamiento bastante bueno
a éste. En 1964 Carberry ided un dispositivo experimental que denomino reactor de mezcla
completa tipo canasta que permite una gran aproximacion al comportamiento ideal de los
reactores de mezcla completa. Varias modificaciones desde entonces se han realizado a
este tipo de reactor a fin de lograr la mayor aproximacion al sistema ideal de mezcla
perfecta, una de estas modificaciones la realizaron Robinson-Mahoney quienes
establecieron el estandar de los reactores CSTR aplicados en todos los centros de
investigacién importantes.

El estudio central de este trabajo fue desarrollar la metodologia de evaluacion de catalizadores

que mediante la aplicacion de un reactor CSTR Robinson-Mahoney, permitiera acercarnos al

comportamiento ideal de un reactor de mezcla completa y simular asi el desempefo de un
reactor de lecho fluidizado como el del proceso de hidrodesintegracién de residuales H-Qil, ver

Figura 19. Por lo que se definio la filosofia operacional para evaluacion de actividad y

selectividad catalitica que a continuacion se describe.

Esta unidad de pianta piloto opera bajo las condiciones de operacion mostradas en la Tabla 186,

todo el sistema de control se realiza de manera automatizada, y se monitorea desde una PC

mediante una interface grafica.

Temperatura °C 415
Presi6n de Hidrégeno kg/icm* 120
LHSV, 1/h a5
Relacién Hy/HC, ft'/B 1400-6000

Tahla 16. Condiciones de operacion de las evaluaciones

realizadas a nivel planta piloto
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CAPITULO 2

2.3.2 PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL PARA LA EVALUACION DE CATALIZADORES A NIVEL
PLANTA PILOTO DE HIDRODESINTEGRACION DE RESIDUALES

Actividades previas al arranque

1.1 Prueba de Funcionalidad

1.1.1 Verificar el suministro de los servicios auxiliares: agua de enfriamiento al sistema de
agitacion del Reactor, aire de instrumentos y el sistema de calentamiento de las lineas
con vapor saturado.

1.1.2 Verificar el sistema eléctrico: termopares y controladores de temperatura.

1.1.3 Agregar solucion de sosa al 10% peso en el recipiente neutralizador.

1.1.4 Cargar la canastilla del Reactor con el volumen necesario de catalizador para cubrir
totalmente la canastilla y medir el peso de catalizador restante, colocar el sello de grafito
y la tapa, cerrar el reactor de acuerdo al torque especificado por el fabricante del sello.

1.1.5 Realizar la prueba de hermeticidad por espacio de 6hr, presionando paulatinamente con
nitrégeno la seccion de Alta Presién hasta 220 kg/cm® y a 7 kg/em? la seccién de Baja
Presion, en caso de observarse una disminucion de la presion localizar las fugas y
eliminarlas.

1.1.6 Verificar el buen funcionamiento de los mandmetros, gasometro, transmisores de
presion y demas instrumentos. En caso de detectar algun equipo con lectura errénea
debe ser calibrado 0 cambiado antes de continuar con la prueba.

1.1.7 Programar los sistemas de control a las condiciones requeridas para que se registren las
condiciones de operacion cada § minutos.

1.1.8 Una vez hermética la planta a 220 kg/cm?, ajustar la presion a 180 kg/cm? en la seccion
de Alta presion y a 3 Kg/cm® el Separador de Baja Presidn y establecer un flujo de
nitrégeno de 161 i/h.

1.1.9 Verificar la calibracion en las celdas diferenciales de presion de los Separadores de Alta
y Baja Presion.

1.1.10 Verificar funcionamiento de los lazos de control de nivel y presién.

1.2. Etapa de sulfhidracion del catalizador

1.2.1 Disminuir la presién de la planta a 30 kg/cm? y establecer un flujo de hidrogeno de
acuerdo con la formula:

(Flujo de Hidrocarburo * relacion H, | HC)

5614.68
cuyas unidades seran litros/ hora @ 760 mmHg.

Flujo de Hidrogeno =
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1.2.2 Incrementar la temperatura del lecho catalitico a: 150°C a razon de 43°C/hora.

1.2.3 Incrementar la temperatura del precalentador a 100°C.

1.2.4 Una vez alcanzada la temperatura de 150°C, establecer flujo de nafta para presulfhidrar
(nafta contaminada con 1%peso de CS;) de acuerdo con lo siguiente:
Flujo de Nafta =Volumen de Catalizador * LHSV con unidades en mi/h.

1.2.5 Iniciar la agitacién del Reactor a 300 r.p.m.

1.2.6 Estabilizar la planta y mantener las condiciones de operacién por el tiempo que se
especifica en la siguiente Tabla 17.

Node Duracion LHSV RelH/HC  Temp. Presién Carga Hidrogeno Agitacion

etapa  Horas h' Ft'/B °C Kg/em®>  ml/h Itth r.p.m.
Alcanzar temperatura en: 3 horas

Etapal 30 min. 15 2,825 150 30 153 78 300
Alcanzar temperatura en. 3 horas

Etapa2 6 hr 1.5 2,825 250 30 153 78 300
Alcanzar temperatura en: 3 horas

Etapa3 6 hr 15 2,825 300 30 153 78 300

Tabla17. Condiciones de operacion en la etapa de sulfhidracién.

1.2.7 Al término de la sulfhidracién, drenar el reactor por la parte inferior para que quede libre

de nafta.

1.3  Alcance de condiciones de operacién y monitoreo de actividad inicial.
1.3.1 Alcanzar las condiciones de operacion y mantenerias por el tiempo que se especifica en
la siguiente Tabla 18:

No. Duracién LHSV Rel H/Hc¢ Tem. Presidn Carga Hidrogeno Agitacidn

Dia - 3 2
Prueba. Horas h Ft'iBi °C kg/cm ml/h Ih r.p.m
Dia 1 1 12 0.5 8,500 415 200 51 78 700
ia
2 12 0.5 8,500 415 200 51 78 700

Tabla18. Condiciones de operacion en la etapa de reaccion.
1.3.2 De esta manera se deben continuar con la operacién bajo condiciones de regimen
estable hasta complementar 30 dias.
1.3.3 Tomar y registrar manualmente los datos de operacion cada hora hasta concluir con el
programa de evaluacion.
1.3.4 Realizar el muestreo de producto obtenido de |la planta, durante cada prueba. Al finalizar
la dltima prueba se realizar paro normal.
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Muestreo y Frecuencia.

Se debera tormar una muestra de la carga alimentada.

Para cada una de las pruebas, deberan contabilizarse en su totalidad el producto de un

dia de operacion, es decir se incorporan las dos muestras obtenidas (cada 12 horas).

Las pruebas deberan recuperarse de forma individual de acuerdo a como se describe en

el desarrollo experimental, se obtiene una muestra aproximadamente de 1100 ml.

De cada muestra obtenida se deberan tomar las siguientes cantidades:

a) Tomar una muestra de 250 m| para la determinacion de analisis Fisicos como son:
peso especifico, carbdn Conradson, insolubles en n-heptano.

b) Tomar una muestra de 250 ml para la determinacién de andlisis Quimicos por via
Humeda, determinacion de azufre y nitrégeno total. .

¢) Tomar una muestra de 250 ml para la determinacién de metales por la técnica de
emision de Plasma, determinacion de niquel y vanadio.

d) Tomar una muestra de 250 ml para determinacion de sedimentos totales.

e) Tomar una muestra en un vial para ef analisis de destilacion simulada.

Cada 6 horas se debera realizar un analisis cromatogréafico del producto gaseoso de los
separadores de alta y baja presion en el cromatdgrafo conectado en linea a la salida de
la planta.

1.5. Paro normal de la unidad

1.5.1
1.5.2

1.5.3

1.5.4

1.5.5

1.5.6

1.5.7

Al término de la uUltima prueba, suspender alimentacion de carga de residuo al reactor.
Disminuir la temperatura del reactor de 415 °C a 150 °C a razén de 30 °C/h y disminuir
la velocidad de agitacion de 700 a 100 r.p.m.

Bajar al minimo los niveles de los Separadores FA-02, FA-03 y FA-04.

Disminuir el flujo de hidrégeno a 78 I/h.

Disminuir gradualmente la presion de la planta de 200 Kg/cm® a razén de 10 Kg/cm?
cada 30 minutos.

Al tener 10 kg/cm en ia planta y 200 °C en el Reactor, drenar el contenido del Reactor
por la vélvula correspondiente (valvula localizada antes del precalentador).

Cambiar el control de temperatura de la carga a “cero-manual” y drenar perfectamente la
carga del recipiente.
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1.6
1.6.1

1.6.2

1.6.3

1.6.4

1.6.5

1.6.6

16.7

1.6.8

16.9

CAPITULO 2

Lavado de la planta.

Cargar el recipiente de carga con diesel e incrementar la temperatura en el diesel a 60
9C, a razén de 40°C/h.

Suspender el flujo de hidrégeno y alinear fiujo de nitrégeno.

Mantener el calentamiento en lineas.

Con la planta presionada a 10 kg%cm, iniciar la aiimentacién de diesel hacia al planta a
razon de 1000 mi/h (o maximo flujo alcanzado por la bomba).

Mantener alineado el sistema de control de nivel (valvulas y filtros) de los Separadores, y
establecer un set point de 3" de H>O en el control de nivel de cada Separador.

Mantener las siguientes condiciones de temperatura: Separadores FA-02 en 100°C, FA-
03 en 80°C y FA-04 en 100°C, Precalentador en 100°C y reactor en 200°C.

Hacer circular el diesel por la planta por un periodo de 8 horas ¢ hasta que el diesel
drenado en el Recipiente de producto salga limpio.

Al tener diesel limpio en el drenado del recipiente de producto suspender lavado de
planta.

Suspender alimentacién de diesel y aprovechando la presién que tiene la Planta drenar
completamente todas las lineas y equipos purgando por los puntos bajos de los equipos
Separadores FA-02. FA-03. FA-04, Reactor, Recipiente de ligeros (FA-05), Trampa de
Ligeros (FA-06) y Recipiente de Producto (FA-08).

1.6.10 Efectuar un barrido con nitrogeno de teda la planta por espacio de 10 minutos purgando

1.6.11

1.7
1.7.1

1.7.2

1.7.3

1.7.4
1.7.5

por los puntos bajos de los equipos. Hacer pasar el gas nitrdgeno a través de las
valvulas de control de nivel ce los Separadores.
Purgar celdas diferenciales de presién en ambas tomas de presion.

Descarga de catalizador
Mantener las siguientes condiciones de temperatura: Separadores FA-02 en 100 °C, FA-
03 en 80°C y FA-04 en 100 °C.
Disminuir temperatura en Reactor de 200°C a temperatura ambiente, a razén de 30
°C/h.
Disminuir temperatura en Precalentador de 100 °C a temperatura ambiente, a razon de
30 °C/h.
Suspender el calentamiento en lineas.
Cuando el Reactor tenga temperatura ambiente y presion atmosférica descargar la
canastiita del catalizador y efectuar ia limpieza mecanica del reactor.
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1.8 Recomendaciones

1.8.1

1.8.2

1.8.3

1.8.4

1.8.5

Verificar periddicamente la presion de hidrégeno en el cilindro de suministro para evitar
que la planta se quede sin alimentacion de este gas y evitar la carbonizacion de la carga
en alguna seccién de la planta.

Verificar su peso de las latas empleadas para colectar el producto. Al concluir el
muestreo de hidrocarburo liquido pesar fa lata con el producto en la misma balanza
utilizada para verificar su peso.

Tornar la muestra del producto liquido drenado del SBP en lata con tapa perforada, la
cual debe de estar inmersa en una lata de mayor volumen conteniendo hielo seco para
minimizar la evaporacién de productos ligeros.

Mantener las trampas para ligeros con la cantidad suficiente de hielo seco para lograr
condensar y evitar el arrastre de esta fraccion en la corriente gaseosa.

Verificar periddicamente el PH de la solucién de sosa en el Neutralizador para asegurar
una buena remocién de azufre del gas producto que se envia a desfogue.
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2.4 VARIABLES DE OPERACION PARA LAS UNIDADES EXPERIMENTALES.
VARIABLE

s Temperatura

% Presién Total
< Espacio velocidad
> Efectos difusionales
“+ Propiedades de la Carga
< Relacion H/HC
< Pureza de hidrégeno
% Consumo de catalizador
2.4.1 EFECTOS DE TEMPERATURA.
El efecto de la temperatura debe de ser estudiado a fin de determinar el rango de operabilidad

de la unidad para evitar que las reacciones de desintegracion se realicen unicamente por la
modificacion en la componente térmica y no por la catalitica. Si las temperaturas en el reactor
no son homogéneas se originaran velocidades de reaccién diferentes en distintos puntos. A
nivel industriai el efecto de distintos sistemas, como el de lecho fijo, a fa misma temperatura
producird mayor desintegracion con tendencia a produccién de coque y por tanto una menor
recuperacion en el producto liquido. Sin embargo, en el caso de los sistemas de lecho ebullente
y CSTR el efecto de la temperatura es moderada y no debe producir evidencias superiores en
la recuperacion del producto liquido salvo en el analisis de sedimentos que viéndose
incrementados por la modificacion del tipo de contacto, la produccion de coque se vea reducida
respecto al reactor de lecho fijo. La temperatura debe mantenerse en el rango adecuado de
operabilidad manteniendo el nivel de actividad y asi mantener el nivel de carbén ai minimo
retardando la desactivacion del catalizador.

2.4.2 PRESION TOTAL

La presion total del sistema beneficiara la operacién a través de la reduccion de la produccién
de coque y compuestos de baja relacion C/H, el incremento en la presion serd una reduccién
aun mas pronunciada de! nivel de cogue producido, sin embargo es dificil estimar cual seria el
comportamiento de la produccién de sedimentos ya que probablemente con incrementos
pequedios de presion la reduccién de los compuestos promotores de coque se anulen pero los
de sedimentos no se vean afectados por lo que se necesiten incrementos de presion mas
elevadas.
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Por otra parte a nivel industrial se ha encontrado que las reacciones de hidrotratamiento se ven
beneficiadas en los sistemas de lecho fijo vs lecho ebullente.

Presion parcial del hidrogeno. Debido a que el componente principal dentro de la reaccion lo
constituyen el H,, el incremento de su presién parcial realizara modificaciones similares a la

obtenidas con la presién total.

2.4.3 ESPACIO VELOCIDAD

Representa la relaciéon de una unidad de volumen de reactivos que pasan por una unidad de
volumen de catalizador por unidad de tiempo. Al disminuir el espacio velocidad y manteniendo
las variables restantes sin cambio, se incrementa el grado de hidrotratamiento hasta un cierto
limite, debido al aumento del tiempo de contacto entre la carga y el catalizador en el reactor. Sin
embargo, |la formacién de coque y sedimentos también se incrementan.

Al comparar esta variable en los sistemas de lecho fijo, lecho ebullente y lecho CSTR se puede
definir la correcta transformacion de los valores para nuestro estudio:

Flujo vol / h
vol.del catalizador

LHSV = Lecho fijo

Flujo vol | h

LHSV =
(vol del catalizador}* f(expansion)+ glreposicion)

Lecho ebullente

donde: f es funcidn def catalizador expandido
g es funcién del catalizador de reposicién

LHSV = f(LHSV,, )* glagitacion) Lecho CSTR

Debe notarse que la agitacién en el reactor CSTR meodifica directamente el LHSV por lo que
existe una relacion dependiente del LHVS y esta ultima variable. Lo que genera una flexibilidad
en la operacion permitiendo manejar los diversos niveles de flujo y volumen de cargado del

catalizador en |a canastilla del reactor CSTR.

2.4.4 EFECTOS DIFUSIONALES
Las variables que intervienen en la modificacién de los efectos difusionales son:
+ Distribucion del lecho catalitico en el reactor
< Grado de compactacion del catalizador que a su vez modifica la caida de presién en
el fecho.
% Distribucion del perfil de flujo sobre el lecho cataiitico (canalizaciones)

s+ Efecto térmico de la reaccion directamente sobre el catalizador
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¢ Velocidad de agitacion o equivalente
% Contacto forzado de las particulas de catalizador con las moléculas de los reactivos
favoreciéndo las reacciones de transformacion al procesar mas de una vez fa misma
molécula.
< El techo en movimiento y el lecho CSTR se pueden representar como una reaccién

de un solo paso, repetida varias veces.

CSTR

N

LECHO FIJO LECHO EBULLENTE

o

|

La alta presién favorece el flujo El movimiento existente en este El disedo de [as propelas

newtoniano

{laminar) en

oposicion a la temperatura,

donde se favorecen preferencias

Alta presién: Favorece
newionianos

Alta temperatura: Favorece
preferencias de perfil.

tipo de reactor produce un flujo
turbulento que no presenta
ningin patron de flujo fijo o

L retromezclado,

produce un flujo turbulento con
vortices radiales, axiales pero la
alta velocidad de la propela

de flujo sin dejar de ser semifijo, ya que continuamente permite que el flujo siga un perfit
newloniano se ve modificado para su estudio definido el cual favorece ciertas
podrian  dividirse en  dos secciones del lecho estacionario
componentes: mas que otras. Este tipo de
¢+ Una componente de flujo turbulencias permite un control
piston descendente mas adecuado del perfil de fiujo,

NOTA: ¢« Una componente de flujo

Figura 20 Tipo de flujo para las diferentes clases de reactores y efecto de las variables.
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2.4.5 PROPIEDADES DE LA CARGA.

Los residuos de alto vacio son alimentaciones con mayor dificultad a convertir cataliticamente,
porque contienen, en una forma concentrada, mas de la impurezas que estan presentes en el
crudo junto con concentrados de asfaltenos y metales (esencialmente niquel y vanadio). La
variacion en las propiedades de alimentacion de la carga fresca provoca variaciones en el
requerimiento térmico, lo cual se refieja con el incremento en la concentracion de sedimentos.
Por lo cual el nivel de conversion tendera a disminuir al aumentar la carga, disminuyendo los
rendimientos de los productos. La calidad de la carga es una variable que no puede ser
ajustada en la unidad catalitica, e! tipo de hidrocarburo que se alimenta a la unidad de H-QOil son
determinantes en la distribucién y calidad de productos.

2.4.6 RELACION H./HC.

Se ha observado que a un mayor valor de relacion se obtiene un menor depdsito de carbdn
sobre el catalizador aumentando con ello la vida de éste hasta un cierto limite, dado por las
condiciones de operacion y contaminantes de la carga. La presion parcial de hidrégeno
aumenta la velocidad de reaccion sobre todo cuando las cargas contienen compuestos
pesados de azufre que incrementan el consumo de hidrégeno. En algunos disefios de reactores
de hidrotratamiento se puede usar la inyeccion de hidrégeno para compensar el consumo del
mismo y mantener la relacién Hx/HC en un cierto nivel.

2.4.7 PUREZA DEL HIDROGENO.

Es conveniente verificar si se ha presentado alguna diminucién en la pureza y suministro del
hidrégeno a la unidad o pérdida de hidrégeno por fugas o alta solubilidad del hidrégeno en el
producto liquido ya que esto puede originar que entren en competencia varias reacciones del
proceso y por lo tanto se llegue a afectar al comportamiento global del catalizador. La pureza
del hidrageno es importante en la alimentacion ya que éste se involucra én los mecanismos y el
grado de conversion es afectado debido a que no se obtiene [a calidad dptima requerida.
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2.4.8 MANEJO DEL CATALIZADOR.

El cargado de catalizador en nuestras unidades de evaluacion se llevo a cabo siempre bajo la
filosofia de lograr una compactacién uniforme de catalizadores en el lecho catalitico a fin de
evitar, asentamientos, canalizacion y/o flujos preferenciales durante el ciclo de operacién. Si
nuestro catalizador no es manipulado adecuadamente presentara problemas tales como la
generacion de finos provocando la formacién de sedimentos tempranamente, otro problema es
que los catalizadores de hidrodesintegracion presentan capacidad higroscopica por lo tanto es
necesario evitar la exposicion a medios humedos ya que genera un bajo desempefo de este.

A nivel Industrial, el exacto control del nivel del catailizador en el reactor es esencial para el éxito
de la operacién, ya que es necesario asegurarse que el lecho catalitiéo este expandido. Sin
embargo, la expansion no debe ser tan grande que el catalizador rebase el tope del reactor en
la unidad de refineria. La deteccion del nivel se realiza mediante dos fuentes radioactivas y dos
detectores de radiacién, tal como se esquematiza en la Figura 9. Estos Ultimos estan montados
en la parte externa del reactor y registran la intensidad de la radiacion que atraviesa el lecho
catalitico, en el interior del reactor, asi como las paredes del mismo. La presencia o ausencia
del catalizador en cada nivel se aprecia midiendo la intensidad de la radiacion, ya que el sélido
absorbe mas radiacion que el liquido solo. El nivel del catalizador expandido debe mantenerse
entre ambos detectores. De igual manera debe de considerarse que cuando un catalizador
presenta una actividad elevada permitira llevar a cabo la reaccién a temperaturas bajas, una
presidon conveniente, bajo tiempo de contacto y como resultade se minimizaran posibles
degradaciones térmicas, diminuyendo el aporte de energia y cuando se disefia una nueva
planta el tamaito del reactor puede reducirse. Es importante definir las caracteristicas del
proceso que generalmente permitan identificar los rendimientos respecto al consumo del
catalizador, esto se realfiza mediante dos relaciones reciprocas:

¢+ El consumo de catalizador por tonelada de producto generado.

+ Las toneladas de producto obtenido por hora y kilogramo de catalizador consumido.

2.5 PARAMETROS CINETICOS.

En la industria quimica podemos encontrar diversas situaciones de procesos catalizados por
solidos, por ejemplo en un proceso en el cual se presentan una gran variedad de reacciones
simultaneas o consecutivas con una variacion en la distribucion de productos, empleando un
catalizador séiido con una composicion y superficie real altamente heterogénea, las etapas
elementales del proceso podrian dar cinéticas muy complejas y habria que desarroliar modelos
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catalizador sélido con una composicion y superficie real altamente heterogénea, las etapas
elementales del proceso podrian dar cinéticas muy complejas y habria que desarrollar modelos
cinéticos con una gran cantidad de parametros, modelos que no estan desarrollados y que tal
vez nunca lo estén. La anterior situacién real dista mucho de los modelos cinéticos
comunmente desarrollados que utilizan reacciones simples y académicas como A—» P, en
fase homogénea y con cinéticas de orden n. Pero también se puede encontrar que muchas
veces al estudiar un aspecto concreto y parcial de un fenomeno se desarrollan modelos que
introducen numerosos datos, constantes, parametros, etc., que en la realidad industrial muchas
veces son dificites de conocer, optando entonces por modelos o tratamientos mucho mas
simplificados, es asi que, gracias a estudios realizados por varios investigadores generan
modelos que se apeguen lo mas posible a las cinéticas reales y que al mismo tiempo sean
accesibles para aplicarse en la industria. Por lo tanto la cinética de nuestro estudio puede ser

simulada por un modelo pseudocinético. Las expresiones que representan al modelo son:

Para la ecuacién de velocidad para las reacciones de HDT se considera la siguiente expresion

generalizada de orden n:

dC
th =~k Cl
Asi: Ca es la concentracion de las especies estudiadas

t eseltiempo espacial
k.or es la constante global de velocidad de reaccion para las reacciones de
hidrotratamiento como HDS, HDN y HDM
n es orden de reaccion.
Para las reacciones de HDS se considera de orden 1.5 para las familias de azufre con lo que se

tiene la siguiente expresion:

I I ks *1 I ! k

N
— - 6 _ _ Hi

1 | [
¢t e 2 it G TTLESY

Donde: LHSV es el espacio velocidad =1/

Para las reacciones de HDN se considera orden 1 para las familias de nitrogeno con lo que se

tiene la siguiente expresion:

LH C‘Nu — ka);\'
Co | LHSV
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Ahora para el contenido de metales (HDM) tenemos para el vanadio n=1y para el niquel n=1:

Para el vanadio: Para el niquel:
CJ o | k HDA Ln CM‘.- — k HDM
C, LHSYV Cy LHSV

Los ordenes de reaccion utilizados en las respectivas evaluaciones son considerados como
pseudordenes u ordenes aparentes de reaccién, esto es por que toman en cuenta las
reacciones de todos los compuestos de cada uno de los heteroatomos presentes en la carga:
va que no es posible determinar el orden de reaccién para cada uno de los compuestos
heteroatomicos presentes en la alimentacién al proceso y por que las caracteristicas, tanto
fisicas como quimicas, de las cargas no son del todo constantes.

Una de las grandes ventajas de tos sistemas CSTR es la facilidad con que se realiza el control
de la temperatura. Los reactivos que entran en el recipiente de inmediato entran a un gran
volumen de fluide que ha reaccionado parcialmente y, debido a ia agitacion, no tienden a
producirse zonas calientes. Asi, la temperatura tiene una marcada influencia sobre la velocidad
de las reacciones quimicas. En 1889 Arrhenius explicé esta dependencia mediante una forma

exponencial partiendo de la ecuacion de Van't Hoff:

k:Aexp[_E‘*J
RT

Donde: A = Factor de frecuencia
E, = Energia de activacién
T = Temperatura
R = Constante de los gases
Para evaluar las constantes A y E, a partir de datos de k a diferentes temperaturas es necesario

transformar la ecuacion anterior a una forma lineal mediante logaritmos:

Lnk=1LnA- E"’(IJ

R\T
Al graficar 1/T contra In k, con la pendiente de |a recta se calcula la energia de activacion (E,) y
con la ordenada al origen el factor de frecuencia (A), si se desea conocer E4 en el intervalo de
temperaturas correspondientes a dos puntos experimentales, tenemos las siguientes

ecuaciones:
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E
n* o ppa ] —,1,
i R Tz !I

En algunos casos los datos experimentales de las variaciones de la constante cinética respecto
a la temperatura no representan un comportamiento lineai io cual se debe a diferentes factores,

los mas frecuentes son:

1.El mecanismo de la reaccion cambia en ei intervalo de temperaturas estudiado

2.La forma de la expresion cinética empleada no corresponde a la reaccion

3.0Otros fenomenaos tales como la difusion, son suficientemente lentos que controlan la reaccion
4.La dependencia de la temperatura del factor de frecuencia (A) empieza a ser importante.

La actividad relativa, es uno de los parametros de comparacién utilizados con mayor frecuencia
en los estudios cinéticos. La actividad relativa se define como la relacién entre las constantes
de velocidad de reaccién, del catalizador prototipo que se va a someter a evaluacion, y el

catalizador designado como de referencia.

& =

Donde: o = Actividad relativa

K, = constante de velocidad de reaccién del catalizador prototipo

K, = constante de velocidad de reaccion del catalizador industrial
A pesar que la actividad relativa es reiteradamente usada, se tiene que aclarar que es una
propiedad que solo es una comparacion entre dos catalizadores (el de estudio vs el de
referencia), esto es que solo nos indica la o las diferencias entre uno y otro catalizador, sin
tomar en cuenta el efecto real que esto produce, hacia el mejoramiento del producto que se
desea obtener, que es el principal objetivo del catalizador.
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3.1 RESULTADOS A NIVEL MICRORREACCION Y PLANTA PILOTO DEL CATALIZADOR
COMERCIAL DE REFERENCIA VS CATALIZADORES PROTOTIPOS.

Dentro de la hidrodesintegracion de residuo, se exigen consideraciones cuidadosas al definir el
disefio del catalizador y al ejecutar la evaluacion de su desempefio. Este trabajo trata sobre los
aspectos con respecto a la evaluacion y desactivacion de catalizadores para fracciones
residuales, es asi que, considerando la informacion bibliografica e informacion tecnica referente
a la operacion de unidades industriales de hidrodesintegracion se definieron bases y criterios
para establecer algunas proyecciones que sean tan cercanas a la realidad a partir de la
operacion de los sistemas tanto de microrreaccién como a escala piloto.

La evaluacién del comportamiento catalitico se llevd a cabo empleando un equipo de reaccion
por lotes con agitacion, en el caso del estudio, para el sistema de microrreaccion este fue
adaptado para conocer el desemperio del catalizador en condiciones de' operacién cortas, este
tipo de pruebas dieron luz sobre factores que causan la desactivacion, como por ejemplo, el tipo
de carga que es alimentada, altas temperaturas, envenenamiento del catalizador como la
formacion de coque y sedimentos, etc.

En el caso de la escala piloto, es posible observar proporciones diversas pero en todas lo mas
importante es que todos o casi todos 0s requerimientos industriales estén presentes como son:
condiciones de operacion similares a las de nivel industrial, manejo de cargas reales, largos
periodos de operacion, contaminantes o impurezas presentes en la carga, etc. En esta etapa es
donde se presentan los mayores problemas de escalamiento como se menciond previamente
en las paginas 65-66, por si mismos los experimentos a escala planta piloto pueden no ofrecer
todos los requerimientos necesarios para el escalamiento de procesos complejos y en algunos
Casos sera necesario otras experimentaciones a escala intermedias entre piloto e industrial.

La experimentacién aplicada en estos sistemas en el desarrollo de catalizadores permitieron

modificar las propiedades del catalizador a través de retroalimentar ios datos obtenidos a las
etapas de sintesis y caracterizacion de propiedades fisicas y quimicas.
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A pesar de que los estudios cinéticos se llevan a cabo en sistemas de microrreaccion en
regimenes ideales y a condiciones lo més cercanas a las industriales, los proyectados a escala
piloto permiten obtener informacion mas cercana a la realidad debido a que en esta escala se
consideran problemas tales como distribuciones de temperaturas no ideales en el reactor,
problemas de reacciones secundarias indeseables, entre otras consideraciones.

Debe de notarse claramente que la expresion obtenida a nivel planta piloto no permite
determinar los mecanismos de reaccion y solo se trata de una relacién empirica que ajusta de
manera aceptablemente precisa los datos obtenidos en la experimentacion.

Como un todo, la evaluacion de catalizadores para residuo requiere sistemas sofisticados y
altamente integrados que consideren los aspectos mencionados en los capitulos anteriores, es
importante determinar no sélo el rendimiento de los productos si no, la vida atil que los
catalizadores puedan proporcionar, en la Tabla 19 se muestra un resumen de Ias condiciones
establecidas en la realizacion de estas evaluaciones y de igual forma se muestran los datos que
son requeridos para obtener las caracteristicas deseadas para ambos sistemas, generando asi
los criterios mas apropiados en la implementacién de un posible comportamiento a nivel

industrial.
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INFORMACION REQUERIDA PARA LA
EVALUACION DEL CATALIZADOR

NIVEL
MICRORREACION

PLANTA
PILOTO

Carga maxima, ocupando toda la capacidad
disponible

v

v

Minimo consumo de energia y de productos quimicos

v

Productos bien especificados

RN

Continuidad operativa, obtenida a través de los
cuidados operativos y tratamiento con prioridad de los
equipos por parte de las personas de operacion,
mantenimiento e inspeccion:
+ Peso del catalizador
Volumen del catalizador
Temperatura de Operacion
Presion
Tiempo de Operacién
LHVS
Agitacion
Temperatura de Reaccion
Consumo de Hidrégeno
Presién de Hidrégeno constante

LR BB R SN BE 3R 2N B

AN N N N Y N N NN

AN N T TN

AN

Conversion de la fraccion 538 °C+

HDS %

HDN%

HDM%

NENENEN

Rendimiento Ligquido

Cuidados y optimizacion operativa de todas las
secciones de la Unidad:

NNENENENENEN

N

Seleccion del catalizador adecuado, considerando:
+ Actividad adecuada
+ Selectividad para los productos dessados
+ Nafta
Querosina
Diesel
Gasdleo
Residuo

RN N T T N

ANENENENENENEN

Cuidados con los aspectos de seguridad y de medio
ambiente

~

<

Desactivacién

+ Formacion de coque

+ Formacion de sedimentos

+ Carbdn depositado en catalizador

RN

Cinética Intrinseca

Tabla 19. Informacién requerida para la evaluacion del catalizador a nivel microrreaccion

y planta piloto.
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Para el caso de microrreaccion se realizaron las evaluaciones siguiendo el procedimiento que
anteriormente fue descrito en el capitulo 2, la experimentacion aplicada ;':1 este sistema permitié
determinar propiedades de la actividad de diferentes catalizadores. Cada evaluacion se realizd
solamente una vez, debido a que el sistema permite obtener datos representativos y confiables
para el desempefio del catalizador prototipo, fue necesario realizar pruebas de evaluacion de
catalizadores comerciales, que son empleados actualmente en el proceso de
hidrodesintegracion, esto generd {a obtencion de datos y su analisis permitio obtener un sistema
confiable para aplicarse a los catalizadores prototipos. Esta evaluacion permitié generar criterios
tanto para ser considerados en la sintesis como en la evaluacion del desempefio requerido para
los catalizadores prototipos, la comparacion realizada entre los datos industriales y los
obtenidos en la evaluacion del catalizador comercial fueron unicamente de caracter practico, es
decir, se determinaron selectividades, conversiones y rendimientos los cuales permitieron
obtener de una manera mas rapida y confiable el desempefo generado por los catalizadores.
La comparacion también permitié adquirir criterios que fueron utilizados para establecer las
necesidades y condiciones de operacion cuando se realizaron las pruebas a nivel planta piloto.
Hay que senalar que debido a las caracteristicas de los residuales son dificiles de recuperar, al
final de la evaluacion, se tiene que realizar una verificacidn de lo que se ha recuperado tanto del
hidrocarburo como del catalizador empleado, por lo que a continuacion se ejemplifica el balance
de materia respectivo del catalizador comercial evaluado ver, Tabla 20.
BALANCE DE MATERIA

Cantidad de materia a la entrada del sistema

Peso del Reactor, [g). 5880.00
Peso def Hidrocarburo, [g] 30.10
Peso del Catalizador, [g] 6.00
Peso del Reactor + Hidrocarburo + Catalizador, [g] 5916.10

Cantidad de materia a la salida del sistema

Peso del Reactor + Hidrocarburo +Catalizador, [g] 5914.00
Reactor vacio (sin Hidrocarburo + Catalizador), [qg] 5881.00
Hidrocarburo + Catalizador producto, {g] 34.00
Peso retenido en reactor, [g] 1.00
%Peso retenido en reactor, [%peso] 2.77%
Pérdidas de (Hidrocarburo + Catalizador), [g] 2.10
Pérdidas de (Hidrocarburo + Catalizador), [% peso] 5.82%

Tabla 20. Balance de materia de la evaluacion del catalizador comercial
a nivel microrreaccion.
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Para esta prueba se puede observar la perdida neta del 5.82% peso de la muestra al inicio de ia
operacion, esta perdida generalmente se debe a la acumuiacion que se presenta en el sistema
es decir la cantidad de carbon retenido en las propelas y paredes del reactor.
Un analisis tipico de gases se muestra en la Tabla 21 en donde los subindices indican a los
tipos de compuesto al que se estan refiriendo, es decir para los compuestos con C1, indica
metano, C, indican todos aquellos compuestos como el propano, propeno, propino, etc.
Gas Producto, % mol PM
H, C, C, Ca C4 Cs Cs H,S | Total | Promedio
97.32 | 099 | 0.40 { 0.23 | 0.08 | 0.02 | 0.00 | 0.96 [100.00] 2.71

Tabla 21. Andlisis de gases para Microrreaccion.
Para la comprobacion de las etapas de evaluacién, en la Tabla 22, se muestra el
comportamiento que fue sugerido en la metodologia descrita previamente, esto permite
observar las verdaderas condiciones de operacion como son la temperatura, la presion, el
volumen del gas a las cuales fueron sometidos los catalizadores.

inicio  Sulfhidracién Estabilizacién Reatcion Fin

Temperatura, Inicial/Final, [°C] 18.00 | 280,00 28100 | 330.00 33400 | 42000 42200 | 422.00 293.00
Presi6n, InicialfFinal, [kg/cm?]  140.00 | 208.00 211.00 | 222.00 214.00 | 193.00 167.00 | 167.00 13500
Volumen del Gas Inicial, [ml] 61.09 61.09 6109 | 61.09 61.09 { 61.09 61091 ]| 6109 6109
Peso del Gas, [g] 0.693 0.541 0.548 0.530 0.508 0.40 0.4685 | 0.468 0.465

Tabla 22. Etapas de la evaluacion.

La representacion esquematica de las etapas del sistema de microrreaccién es ilustrada en la
Grafica 1, podemos apreciar el comportamiento de cada etapa en donde se analizaron variables
de operacién como temperatura [°C], presion [kg/cm®] y agitacién [r.p.m.}, uno de {os puntos
mas representativos del presente grafico es el comportamiento de la temperatura y presion en
la etapa de la reaccién. Aqui podemos observar que el inicio de la reaccidn que se lleva a cabo
mucho antes de las condiciones de reaccién industriales, la presién comienza a descender
debido al consumo de hidrogeno que requieren las reacciones de hidrodesintegracion y dado
que no presenta una compensacion de hidrogeno el comportamiento es mas representativo,
todo esto a temperaturas elevadas como se muestra en la Grafica 1. Todo esto permitio la
generacion de criterios para establecer condiciones a otros niveles experimentales desde la
etapa de sulfhidracion hasta la etapa de la reaccién y su comportamiento con un mayor tiempo
de prueba.
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i Variables de operacién vs Tiempo
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Grafica 1 Variables de operacion vs Tiempo de operacion

Todos los catalizadores evaluados presentaron un comportamiento similar por lo que se analiza
en forma general con la Grafica 1.

Para la evaluacidén de catalizadores de hidrodesintegracion, existen ciertos lineamientos de
caracter generalizado que pueden ser utiles en los programas de desarrollo y evaluacion de
éstos, que permita diferenciar un catalizador bueno de uno malo; de tal manera que las
propiedades mas relevantes se puedan obtener en un tiempo relativamente corto, y que los
resultados se conviertan en conclusiones cuantitativas sobre la variabilidad del catalizador. Con
el fin de evaluar la relacién que existe entre las propiedades fisico-quimicas y ta actividad
catalitica de las reacciones presentes en la hidrodesintegracion como son: HDS, HDN, HDNi y
HDV, se realizo la evaluacidn a nivel microrreaccion de los catalizadores que se prepararon en
el IMP, los cuales poseen caracteristicas que permiten tener un mejor desempeno es decir, un
contenido de metales constantes pero diferentes propiedades superficiales como: diametro
promedio de poros, volumen de poro, area superficial, etfc.
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3.1.1 COMPORTAMIENTO EN LAS REACCIONES DE HDT PARA LOS CATALIZADORES
PROTOTIPOS EVALUADOS

Las caracteristicas de los catalizadores prototipos evaluados se muestran en |a siguiente Tabla 23.

LIZADCR
PROPIEDAD CATA o CAT-P1 CAT-P2 CAT-P3 CAT-P4 CAT-P5 CAT-P6
COMERCIAL
Forma cilindrica cilindrica cilindrica cilindrica cilindrica cilindrica cilindrica
Area superficial, [m%/g) 180 179 167 194 235 174 191
Vol. De poro, [cm*/g] 0.75 0.65 0.73 0.50 0.56 0.50 0.65
Diametro de
_ 166 155 164 110 128 124 111
poro promedio. (A]
Densidad compacta,
5 0.64 0.56 0.52 0.65 0.61 0.63 0.62
[g/em”]
Resistencia a la
, 1.60 1.68 0.92 1.29 1.02 1.44 1.43
fractura, [kg/particula)
Distribucion de volumen
de poro, [%]
<100 A 8.10 1323 1757  17.01 1023 1632 1262
100-200 A 59.23 55.87 4449 5369 3335 60.05 79.77
200-1000 A 10.65 17.34 1474 1554 1660 1379 1024
1000-5000 A 15.12 1521  20.58  13.87 2020 8.32 8.12
>5000 A 8.36 0.00 4.13 3.26 6.23 1.13 1.56
Niquel [%peso] 25 2.4 2.6 1.33 2.02 25 2.8
Molibdeno [%pesc] 11.9 11.0 8.1 9.95 9.78 10.9 9.1

Tabla 23. Propiedades de catalizadores prototipos experimentales e industrial.

Como se puede observar en la Tabla 24, los catalizadores evaluados (CAT-P) presentan
resultados que se encuentran dentro de los rangos de magnitud def comportamiento del
catalizador de referencia evaluado industrialmente. De las observaciones méas importantes que
se pueden hacer respecto a las caracterizaciones esta el hecho de que la gravedad API de la
carga es baja, propia de un residuo de vacio de un crudo pesado, al pasar por la
hidrodesintegracion el residuo reduce su peso especifico incrementando su gravedad APl a
niveles similares a los de un gasoéleo pesado carga a FCC cuyo rango esta entre 10.1 y 27.7.
Por lo que se refiere a los metales las concentraciones de Ni y V se encuentran dentro de los
rangos de comportamiento esperado.
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CARACTERIZACICN CARGA CCEM CAT-P1 CAT-P2 CAT-P3 CAT-P4 CAT-P5 CAT-P6
Peso especifico 1.033 0.926 0.825 0926 0.926 0.929 0923 0.938
Gravedad API [°API] 3.00 20.88 21.09 2083 20.78 2032 2136 18.87
Carbén Conradson [%pesc] | 20.78 7.37 8.547 7126 8.64 9.13 8.16 10.16
Azufre, [% peso] 6.20 0.764 1.131 1.424 1.72 1695 0.788 1.680
Nitrégeno Total, [ppm, peso] | 5210 3327 1907 2847 2579 2275 932 2917
Niguel, [ppm, peso) 48.6 21.02 1446 2416 24.04 359 246 35.87
Vanadio, [ppm, peso] 209.4 15.8 17.2 34.0 54.8 51.9 98.7 63.5

CCEM: Catalizador comercial evaluado a nivel microrreaceion.
CAT-P: Catalizador prototipo experimental.

Tabla 24. Caracterizacion de Carga y Productos.

La actividad catalitica de los catalizadores en las reacciones de HDT se determino en base a
los niveles de HDS, HDN, HDNi y HDV que presentaron durante la evaluacidn. A fin de
comparar los resultados obtenidos en la evaluacion del catalizador comercial de referencia a
nivel microrreaccion (CCEM) vs. su comportamiento a nivel industriat (CCEI) se puede observar
en la Tabla 25 y 27 las diferencias absolutas obtenidas. Como se puede apreciar en estas
tablas el error es menor al 3%casi en todos los casos. De igual forma en las Tablas 26, y 28 se
aprecian los resultados que se obtuvieron en la evaluacion de seis catalizadores prototipos
CAT-P vs el catalizador industrial de referencia, ver Gréficas 4, 5 y 6. Los porcentajes de
conversion, HDS, HDN, HDNi y HDV se calcularon por medio de un balance de materia
respecto al contenido total de cada componente entre la carga y el producto. Esto se puede
representar en una conversion fraccional para cada componente como se muestra a
continuacion que se refiere a la proporcién de un reactivo que reacciona en el sistema ver
Graficas 2y 3.

N N Donde:
_ivs, T, N,o: concentracién inicial
WHDS = - x100 N, concentracién producto
Su X: especie analizada
~N
%HDN = " %100

NH

N, —-N
% HDM = Mr}v Mr w100

MU

C e _ NCARGA fraceion338°C+ NPRODUCTO fraceion538°C+
Onve’Sloan'ﬂrciv'lrsf'-S"(' - N

x 100

CARGA traccion3l8e(+
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CCEIl "CCEM DIFERENCIA ABSOLUTA
Desintegracidn, % peso 11.7 13.3 1.6
Fraccion Pesada % peso 28.8 30.86 5.06
Conversion % peso 518 54.59 2.79

Tabla 25. Comparacion de los resultados del catalizador comercial evaluado industrialmente vs

catalizador comercial evatuado en microrreaccion.

CCEl _ CCEM DIFERENCIA ABSOLUTA
HDS [%peso] 5859  57.21 1.38
HDN [%peso} 36.20 33.05 3.15
HDNi [%peso] 5729  56.75 0.54
HD V [%peso) 72.51 70.60 1.91

Tabla 26 Comparacién de las reacciones de HDT para la evaluacion del catalizador

Industrial vs planta de microrreaccién.

Carga CCEM CAT-P1 CAT-P2 CAT-P3 CAT-P4 CAT-P5 CAT-P6
Desintegracion. % peso - 11.31 12.15 10.67 11.64 7.78 13.19 12.07
Fraccién Pesada «peso| 61.33 3086 20.90 21.10 22.44 28.11 18.60 20.55
Conversion % peso - 5459 65982 65.60 63.41 54.17 69.67 66.50

Tabla 27. Comparacion de resultados de evaluacién de los catalizadores prototipos vs. el

catalizador comercial de referencia evaluado en microrreaccion.

CCEM CAT-P1 CAT-P2 CAT-P3 CAT-P4 CAT-P5 CAT-P6
HDS [%peso] 57.21 8176 77.03 7226 7266 8729 7290
HDN [%peso) 33.05 63.40 45368 5050 56.33 8211  44.01
HDNi (pesol 56.75 70.25 50.29 5053 2613 4938  26.19
HD V [%pesol 70.80 9179 8376 7383 7521 5287 6968

Tabla 28, Comparacién de los resultados de la reacciones de HDT: HDS, HDN, HDNi y HDV en la
evaluacién a nivel microrreaccion de los prototipos vs el catalizador comercial de referencia.
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Para evaluar el desempefio del hidrotratamiento se realizé el calculo de las constantes de
velocidad de reaccién y actividad relativa, respecto para el catalizador industrial, como para los
prototipos, considerando las caracteristicas mencionadas en el Capitulo 2. En la Tabla 29, se
muestran los valores de la actividad relativa a«, que es uno de los parametros de comparacion
utilizados con mayor frecuencia en los estudios cinéticos. La definicion de la actividad relativa «
es la relacion entre las constantes de velocidad de reaccion del catalizador prototipo y el
catalizador de referencia, evaluados a las mismas condiciones de operacidon. Para nuestro
estudio, si los valores de a son menores a la unidad se entiende que ios catalizadores
prototipos no presenta un desempefio superior al catalizador de referencia, pero en el caso
contrario que estos sean mayor que la unidad, deberemos entender que estamos superando al
catalizador de referencia. Asi también, se debe considerar que la actividad relativa es una
propiedad que solo es una comparacion entre los prototipos y el catalizador de referencia es
decir indica las diferencias particulares en una reaccién sin tomar en cuenta el efecto global que
la reaccion de hidrodesintegracion produce hacia el mejoramiento del producto. Es por eso que
para realizar una evaluacion descriminativa de los prototipos fue necesario asignar un puntaje
evaluatorio a cada uno de los parametros obtenidos que refiejaran un acercamiento a la calidad
real del producto basandose en la experiencia de cada uno de los parametros evaluados.

ORDEN CCEM CAT-P1 CAT-P2 CAT-P3 CAT-P4 CAT-PS CAT-P6
Krps 7.174 4.831 4.216 3.237 3.317 5.686 3.574

15 o 1 0.673 0.588 0.451 0.462 0.793 0.498
Krion 2.167 4.507 2.919 3.153 3.749 6.749 2.802

! o 1 2.080 1.347 1.455 1.730 3.115 1.283
Kroni 4.049 5.436 3.376 3.167 1.371 2.670 1.467

1 o 1 1.343 0.834 0.780 0.338 0.659 0.362
Krpv 12.484 11.208 8.782 6.011 6.312 2.950 5.764

1 o 1 0.898 0.703 0.482 0.506 0.236 0.462

O ACTIVIDAD RELATIVA

Tabla 29. Resultados de Constantes de velocidad y actividad relativa para las

evaluaciones realizadas.
En la Tabla 30 se muestra la puntuacion asignada para cada parametro analizado de acuerdo al
valor de importancia que representa en el proceso. Posteriormente, se realizé la comparacion
del desempeno de los prototipos evaluados con los parametros indicados generando asi las
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Tablas 31 y 32, en donde se pueden apreciar los diversos puntajes obtenidos para cada
prototipo. El catalizador de referencia tiene un puntaje de 100 como base.

Hidrodesintegracién Hidrotratamiento
PARAMETRO % PESO | PUNTUACION PARAMETRO o PUNTUACION
Desintegracion. 7-14 0-45 HDS 0-1 0-50
Fraccién Pesada| 31-18 0-10 HON 0-1 0-20
Conversion 53-70 0-45 HDNi 0-1 0-15
HDV 0-1 0-15
(@ (b)

Tabla 30. Puntaje para evaluar la calidad de la (a) hidrodesintegracién y el (b) hidrotratamiento

obtenidos en la evaluacion.

HDS HDN HDNi HDV |[PUNTUACION
CCEP 50 20 15 15 100
CAT-P1 | 34 42 20 13 109
CAT-P2 | 29 27 13 11 80
CAT-P3 | 23 29 12 7 71
CAT-P4 | 23 35 5 8 71
CAT-P5 | 40 62 10 4 116
CAT-P6 | 25 26 5 7 63

Tabla 31. Puntuacion obtenida de los prototipos evaluados a nivel microrreaccion en las

reacciones de HDT basdndose en la actividad relativa.

Desintegracion. Fraccién Conversién|PUNTUACION
Pesada
CCEP 41 2 4 17
CAT-P1 33 3 34 70
CAT-P2 24 3 33 60
CAT-P3 30 4 28 . 62
CAT-P4 5 g 3 17
CAT-P5 40 1 44 85
CAT-P6 33 2 36 71

Tabla 32. Puntuacion obtenida de los prototipos evaluados a nivel microrreaccién en la

conversion de la carga, desintegracion y fraccion pesada
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Grafica 2 Comparacion del comportamiento industrial del catalizador comercial vs evaluacion a

nivel microrreaccion.
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Grifica 3. Comparacién de resultados para la conversion y fraccién pesada de carga residual para

los catalizadores prototipos vs. el catalizador comercial de referencia evaluado en microrreaccion.
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Grafica 5 Comparacion de los resultados de la reacciones de HDS y HDN en la evaluacién a nivel

microrreaccion de los prototipos vs. el catalizador comercial de referencia.
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Grafica 6. Comparacion de los resultados de la reacciones de HDNi y HDV en la evaluacion a nivel

microrreaccion de los prototipos vs el catalizador comercial de referencia.

3.1.2 SELECTIVIDAD

En general se entiende por selectividad a un determinado producto, la cantidad del mismo
obtenida en relacion al total de reactante transformado. La selectividad tiene un papel
importante ya que es uno de los factores de mayor importancia en la consideracion de un
sistema, valores bajos de selectividad suponen perdidas elevadas de materias primas,
problemas en la eliminacion de productos indeseables y en general un mayor costo de
operacion.

La selectividad de un proceso interviene cuando el sistema a transformar puede evolucionar
bajo las condiciones de operacion en muchas direcciones termodinamicamente posibles, el
catalizador favorece fuertemente una de estas reacciones, la seleccion del mismo permite
grientar a voluntad la transformacion. Para realizar los caiculos de selectividad a productos
valiosos obtenidos de la hidrodesintegracion de residuales, se utilizé la técnica de destilacion
simulada (ASTM D-2887) que permite obtener la destilacién de un producto tan pesado como el
residuo de vacio mediante cromatografia de alta presion, con el empleo de un equipo HP-2710.
En la Figura 21, se muestran los resultados tipicos de una destilacion simulada y los cortes
definidos para la calidad de los hidrocarburos obtenidos. A partir de los datos de la destilacion
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simulada (método ASTM D-2887) se obtiene 10s siguientes datos de selectividad de acuerdo a
los cortes de cada producto. Se observa que los resultados obtenidos én la planta piloto vs el
comportamiento del catalizador comercial de referencia aplicado actualmente a nivel industrial
presentan niveles similares a fas mismas condiciones de operacion, sin embargo la distribucion
de los productos varia para la selectividad a diesel y residuo sin convertir como se muestra en
la Tabla 33 y la Grafica 7, por otra parte también se puede apreciar el comportamiento del
CCEP con los catalizadores prototipos presentando la informacion que muestra en la Tabla 34 y
Grafica8y 9.

* Destilacion Simulada de carga y producto
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Figura 21. Destilacién simulada de carga y producto,
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DIFERENCIA
CCEIl CCEM

ABSOLUTA
Nafta <200°C, % peso 5.28 4.65 0.63
Kerosina 200-260°C %peso | 6.01 4.52 1.49
Diesel 260-350°C % peso 15.90 13.83 2.07
Gasdleo 350-538°C, %peso | 44,88 46.14 1.26
Residuo 538°C*, « peso 28.83 30.86 2.03

Tabla 33. Comparacion de la distribucién de productos para el comportamiento del

catalizador de referencia a nivel industrial vs. planta de microrreaccion.

CARGA CCEM CAT-P1  CAT-P2 CAT-P3  CAT-P4 CAT-P5 CAT-P6
Nafta <200°C, % peso 0.00 4.65 6.56 533 6.39 3.89 7.17 5.40
Kerosina 200-260°C %peso | 0.00 4.52 7.80 7.33 7.23 5.54 8.25 9.05
Diesel 260-350°C % peso 3.86 13.83 2028 20.48 19.13 18.86 2215 2212
Gasoleo 350-538°C, %peso | 34.81 46.14 4448 4576 4481 4360 43.83 4288
Residuo 538°C+, % peso 61.33 30.86 2080 2110 2244 28.11 1860 2055

Tabla 34. Comparacién de la distribucion de productos de los prototipos experimentales vs. el
catalizador comercial de referencia evaluado a nivel microrreaccion.

El porciento de selectividad hacia un producto determinado esta dado por la relacién de la cantidad de
producto generado entre la cantidad de materia obtenida de los productos con valor agregado Tabla 35:

N rodiicto Donde:
Selectividad %= . ™" *100
N N cantidad de materia del producto a la
2 Pr oductos i , .
i=tl salida del sistema
CCEM CAT-P1 CAT-P2 CAT-P3 CAT-P4 CAT-P5 CAT-P6

Nafta <200°C, % peso 6.73% 830% 6.76% B824% 541% 8B80% 6.80%
Kerosina 200-260°C % peso 6.54% 9.86% 9.29% 9.32% 7.70% 10.14% 11.40%
Diesel 260-350°C % peso 20.0% 25.61% 25.95% 24.67% 26.23% 27.22% 27.84%

Gasodleo 350-538°C, % peso 66.73% 56.23% 57.899% 57.77% 60.65% 53.84% 53.97%

Tabla 35. Resultados de Selectividad de los prototipos experimentales vs. el catalizador comercial
de referencia evaluado a nivel microrreaccion.
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Grafica 7. Comparacion de la distribucion de productos para el comportamiento del

catalizador de referencia a nivel industrial vs. planta de microrreaccion.
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Grafica 8. Comparacion de la distribucion de productos de los prototipos experimentales vs. el

catalizador comercial de referencia evaluado a nivel microrreaccion.
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Grafica 9. Comparacion de la distribucién de productos de los prototipos experimentales vs. el

3.1.3 RENDIMIENTO DE LOS CORTES.

Las expresiones que sirven para el calculo del rendimiento de destilados se desarrollaron en

catalizador comercial de referencia evaluado a nivel microrreaccion.

base a un modelo de reaccion en el que se acuerda que los productos de reaccion se pueden

agrupar solo en nafta, kerosina, diesel y gaséleo obtenidos de la hidrodesintegracion del residuo

de vacio y queda definido como la fraccion del producto obtenido entre el reactivo que ha

reaccionado y se ha convertido en producto, asi tenemos las siguientes expresiones para cada

grupo:

B N -N

Nofio e r

Jroceiin 338°C 7 arga

Nafiu— producio Neifiu-carpg o

freaccrin 538" prudveser

Kerenaid— producto Nerosina-carga

Kerosma wy, . veee

frocaon338 %07 Gy Jracewin 3850 pruacm

J'V.“"L'\('l'—_f'f'lJ(l'HL.'U - Pheself—carg o

Bueselyn v

freavien 338 %07 v frawcten 538°07" praiucra

/

Lrersilenr = prodiecto Lrenvidfen—c arpa

Lenalvig, gy, 7 Y

fraccrsn 33850 T Ciea fraccrin 3380 precdeers
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los resultados de rendimientos se muestran en la Tabla 36.

CCEM CAT-P1  CAT-P2 CAT-P3 CAT-P4 CAT-P§ CAT-P6
Nafta 15.25% 16.23%  13.26% 16.43% 11.71% 16.77% 13.24%
Kerosina 14.83% 10.29%  18.23% 18.58% 16.67% 19.31% 22.20%
Diesel 32.72% 4057%  41.31% 39.28% 45.15% 42.82% 44.77%
Gasoleo 37.18% 23.90%  27.21% 2570% 26.47% 21.11% 19.79%

Tabla 36. Rendimientos a productos valiosos obtenidos por la hidrodesintegracion de residuos de
vacio utilizando prototipos vs. catalizador comercial de referencia evaluado a nivel

microrreaccion.
De la misma manera como se procedid para la asignacion de puntuacidén para la evaluacion del
comportamiento en las reacciones de hidrodesintegracién e hidrotratamiento se asigno una
puntuacién para la selectividad y el rendimiento obtenido de acuerdo con lo valioso de los
productos. En la Tabla 37 se muestra la puntuacién asignada de acuerdo a los rangos
obtenidos con otros catalizadores, tanto industriales como prototipos, es asi que los productos
mas valiosos tienen el puntaje mas alto. En las tablas 38 y 39 se obtienen la puntuacion de los

parametros de selectividad y rendimiento para cada catalizador de estudio.

% SELECTIVIDAD | PUNTUACION % RENDIMIENTO | PUNTUACION
Nafta 459 0-35 Nafta | 1117 0-35
Kerosina 6-12 0-25 Kerosina 15-23 0-25
Diesel 16-28 0-20 Diesel 38-46 0-20
Gasdleo 50-68 0-20 Gasédleo 19-28 0-20

Tabla 37. Puntuacion para fa evaluacion de la Selectividad y Rendimiento a proeductos valiosos.

Nafta Kerosina Diesel Gaséleo | PUNTUACION
CCEM 17 2 7 19 45 T
CAT-P1 30 16 16 7 69
CAT-P2 18 14 17 9 57
CAT-P3 29 14 14 9 66
CAT-P4 7 7 17 12 43
CAT-P5 33 17 19 4 73
CAT-P6 18 23 20 4 65

Tabla 38. Puntaje obtenido por los prototipos para la selectividad a productos valiosos.
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Nafta Kerosina Diesel Gasdleo] PUNTUACION
CCEM 12 3 1 18 34
CAT-P1 N 13 6 11 61
CAT-P2 13 10 8 18 50
CAT-P3 32 11 3 15 61
CAT-P4 4 5 18 17 44
CAT-P5 34 13 12 5 64
CAT-Pé6 13 23 17 2 54

Tabla 39. Puntaje obtenido por los prototipos para el rendimiento a productos valiosos.

3.1.4 FORMACION DE SEDIMENTOS Y CARBON DEPOSITADO EN EL CATALIZADOR.

Los catalizadores prototipos de hidrodesintegracion para la evaluacion son sujetos a severas
condiciones dindmicas a nivel industrial. La friccion entre las particulas del catalizador y la
propela de las autoclaves tienden a generar fracturas y producir finos de catalizador. Dichos
fragmentos se aglomeran junto con [0s hidrocarburos parcialmente transformados formando
sedimentos en el reactor, |0 cual proporciona informacién valiosa de las caracteristicas
mecéanicas de los catalizadores evaluados y asi tener un criterio, sobre las propiedades que
deben presentar para evitar la formacion de sedimentos. En la gréfica 10,11 y 12 se analiza la
formacién de sedimentos, tanto para el catalizador industrial como para los prototipos
experimentales en donde se presenta una mejoria en la reduccion de éstos. De igual manera,
que en las pruebas anteriores se le asigndé una puntuacion a la formacién de sedimentos, pero
en este caso, el prototipo que presenta la menor formacién de sedimentos sera el que mayor
puntaje obtenga. Este analisis se observa en las Tablas 40, 41, 42 y 43.

El efecto de las reacciones colaterales puede generar la reduccién de la actividad del
catalizador “ensuciando” su superficie. El ensuciamiento del catalizador es debido a la
formacion de residuos carbonosos con un déficit de Hidrégeno depositados en la superficie de!
catalizador usualmente en reacciones que involucra procesos con cargas pesadas. El coque
formado en el catalizador fisicamente bloguea el acceso de los reactantes al sitio activo en la
cubierta generando principalmente la deactivacion. La formacidon de carbén sobre los
catalizadores evaluados Grafica 12.

DIFERENCIA

CCEl  CCEM  ABSOLUTA
Sedimentos en el producto liquido [+ peso) 2.82 3.01 0.19
Carbon en el catalizador. [% pesa) 10.10 16.77 6.67

Tabta 40. Comportamiento de la generacion de sedimentos y carbon depositado en el catalizador

de referencia a nivel Industrial vs su evaluaciéon en microrreaccion
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CARGA CCEM CAT-P1  CAT-P2 CAT-P3 CAT-P4 CAT-P5 CAT-P6
Sedimentos %peso| 0.25 3.01 2.505 1.92 2.95 1.86 2.18 1.69

Carbodn en ef
catalizador. % peso - 16.77 10.5 10.84 11.56 10.76 11.74 8.33

Tabla 41. Comportamiento de la generacion de sedimentos y carbén depositado en el catalizador

comercial evaluado vs. los prototipos evaluados a nivel microrreaccion.

RANGO

%PESO PUNTUACION
Sedimentos 1.5-3.5 80-8
Carbdn en el catalizador. 8-17. 20-0

Tabla 42. Rangos de puntuacién para la evaluacion de sedimentos y carbdn en el catalizador.

Sedimentos elizzgﬁz"az:r_ PUNTUACION

CCEM 20 1 21
CAT-P1 40 14 54
CAT-P2 63 14 77
CAT-P3 22 12 34
CAT-P4 66 34 100
CAT-P5 53 12 65
CAT-P6 72 19 ot

Tabla 43. Valores para la evaluacién de sedimentos y carbén en el catalizador.

PROPIEDAD CCEM CAT-P1 CAT-P3 CAT-PS
Sedimentos [%peso] 2.505 1.92 2.18 1.69
Area superficial 180 179 194 174
Resistencia a la fractura [kg/particula] 1.80 1.68 0.92 1.44
Distribucidon de volumen de poro, [%]
<100 A 8.10 13.23 17.01 16.32
100-200 A 59.23 55.87 53.69 60.05
200-1000 A 10.65 17.34 15.54 13.79
1000-5000 A 15.12 15.21 13.87 8.32
>5000 A 8.36 0.00 3.26 1.13

Tabla 44. Propiedades de los catalizadores que presentarcn una menor generacién de sedimentos.
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Grafica 10. Comportamiento de la generacién de sedimentos y carbén depositado en el catalizador

de referencia a nivel Industrial vs su evaluacion en microrreaccion
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Grafica 11. Comportamiento de fa generacion de sedimentos en el catalizador comercial evaluado
vs los prototipos evaluados a nivel microrreaccion
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Grafica 12. Comportamiento del carbon depositado en el catalizador comercial evaluado vs los

prototipos evaluados a nivel microrreaccion,

3.1.5 ANALISIS DE RESULTADOS A NIVEL MICRORREACCION

SELECTIVIDAD | RENDIMIENTO !
PRODUCTO | PRODUCTOS F‘;%Eg%?‘fé%ﬁ”“ A oy | SEDIMENTOS PU':'LLRCLION
VALIOSOS VALIOSOS
CCEM 45 34 47 100 21 247
CAT-P1 69 61 70 109 54 363
CAT-P2 58 49 60 80 77 324
CAT-P3 66 61 62 71 34 294
CAT-Pa 43 44 17 71 100 275
CAT-P5 73 64 85 116 65 403
CAT-P6 65 54 71 63 9 345

Tabla 45. Puntuacién Final de los prototipos evaluados a nivel microrreaccion.

PUNTUACION % DESEMPENO

CCEM 247 100.0%
CAT-P1 363 147.0%
CAT-P2 324 131.2%
CAT-P3 254 119.0%
CAT-P4 275 111.3%
CAT-P§ 403 163.2%
CAT-P6 345 139.7%

Tabla 46. Porcentaje de desempefo de ias evaluaciones realizadas a nivel microrreaccion.
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De estos resultados se puede apreciar lo siguiente:
Se desarrollo la metodologia correspondiente para la evaluacion de catalizadores a nivel
microrreaccion, en general el desempeiio de los catalizadores prototipos CAT-P5, CAT-P1 y
CAT-P6, superan al catalizador de referencia alrededor de un 40-64 % en desempeno, ver
Tabla 46. La calidad del producto obtenido a partir de la aplicacion de los catalizadores
CAT-P5, CAT-P1 y CAT-P6 presentan una mejora en: la gravedad APl en ~12°API, con una
reduccion de metales de 258 a ~85 ppm, al igual que una disminucion en el contenido de
azufre de 6% a ~1.5 %peso, y nitrogeno de 5212 a ~1920 ppm, también se logra una
reduccion del carbén residual Conradson de 61% a 51% peso.
Para beneficiar significativamente los catalizadores de hidrodesintegracién sin perdida de
rendimiento liquido, se recomienda el empleo de catalizadores que estén soportados por un
material de 6xido refractarios del tipo de la gamma alumina o mezcla gamma alumina-siiica,
con area superficial de 180-200 m%g, volumen de poro 0.6-0.7 cm®/g, con una distribucion
del volumen de poro de 55-79 % para diametros de poro de 100-200 A; 10-17 % para
diametros de poro de 200-1000 A y 8-15 % para diametros de 1000-5000 A. Se debe tener una
resistencia a la fractura igual o superior de 1.4 kg/particula. La formulacion del catalizador
se debe contemplar con un contenido de niquel y molibdeno de 2.5-2.8 %peso Niy 9-12
Yepeso de Mo.
De la evaluacion de los catalizadores CAT-P5, CAT-P1 y CAT-P6, se observa un
incremento de la fraccion pesada entre 66-69 % peso vs 54.6 % peso a las mismas
condiciones de operacion . A pesar del incremento en la conversion se observsa una
reduccion de aproximadamente del 44-17 % en la formacion de sedimentos respecto al de
referencia.
La distribucion de los productos valiosos se ve favorecida con elt catalizador CAT-P5 ¢}
cual presenta un 65 % de mejora sobre el catalizador comercial, favoreciéndose hacia ios
productos ligeros como son nafta con en 2.07%, kerosina 3.6 % y diesel 7.22%.
Las reacciones de HDT se ven beneficiadas principalmente hacia la HDN al incrementar en
208%, 108% y 29 % para los catalizadores la actividad sobre el catalizador industrial,
ofreciendo asi una HDN con un nivel mas profundo y desfavorecer la formacion de
sedimentos que se forman a partir de nucleos de concentraciones de complejos metalicos
de vanadio. Para la HDNi, el catalizador CAT-P1 es el unico que presenta un mejor
desempeno respecto al catalizador industrial del 34.3%.
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3.2 RESULTADOS COMPARATIVOS DEL CATALIZADOR COMERCIAL EN PLANTA PILOTO vs
CATALIZADORES PROTOTIPO EVALUADO A NIVEL PLANTA PILOTO

Para el caso a nivel planta piloto se realizaron las evaluaciones siguiendo la metodologia
previamente definida en el capitulo 2, {a experimentacion aplicada a este sistema permite
determinar propiedades de la actividad catalitica de las especies analizadas. Fue necesario
realizar la evaluacion del catalizador comercial a esta escala para tener conocimiento de su
desempefio, este analisis permitido generar criterios de evaluacion sobre las condiciones de
operacion y comportamientos requeridos para los catalizadores prototipos. De igual forma que
en microrreaccion, la comparacién realizada del catalizador comercial y los catalizadores
prototipos se requiri¢ principalmente en datos de caracter practico, es decir se determinaron la
distribucién de productos valiosos de acuerdo con la selectividad, la conversién alcanzada con
respecto a la carga residual alimentada, el desempefio que se obtuvo para las reacciones de
HDT (HDS, HDN y HDM), esta informacion permiten conocer el mejor desempefio de los
catalizadores. La comparacién también permite adquirir criterios que puedan ser utilizados para
establecer las condiciones de operacién cuando se realicen pruebas en el ambito industrial.

Con el objeto de probar la actividad catalitica de los prototipos experimentales se evaiud a nivel
planta piloto el catalizador prototipo CPEPP, comparativamente con un catalizador comercial
CCEPP, el cual presenta las caracteristicas mostradas en la Tabla 47.

PROPIEDAD CATALIZADOR
CCEPP CPEPP
Forma clindica ~ cilindrica
Area superficial, m*g 180 188
Volumen de poro, cm’/g 075 0.67
Diametro promedio de poro A 166 157
Densidad compacta, g/cm® 0.64 0.63
Resistencia a la fractura, kg/particula 1.60 1.83
Distribucion de volumen de poro, % <100 A 8.10 12.70
100-200 A 59.23 63.80
200-1000 A 10.65 20.36
1000-5000 A 15.12 10.24
>5000 A 8.36 4.36
Ni, %peso 2.5 2.1
Mo, %peso 11.9 10.8

Tabla 47, Caracterizacion de propiedades del catalizador comercial y prototipo evaluados.
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De manera similar a microrreaccién, debido a las caracteristicas de los residuales es dificil
recuperar al final de la evaluacién todo el hidrocarburo y el catalizador empleado, por lo que se
tiene que realizar una verificacion de lo que se ha recuperado, por lo que a continuacion se
gjemplifica el balance de materia respectivo del catalizador comercial evaluado. En la Figura 22
y Tabla 48 se pueden apreciar las principales corrientes involucradas en el proceso de
hidrodesintegracién, la distribucion de la fase gaseosa y la fase liquida, en esta ultima se
observa la distribucion de las fracciones mas importantes de valor agregado. Para los célculos
respectivos de conversion y selectividad se emplearon las mismas ecuaciones que para la

evaluacion a microrreaccion.

Ecuaciones empleadas para los calculos a nivel planta piloto.

vHDS ="
() = o x100
s Dond
onde:
N~ N N N,.: concentracion inicial
YHDN = - ~“-— = x100 N,,: concentracion producto
Ny X: especie analizada
Yo HDM = - " — 2 %100
Mo
N

. CaRGA fraccions38°C+ N popucro fraceions38°C*
Conversion . e e R R I
Fraccién538°C

x100

CARGA fraccion538°C"
A partir de los datos de la destilacion simulada (método ASTM D-2887) se obtiene los siguientes
datos de selectividad de acuerdo a los cortes de cada producto; nafta <200°C, kerosina 200-
260°C, diesel 260-350°C, gasdleo 350-538°C y residuo 538°C".

Donde:
N roducto deseado N = Cantidad de materia del
v Selectividad = - P854 w100 producto a Ia salida del sistema

H

Z N producto |

1
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FIGURA 22. Diagrama de flujo simplificado para el balance de planta piloto de hidrodesintegracién.




[H1

BALANCE DE MATERIA

CORRIENTE
e LK
Producto Gaseoso
Gas (I/h] 90 920 90 | 2040} 85.65 475 | 8565 | 904 | 904
H: [%mol] 99 93.8 | 93.37 93.85 | 93.84 | 9384 | 93.84
C1-Cq [%mol] 4.4 495 1.14 0.89 2.03 2.03
CO, + Aire [%mol] 1 1.38 | 135 301 | 314 | 257 | 254
H2S [%mol] 0.37 | 0.33 200 | 243 | 1.56 | 156
Distribucién Producto Liquido
Hidrocarburo[ml/h] | 61.50 61.50 | 60.48 59.47 58.48 | 56.46
Hidrocarburo[g] 750 750 738 725 713 689
Nafta (%peso] 0.00 471 1 471 4.71 471 | 471
Kerosina [%peso] | 0.00 5.35 535 535 535 5.35
Diesel [%peso] 0.00 11.47 | 11.47 11.47 11.47 | 11.47
Gasoleo [%peso] | 11.56 38.80 | 38.80 38.80 38.80 | 38.80
Residuo [%peso] | 88.44 39.67 | 39.67 39.67 39.67 | 39.67
Temperatura [°C] | 120 25 115 200 300 120 120 25 85 25 25 25 25 25
Presién [kgicm?} | 200 60 200 200 200 200 3.0 075 | 075 | 075 | 0.75 | 200 0.75 L0.7’5
Tabla 48. Balance de materia para el proceso de hidrodesintegracion a nivel planta piloto.
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3.21 COMPORTAMIENTO EN LAS REACCIONES DE HDT PARA LOS CATALIZADORES
EVALUADOS A NIVEL PLANTA PILOTO.

En las siguientes Graficas 13 a 24 se muestran los comportamientos del catalizador comercial
evaluado en planta piloto [CCEPP] y del catalizador prototipo evaluado en planta piloto
[CPEPP], a fin de tener una idea mas respecto al comportamiento de .estos catalizadores se
muestran los valores obtenidos para periodos de tres dias; aunque la caracterizacion de los
productos se hace de manera continua y durante toda la evaluacién, tal y como se menciona en
la metodologia del Capitulo 2. Los graficos se encuentran acompanados de tablas donde se
muestra la variable analizada.

Como se puede observar en la Tabla 49 y 50, ias propiedades de los residuos procesados en la
Unidad de planta piloto presentan caracteristicas que estan dentro de los rangos de magnitud
del comportamiento del catalizador de referencia evaluado industriaimente. De las
observaciones mas importantes que se pueden hacer respecto a las caracterizaciones esta el
hecho de que la gravedad APl de la carga es aproximadamente 3°AP| y los productos
obtenidos de los catalizadores evaluados presentan resultados que se encuentran dentro de los
rangos de magnitud esperados. El comportamiento del catalizador de referencia evaluédo
presenta 18 a 16 °AP{ en promedio y para el prototipo alrededor de 21 a 17 °API, esto nos
indica un buen desempeno para ambos catalizadores. Por [0 que se refiere a los metales, las
concentraciones de Niy V se encuentran dentro de los rangos de comportamiento esperado.

CARAC RS ACION Carga 5 10 15 20 25 30
Azufre, [% peso] 62 106 096 121 142 146 158
Nitrégeno Total, [ppm] 5210 3016 2092 3544 3774 3734 3770
Niquel, [ppm] 486 317 165 176 182 178 202
Vanadio, {ppm] 2096 607 365 391 417 386 462
Metales Totales, [ppm] 2576 924 53.0 56.7 59.9 56.4 66.4

Insolubles n-Heptano, [% peso] ND 4.35 3.17 518 3.89 5.18 5.38
Carbon Conradson, [% peso] 20.78  9.20 7.06 9.06 9.69 9.75 9.80
Peso especifico, 20/4 °C 1.033 0595 0.94 0.95 0.95 0.95 0.95

Gravedad API 3.00 16.5 18.0 16.9 16.45 16.25 16.3
ND= no determinado

Tabla 49. Caracterizacion del producto liquido del catalizador comercial evaluado.
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CARAC?&?ISIZACION Carga 5 10 15 20 25 30
Azufre, [% peso] 6.20 0.83 1.17 1.52 1.69 1.69 2.07
Nitrégeno Total, [ppm] 5210 1520 2537 3103 2872 3540 3310
Niquel, [ppm] 486 228 270 264 266 265 264
Vanadio, [ppm]) 209.4 751 69.1 61.6 60.4 71.5 78.0
Metales Totales, [ppm] 2576 97.9 961 880 870 980 1044

Insolubles n-Heptano, [% peso] ND 4.30 2.35 542 4.03 6.68 6.43
Carbon Conradson, [% peso] 20.78 6.96 8.54 10.2 10.0 10.5 10.7
Peso especifico, 20/4 °C 1.033 092 0.92 0.94 0.94 0.94 0.95
Gravedad API 3.00 21.0 21.0 18.9 19.0 18.3 17.2

ND= no determinado

Tabla 50. Caracterizacion del producto liquido del catalizador prototipo evaluado

En la Grafica 13 se muestra el comportamiento de la conversiéon de la fraccién 538°C*, se
observa que a medida que se incrementa el tiempo de operacion para el estado de reaccion, la
conversion tiende hacerse constante, el desempenio del catalizador comercial es favorecido con
respecto al catalizador prototipo, pero esto puede ser hasta cierto punto contraproducente, pues
se sabe que si se presenta una conversion elevada es posible obtener un incremento en la
formacion de sedimentos, misma que tiende a generar problemas, tanto a nivel planta piloto,
como a escala industrial. En la Tabla 51 se muestra el comportariento de los catalizadores en
intervalos de tres dias de caracterizacion de productos y evaluacidn teniendo en consideracion.
CONVERSION (% peso)

DIAS CCEPP  CPEPP cc[é':EiE%%lépp
1 5.84 27.75 -21.91
3 34.72 56.52 -21.80
6 68.58 65.93 2.65
9 75.00 66.34 8.66
12 71.44 66.00 5.44
15 67.87 62.66 5.21
18 65.49 58.13 7.36
21 63.10 56.08 7.02
24 62.78 55.11 767

27 60.68 54.14 6.54
30 56.71 55.01 1.70

Tabla 51. Conversion de la fracciéon 538°C* para el catalizador comercial y prototipo.
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Gréfica 13. Comportamiento de la conversion de la fraccion 538°C* para el catalizador
comercial evaluado y prototipo.

La actividad catalitica de los catalizadores en las reacciones de HDT se determind basandose
en los niveles de HDS, HDN, HDNi y HDV que presentaron durante la evaluacion. A fin de
comparar los resultados obtenidos en la evaluacion del catalizador comercial de referencia a
nivel planta piloto (CCEPP) vs el comportamiento del catalizador prototipo (CPEPP) se puede
observar, en la Tabla 52, el desemperfic de ambos mostrando asi su comportamiento por largos
periodos de operacion, en las Graficas 14,15,16 y 17 se muestra dicho comportamiento. Aqui
podemos apreciar que a medida que la operacion transcurre el catalizador comienza a perder
actividad y esto se deba posiblemente al incremento en los niveles de ia formacién de
sedimentos y la depositacion de coque y metales sobre ei catalizador.
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HDS{(%peso) HDN (%peso)

DIFERENCIA DIFERENCIA
DIAS CCEPP CPEPP CCEPP vs. CPEPP DIAS CCEPP CPEPP CCEPP vs. CPEPP

1 61.44  52.01 9.43 1 19.0 19.0 0.0
3 7290 8268 -9.78 3 36.4 40.0 -3.60
6 8386 85.07 -1.21 6 43.5 50.0 -6.50
9 83.12 7942 3.70 9 41.7 50.6 -8.90
12 79.77 75.48 4.28 12 34.5 45.2 -10.70
15 78.71 73.27 5.44 15 31.4 41.6 -10.20
18 7592 7136 4.56 18 29.3 38.5 -9.10
21 75.35 6945 5.90 21 28.4 35.4 -7.00
24 7377 66.78 6.99 24 27.8 33.2 -5.40
27 7218 64.10 8.08 27 27.3 311 -3.80
30 72.22 6352 8.70 30 26.6 30.4 -3.80
HDV (%peso) HDNi (% peso)
DIFERENCIA DIFERENCIA

DIAS CCEPP CPEFPP DIAS CCEPP CPEPP

CCEPP vs. CPEPP CCEPP vs. CPEPP

1 4724  47.24 0.00 1 40.96  40.96 0.00
3 7320 5953 13.67 3 52.39  40.81 11.58
6 88.32 8298 5.34 6 57.16  77.57 -20.41
9 89.45 8224 7.21 9 76.12  60.93 15.19
12 89.03 82.00 7.03 12 70.33  59.48 10.85
15 8861 8176 6.85 15 7482  61.79 13.03
18 87.13 81.18 6.01 18 71.20 59.48 11.72
21 87.74 81.32 6.42 21 71.20 59.04 12.16
24 8820 79.33 8.87 24 7250 6165 10.85
27 8737 7872 8.65 27 71.06  60.93 10.13
30 87.34 77.45 9.89 30 7077  61.79 8.98

Tabla 52. Comparacién de los resultados de las reacciones de HDT: HDS, HDN, HDV y
HDNI, en la evaluacion a nivel microrreaccién del prototipo vs. el catalizador
comercial de referencia.
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Grafica 14. Comparacién de los resultados de la reacciones de HDS en la evaluacién a nivel

planta piloto del prototipo vs el catalizador comercial de referencia.
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Grafica 15, Comparacién de los resultados de la reacciones de HDN en la evaluacién a nivel

planta piloto de los prototipos vs el catalizador comercial de referencia.
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Grafica 16. Comparacién de los resultados de la reacciones de HDV en la evaluacién a nivel

planta piloto de los prototipos vs el catalizador comercial de referencia.
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Grafica 17. Comparacion de los resultados de la reacciones de HDNi en la evaluacién a nivel

planta piloto de los prototipos vs el catalizador comercial de referencia.
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3.2.2 SELECTIVIDAD

Al igual gque en el caso de microrreaccion, se calculd la selectividad, la cual representa uno de
los factores de mayor importancia en la consideracion de un sistema dado que, valores bajos de
selectividad suponen perdidas elevadas de materias primas, problemas en la eliminacion hacia
los productos indeseables y en general un mayor costo de operacion. La selectividad de un
proceso interviene cuando el sistema a transformar puede evolucionar bajo las condiciones de
operacién en muchas direcciones termodinamicamente posibles, el catalizador favorece
fuetemente una de estas reacciones, la seleccién del mismo permite orientar a voluntad la
transformacion.

A partir de datos de la destilacién simulada (método ASTM D-2887) se obtiene los siguientes
datos de selectividad de acuerdo a los cortes de destilacion definidos para cada producto. Se
observa de |os resultados obtenidos en la planta piloto que, el catalizador comercial no presentd
un mejor desempefio que el catalizador prototipo para la nafta y ta kerosina, estos datos se
encuentran en la Tabla 53, 54, 55 y las Graficas 18, 19, 20 y 21.

NAFTA (%peso) KEROSINA (%peso)
oias ccepp cpepp (DITERENCIA  pias ccerp crerp o
1 000 0 0.00 1 036 132 0.96
3 084 245 1.61 3 18 338 1.58
6 268 428 1.60 6 516 591 0.75
9 312 505 1.93 9 550 595 0.45
12 313 501 1.88 12 575 609 0.34
15 373 519 1.46 15 591 575 0.16
18 327 471 1.44 18 604 535 0.69
21 308 423 1.15 21 592 540 0.52
24 381 454 0.73 24 619 532 0.87
27 378 433 0.55 27 582 513 0.69
30 362 442 0.80 30 58 495 0.91

Tabla 53. Distribucion de la fraccion de nafta y kerosina en el producto liquido
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DIESEL (%peso) GASOLEO (% peso)
DIAS CCEPP CPEPP Cc‘gﬁg%’:’&%’épp DIAS CCEPP CPEPP Cc%’;ﬂi"gﬂépp
1 120 255 1.26 1 1572 3333 17.61
3 601 853 2,52 3 3354 4531 1177
6 1286 148 -1.93 6 4197  44.03 2.06
9 1353 1273 0.80 9 4135 43.90 255
12 1342 128 0.62 12 4158 4281 -1.23
15 1269 11.99 0.70 15 4160 39.07 2.53
18 1344 1147 1.97 18 4182  38.80 3.02
21 1309 11.19 1.90 21 4205 3869 3.36
24 1333 10.38 2.95 24 4181 3866 3.15
27 1290 9.69 3.21 27 4164 37.47 417
30 1176 975 2.01 30 3934 37.72 1,62

Tabla 54. Distribucion de la fraccién de diesel y gaséleo en el producto liquido.

RESIDUOQ (%peso)

DIAS CCEPP CPEPP

30

82.63
58.80
37.33
37.12
36.56
36.07
35.43
35.86
34.86
35.86
39.43

62.80
40.33
32.00
32.38
33.86
38.00
39.67
40.50
41.10
43.40
43.20

DIFERENCIA
CCEPP vs CPEPP

19.83
18.47
5.33
4.74
2.70
-1.93
-4.24
-4.64
6.24
7.54
-3.77

Tabla 55. Distribucion de la fraccidon de residuo en el producto liquido.
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FRACCION DE NAFTA EN EL PRODUCTO

Nafta, %peso
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Grafica 18. Comparacién de la distribucién de Nafta del prototipo experimental vs el catalizador

comercial de referencia evaluado a nivel planta piloto.
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Grafica 19. Comparacion de la distribuciéon de Kerosina del prototipo experimental vs el

catalizador comercial de referencia evaluado a nivel planta piloto.
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Grafica 20. Comparacién de la distribucién de Diesel del prototipo experimental vs el catalizador

comercial de referencia evaluado a nivel planta piloto.
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Grafica 21. Comparacién de ia distribucién de Gasoéleo del prototipo experimental vs el

catalizador comercial de referencia evaluado a nivel planta piloto.
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Grafica 22. Comparacién de la distribucién de Residuo del prototipo experimental vs el
catalizador comercial de referencia evaluado a nivel plania piloto.

3.2.3 FORMACION DE SEDIMENTOS.

En las Gréaficas 23 y 24 y las Tablas 56 y 57 se analiza la formacién de sedimentos, tanto para
el catalizador industrial como para el prototipo experimental, en donde se presenta una mejoria
en la reduccion de sedimentos para el catalizador experimental. Asi se puede plantear lo
siguiente; aun cuando se tengan catalizadores con una mejor distribucién de productos,
eliminacion de compuestos metalicos o conversiones aitas no implican que tengan un buen
funcionamiento si la formacion de sedimentos es grande ya que se debe evitar esto debido a los

problemas que se mencionaron con anterioridad.
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SEDIMENTOS TOTALES, (% peso)

DIAS

1
3
6
9
12
15
18
21
24
27
30

CCEPP

0.013
0.181
0.168
0.104
0.108
0.117
0.112
0.125
0.132
0.161
0.168

CPEPP ¢cEpe v CrEPP
0.020 -0.007
0.136 0.045
0.085 0.083
0.067 0.037
0.074 0.035
0.079 0.038
0.082 0.030
0.093 0.032
0.100 0.032
0.106 0.055
0.127 0.041

Tabla 56. Comportamiento de la generacidn de sedimentos totales en el catalizador comercial

evaluado vs el prototipo nivel planta piloto.
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Grafica 23. Comportamiento de la generacién de sedimentos totales en el catalizador comercial

evaluado vs el prototipo evaluados a nivel planta piloto.
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SEDIMENTOS POR EXTRACCION (% peso)

DIAS CCEPP CPEPP oW PRENCIA
1 0.081 0.043 0.038
3 0.123 0.169 10.046
6 0.094 0.044 0.050
9 0.047 0.026 0.021
12 0.050 0.029 0.021
15 0.056 0.030 0.026
18 0.069 0.045 0.024
21 0.073 0.051 0.022
24 0.082 0.065 0.017
27 0.098 0.070 0.028
30 0.130 0.101 0.029

CAPITULO 3

Tabla §7. Comportamiento de la generacién de sedimentos por extraccion en el catalizador

comercial evaluado vs el prototipo nivel planta piloto.

SEDIMENTOS POR EXTRACCION
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Grafica 24. Comportamiento de la generacion de sedimentos por extraccion en el catalizador

comercial evaluado vs el prototipo evaluados a nivel planta piloto.
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3.2.4 ANALISIS DE RESULTADOS A NIVEL PLANTA PILOTO.

De estos resultados se puede apreciar |0 siguiente:
En general la calidad global det producto, de las evaluaciones realizadas en planta piloto;
cuantificada por la gravedad AP| es mejorada notablemente, hacia el catalizador prototipo
evaluado (CPEPP) presentando una gravedad ~19.3 APl vs ~16.7 API del catalizador
comercial (CCEPP).
El beneficio de la evaluacion del catalizador prototipo evaluado se observa en la reduccion
de sedimentos, aproximadamente del 69 % respecto al catalizador comercial, presentando
una conversion del 56.7 % peso vs. 57.47 %peso del catalizador comercial. Para el
catalizador prototipo presentan una area superficial de 188 m?%g, un volumen promedio de
poro de 0.67 cm®/g, con una distribucion del volumen de poro 63 % con diametros de poro
de 100-200 A; 20.3 % con diametros de poro de 200-1000 A, 10.2 % con diametros de 1000-
5000 A, se tiene una resistencia a la fractura de 1.83 kg/particula, para la parte activa dei
catalizador se debe contemplar un contenido de niquel y molibdeno de 2.1 %peso Niy 10.8
%peso de Mo.
Las reacciones de HDT se ven beneficiadas principaimente hacia fa HDN al incrementar en
7.73% de HDN sobre el catalizador industrial, ofrectendo asi una HON con un nivel méas
favorable para gue no se favorezca la formacion de sedimentos a partir de nucleos de
concentraciones de complejos metdlicos de vanadio. Para las reacciones de HDS, HDV y
HDNi, el catalizador comercial presenta un mejor desempeno.
Se ha observado que a medida que se incrementa el tiempo de operacion para el estado de
reaccién la conversian tiende hacerse constante, el desemperio del catalizador comercial es
favorecido en la obtencién de productos valiosos con respecto al catalizador prototipo, como
se puede apreciar en las Graficas 18 a 21, pero esto no implica que el catalizador comercial
presente un buen desempefio ya que puede tener una mejor conversion pero el costo de
esto es el incremento de sedimento como se aprecia en la Figura 23 la cantidad de
sedimentos aumento, a nivel industrial se permiten cantidades del 0.1% como maximas el
tener un jcremento de este limite implica dificultades en la operacion del sistema

involucrado.
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3.3. CONCLUSIONES.

El desarrollo de catalizadores es actualmente practicado como un proceso interactivo en el cual
nuevas formulaciones de estos son logradas usando informacion estructural y representacion
de datos. El objetivo es el de suministrar un mejoramiento significativo en los procesos
existentes o para la inversiéon en nuevos procesos, Para minimizar el tiempo y costo referentes
con el desarrollo de catalizadores es esencial, desde el punto de vista cientifico, ofrecer
metodologias de experimentacion que permitan definir de entre varias soluciones tecnolégicas
posibles una manera confiable y repetitiva de lograr una evaluacion lo mas cercana posible a

las condiciones de operacion industriales o donde se evaluaran finalmente los desarrollados.

La metodologia elaborada en este trabajo de tesis es una buena alternativa para la evaluacién
de catalizadores de hidrodesintegracion de residuales ya que permite obtener de una manera
rapida y eficiente datos que se encuentran lo mas cercanamente posible al comportamiento
industrial. Las metodologias experimentales aplicadas a nivel microrreaccion y planta piloto nos
permitieron simular niveles semejantes de actividad catalitica para la transformacion de
residuos de petréleo las cuales se midieron a través de la conversidn, rendimiento y selectividad
de las fracciones ligeras de mayor valor comercial, asi mismo se analizo la remocién de
contaminantes mediante las reacciones de hidrodesulfuracidén (HDS), hidrodenitrogenacién
(HDN) e hidrodemetalizacion (HDM) y considerando a su vez el control exhaustive en el analisis

de la formacion de sedimentos

Para el proceso de Hidrodesintegracion es preciso encontrar catalizadores que posean
caracteristicas superiores como son: buena resistencia a la atrision y trituracion, porque la
perdida de material origina varios inconvenientes entre los que cabe destacar el aumento de la
caida de presién, cambio en la distribucion del sélido en el interior del reactor, formacién de
coque y principalmente la formacion de sedimentos. Los catalizadores deben también presentar
un area superficial adecuada, resistencia al impacto para evitar su deterioro durante la carga del
reactor, las propiedades de volumen de poro, distribucion del volumen de poro preferentemente
bimodal con mayor poblaciéon de macroporos representa un papel importante debido a que el

tamano de molécula presentes en los residucs son complejas tanto en forma como en tamafio.
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» Mejor diseiio de las propiedades fisico-quimicas y mecanicas que beneficien en:

» Incremento en la actividad catalitica

» Bajos niveles de sedimentos totales.

> Mayor estabilidad catalitica
» Menor velocidad de deactivacion por envenenamiento con metales.
El nivel de sedimentos es quiza el principal problema que se presenta cuando se tratan cargas
residuales. De nuestro estudio en la formacion de sedimentos tanto a nivel microrreaccién y
planta piloto, se puede plantear lo siguiente, aun cuando se tengan catalizadores con una mejor
distribucion de productos, eliminacion de compuestos metalicos o conversiones altas no
implican que tengan un buen funcionamiento si la formacién de sedimentos es grande ya que se

debe evitar esto debido a los problemas que se mencionaron en el trabajo.
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