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INTRODUCCION

Desde el punto de vista tecnolégico y econémico, el problema de la desactivacion de
catalizadores causado por la formacion de carbén es de suma importancia en la refinacién
del petréleo y la industria petroquimica. Hoy en dia, las plantas quimicas son de grandes
dimensiones y mas sofisticadas en su disefio integrado, por lo que, el tiempo de operacién
se ha convertido en uno de los principales parametros para su funcionamiento, es decir, el
paro de operaciones por razones tales como el cambio de catalizador debido a su grado de
desactivacion, se traduce en un efecto perjudicial en la economia de la planta. Asi, un alto
grado de integracion, significa que la mas débil parte de la cadena del proceso, en este caso
la actividad del catalizador, puede determinar el funcionamiento de la planta entera. Por lo
tanto, un reto para los fabricantes de catalizadores es el desarrollo de catalizadores mas
estables y resistentes a la formacion de carbon; y para la ingenieria de procesos la
optimizacion del disefio y equipamiento de reactores asi como procedimientos para la

regeneracion de catalizadores, que aseguren un funcionamiento sustentable de la planta.

Con el objeto de obtener la informacion necesaria para el disefio y optimizacién de
procesos, se ha dedicado un gran esfuerzo al estudio de la quimica de la formacion de
carbdn y su relacion con la actividad y selectividad del catalizador. Cabe mencionar que en
este trabajo la palabra “desactivacion” serd usada para definir el fenémeno por el cual la
actividad del catalizador decrece debido a la interaccion de moléculas que contienen
carbono con los sitios activos del catalizador. Asi también, el término “coque” o “carbon”
sera usado indistintamente para describir a los productos resultantes de la condensacion y
de reacciones de extraccion de hidrégeno de especies que contienen carbono adsorbidas en
el catalizador, cuyos ejemplos mas conocidos son los hidrocarburos. A su vez el coque, sera
a menudo subdividido en reversible e irreversible. De manera mas explicita, se llamara
coque reversible o con un nivel bajo de grafitizacion, cuando las especies adsorbidas estén
parcialmente deshidrogenadas y por lo tanto sean faciles de remover cuando se hace pasar
una corriente de hidrégeno a una temperatura entre 400-430 °C; cuando las especies
adsorbidas tengan un alto grado de deshidrogenacién y por lo tanto de grafitizacion

(practicamente grafito puro), se referira a ellas como coque no reversible.
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El proceso de reformacion catalitica de naftas es una de las operaciones mas
importantes en la industria de refinacion del petroleo, las principales reacciones en este
proceso incluyen la producciéon de hidrocarburos aromaticos a partir de hidrocarburos
saturados, por medio de una serie de reacciones entre las que se cuentan, deshidrogenacion,
isomerizacion y ciclizacion. El objetivo de este proceso es producir gasolinas de alto
octanaje como resultado del aumento en la concentracion de los componentes aromaticos

presentes.

El catalizador usado en el proceso de reformacion ha venido evolucionando con el
tiempo, los primeros catalizadores empleados en reformacion catalitica fueron 6xidos de
cromo y 6xidos de molibdeno soportados en alimina, a pesar de que estos catalizadores
eran estables producian grandes cantidades de coque, provocando su desactivacién en
periodos cortos de operacion. Posteriormente, ante la necesidad de obtener combustibles
con mayor octanaje y disminuir la desactivacion del catalizador por depdsitos de carbén,
entre otras desventajas que presentaba el anterior sistema , fueron utilizados a nivel
industrial de 1950 hasta 1960 catalizadores monometalicos platino-alimina [1]. Poco
depués, este catalizador fue sustancialmente mejorado mediante la adicién de un segundo
metal (Re, Ge o Sn), que lo provee de una mayor estabilidad, lo cual entre otras, es
relacionado con un decremento en la depositacion de carbon sobre su superficie, es decir, se

consigue una disminucion en la velocidad de desactivacion por formacion de carbén.

El catalizador empleado en reformacion, posee sitios cataliticos metalicos y sitios
acidos, como componente metalico utiliza platino ya que este posee una alta actividad para
las reacciones de hidrogenacion y deshidrogenacion, mientras que como sitios de caracter
acido se utiliza alimina, que a la vez funciona como soporte del elemento metalico, y esta

relacionada con reacciones como isomerizacion y ciclizacion.

Autores como Ponec V. y Bond G.C. [2] afirman que la adiciéon de un segundo
elemento a los catalizadores de reformacion, se explica por el hecho de que estos aditivos
mejoran las caracteristicas del metal activo soportado, la actividad especifica, la
selectividad del metal, la dispersion, la estabilidad térmica de las particulas soportadas, asi

como la resistencia a varios agentes contaminantes, principalmente los depésitos de carbén.
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Muchos son los autores que han explicado las causas que desactivan los catalizadores,
en 1987 Buyanov [3] propone una clasificacion de acuerdo con la cual todos los cambios en

las propiedades cataliticas son divididas en dos grupos.

1. Cambios en la actividad especifica y selectividad debido a cambios en la

composicion quimica del catalizador durante el curso del proceso.

2. Cambios en la estructura del catalizador ( textura), los cuales son responsables de la
pérdida de actividad catalitica como resultado de una disminucion en el drea

superficial de trabajo y su accesibilidad.

De esta manera, la desactivacion de catalizadores monometalicos y bimetalicos
soportados es un resultado de los cambios en sus propiedades quimicas y estructurales,
tanto del componente soportado como del soporte. El primer grupo incluye cambios en la
superficie y composicion de la fase del componente soportado asi como la interaccion entre
el componente activo y el soporte, el segundo grupo incluye cambios en la dispersién del
componente activo soportado como sinterizacién, coquizacion, cambios en la composicion

de la fase del soporte y degradacion mecdanica del soporte.

La estabilidad térmica del componente activo y su resistencia a la desactivacion por
depdsitos de carbon son un problema actual en el caso de catalizadores bimetdlicos
utilizados en la reformacion catalitica, donde la pérdida de actividad del catalizador debido
principalmente a la acumulacion de carbon en su superficie ha sido el principal factor para

determinar el ciclo de operacion del catalizador.

El desarrollo de este trabajo considera los aspectos formales de la desactivacién por
formacion de carbon, cambios en la textura de la fase solida y modificacion de la acidez

total del catalizador.

El objetivo principal de este trabajo fue caracterizar una serie de catalizadores
bimetélicos Pt-Sn/alimina que se emplean en el proceso de reformacion catalitica con
regeneracion continua, los cuales fueron carbonizados en un sisteme de reaccion construido
en el laboratorio, con el proposito de observar las variaciones que los depositos de carbon
provocan en las propiedades fisicas y quimicas, las cuales podran proporcionar otros
pardmetros que contribuyan a entender mejor el proceso de desactivacion. Para lograr este

objetivo se realizaron las siguientes actividades:

L¥% )
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1.- Construccion y puesta en operacion de un sistema de reaccion capaz de provocar
la depositacion de coque sobre la superficie de catalizadores, con el objeto de estudiar el

efecto de los cambios de parametros de operacion sobre la cantidad de coque depositado.

2.- Carbonizacion del catalizador haciendo reaccionar ciclohexeno en un reactor

tubular de cama fija y a condiciones que favorecieran la formacion de carbon.

3.- Con el proposito de observar variaciones en las propiedades texturales se

realizaron pruebas de fisisorcion de N; a 77 °K.

4.- Se llevaron a cabo pruebas de quimisorcion de NHj con la intencién de obtener

los valores de acidez de cada una de las muestras.
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CAPITULO 1

ASPECTOS GENERALES DE LA REFORMACION

INTRODUCCION

El proceso de reformacion catalitica (RC) ha sido un punto central durante muchos afios
para la mayoria de las refinerias. El objetivo principal que se persigue en este proceso, es la
conversion selectiva de hidrocarburos saturados a hidrocarburos aromaticos, con el fin de
mejorar el octanaje de las naftas de destilacion primaria. Con el paso del tiempo también se
incluyeron en la carga de reformacion productos obtenidos por otros procesos
(desintegracion térmica y catalitica) que estuvieran dentro del intervalo de ebullicién de la
nafta para mejorar el octanaje.

Posteriormente, la reformacion se expandio para incluir la produccién de aromaticos
especificos (planta de reformaciéon BTX), de esta manera la industria quimica pudo contar
con benceno, tolueno y mezclas de xileno de alta pureza.

En lo que respecta al hidrogeno producido por las reacciones de aromatizacion, éste se
utiliza tanto para la preparacion de las cargas a reformacion como también en los procesos
de hidrotratamiento.

El proceso de reformacion catalitica se ha estado mejorando continuamente para poder
satisfacer las necesidades cambiantes de la industria. Los esfuerzos combinados de las dreas
de desarrollo de catalizadores e ingenieria han aumentado la flexibilidad del proceso de

reformacion, trayendo consigo cambios sustanciales en éste. Esta flexibilidad se ha
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traducido en el surgimiento de nuevos procesos (ciclicos y continuos) asi como también
nuevos catalizadores, los cuales presentan mayor actividad y estabilidad.

Dada la importancia del proceso y el objetivo que se persigue, es necesario tener un
amplio conocimiento de la operacion del proceso, las caracteristicas de la carga, asi como
también de las reacciones que ocurren (quimica del proceso) y las modificaciones que éstas
sufren por efecto de las condiciones de operacion. También es de suma importancia

considerar el caracter funcional del catalizador.

1.1 ANTECEDENTES

Las bases cientificas de la (RC) fueron sentadas a principios del siglo XX. En 1911,
Zelinski demostr6 que empleando catalizadores de Pt y de Pd se podia realizar la
deshidrogenacion de los cicloalcanos hexagonales a aromaticos sin reacciones secundarias.
Ese mismo afio, Ipatiev llevé a cabo esta reaccidn sobre un catalizador de oxido metélico
[1]. En 1936, en tres laboratorios de la URSS, simultdneamente, se descubri6 la reaccion de
deshidrociclizacién de alcanos: Moldavski y Kamusher realizaron esta reaccion a 450-470
°C sobre oxido de cromo; Karshev y colaboradores, la efectuaron a 500-550 °C sobre un
catalizador de cobre y cromo; mientras que Kazanski y Plate, lo hicieron empleando Pt
sobre carbon activado a 304-310 °C [2].

El desarrollo de las instalaciones industriales de Reformacion Catalitica ha estado
intimamente ligado al desarrollo de los catalizadores. Las primeras unidades de RC a nivel
industrial fueron para producir gasolina de alto indice de octano y con un contenido alto de
hidrocarburos aromaticos, estas son conocidas con el nombre de “Hidroforming” en EEUU
y “D.H.D” en Alemania. En estas unidades se utilizaron catalizadores de oxido de
molibdeno sobre un gel de alimina activada. El catalizador contenia 9 % de oxido de
molibdeno, éste presentaba una muy buena resistencia a las sustancias desactivantes,
alcanzando un tiempo de operacion de 9-12 meses.

La realizacién de estos procesos a gran escala en el afio de 1940, fue impulsada por la
necesidad de fabricar gasolinas con alto indice de octano para la aviacion militar, asi como
por la alta demanda de hidrocarburos aromaticos (benceno y tolueno) necesarios para la
fabricacion de explosivos. Después de la segunda guerra mundial, la normalizacion del

trafico aéreo y de la fabricacion de explosivos, provoco que las unidades de RC existentes
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fueran enfocadas hacia la producciéon de gasolinas para automévil o puestas fuera de
operacion. Esto se debi6 a que la gasolina fabricada por procesos tradicionales
(reformacion térmica) era mas barata, ya que una significativa parte de los gastos
importantes se generaban de la fabricacién del catalizador y mas precisamente de la
necesidad de regenerarlos a intervalos de pocas horas de operacion.

Las necesidades crecientes de gasolina para automovil con alto octano, asi como de
hidrocarburos aromaticos para la nueva industria petroquimica, determinaron la aparicion
de nuevos procesos de RC. En marzo de 1949 fue patentado el proceso “Platforming”, el
cual a los pocos meses, (octubre de 1949) fue realizado a escala industrial. A partir de ese
momento la RC ha sufrido un desarrollo casi constante y vertiginoso (entre 1950 y 1956
fueron constituidas mas de 100 unidades) el cual ha estado muy ligado al desarrollo y
perfeccionamiento del catalizador utilizado, pasando éste de los 6xidos metalicos al Pt
soportado.

En la actualidad, existen en el mundo diferentes licenciadores que ofrecen una
modalidad del proceso de reformacion. Estos procesos difieren en el tipo de operacién'
(semiregenerativo, ciclico, o continuo), tipo de catalizador, y disefio de ingenieria del
proceso; todos los licenciadores coinciden en la necesidad de hidrotratar previamente la
alimentacion a la unidad reformadora para remover sustancias que envenenan al catalizador
de manera permanente y para reducir a los mas bajos niveles las que lo hagan de manera
temporal. La tabla 1.1.1 presenta una descripcion resumida de los procesos comerciales de
reformacion.

En la siguiente seccion se describird el proceso Platforming desarrollado por la
compaiiia Universal Oil Products Co. (UOP), asi como los catalizadores empleados a lo
largo de su evolucion; recordando que las muestras de catalizador utilizados para el

desarrollo de este trabajo provienen de dicho proceso.

1.2 DESCRIPCION DEL PROCESO DE REFORMACION
En 1949, fue puesta en operacion a escala comercial la primera unidad Platforming

desarrollada por UOP [3]. Originalmente, el proceso estaba enfocado a elevar el bajo

! Debido al la particularidad del trabajo, s6lo los procesos semiregenerativo y continuo sern descritos en la
seccion 1.2.
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nimero de octano que tiene el corte de destilado de petréleo denominado nafta para
producir combustibles de alto octanaje para motor, sin embargo, el proceso ha sido
utilizado también para la produccion de LPG y aromaticos de alta pureza.

A partir de que fue comercializada la primera unidad Platforming, UOP ha sido la
compaiiia vanguardista en la tecnologia de la reformacion. UOP ha hecho innovaciones en
varios rubros, incluyendo la optimizacién de variables de proceso, formulacién de
catalizadores, disefio de equipo, y maximizacién en la produccion. Estos avances fueron
impulsados por la necesidad de incrementar la conversion y niumero de octano y al mismo
tiempo, controlar la depositacion de coque en el catalizador.

Las primeras unidades Paltforming fueron llamadas semiregenerativas (SR), o de cama
fija, estas unidades empleaban catalizador monometalico. La caracteristica principal de las
unidades SR, es que éstas deben salir de operacion para regenerar el catalizador. Esta
regeneracion consiste en quemado del coque depositado y reacondicionamiento del metal
activo. Para maximizar el tiempo de vida (ciclo) del catalizador entre regeneraciones, estas
primeras unidades fueron operadas a altas presiones, en el rango de 28 a 35 kg/cm” (27.2 a
34 atm).

El diagrama tipico del proceso SR es presentado en la figura 1.2.1. De acuerdo al
diagrama de flujo del proceso, la corriente de alimentacion a la unidad de reformacion es
mezclada con una corriente de recirculacion de gas hidrogeno, posteriormente, para elevar
su temperatura hasta la requerida para la reaccion, primero es cruzada con el efluente del
ultimo reactor, con la que intercambia calor, posteriormente entra a un horno de fuego
directo en el que alcanza la temperatura requerida, finalmente es cargada a la seccion de
reactores, que pueden ser tres o cuatro conectados en serie. Debido a que la mayor parte de
las reacciones son endotérmicas es necesaria la instalacion de intercalentadores (horno)
para mantener la temperatura deseada a lo largo de todos los reactores. El efluente del
ultimo reactor es parcialmente enfriado al intercambiar calor con la corriente de
alimentacion, esto con el objetivo de recobrar la maxima cantidad de energia. El
enfriamiento hasta la temperatura ambiente es alcanzado mediante el uso de aire o agua de
enfriamiento. Posteriormente, el efluente es cargado a la seccion de separacion, donde los
productos liquidos y gases son separados. Una porcion de gas del separador es comprimido

y regresado a la seccion de reaccion. El hidrégeno neto producido es enviado a los lugares
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que requieren hidrogeno dentro del complejo o usado como combustible para
calentamiento. El liquido separado es bombeado al estabilizador de productos, donde los
hidrocarburos ligeros mas volatiles son separados de los productos de alto octanaje.
Inicialmente UOP mejoré el proceso Platforming introduciendo catalizadores
bimetalicos a las unidades SR. Este catalizador permitié disminuir la presion de operacion
severa que se tenia a una alrededor de 14 a 21 kg/cm?® (13.6 a 20.4 atm), obteniendo un
numero de octano de 95 a 98 con la tipica duracién de ciclo de 1 afio. Sin embargo, la alta
coquizacion del catalizador sigui6 limitando la operacion y la posibilidad de disminuir més
la presién de operacion. La simple evolucion del catalizador no resolvié el problema; fue
necesaria una innovaciéon en el proceso. En 1960, fue desarrollado el proceso de
reformacion ciclico para disminuir esta barrera. El proceso de reformacion ciclico aln
usaba camas fijas de catalizador, pero contaba con un reactor adicional de reserva, éste
podia sustituir a cualquiera de los otros reactores que conformaban el tren cuando requiriera
ser regenerado. De esta forma, sélo un reactor a la vez se pondria fuera de operacion para

ser regenerado mientras que la planta continuaba en operacion sin tener pérdidas de

produccion
Hidrégeno
i ] Recuperacion
de ligeros
1
352
T
|

H: Calentador
R: Reactor
S: Separador Carga _Q-—Jm |
ST: Estabilizador de hidrégeno Reformado
RE: Receptor

Figura 1.2.1 Proceso Platforming Semiregenerativo (SR). (De ref.: 4)
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Tabla 1.1.1 Procesos comerciales de reformacion catalitica. (De ref.: 4)

Licenciador Nombre del  Unidades comer- Aplicacion Tipo alimentacién (nafta) Tipo de proceso
proceso ciales instaladas
Universal Oil Platforming  Arriba de 700 Combustible de alto e Directa de destilado Semiregenerativo
Products (UOP) unidades octano para motor. e

Div. de procesos

Institut Francais du

Pétrole (IFP)

Chevron Research
Co.

Engelhard

Exxon Research and
Engineering Co.

Amoco Oil Co.

Houdry Divisién of
Air Products and

Chemicals, Inc.

Reformacion

Catalitica

Rheniforming

Magnaforming

Powerforming

Ultraforming

Houdriforming

90 Unidades, (30
Reg. Cont.)

73 unidades

150 unidades

1.4 millones de
BPSD

150 Unidades

0.25 millones de
BPSD

Aromaticos
Reformado de alto
octano

BTX y LPG
Mezcla de gasolina
de alto octanaje
Aromaticos
Reformado de alto

octanaje

Mezcla de gasolina
Aromaticos
Reformado de alto
octanaje
Aromaticos
Mezcla para
aviacion
Aromaticos

Gasolina para motor

Hidrodesintegrada, FCC,
Desintegrada térmicamente
Directa de destilado
Desintegrada térmica y
cataliticamente.

Directa de destilado
FCC

Hidrodesintegrada
Directa de destilado
Hidrodesintegrada

Nafta coquizadora

Directa de destilado

Directa de destilado
Desintegrada térmico y
cataliticamente

Variacion en la alimentacion,
con un punto de ebullicion

maximo de 200 °C

Regeneracion
continua
Semiregenerativo
Regeneracion
continua

Semiregenerativo

Semiregenerativo

Ciclico

Semiregenerativo
o ciclico
Ciclicoo

semiregenerativo

Semiregenerativo

11
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UOP sabia de las limitaciones (en cuanto a estabilidad del catalizador se refiere) en el
uso de camas fijas, por lo que desarroll6 el proceso Platforming con regeneracién continua
(CCR). La primera unidad “Platforming” con sistema de regeneracion continua del
catalizador inicié su operacion a escala industrial en mayo de 1971, teniendo una capacidad
de 20000 BPD [5]. En este proceso la seccion de reaccion de lecho movil se encuentra
acoplada a una seccién de regeneracion, ambas disefiadas para operar en forma continua e
independiente. El catalizador es removido continuamente del ultimo reactor, regenerado a
condiciones y velocidad controladas y después transportado nuevamente al primer reactor,
con lo que esencialmente, se estd reformando con catalizador fresco, es decir, con alta
actividad y alta selectividad. Esto permite operar a bajas presiones obteniendo de esta
manera mayor rendimiento en el producto liquido. El espacio-velocidad (LHSV) es mayor
con lo que se reducen los costos de inversién y el utilizar una baja relacion Ho/HC
disminuye los gastos de operacion; ademas, se asegura una alta produccién de Ha, la cual es
practicamente constante, tanto en cantidad como en calidad.

El proceso “Platforming” CCR presenta la opcién de usar cuatro o tres reactores
sobrepuestos. Sin embargo, la operacion y sus caracteristicas son basicamente las mismas.
La carga al proceso previamente hidrodesulfurada se mezcla con una corriente rica en H;
(gas de recirculacion) e intercambia calor con el efluente del ultimo reactor (ver figura
1.2.2), pasando enseguida a un primer calentador donde la mezcla alcanza la temperatura
requerida para la reaccidn, el siguiente paso es entrar a un primer reactor donde se
considera que la reaccion predominante es la deshidrogenacion de naftenos. Debido a la
endotermicidad de la reaccion se observara una disminucion de la temperatura de la mezcla
a la salida del reactor. Para ajustar nuevamente la temperatura se emplea un segundo
calentador, ésta secuencia de calentador-reactor se repite, requiriéndose un total de 3 o 4
calentadores, dependiendo del disefio de la unidad. El efluente del ultimo reactor, después
de intercambiar calor con la carga, continua enfriandose, primero en un sistema con aire y
después en un condensador con agua. La corriente esta constituida por reformado Cst,
hidrocarburos C;-C4 e hidrogeno, por lo que la siguiente etapa del proceso consiste en la
separacion de los componentes. La corriente entra a un separador en donde la fase gaseosa
constituida principalmente por hidrégeno, metano, etano, propano y butano se divide, una

parte se recircula con un compresor al proceso; el excedente. por medio de un control de
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presién, se envia a las unidades de hidrotratamiento. La fase liquida constituida por
hidrocarburos C; a Cs+ se bombea por control de nivel a una torre de estabilizacion, donde
el producto de fondo sera el reformado estabilizado, que se envia a almacenamiento; por el
domo sale gas seco, que se utiliza como gas combustible, y gas licuado, el cual se
comercializa.

En el disefio de los reactores se busca principalmente: tener una caida de presion
pequeiia a través de los reactores; reducir al minimo la atricién del catalizador y que a su
vez este tenga facilidad de movimiento dentro de los reactores con una buena distribucién.
Los reactores de flujo radial cumplen bastante bien con estos requerimientos [5]. Este tipo
de reactor tiene una pequefia caida de presion y una alta relacién longitud/didmetro de la

cama catalitica, esta alta relacion facilita el flujo uniforme de catalizador.

Catalizador
regenerado
Gas combustible Gas
< Recuperacion
q ) ! de ligeros
- | |
R
CR
R
R
\I_/ 7§
Carga
Recirculacion
: de hidrégeno Reformado
Nitrégeno
Hidrégeno

CR: Columna de regeneracién
H: Calentador

LPS: Separador de baja presion
RE: receptor

ST: Estabilizador

Figura 1.2.2 Proceso Platforming con regeneracién continua de catalizador (CCR). (De ref.:3 y 4)
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Finalmente, es posible hacer una breve comparacion entre las caracteristicas de los
procesos SR y CCR:

a) El CCR tiene un lecho mévil de catalizador, en cambio en el proceso SR el
catalizador esta en el lecho fijo (figuras 1.2.1 y 1.2.2).

b) La regeneracién del catalizador en el proceso SR se realiza in situ, por lo que se
suspende la produccién por no estar dotado de torre de regeneracién.

¢) Para mantener la uniformidad del producto en el proceso SR es necesario ir
aumentando progresivamente la temperatura, en cambio en el CCR Ia
uniformidad del producto se asegura solo con operar correctamente la torre de
regeneracion. La perdida de actividad del catalizador producida por su
envejecimiento se puede mantener con purgas y/o adiciones de catalizador.

d) Las condiciones de operacion en el CCR son mas severas que en el caso del
Platforming SR, como se puede apreciar en la tabla 1.2.1.

En la tabla 1.2.1, se presenta una comparacion resumida entre sus condiciones de operacién

Tabla 1.2.1 Comparacion del proceso SR y CCR. De ref (3 y 6)

Proceso tipo SR CCR
Catalizador R-56 R-132
LHSV Bls/Blsh 1.1 1.8
Relacion Ho/HC, mol/mol 55 2.5
Presion Reactor kg/cm’ 16.5 3.5
Indice de octano del reformado (RONC) 97 102
% Vol. Reformado ) 75.7 81.7
H,; Producido, m’ Hy/m’ 189 272

1.3 REGENERACION DEL CATALIZADOR DE REFORMACION

La formacion de depositos de carbon en la superficie del catalizador es una reaccion
indeseable que tiene lugar durante el proceso de reformacién de naftas. Estos depositos,
gradualmente desactivan el catalizador al cubrir sus sitios activos, lo que implica una
reduccion en la conversion, selectividad y nimero de octano del reformado. En un proceso
tipo SR, este decaimiento de la actividad se puede ir compensando mediante el incremento
de la temperatura; que es una practica normal en la industria. Sin embargo, después de

cierto tiempo, sera necesario sacar de operacion la unidad para regenerar in-situ el
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catalizador y practicamente recobrar sus propiedades originales. Las condiciones de
operacion del proceso de regeneracion del catalizador dependen de la reactividad del coque.
La naturaleza de los depdsitos de coque, su mecanismo de formacién y su facilidad a la
gasificacién son variables importantes que deben ser consideradas cuando se establece un
proceso de regeneracion, ya que generalmente, la operacion de quemado de carbon de la
superficie del catalizador es la que consume la mayor parte del tiempo que se necesita para
el proceso de regeneracion.

En el proceso Platforming CCR, el catalizador es removido continuamente del altimo
reactor, llevado a la secciéon de regeneracion, donde es reacondicionado a condiciones
controladas para posteriormente ser llevado de vuelta al primer reactor. El proceso CCR
representd una etapa de cambio en la tecnologia de la reformacion. El tiempo de residencia
del catalizador a través de los reactores solo es entre siete y doce dias, lo que representa un
bajo tiempo de operacion (ciclo) comparado con los del proceso tipo SR; que eran de
alrededor de un afio. En el caso de la regeneracion continua, la naturaleza del coque es
menos polimérico y menos grafitizado, esto conlleva a disminuir el tiempo requerido para
el proceso de quemado.

Nuevamente, debido a que la procedencia de los catalizadores empleados en este
trabajo es de un proceso Platforming tipo CCR, a continuacion se describira la operacion de
regeneracion del catalizador en esta unidad.

Regeneracion de catalizador

La regeneracion del catalizador utilizado en los procesos CCR conlleva cuatro

operaciones basicas [6]:

a) Quemado del carbén

b) Oxidacion de los metales promotores y ajuste del balance de cloro

c) Secado del catalizador y

d) Reduccion de los metales promotores

Las primeras tres operaciones ocurren en la columna de regeneracion y la cuarta en la zona
de reduccion que esta en la parte superior del primer reactor (ver figura 1.2.2). Para ser
regenerado el catalizador, éste debe ser transferido de los reactores al regenerador. Lo
anterior se logra por medio de un proceso intermitente de transferencia controlado por dos

sistemas logicos: uno para el catalizador gastado y el otro para el catalizador regenerado. El
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catalizador a regenerar fluye por gravedad del fondo del ultimo reactor a través de un
colector hacia una tolva de almacenamiento, y de alli a un elevador donde, por la accién de
una corriente de nitrogeno es transportado a una tolva de venteo situada en la parte superior
de la torre de regeneracion. El nitrogeno y los finos del catalizador son removidos en esta
tolva, el gas inerte se recircula y el polvo de catalizador va a dar a un colector de finos. El
catalizador, nuevamente por gravedad, baja al regenerador, el cual tiene un disefio similar al
de los reactores. El flujo de catalizador cae a través de una seccion anular y entra en
contacto con el gas que fluye radialmente hacia el centro. La composicion de este gas va
variando, siendo inicialmente nitrégeno con baja concentracion de oxigeno para realizar el
quemado de carbon. Cuando se lleva a cabo la oxidacion y la cloracion del catalizador la
corriente de gas se enriquece en O; ( 18-20 % mol) y ademas se le inyecta dicloroetano. De
la zona de cloracion, el catalizador pasa a la zona de secado en donde se le pone en
contacto con aire caliente que se inyecta en la base del regenerador. Finalmente pasa a un
colector en donde se realizan las adiciones del catalizador nuevo de reposicion. Por un
sistema similar al utilizado para transportar el catalizador del fondo del reactor al domo de
la torre de regeneracion, el catalizador regenerado es transportado a la zona de reduccion,
solo que en este caso, el gas de transporte es hidrogeno producido durante la reaccion, el
cual, ademas de servir como medio de transporte, realiza la reduccién de las especies
metalicas cataliticas. Nuevamente, por gravedad, el catalizador se desplaza por los reactores

hasta llegar al fondo del ltimo reactor y reiniciar el ciclo.
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CAPITULO 2

CATALISIS DE LA REFORMACION

INTRODUCCION

Industrialmente, el proceso de reformacion es utilizado para producir gasolinas de alto
octanaje y aromadticos como benceno, tolueno, y xilenos. En este proceso, ocurren
simultineamente un gran numero de reacciones (deshidrogenacion-hidrogenacion,
deshidrociclizacién, isomerizacion, e hidrodesintegracién) que son diferentes en su
termodindmica, cinética, y equilibrio. Muchos investigadores han propuesto varios modelos
¢ hipotesis que explican el mecanismo de las reacciones de reformacion sobre la superficie
del catalizador. En este capitulo se presentardan algunos conceptos fundamentales
encaminados a explicar la actividad, selectividad y estabilidad del catalizador de
reformacion relacionado con la estructura del catalizador; recordando que el mejor
desempeiio del catalizador soportado no solo depende del soporte o de las especies activas
individualmente, sino también de su mutua interaccién, que modifica las propiedades de

ambos.

2.1 GENERALIDADES SOBRE EL CATALIZADOR

El proceso de reformacion se lleva a cabo sobre un catalizador que generalmente
consiste en uno o mas metales, es muy comtn el uso de platino, que a su vez puede estar
combinado con renio, estafio o iridio, dispersados sobre un soporte acido, generalmente

alimina acida. Estas dos partes que constituyen al catalizador, tienen sus propias y

18



Capitulo 2 Catilisis de la Reformacion

diferentes funciones durante las reacciones cataliticas (bifuncionalidad del catalizador). La
actividad para la deshidrogenacion-hidrogenacion es asociada al componente metalico que
estd dispersado en el soporte, mientras que las reacciones como isomerizacion,
deshidrociclizacién, y desintegracién son gobernadas predominantemente por la funcién
acida. De manera general, las siguientes reacciones muestran las funciones 4cida (A) y

metalica (M) del catalizador de reformaci6n:

Deshidrogenacion-hidrogenacion

M
H}CCH:CHQCH;CHz(:HzCHg —> CH3 CH= CH CH; CH,; CH; CH; + H;

<
Isomerizacion
Mo A
H3CCH,CH,CH;CH,;CH;CHj; _'—“ ng C-CH-CH,CH,CH,CH3;
CH;3
Ciclizacion
MoAd
H; C(CH,)sCH; 5 Q CH; + H
Aromatizacion
MoAd
H; C(CH,)sCH3 —>E G CH; + 4H,
Hidrodesintegracion
A
CH;3(CH,)sCH; + H; _'_)E CH;CH,CH; + CH3;CH,CH,CHj;
Hidrogendlisis
M
CH3(CH;)sCH; + H; —>: CH4 + CH;(CH3)4CH;
Formacion de coque
Mo A
CH3(CH3)sCH;3 —>E polimero y coque

El desarrollo de algin catalizador, en general, comprende tres aspectos fundamentales:
actividad, selectividad y estabilidad. La actividad y selectividad del catalizador son
propiedades inherentes controladas por la estructura de su superficie. La estabilidad de la
actividad y selectividad del catalizador referido a un periodo de tiempo es determinado por
la naturaleza de la desactivacion, que puede ser por sinterizacion del catalizador o por
envenenamiento causado por depositacion de impurezas contenidas en la corriente de

alimentacion o por la formacion de residuos sobre la superficie (coque) provenientes de
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algunas de las reacciones que se lleva a cabo durante el proceso. En funcion de la estructura
de su superficie, los catalizadores presentan diferentes tipos de sitios activos sobre su
superficie, que son responsables de catalizar varias reacciones. Para algunas reacciones un
sitio activo podria ser un solo atomo del catalizador; para otras, muchos dtomos arreglados
de alguna manera seran los responsables de la actividad o selectividad. En la actualidad, la
forma de hacer investigacion en el drea de la catalisis heterogénea ha cambiado de estudiar
la cinética de las reacciones y mecanismos a investigaciones que conlleven al
entendimiento de la estructura del catalizador y la composicion quimica del drea de trabajo
del catalizador a escala atomica [1]. Al respecto, han surgido muchas investigaciones que
se relacionan con reacciones en superficies especificas, identificacion de superficies
intermediarias e interpretacion del proceso catalitico en términos de la estructura cristalina
e imperfecciones, coordinacion de la superficie, e interaccion electronica entre substrato y
superficie. El concepto de sensibilidad de estructura de las reacciones es una de las areas de
investigacion que demandan ser consideradas con cierto detalle. En este sentido, un aspecto
importante que es relevante y determinante en el comportamiento del catalizador de
reformacion es el efecto de ensamble. Boudart et al. [2] clasifico las reacciones cataliticas
sobre metales del grupo VIII en dos categorias:

1. Reacciones estructura-insensible o reacciones faciles, Para las que la rapidez de
reaccion es proporcional al total del area superficial. En esta categoria, algunos
atomos superficiales accesibles forman un centro activo cuyas propiedades son
independientes de la cristalografia y ambiente del sitio.

2. Reacciones estructura-sensible’ o reacciones complicadas, cuya actividad especifica
(disminucion) varia con la estructura del sitio activo. En esta categoria de
reacciones, la rapidez no es proporcional al area metalica sino depende de la
dispersion del metal y del método de preparacion del catalizador.

De acuerdo a esta clasificacion, las reacciones complicadas tienen lugar preferentemente en
partes especificas de la superficie. Algunas reacciones de reformaciéon son de tipo
estructura-sensible, mientras que algunas otras de tipo estructura-insensible. La
deshidrogenacién de ciclohexano y la hidrogenacion de benceno son consideradas como

tipo estructura-sensible [3, 4]. El segundo tipo de reacciones puede requerir, en la

! En la secci6én 2.4 se describird con cierta abundancia el concepto de teoria del ensamble.
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superficie, o bien un particular tipo de sitio activo o un grupo de 4tomos con una especifica
coordinacion y tamafio. La actividad y selectividad de uno u otro tipo de reacciones
presumiblemente dependiente de la disponibilidad de ensambles especificos, y de la
existencia de sus correspondientes arreglos especiales de atomos que les proveen sitios
especificos para la adsorcién ha sido demostrado por Boudart [5]. Coq y Figueras [6]
mostraron que una division de la superficie de platino en pequefios conjuntos, en este caso
disminuidos por dtomos promotores (adicion de un segundo metal), disminuye el nimero
de atomos contiguos y con lo que incrementa el nimero de centros activos. Esto aumenta la
actividad y reduce la depositacion de coque o desactivacion al prevenir el tipo de adsorcion
en la que una sola molécula de hidrocarburo ocupa varios sitios de la superficie (adsorcion
en multiples puntos).

Otros importantes factores externos que determinan la actividad del catalizador son la
influencia de los variados pardmetros de operacién’. Las principales condiciones de
operacion que controlan la actividad y estabilidad del catalizador son temperatura, presion,
espacio velocidad, y relacion molar de hidrégeno a hidrocarburo. Por otro lado, la
composicion de la alimentacion, también tiene una importante influencia sobre el
desempefio del catalizador. Algunos modificadores de superficies como azufre, y otras
impurezas en la alimentacion también tienen un efecto significativo.

En términos macroscopicos, el desarrollo de catalizadores para los procesos de
reformacion con regeneracion continua ha estado enfocado en los siguientes puntos:

e Disminuir depésitos de carbéon en el catalizador para disminuir costos de

regeneracion.

e Alta tolerancia de los ciclos de regeneracion multiple para maximizar la vida del
catalizador y minimizar costos. Esto incluye minimizar la rapidez de disminucion
del area superficial; una disminucion de ésta, incrementa la dificultad para dispersar
el metal en la superficie del soporte.

e Mejorar las propiedades mecanicas del catalizador, para reducir la atricion como un
resultado de la transferencia en el proceso.

¢ Reducir el contenido de metal en el catalizador y con esto reducir el capital de

trabajo requerido.

? En el capitulo 3, se hace una extensa revision de la influencia de estos parametros en la formacion de coque.
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UOP comercializa desde 1992 la serie R-130 de catalizadores para los procesos de
regeneracion continua, estos son caracterizados por tener un alta édrea superficial,
estabilidad, actividad y mayor resistencia mecanica, con el uso de catalizadores R-130 se
obtiene una mayor selectividad hacia la conversion de hidrocarburos aromaticos [7].

El catalizador que se analiza en este trabajo pertenece a la serie R-130, como elementos

metalicos posee platino y estafio, soportados en alimina clorada.

2.2 ACIDEZ DE ALUMINAS (SOPORTE)

En los catalizadores usados en la reformacién catalitica, el soporte preferido es la
alimina debido a su versatilidad. Los soportes de alimina pueden ser preparados en una
amplia variedad de formas cristalinas, dreas superficiales, porosidades, y purezas. Ademis,
la acidez de la superficie puede ser manipulada facilmente mediante la adicion de
hal6genos o metales alcalinos. La actividad catalitica esta intimamente ligada a la cantidad
y fuerza’ de los sitios dcidos distribuidos sobre la superficie del catalizador. Los sitios
acidos muy débiles pueden no ser activos cataliticamente; por otro lado, sitios dcidos muy
fuertes pueden conducir a excesivas reacciones de desintegracion y depositacion de carbon
en el catalizador. Se ha sugerido que los sitios 4cidos tipo Bronsted (donador de protones)
son mucho mas activos que los sitios acidos tipo Lewis (receptor de un par de electrones)
para transformaciones de la estructura de hidrocarburos. Los sitios dcidos Lewis se
observan con frecuentemente en muchos 6xidos metalicos solos o combinados [8], mientras
que los sitios acidos Bronsted se encuentran solo en un nimero limitado de o6xidos
combinados, por ejemplo, silica—alimina [9, 10]. Dunken y Deming [11, 12] con técnicas
de espectroscopia de infrarrojo (IR) han demostrado la existencia de los sitios acidos tipo
Lewis adsorbiendo piridina en la superficie de la alimina, en sus resultados no se detecta la
presencia de piridina protonada, solamente se detecta la presencia de piridinas coordinadas
con los sitios 4acidos de Lewis. Sin embargo, la adsorcion de bases mas fuertes ha hecho
posible detectar sitios dcidos Brénsted de acidez débil en la superficie de la y-alimina. De
hecho, los sitios acidos Bronsted se observan raramente en 6xidos puros libres de aditivos

como P, Cl, o S. Por lo tanto, como la alimina no posee acidez protbnica, no tienen

* El término “fuerza acida” esta referida a la temperatura de desorci6n (T,) de una base adsorbida en un sitio
acido de la alimina (p ej NH;); acidez débil (25-200°C), acidez media (200-400°C) y acidez fuerte (400-
600°C) [34].
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actividad para la conversion de hidrocarburos, en donde se involucra la formacion de un ion
carbonio. Por otro lado, si se adiciona HF a la alumina, ésta presentara acidez protonica tan
fuerte, que sera capaz de catalizar reacciones de desintegracion de hidrocarburos. En un
catalizador de reformacion, donde el metal estd soportado sobre alimina, la acidez se
promueve con compuestos de cloro. En este caso, la acidez promovida en la alimina, es
responsable de las reacciones de isomerizacion sin inducir de manera excesiva la
desintegracion; que resultan ser reacciones indeseables. Se ha dicho que la adicion de iones
cloro aumentan la acidez de las aliminas, esto no significa que haya aumentado el nimero
total de sitios acidos. Se cree que el cloro sélo reemplaza los grupos hidroxilo, y al ser
altamente electronegativo genera una polarizacién en la estructura a través de un efecto
inductivo, el cual afecta tanto a los grupos OH" que no fueron sustituidos, como a la
estructura electronica del aluminio. En ambos casos se produce un aumento de la fuerza
4cida; en el primero de tipo Bronsted y en el segundo de tipo Lewis, como se muestra en el
siguiente esquema:

Sitio Bronsted Sitio Bronsted

débil mas fuerte
H H3"
i " P
OH O/ S!.['IDfLE:,S cl 0
Sitio Lewis ‘ | mas un:*\e/‘ ‘ )\jl
Al Al Al f0? — AL AL AL+ OHY

En conclusidn, en la actualidad el soporte usado en los catalizadores de reformacion es
una alimina modificada mediante la adicion de iones cloro, que con un buen balance en la
cantidad adicionada, le proporcionan la oOptima actividad para catalizar reacciones

deseables de hidrocarburos que involucren un cambio estructural de sus moléculas.

2.3 ; PORQUE UN METAL DE TRANSICION ?
Los metales de transicion catalizan una gran cantidad de reacciones, de las cuales las
reacciones de deshidrogenacion e hidrogenacién son los ejemplos mds importantes, un

entendimiento de las propiedades cataliticas de las superficies metalicas requiere un
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conocimiento més detallado de las caracteristicas que hacen de estos metales ingredientes
esenciales de una gran variedad de catalizadores.
Las principales razones por las cuales los elementos de transicion son utilizados como
componentes de catalizadores, se resumen en los siguientes puntos [13]:
a) Capacidad de enlace
b) Efectos del ligando
¢) Variabilidad de estados de oxidacion

d) Variabilidad de niimeros de coordinacion

a) Capacidad de enlace.

Los metales de transicion poseen nueve orbitales o capas de valencia — s, px , py , Pz »
d,z, df- ,2, dxz, dyz, dxy — en los cuales puede acomodar sus electrones de valencia mismos
que tienen la capacidad de formar orbitales hibridos moleculares de enlace con otros
grupos. La disponibilidad de estos orbitales de valencia de los metales de transicion les da
la capacidad de formar enlaces sigma (o) y pi (m) con otros compuestos, siendo esta
caracteristica uno de los factores determinantes de las propiedades cataliticas de los metales

de transicion y sus complejos.

b) Efectos del ligando

En el contexto de la quimica de los metales de transicion un ligando se define como
cualquier elemento o combinacion de elementos, los cuales forman enlaces quimicos con
un elemento de transicion.

Los elementos de transicion tienen la capacidad de formar enlaces con cualquier otro
elemento de la tabla periddica y con casi todas las moléculas orgénicas, es esta propiedad la
causante de que estos elementos posean una buena quimica de coordinacién la cual es
especialmente relevante para su papel como catalizador.

Formalmente un ligando puede influir el comportamiento de un metal de transicion en
un catalizador, por modificacion del ambiente estérico o electronico en el sitio activo, es

decir, los sitios en los cuales combinan los ligandos.

24



Capitulo 2 Catilisis de la Reformacion

¢) Variabilidad de estados de oxidacion

En teoria un metal de transiciéon puede tener acceso a tantos estados de oxidacién
positivos como electrones de valencia d o s posea.

La capacidad para formar complejos estables en una variedad de estados de oxidacién
es comun entre los elementos de transicion; aunque no todos los elementos forman
complejos estables con todos sus estados de oxidacién disponibles. El tener acceso a varios
estados de oxidacion ayuda a los metales de transicién a formar complejos con un amplio
rango de otros elementos y compuestos. Sin embargo, quiza mas importante que el acceso a
esos estados de oxidacion es su capacidad de cambiar rapidamente de uno a otro estado de

oxidacion durante el curso de la reaccion catalitica.

d) Variabilidad de niimeros de coordinacién

La capacidad de un metal de transicion para acomodar diferentes ligandos en su esfera
de coordinacion es claramente importante si esta reaccion es catalizada entre uno o mas
sustratos. Sin embargo, como en el caso de los estados de oxidacion, igual de importante es
la capacidad de adoptar diferentes nimeros de coordinacién y consecuentemente diferente
estequiometria, como la capacidad de cambiar rdpidamente entre estos numeros de
coordinacion.

Diferentes autores [14,15] sostienen que la adsorcién de los reactivos en la superficie
del catalizador es una caracteristica necesaria en el proceso catalitico, aunque también
reconocen que la adsorcion por si misma no necesariamente conduce a que la reaccion sea
catalizada. Para que una reaccion entre especies adsorbidas se lleve a cabo, la adsorcion de
los reactivos no debe ser excesivamente fuerte o demasiado débil, cuando la adsorcion es
muy débil la cantidad de especies adsorbidas es baja como para que se lleve a cabo la
reaccion, por el otro lado cuando la adsorcion es demasiado fuerte el sustrato no puede
dejar la superficie y el catalizador comienza a ser envenenado. En las reacciones de
adsorcion quimica es conveniente que este proceso sea ripido pero con fuerza de adsorcion
moderada, se ha observado que para las reacciones de hidrogenacion los catalizadores
metalicos mas activos son los del grupo VIII B; ya que de los metales de transicion los de
las familias V y VI B presentan adsorcion demasiado fuerte, mientras que con los metales

del grupo IB esta fuerza es demasiado débil o inexistente, esto por que los dtomos de

(o]
w
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hidrégeno pueden ser quimisorbidos bajo condiciones en las que el hidrogeno molecular no
esta adsorbido quimicamente en el catalizador.[16]

En la figura 2.3.1 se muestra una de las correlaciones mas interesantes de la actividad
catalitica de estos metales. En las abcisas se representa la fuerza de adsorcién, mientras que
en el eje de las ordenadas se puede representar cualquier propiedad de reaccion de distintos
catalizadores, el grafico tiene forma de cono volcanico indicando que el catalizador éptimo
se encuentra entre el Oro y Plata por un lado y Cromo por el otro. Los metales del extremo
derecho tienen una fuerza de adsorcion tan grande que debe esperarse una adsorcion sobre
el metal més fuerte de lo deseado. Las condiciones 6ptimas son, evidentemente, proximas a
las del Platino y el Iridio, para los que la adsorcion no es tan fuerte como sobre el Cromo,
pero mas fuerte que sobre el oro, por esta razon hay un mayor aprovechamiento de los

centros superficiales disponibles

Pt

Adsorcién
débil

Adsorcion
fuerte

Propiedad de Reaccién

Fuerza de Adsorcion

Figura 2.3.1 Diagrama de volcan relacionando fuerzas de adsorcion con propiedades de reaccion

tales como rapidez de reaccion.

De lo anterior podemos decir, que uno de los propésitos de un catalizador es proveer el
medio de reaccion por medio del cual los enlaces de los reactivos puedan ser debilitados o
rotos, seguidos por la formacion de intermediarios de reaccion en la superficie del
catalizador. Para ilustrar este punto se puede considerar la adicién de hidrégeno a un
alqueno para formar un alcano (figura 2.3.2). Esta reaccion incluye el rompimiento de un
enlace sigma (o) H-H y un enlace pi (1) C=C, seguido por la formacion de dos enlaces o

C-H. mientras la totalidad de este proceso es exotérmico no hay una manera viable por la

26



Capitulo 2 Catalisis de la Reformacion

cual se pueda llevar a cabo la reaccion de hidrogenacién, asi que la energia necesaria para
promover el rompimiento de los enlaces H-H y C=C antes de la formacién de los enlaces

C-H tiene que ser suministrada por el catalizador.

H H H * H
\ \ /
C— /C_—rc\
H/ \H TENY
H H T T
\CTC/ + ||-| =——— H—C—C—H
H/ % \H * l— ||4
1] I ]
H—C—(I:—H € Bt He———H
* |
H H H

Figura 2.3.2. Hidrogenacion del doble enlace

El debilitamiento o rompimiento del enlace n del alqueno puede ser entendido
utilizando el modelo clasico de Chatt-Dewar—Duncanson en el que se explica la formacion
del complejo entre un metal de transicion y un alqueno (figura 2.3.3a). En este modelo, los
electrones del doble enlace son donados a un orbital vacio de un atomo metalico en la
superficie del catalizador. Este es acompaiiado por interacciones entre los orbitales d de la
superficie metalica con orbitales 7 de antienlace (n") del alqueno. Ambos, la donacion de
los electrones de enlace “enlazantes” y el aumento de los orbitales n” sirven para debilitar
el enlace ©t del alqueno.

La coordinacién de un alqueno a un centro metalico altera la densidad electrénica en el
doble enlace, volviéndolo susceptible a un ataque nucleofilico por especies tales como
OH®y HY [17].

Un procedimiento andlogo ocurre con orbitales de enlace o para que se pueda llevar a
cabo la adsorcién de hidrégeno, como se muestra en la figura 2.3.3b. En este caso la

donacion de los electrones del enlace o a los orbitales vacios de los dtomos metalicos y la
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interaccion de los orbitales completamente ocupados (d) con los orbitales de antienlace ()
son los responsables del rompimiento del enlace H-H y la formacion de enlaces M-H que

son enlaces mas reactivos.

A
4 W/

Figura 2.3.3. a) Modelo clasico Chatt — Dewar — Duncanson para la adsorcién de un alqueno en un

sitio metalico activo; b) Representacion analoga para la adsorcion de Hidrogeno.

2.4 EFECTO DE LA ADICION DE UN SEGUNDO METAL (Sn)

En la actualidad, la reformacion catalitica, es una de las tecnologias més eficientes para
la produccion de gasolinas de alto octanaje, aromaticos de alta pureza e hidrogeno. El
catalizador bimetalico usado en este proceso ha sido uno de los mayores desarrollos
tecnol6gicos en catalisis heterogénea. Fue en los afios 60’s , cuando se introdujeron por
primera vez, inicialmente en las unidades tipo SR ya existentes, donde el uso de catalizador
Pt-Re/y-AL,O; o Pt-Ir/y-Al,05, predominantemente, permitié incrementar el ciclo de vida
del catalizador. Ya en los 70’s, el surgimiento de las unidades tipo CCR trajo consigo al
catalizador Pt-Sn/y-Al,03, que permitié trabajar a condiciones mas severas (presiones mas
bajas y temperaturas mas altas) gracias a diferentes beneficios proporcionados por la
presencia del estafio en el catalizador. La razon de esta seccion es describir estos cambios
observados, asi como presentar las diferentes y algunas veces contradictorias conclusiones
de algunos investigadores al tratar de explicar su origen. Finalmente, se abundara sobre el
estado en que se encuentra el estafio en la superficie de catalizador.

Volter y Kurschner [18] estudiaron el efecto que tiene la adicion de estafio al
catalizador PYALO; sobre su desempefio en una reaccion con metilciclopentano.
Encontraron que la produccion de benceno incrementaba considerablemente, la
hidrogenélisis y la desactivacién disminuian, sin embargo, la cantidad formada de coque no

se afectada, pero si se localizaba en mayor proporcion en el soporte. De la misma forma,



Capitulo 2 Catalisis de la Reformacion

Lieske [19] encontré que la adicién de Sn provocaba una disminucién en la fuerza con que
se absorbia el 1-hexeno sobre el catalizador, respecto al efecto sobre la formacion de coque,
encontré el mismo comportamiento. Ambos autores sugirieron que sus observaciones
podrian ser explicadas por un impedimento estérico a la adsorcion en base a un efecto de
ensamble provocado por el estafio aleado: sobre Pt/Al,O3 las moléculas de hidrocarburo
pueden ser adsorbidas en una posicion plana (enlaces carbono-metal multiples), mientras
que sobre Pt-Sn/Al,O;, solo podrian adsorberse en una posicién inclinada. Otros autores
han encontrado resultados diferentes a los citados anteriormente y a la vez contrarios entre
si, es decir, existen evidencias que muestran que la presencia de estafio provoca una
disminucién en la cantidad de coque formado [20], asi como el efecto opuesto [21], sin
embargo han coincidido en sefalar que la presencia del estafio produce una mayor
resistencia de los sitios metalicos a la depositacion de coque, ya que facilita su migracion
hacia el soporte; la explicacién a estas discrepancias pueden encontrarse nuevamente en el
tipo de técnicas usadas y condiciones. Verbeck y Sachtler [22] observaron que la adsorcion
de etileno sobre platino fue muy fuerte e irreversible, sin embargo, sobre aleaciones platino
estafio la adsorcion fue reversible y progresivamente debilitando cuando se incrementaba el
contenido de estafio. En el intento de retomar esta discusion, Rangel y colaboradores [23]
encontraron que este segundo elemento afecta propiedades metilica y acida del catalizador,
particularmente, provoca un decremento en las propiedades metalicas del Pt: la capacidad
de adsorciéon de hidrogeno y la actividad catalitica hacia la deshidrogenacion de
ciclohexano son notablemente disminuidas, de la misma manera, se disminuye la
hidrogenolisis y la produccién de precursores de coque altamente deshidrogenados; en
cuanto a las funciones écidas: provoca un aumento de la ciclizacion y una disminucion de
la desintegracion. Es cierto que no existen las suficientes evidencias para concluir
puntualmente el efecto que tiene la adicién de Sn al catalizador PUVALLO;; sin embargo,
tratando de rescatar algunas de las coincidencias entre los trabajos hechos al respecto, se
puede decir de manera general, que el estafio provee al catalizador de mayor estabilidad
hacia la desactivacion por coque e incrementa su selectividad hacia la produccion de
aromaticos; que de cierta forma coincide con lo observado en la operacion a escala

comercial.
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Estado del estaiio en el catalizador

Existen diferentes reportes acerca del estado y funcién del Sn en el catalizador. Ha sido
observado que dependiendo de las técnicas experimentales usadas y los parametros en
estudio, las conclusiones obtenidas difieren. Estudios de superficie de sistemas Pt-Sn por
absorcion de H,-O, y microdifraccion de electron han revelado que el Sn existe en estado
de oxidacion (2+) y no existen aleaciones Pt-Sn [24]. Por medio de estudios de
espectroscopia fotoelectron de rayos-X (XPS), se encontré que el Sn no se encontraban en
estado metdlico independientemente del estado del platino [25, 26]. Usando la técnica de
difraccion de rayos X (XRD) mostro la presencia de aleaciones de Pt-Sn en una relacion
atomica de uno [34]. Basados en estudios de reduccién a temperatura programada (TPR),
Lieske y Volter [27] reportaron que solo una pequefia parte del estafio se reducia a su
estado metalico, que al combinarse con Pt formaba aleaciones, mientras que la mayor parte
se reducia a Sn’*, y que la cantidad de estafio aleado incrementa con el contenido de estafio
presente en el catalizador. Los estudios de Mossbauer [28-29] dieron evidencias de la
formacién de aleaciones Pt-Sn y de la presencia de particulas altamente dispersadas que
contenian Sn**, Sn**, y Sn’. Balakrishnan y Schwank [30] estudiaron el catalizador Pt-
Sn/Al;03 usando XPS, encontraron que no existe una evidencia directa de la presencia de
estafio en estado de oxidaciéon cero e indicaron que si existian pequefias cantidades de
aleaciones Pt-Sn, se encontraban fuera del limite de deteccion de la técnica XPS. Li et at.
[31] usando la técnica de Mdssbauer para estudiar la formacién de aleaciones en Pt-
Sn/Al;Os3, encontrd que existian aleaciones Pt-Sn en la superficie y que su cantidad
incrementaba con el contenido de estaiio. Si bien es cierto que los ultimos reportes
coinciden respecto a la existencia de aleaciones entre el Sn y el Pt, ain existe la
controversia, por lo que no es posible expresar conclusiones definitivas acerca del estado y

mecanismo de la accion promotora del estafio.

2.5 QUIMICA DEL PROCESO
Reacciones quimicas de la reformacién.
Como se ha venido mencionando, el proposito tundamental del proceso de reformacion

catalitica de naftas consiste en producir hidrocarburos aromaticos e hidrogeno a partir de
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hidrocarburos saturados por medio de una serie de reacciones que se describen a

continuacién:

1. Deshidrogenacion de naftenos ( ciclohexano y alquilciclohexano a aromaticos).
Isomerizacién de parafinas y naftenos.

Deshidrociclizacién de parafinas.

Hidrodesintegracion de parafinas.

Hidrodealquilacién de aromaticos.

Hidroisomerizacion de olefinas.

e BT

Otras reacciones.

Para que algunas de estas reacciones se lleven acabo se requiere de un medio 4cido que
favorezca la formacion de iones carbonio, mientras que otras requieren de un metal que
favorezca la deshidrogenacion, es decir, se requiere que los catalizadores de reformacion

tengan centros 4cidos y centros metalicos.[26].

1. Deshidrogenacién de naftenos a aromaticos.

La deshidrogenaciéon de naftenos a aromdticos es la reaccion mas importante en la
reformacion.

La conversion de un ciclohexano al aromatico correspondiente es sumamente rapida y
esencialmente cuantitativa. Los naftenos, son los componentes deseables de la carga, por
que es facil de promover su reaccion de deshidrogenacion y producir hidrégeno, asi como
hidrocarburos aromaticos. Esta reaccion es muy endotérmica y la promueve una funcion
metalica del catalizador y se ve favorecida por una temperatura de reaccion alta y presion
baja. La conversion esta limitada normalmente por el equilibrio termodinamico.

R R
P

[ — +
Hz

R= radical o cadena lateral unida al anillo, por ejemplo: - CH3, - CH2-CH3, etc.
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2. Isomerizacién de naftenos y parafinas.

2.1.- Isomerizacion de naftenos.

La isomerizacion de un alquil-ciclopentano a un ciclohexano, debe ser el primer paso de
su transicién hasta aromético. Dicha isomerizacion incluye un reordenamiento del anillo y
la probabilidad de que el anillo se abra para formar una parafina, es muy alta. Por lo tanto,

esta reaccion de los alquilciclopentanos a ciclohexanos no es cuantitativa. La reaccién

depende considerablemente de las condiciones del proceso.

-

R y RI = radicales o cadenas laterales unidas al anillo.

En la transicion de alquil-ciclopentanos a aromaticos, la etapa que controla la reaccion
es la isomerizacion, que es lenta debido a que en la temperatura a la cual se lleva a cabo el
proceso de reformacion, el equilibrio entre alquil-ciclopentano y ciclohexano esti a favor

de los compuestos alquil-ciclopentanos.

2.2.- Isomerizaci6n de parafinas.
La isomerizacién de parafinas es de menor importancia, puesto que la mayor parte de
los isomeros son relativamente de bajo octano, aunque este tipo de reacciones ocurren con

facilidad.

CH,

R- CH,-CH,-CH,-CH, =———== R-CH,-CH -CH,

Las reacciones de isomerizacion resultan de las reacciones intermedias de los iones
carbonio; la funcién 4acida del catalizador promueve estas reacciones y no dependen de la
presion de operacion.

Esta reaccion de isomerizacion de parafinas, al igual que la isomerizaciéon de naftenos,
es ligeramente exotérmica y seguirda el mismo comportamiento del equilibrio
termodinamico con respecto a la temperatura de reaccion y a las presiones total y parcial

del hidrogeno.
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3. Deshidrociclizacién de parafinas.

La deshidrociclizacion de parafinas, es la reaccion de reformacién mas dificil de
promover. Consiste en un reordenamiento molecular sumamente dificil de una parafina a
un nafteno. En caso de parafinas ligeras, la reaccién se ve limitada por las condiciones de
balance.

Las reacciones de deshidrociclizacion de parafinas son endotérmicas, por lo que la

conversion a naftenos se vera favorecida por incrementos en la temperatura.

CHy
nC,H, =———= O/ .
2
ﬂC?Hw e ———————— Q/\CH:; . Hz

Desde el punto de vista de la relacion rendimiento-numero de octano, esta reaccién es
importante, particularmente porque representa un medio de convertir hidrocarburos
parafinicos con bajo nimero de octano en hidrocarburos nafténicos y posteriormente a
aromaticos. La ciclizacion de las parafinas se facilita mas conforme aumenta el peso
molecular de estas, debido a que hay una mayor probabilidad de formacion de nafteno,
aunque existe también la posibilidad de que se lleven a cabo reacciones de
hidrodesintegracién. Las reacciones de deshidrociclizaciéon se ven favorecidas a bajas
presiones y altas temperaturas, siendo necesario que el catalizador tenga funciones acido—
metalicas. Esta reaccion es el paso limitante hacia la siguiente reaccion de aromatizacion
que se lleva a cabo muy rapidamente.

4. Hidrodesintegracion de parafinas.

Esta reaccion consiste en la fragmentacion de una parafina de alto peso molecular para

producir dos o més hidrocarburos parafinicos de bajo peso molecular.
nCeHy + H, ——= nC;H,, + nCH,,

La hidrodesintegracion de las parafinas es relativamente rapida y esta fomentada por altas
presiones y temperaturas. La transformacion de las parafinas de alto peso molecular en

hidrocarburos ligeros (con punto de ebullicion menores a los de la gasolina) por medio de



Capitulo 2 Catélisis de la Reformacién

la hidrodesintegracién concentra a los aromaticos en el producto y por lo tanto, de una
manera indirecta contribuye a una mejoria en el octanaje. La reaccion sin embargo,
consume hidrégeno, y como consecuencia resultara en rendimiento global reducido del

reformado. Esta reaccion es bastante exotérmica.

5. Hidrodealquilacion de aromaticos.

La reaccién de hidrodealquilacién es una reaccion de hidrodesintegracion que separa las

cadenas laterales ligadas a los anillos aromaticos, sin que estos sean atacados.

La hidrodealquilacion es una reaccion exotérmica y sucedera mas facilmente entre mads
grandes sean las cadenas laterales adheridas al anillo. La reaccion puede visualizarse como
una desintegraciéon de los iones carbonio catalizados por el acido y se ve favorecida

también por alta temperatura y presion.

6. Hidroisomerizacion de olefinas.

Es una reaccion que se lleva a cabo en el proceso de reformacion como paso intermedio
de reacciones que son activadas por una parte funcional del catalizador usado en este

proceso.

CH;- (CH,),- CH=CH, + H, ——— CH;- (CH,);- (!':H- CH,

CH,

La reaccion es exotérmica, se inhibe con la temperatura y se favorece con el incremento en
la presion total y en la presion parcial del hidrogeno. Estas olefinas también pueden

reaccionar hacia una ciclizacion con caracteristicas parecidas a la ciclizacion de las

parafinas.

7. Otras reacciones.
Ademas de las reacciones ya descritas, suceden otras reacciones de especies que
contienen azufre, nitrogeno o cloro en su molécula, hidrodesulfurando o

hidrodesnitrogenando la carga.
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Los cloruros derivados de estas reacciones se depositan sobre el catalizador y aumentan
la actividad acida del mismo, mientras que el depésito de compuestos de azufre y nitrogeno
disminuyen tal actividad.

|| || +4H, » CgH,,+ H,S

S

7.1 Deshidrogenacién de parafinas a olefinas.

La conversion de parafinas a olefinas resulta en un aumento del niimero de octano, sin
embargo, la formacion estable de olefinas requiere de temperaturas mucho mas altas a la
temperatura de reformacién, por lo cual en el producto final su concentracion es

despreciable.
nC,Hg=<=——"=C,H,, + H,

Esta reaccion es endotérmica y se ve favorecida por los aumentos en la temperatura e
inhibida por los aumentos en las presiones total y parcial del hidrégeno.

Debido al rango tan amplio de parafinas y naftenos contenidos en la carga de las
reformadoras y dado que los indices de las reacciones varian considerablemente
dependiendo del numero de carbonos del reactante, estas reacciones ocurren en serie y en

paralelo, formando el siguiente esquema de reacciones:

n- parafinas
MoA / \{!A
productos A ciclopentanos
desintegrados
‘\ M/A
MoA isoparafinas

ciclopentanos =——= ciclohexano =—= aromaticos === aromaticos

A
B M o ligeros
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CAPITULO 3

DESACTIVACION DEL CATALIZADOR Pt-Sn/Al,Os
POR COQUE

INTRODUCCION
La disminucion de la actividad intrinseca de un catalizador, provocada por un proceso

quimico o fisico, puede ser clasificado como desactivacion. Para propdsitos practicos,
pueden distinguirse tres clases principales de desactivacion en catalizadores: quimica,
térmica y mecanica. El presente apartado se enfocard en una forma de desactivacion
quimica, que se delimitara completamente mas adelante. La desactivacion quimica incluye
cambios inducidos quimicamente en la actividad del catalizador. Estos cambios pueden
relacionarse con la competitividad en la adsorcion reversible del precursor de veneno
(inhibicion); con la adsorcién irreversible (depositacion), o reaccién del precursor de
veneno en o con la superficie (envenenamiento); a la reestructuracion de la superficie
inducida por el veneno; o al bloqueo fisico de la estructura de poro del soporte
(taponamiento de poro).

De acuerdo con el precursor de veneno, distinguimos: envenenamiento por impurezas
de auto envenenamiento; el autoenvenenamiento se presenta cuando uno o mas de los
participantes en la reaccion (reactivos, productos y/o intermediarios) actian como
precursores de veneno. Una gran clase de reacciones de auto envenenamiento es
representada por coquizacién del catalizador; que resulta ser el tema que nos ocupa y

sobre el que se abundara.
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La formacién de coque generalmente ocurre mediante una secuencia de reacciones
elementales, que en cada caso depende: del tipo o tipos de reacciones principales en
estudio, composicion de la alimentacion, tipo de catalizador usado, y condiciones de
reaccion. En el proceso de reformacién catalitica de naftas, la desactivacion de
catalizadores es atribuida principalmente a la formacion y depositacion de coque, por ello,
ha sido insistente la bisqueda del remedio a este problema mediante varias estrategias que
incluyen tanto modificaciones en la composicion de su superficie como el uso de
catalizadores polimetalicos y/o por manipulacién de las condiciones de reaccion.

Los procesos de transporte de calor y de masa en la interfase o intrafase, y el efecto de
la acumulacion de carbén en los coeficientes de transporte, estin enmascarando la
complejidad de la quimica de la formacion de carbon. Asi, como es el caso de muchas
reacciones heterogéneas, existen muchos resultados contradictorios en la literatura.
Desafortunadamente, en esta ocasion, las diferencias que podrian explicar cada
discrepancia, se encuentran escondidas o englobadas como una sola causa con el nombre de
“coque”, que como antes se habia mencionado, representa a muchas especies carbonizantes.
Ain mas, el tipo de reacciones por las que el coque es producido, no necesariamente ocurre
en el mismo sitio activo que la reaccion principal. De esta manera, hay evidencias que
muestran que existe una relacion directa entre la actividad del catalizador y la cantidad de
coque formado, asi como evidencias que muestran el resultado opuesto. Esto indica, que las
discrepancias son debidas al papel que juega el coque en la desactivacion del catalizador, lo
que a su vez refleja la existencia de diferencias entre los precursores de coque y su efecto
en el catalizador usado. Por lo tanto, los efectos que son manifestados por un tipo de carga

y catalizador, no necesariamente se extrapola a otras cargas y catalizadores.

3.1 EFECTO DE LAS CONDICIONES DE OPERACION

Las condiciones de operacion del proceso de reformacién catalitica de naftas reflejan un
balance entre la termodinamica de reacciones deseables e indeseables, por ejemplo, las
reacciones de isomerizacion, ciclizacién y aromatizacion son deseables, pero las de
hidrodesintegracion, hidrogendlisis y formacion de coque no lo son. Obedeciendo a esta
idea, en esta seccion se hara una descripcion de las condiciones de operacion que influyen

de manera mas marcada en el desarrollo del proceso, haciendo énfasis en su relacion directa
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con la formacion de coque. Dichas condiciones son: las presiones de hidrégeno e
hidrocarburo y presion global de operacién, la temperatura de reaccién, el espacio-

velocidad, y la composicion de la alimentacion.
A. Presion parcial de hidrégeno e hidrocarburo y presion global

Desde un estricto punto de vista termodinamico, seria mejor operar las unidades de
reformacion a la mas baja presion posible, sin embargo, esto favoreceria la formacion de
coque, por lo que muchas unidades operan a altas presiones con el propésito de incrementar
la vida del catalizador. Mieville [1] obtuvo experimentalmente una relacién para la rapidez
de formacién de carbon en funcién de las presiones parciales de hidrégeno e hidrocarburos,
determinando un orden de —1 para la presion parcial de hidrogeno y de 0.75 para la de
hidrocarburos. La figura 3.1.1, muestra que a 225 psig de presion parcial de hidrogeno, la
rapidez de formacién de coque es relativamente baja, mientras que a 75 psig, esta se torna a
muy rapida. Un resultado similar se encontré para la presion parcial de hidrocarburos. De la
misma forma, Barbier et al. [2, 3] y Figoli et al. [4] han determinado un orden negativo para
la reaccién de depositacion de carbén con respecto a la presion total de reaccion,

manteniendo la relacién hidrégeno a hidrocarburo (H,/HC) constante.
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Figura 3.1.1 Efecto de la presion de hidrogeno en la formacion de carbon.

Condiciones: 504 °C, Presion de hidrocarburos 50 psig. (De Ref.: 1)
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Por otro lado, las presiones altas alteran la localizacion y la naturaleza del coque.
Barbier et al. (2, 3, 5) han sefialado que el coque depositado a altas presiones estd mas
deshidrogenado (figura 3.1.2) y con una mayor proporcion en forma de grafito (tabla 3.1.1),
sugiriendo que éste se localiza principalmente sobre el soporte [6]. De hecho, los resultados
reportados en la tabla 3.1.2 revelan que a altas presiones de coquizacion, s6lo una pequeiia
cantidad de coque se deposito sobre el metal y que su impacto sobre la actividad metalica
resulté ser baja cuando se midid para la reaccién de hidrogenacion de benceno. Las mismas
conclusiones fueron expresadas por Pieck y Parera [7] cuando compararon un catalizador
comercial coquizado a altas presiones con uno coquizado en el laboratorio a bajas
presiones. El coque formado sobre el catalizador ensuciado en el laboratorio es rico en
hidrégeno y cubre el area metdlica en una alta proporcion, y como consecuencia, la
actividad catalitica para la hidrogenacion (reaccién en sitio metalico) disminuy6. Sin
embargo, el decremento de la actividad 4cida en ambos catalizadores producida por el

coque depositado fue similar.

® | bar

@

% Coque

Figura 3.1.2 Efecto de la presion de trabajo en el contenido de hidrogeno de los depésitos de coque
durante una reaccion de coquizacion a partir de ciclopentano sobre Pt/Al,O; temperatura usada 440

°C. H/C: relacion de atomos de hidrégeno a atomos de carbono. (De Ref.: 2)
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Cuando se mantiene la presion total constante y se disminuye la relacién H,/HC, los
depositos de carbon y por lo tanto el ensuciamiento del catalizador se incrementa [8]. La
estructura del coque también depende de la relacion Hy/HC. Espinat et al. [9] report6 que el
incremento en la presién de hidrégeno usando un catalizador monometalico Pt/Al,O; daba
depositos de carbon que al analizarse con Espectro Raman, estos eran completamente
similares a los producidos cuando se usaba un catalizador bimetélico Pt-Ir. Por lo tanto, el
incremento en la presion de hidrogeno tendria el mismo efecto que la adicion de un
segundo metal al platino. Esta conclusion concuerda con la de Barbier et al [3], quien
sostuvo que a presion atmosférica, la adicion de iridio o renio al platino actiia de la misma
manera sobre los depdsitos de carbon que el incremento de presion de trabajo en el

catalizador Pt/Al,O; sélo.

Tabla 3.1.1 Efecto de la presion del proceso de coquizacion en el nivel de grafitizacion del coque.

(Reactivo precursor de coque: Ciclopentano). (De Ref.: 2)

Condiciones de Total Coque formado  Coque reversible Coque no reversible

coquizacion (%) (%) (grafito) (%)
30 bar, 440 °C, 10h 0.50 8 95
10 bar, 440 °C, 0.5h 0.60 25 75

Tabla 3.1.2 Efecto de la presion de operacion sobre la selectividad del coque hacia la actividad

metalica. (De Ref.: 3).

Presion de Tiempo de Total de coque alag Cm
coquizacién contacto formado (v celakivaiaii /(Coupie & et inatal
(bar) (min) (%) la hidrogenacion de  a¢/ar del metal)
benceno)
30 9200 0.9 0.70 0.8
10 360 1.0 0.35 1.4
1 60 0.9 0.18 2.8
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B. Temperatura de reaccion

Durante la operacion normal de una unidad industrial de reformacion, la temperatura
resulta ser la variable de operacion que se manipula para compensar la pérdida de actividad
del catalizador y asi, poder mantener las especificaciones requeridas del reformado, por lo

tanto, es de suma importancia conocer cudl es su influencia en el ensuciamiento por coque.

Aumentando la temperatura de reaccion se incrementaran las reacciones de
aromatizacion e hidrodesintegracion, sin embargo, la hidrodesintegracion sera aumentada
en mayor proporcion. Por lo tanto, la temperatura de los reactores debera establecerse de tal
forma que se lleve a cabo la reaccion de aromatizacién en el mayor grado posible y con la
menor hidrodesintegracion, para dar el numero de octano y rendimiento deseado en el
producto reformado. Las reacciones térmicas también se ven favorecidas por el aumento de

la temperatura, contribuyendo a la formacion de coque.

Se ha encontrado que en superficies cristalinas de platino, la morfologia de los
depositos de coque cambian de bidimensionales, a bajas temperaturas (<277 °C), a
tridimensionales a temperaturas mayores de alrededor de 327 °C [10]. Por lo tanto, en el
intervalo de temperatura de operacion del proceso de reformacion (480-520°C), los

depositos de coque siempre tendran una estructura tridimensional.

La cantidad de coque formado se incrementa con el aumento de la temperatura [2, 5, 11,
12, 13], esta evolucion se puede explicar por el efecto que tienen las altas temperaturas en
el nimero de productos insaturados que son los precursores de coque. El incremento de la
temperatura también acelera el proceso de grafitizacion del coque [13, 14]. La figura 3.1.3
muestra que la fraccion de coque reversible (parcialmente hidrogenado) decrece cuando la
temperatura y por lo tanto la cantidad de coque aumentan. De la misma forma, Barbier et.
al. [11] sefalé que el coque aumenta principalmente en el soporte al aumentar la

temperatura y que este es mas deshidrogenado.
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Figura 3.1.3 Fraccién de coque reversible depositado sobre catalizador Pt/Al,O; a diferentes
temperaturas. (De Ref.: 15)

C. Espacio-Velocidad

El espacio velocidad indica la cantidad de nafta por hora alimentada a los reactores por
cantidad de catalizador. Sus unidades dimensionales son h”'. Cuando la alimentacién de
nafta es medida en unidades de volumen por hora y dividida por el volumen de catalizador,
es comun llamarle LHSV. Cuando es medida en peso por hora y dividida por el peso del
catalizador, suele llamarsele WHSV.

El espacio/velocidad tiene un gran efecto sobre la calidad del producto (nimero de
octano), va que mientras mas alto sea éste, menor sera la calidad del producto como
consecuencia de tener un tiempo menor de reaccion, este efecto puede ser compensado por
un incremento en la temperatura de reaccion. Dentro de los parametros normales de la
reformadora, el espacio/velocidad tiene poco efecto sobre los rendimientos del producto y
la estabilidad catalitica.

Como la cantidad de catalizador es fija, el espacio velocidad puede variar solo por
cambios en la velocidad de alimentacién. Un decremento de la velocidad de alimentacion
(abatimiento del espacio/velocidad), debe ser seguida de su correspondiente reduccion de
temperatura en el reactor: un incremento en el flujo de alimentacién requerird un

incremento en la temperatura para obtener la misma calidad de producto.
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Finalmente, cuando se disminuye el espacio velocidad pero se mantiene constante la
relacion Hy/HC, la cantidad de coque se incrementa principalmente en el soporte [4, 13].
Por lo que, se podria decir que el efecto de disminuir el espacio velocidad es similar al

efecto de disminuir la relacién Ho/HC a presion constante.

D. Composicion de la alimentacién

Dependiendo del origen, las caracteristicas de la alimentacion a una unidad reformadora
varian ampliamente en su intervalo de temperatura de ebullicion y en la distribucion del
tipo de hidrocarburos (parafinas, naftenos y arométicos) que la constituyen. Asi, se conoce
que cortes pesados, generalmente producen una mayor cantidad de coque. Sin embargo,
durante un estudio de la dependencia que tiene la composicion de la alimentacién con la
cantidad de coque formado [16] se mostré que, cortes de punto de ebullicion final de
alrededor de 204 °C, producen una reduccién de 1.6 a 2.3 % en el ciclo de operacién del
catalizador por cada °C en que se incremente el punto final de ebullicion; mientras que a un
punto de ebullicién final de alrededor de 216 °C, el decremento en el ciclo de operacion es
de 2.1 a 2.8 % por °C. Las mismas conclusiones fueron esbozadas por Figoli et al. [17],
quien encontré que cortes de alto punto de ebullicién, provocaban la desactivacién de
catalizadores por altos depdsitos de carbon. Sin embargo, estos autores también mostraron
que cortes con un muy bajo intervalo de punto de ebullicién produjeron el mismo efecto y
concluyeron que la depositacion de coque no es determinada solamente por el intervalo de
punto de ebullicion de la alimentacion. En realidad, los cortes con el mas bajo intervalo en
su punto de ebullicion tienen un alto contenido de compuestos ciclopentanicos, que son tan
buenos productores de coque como los cortes pesados [18-22]. Alin mas, se ha encontrado
que ciertas estructuras de hidrocarburos tienen un alto efecto en la coquizacion; por
ejemplo, Myers et al. [22] mostré que algunos hidrocarburos como ciclopentano, n-
dodecano y metil-naftaleno resultaron ser muy buenos precursores de coque. De la misma
manera, al adicionar pequeiias cantidades de aromaticos ciclicos a n-parafinas (n-hexano o
n-heptano) incrementé significativamente el ensuciamiento por coque del catalizador [12].
Zhorov et al [21] clasifico varios hidrocarburos de acuerdo a su efectividad para causar la
depositacion de carbon: ciclohexano (1 = referencia) < benceno (3) < etil-benzeno (23) < n-

hexano (35) < n-nonano (41) < metilciclopenteno (370) < ciclopentadieno (670). Por otra
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parte, Cooper y Trimm [19], estudiaron el ensuciamiento por coque sobre Pt/Al;O; usando
diferentes hidrocarburos con seis atomos de carbono encontrando el siguiente orden:
metilciclopentano > 3-metilpentano > n-hexano > 2-metilpentano > benceno > ciclohexano.
Mieville [1] relacioné la velocidad de coquizaciéon de varios hidrocarburos puros sobre
alimina en ausencia de platino (tabla 3.1.3) y a condiciones tipicas del proceso de
reformacion. Beltramini et al. [23] y Parera et al. [24] examinaron el efecto de la adicion de
diferentes hidrocarburos puros a cortes de nafta durante pruebas de coquizacién. Cuando
doparon con parafinas normales, los autores encontraron que la depositacion de coque y la
desactivacion fue minima para n-heptano. Considerando aromdticos con una cadena
parafinica, la tendencia a producir coque se incrementa con la posibilidad de que las
cadenas formen anillos de cinco atomos de carbono. Cuando doparon con naftenos, la
formacion de carb6n y la desactivacion eran mayores si los anillos eran de cinco atomos de
carbonos que cuando estaban conformados por seis. Lo que es mas, la depositacion de
coque se incrementa en el orden de ciclopentano < ciclopenteno < ciclopentadieno [23].
Estos resultados también concuerdan con los de Barbier et al. [25], quien mostré que el
ciclopentadieno es el agente responsable de la depositacion de coque durante la reaccion

del ciclopentano.

Tabla 3.1.3 Diferencias en la velocidad de coquizacion de hidrocarburos sobre aliimina.

Condiciones de reaccion: 504 °C, 25 psig hidrocarburo, 50 psig H., WHSV = 6. (De Ref.:1)

Velocidad de coquizacion
Hidrocarburo

(Relativo a nC7)

nheptano 1.0
Tolueno L5
n-nonano 2.0
Ciclohexano 7.0
2-Metilpentano 4.5
Metilciclopentano 43
1-Hexeno 90
Ciclohexeno 540
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Se ha encontrado que en catalizadores bifuncionales, los depositos de coque se
encuentran principalmente en los sitios dcidos del soporte. Por su parte, Appleby et al. [26]
encontré6 que existe una relacion entre las propiedades acido-base del par catalizador-
reactante y la cantidad de coque formado; la cantidad de coque depositado incrementa con
la basicidad del hidrocarburo procesado. La figura 3.1.4 muestra los datos obtenidos en
términos del logaritmo de la constante de basicidad de hidrocarburos de moléculas
policiclicas y el porcentaje de coque depositado, cuando se hicieron reaccionar sobre un

catalizador de desintegracion catalitica (acido).
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Figura 3.1.4 Influencia de la basicidad del hidrocarburo en la formacion de coque sobre catalizador

de desintegracion catalitica (acido). (De Ref.: 26.)

El efecto de la fuerza 4cida del soporte también tiene una influencia directa en la
formacién de coque. Jinxiang y sus colaboradores [27], encontraron que cuando se
adicionaba un metal alcalino a catalizadores Pt/AL,O5; y Pt-Sn/Al,O;, la depositacion de
carbon sobre estos disminuia en gran medida, y que esta disminucion se hacia mayor al

aumentar la concentracion del metal alcalino.
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Para concluir, la desactivacién de coque no es relacionada sélo con el peso molecular
de los hidrocarburos procesados; ya que las estructuras ciclicas de cinco carbonos y
policiclos de aromiticos con cadena parafinica son efectivos agentes carbonizantes.
Ademds, se ha observado que la depositacion de coque sobre el catalizador, se incrementa
cuando incrementa la basicidad del hidrocarburo procesado, asi como cuando se incrementa

la acidez del soporte.

32 EFECTO DE LOS DEPOSITOS DE CARBON EN LAS REACCIONES DE

REFORMACION

Se han realizado varios estudios con el objetivo de determinar el papel que juega el
coque en la desactivacion de los catalizadores, estos, han dejado ver varias discrepancias en
sus conclusiones. Asi, hay evidencias que muestran que existe una relacion directa entre la
actividad del catalizador y la cantidad de coque formado, asi como evidencias que muestran
el resultado opuesto. Con el objetivo de determinar el efecto que tienen los depdsitos de
coque sobre la actividad y selectividad del catalizador Pt-Sn/Al,0s, en esta seccion se
citaran algunos estudios hechos al respecto.

Volter [28] y sus colaboradores estudiaron la conversién del metilciclopentano (MCP) y
la desactivacion por formacion de coque sobre el catalizador Pt-Sn/Al;O3 a temperaturas
tipicas del proceso de reformacion (500-550 °C). Encontraron que la conversion, la
selectividad hacia el benceno y hacia el metano (metano representa a los productos de las
reacciones de hidrogenolisis) disminuian cuando la cantidad de coque aumentaba, mientras
que la selectividad hacia el metilciclopenteno (MCP™) y hacia ciclohexeno (CHX")
incrementaban. El mecanismo de la deshidroisomerizacion de MCP a benceno via MCP™ ha
sido descrito por Selman y Voorhies [29], la figura 3.2.1 muestra un esquema de reaccién
para el MCP basado en el mecanismo propuesto. La primera etapa es la deshidrogenacion
para dar MCP™, la cual se lleva a cabo en sitios metilicos. La segunda etapa es la
isomerizacion para obtener CHX". la cual se efectiia en los sitios 4cidos de la alimina. La
siguiente es una deshidrogenacion para obtener benceno, la cual se efectia nuevamente en
sitios metélicos. De acuerdo con este modelo y como lo han demostrado Sterba y Haensel

[30], el MCP” es un intermediario en la conversion del MCP.
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Figura 3.2.1 Esquema de reaccion para la deshidroisomerizacion de MCP y envenenamiento

selectivo por residuos carbonosos C*. (De ref.: 28)

De acuerdo con los cambios en las selectividades con el contenido de coque, se puede
distinguir dos etapas sucesivas de la desactivacion. La primera etapa (I) es una fuerte
inhibicién de las reacciones de hidrogendlisis debido a un envenenamiento de sitios
metélicos, provocado por los propios productos de la hidrogendlisis, indicado por el
decremento en la formaciéon de metano. La segunda etapa es caracterizada por un
decremento en la formacién de benceno y un incremento en la formacién de MCP™ y
CHX'. El incremento en la cantidad de MCP indica una inhibicién de la selectividad hacia
la isomerizacion de los anillos de cinco carbonos a anillos de seis, que se efectia en los
sitios 4cidos de la alimina (Etapa Ila). La formacién de CHX ™ indica que la siguiente
deshidrogenacion, que ocurre en sitios metalicos, debi6 ser también parcialmente bloqueada
por el coque (Etapa I1b). Ambas inhibiciones impiden la formacion de benceno.

Las reacciones de transformacion de n-heptano, metilciclohexano y tolueno fueron
estudiadas a 430 °C [31]. Para algunas de las reacciones que ocurren solo en los sitios
metialicos, la tabla 3.2.1 muestra que aquellas en las que se induce el rompimiento de
enlaces carbono-carbono (desalquilacion de tolueno) son las mas sensitivas al coque.
Considerando las reacciones que ocurren en sitios dcidos, su sensibilidad a los depdsitos de

coque es grande si éstas se llevan a cabo en sitios fuertemente acidos. Por ejemplo, en la
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dismutacion de tolueno, 210 g de catalizador es desactivado por 1 g de coque, comparado

con solo 30 g de catalizador que es desactivado en la isomerizacion de 3,3-dimetilbuteno-1.

Tabla 3.2.1 Efecto del coque sobre algunas reacciones (en g de catalizador desactivado por g de

coque depositado) a 430 °C. (De Ref:: 31)

Reactivo Reaccion Efecto del coque  Tipo de catalisis'
n-Heptano Deshidrogenacion 430 M
Desintegracion 300 B+M
Isomerizacion 125 B+M
Formacién de coque 360 B+M
Metilciclohexano Deshidrogenacion 110 M
Formacion de coque 720 B+M
Tolueno Desalquilacion 700 M
Dismutacion 210 A
Formacion de coque 750 B+M
3,3-Dimetilbuteno-1  Isomerizacion 30 A

' B:catalisis bifuncional; M: catalisis en sitio metalico; A: catalisis en sitio acido.

Concluyendo, los depoésitos de coque son venenos que pueden alterar la selectividad de
catalizadores bifuncionales, a su vez, estos pueden mostrar diferentes grados de
envenenamiento de acuerdo a la reaccion que se esté considerando. Esto puede explicarse
por el hecho de que. en el metal, el coque se deposita preferentemente en los sitios en que
se llevan a cabo las reacciones de hidrogendlisis, y posteriormente presentar una mayor
inhibicion hacia estas reacciones. En el soporte, el coque se deposita en sitios de mayor
fuerza 4cida, inhibiendo fuertemente reacciones tales como dismutacién y
deshidrociclizacion, mientras que las reacciones de isomerizacion de n-alcanos se alteran en

menor proporcion.

3.3 CARACTERISTICAS FISICOQUIMICAS DE LOS DEPOSITOS DE COQUE
Una investigacion sobre los depdsitos de coque, no sélo involucra la cantidad formada y
su localizacion, sino también su estructura y naturaleza. Un uso inmediato de esta

informacion es proveer de alternativas para optimizar tanto los pardmetros de operacion del
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reactor como los métodos de regeneracion del catalizador. De hecho, la variacién en la
naturaleza de los depésitos de coque tiene un efecto significativo sobre las condiciones de
quemado del carbon.

En la actualidad, el coque depositado en la superficie del catalizador de reformacién,
puede ser caracterizado por diferentes técnicas', algunas de ellas requieren de equipos
altamente sofisticados; lo que limita en parte la calidad de algunos trabajos. Por otra parte,
la falta de técnicas estindar para medir y reportar coque, genera complicaciones en la
interpretacion de algunos resultados. Asi, no solo se conocen diferentes estructuras de
coque a causa de las diferentes cargas y catalizadores usados, sino también a causa de la
existencia de diferencias en las técnicas usadas para medir y reportar el coque producido.

No obstante, es posible efectuar anélisis de los componentes del coque por medio de
una extraccioén parcial con un solvente consistente en una solucién benceno-metanol en una
relacién molar de 4:1 [54]. La parte soluble del coque puede ser caracterizada por
cromatografia de gases y espectrometria de masas (GC-MS), y por resonancia magnética
nuclear de proton (H-NMR). La fraccion no soluble y el total del coque, pueden ser
analizados por difraccién de rayos-X (XRD) después de disolver la Al,Os; con acido
clorhidrico concentrado. La figura 3.3.1 muestra las estructuras de coque encontradas por
analisis GC-MS de una muestra extraida de un catalizador Pt/Al;O; carbonizado en
presencia de metilciclopentano [53]. Un analisis por XRD del coque no soluble en la
primera extraccion mostro una estructura pobremente organizada separada por 3.4 A. Esta
distancia es mas grande que los espacios entre capas de grafito (3.34 A). Esta mayor
separacion entre planos encontrada en el coque, puede ser causada por la presencia de
anillos de cinco atomos de carbono o a cadenas alquil unidas a los anillos [55]. El examen
de catalizadores coquizados a través de técnicas como microscopia de transmision de
electron (TEM) y espectroscopia de pérdida de energia de electron (EELS) [32, 33] han
mostrado una heterogeneidad en la distribucion del coque depositado sobre el catalizador,
encontrando, que el coque no se deposita en forma de monocapa, por el contrario, desde el

inicio de la coquizacion aparecen depositos tridimensionales, y atin mas, muchas zonas que

! Solo las técnicas utilizadas en el desarrollo experimental de este trabajo seran descritas en la seccion
experimental (Capitulo 4).
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se coquizaron sélo ligeramente al inicio, permanecen asi ain cuando el catalizador esta

altamente coquizado.

CH2-cH3  CH3 CH3

e o Qo o o
solieolleo

T od oS

Figura 3.3.1 Estructuras de los componentes de coque mas reconocidos por MS. (De Ref.: 53)

CH3
CH3

CH3

Li y sus colaboradores [34], realizaron una extensa caracterizacion del coque
depositado sobre un catalizador Pt-Sn/Al,O; proveniente de una unidad de reformacién con
regeneraciéon continua. El coque fue aislado utilizando una solucion al 40 % de acido
fluorhidrico [35]. En el analisis por transformadas de fourier a espectroscopia de infrarrojo
(FTIR), observaron bandas de absorcion correspondientes a aromaticos policiclicos como
pireno y criseno, a enlaces C-H asociados a los grupos CH; unidos a los anillos aromaticos
o grupos aliféticos. El espectro obtenido por resonancia magnética nuclear (C NMR) [36],
mostré que el coque depositado contiene componentes que tienen estructuras como
aromaticos polinucleares y grafito. De la misma manera por medio de resonancia de espin
de electron (EPR), encontraron que el coque estaba constituido por estructuras
polinucleares de aromaticos. Los resultados obtenidos por difraccion de rayos-X sugirieron
que el coque podria contener estructuras de aromaticos polinucleares completamente
desordenados y conformados por diferentes grupos [37]. Usando un poderoso método para
la caracterizacion de la morfologia y otras propiedades de la superficie; como es la
espectroscopia de fuerza atémica (AFM) [39-40], encontraron que la superficie del

catalizador fue cubierta por una pelicula amorfa y delgada y por algunos grupos
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tridimensionales de coque. La pelicula de coque parecid presentar una especie de poros con
diametros entre 0.05 y 0.07 um [41]. La imagen mostro regiones en que la pelicula de
coque se interrumpia, asi como superficies de catalizador libres de coque.

La oxidacion a temperatura programada (TPO) [42], es un tipo de analisis por
combustion utilizado para caracterizar los depositos de coque. El analisis de los productos
de la combustion ayudan a determinar la relacion H/C [6], que da una idea del nivel de
deshidrogenacién del coque. La figura 3.3.17 muestra un andlisis por TPO a tres
catalizadores de reformacion, en general se pueden observar dos zonas de temperatura en
que coinciden los picos para los tres catalizadores. Observamos que, de los picos de alta
temperatura, el correspondiente a la alimina sin metal, presenta su maximo a 480 °C,
mientras que la presencia de Pt y Pt-Sn, provoca que sus picos se desplacen hacia una
temperatura menor (450 °C). Esto indica que sobre la aliimina sin metal, se deposita coque
mas polimerizado y mas deshidrogenado; este grado de polimerizacion y sobre todo de
deshidrogenacion, se ve disminuido por la presencia de los metales. En contraste, el grupo
de picos de baja temperatura presentes solo para los catalizadores con sitios metlicos,
presentan su maximo a 350 °C y corresponden a la oxidacién de coque menos polimérico y
menos deshidrogenado. Estos resultados corroboraron la suposicion de que el coque
depositado sobre el metal es oxidable a mas bajas temperaturas que el coque depositado en
el soporte [2]. Otra observacion es, que la presencia de platino incrementa la formacion de
coque, siendo esta en mayor proporcién sobre él mismo y en menor sobre la alimina. Sin
embargo, la adicion de Sn provoca una gran disminucion de formacion de coque sobre los
sitios metalicos. pero no sobre la alimina [27].

Liu y colaboradores [27] hicieron estudios termoanaliticos de los depdsitos de coque
sobre catalizadores Pt/Al;03 y Pt-Sn/Al,O; para la reaccion de deshidrogenacion de butano
en presencia de hidrogeno. En el andlisis por DTG (figura 3.3.3, curva a) al catalizador
Pt/AL,O; coquizado en presencia de 2-Buteno, sefialo la existencia de dos picos en el
intervalo de temperatura de 350 a 500 °C relacionados con el coque depositado, el primero
a 435 °C y el segundo a 476 °C, que corresponden al coque quemado de la superficie

metalica y al quemado de la superficie del soporte respectivamente. Por otro lado, el

? Las curvas fueron obtenidas de los resultados obtenidos por Beliramini y colaboradores en dos de sus
trabajos (43 y 52).
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Figura 3.3.2 TPO de catalizadores de reformacion coquizados. (De ref. 43, 52).

andlisis de ambos catalizadores, esta vez coquizados en presencia de n-butano, no
mostraron marcadamente la separacion de los dos picos en este mismo intervalo (figura
3.3.3, curvas b y c), no obstante, la sefial del tnico pico correspondia al intervalo de
temperatura sefialado (350-500 °C) para el catalizador Pt/Al,0;, mientras que para el
catalizador Pt-Sn/Al,03, el intervalo de la sefial era de 350 a 550 °C. Nuevamente, la
presencia de Sn provoca que la formacion de coque se de principalmente en el soporte;

como ya se habia sefialado en los analisis por TPO.
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Figura 3.3.3 Andlisis por DTG de catalizadores de reformacién. a: PAL,O; en presencia de 2-
buteno; b: PUYALO; en presencia de m-butano; c¢: Pt-Sn/ALO; en presencia de n-butano.
(De ref.: 27).

3.4 MECANISMO DE LA FORMACION DE COQUE

La coquizacion de catalizadores bifuncionales es el resultado de la acumulacion de
coque sobre los sitios metélicos y el soporte, por consiguiente, es necesario proponer dos
mecanismos de la formacién de coque.

En los sitios metalicos, se han propuesto dos modelos tipicos para la produccion de
coque. El primero supone una serie de reacciones de fragmentacion y sucesivas reacciones
de deshidrogenacion que conllevan a la formacion de dtomos de carbono, posteriormente,
estos atomos (o intermediarios parcialmente deshidrogenados) pueden combinarse para
formar depésitos de coque mas grafitizado y mas daiiino para el catalizador [44]. Este
proceso es relativamente lento [45]. El segundo mecanismo sugiere que la ruta de la
depositacion de coque esta basada en reacciones de polimerizacion para formar diferentes
tipos de depdsitos carbonosos en la superficie del metal [44, 46, 47]. Por ejemplo, los
cristales largos de platino incrementan la rapidez de depositacion de coque debido a su
capacidad para proporcionar una alta estabilidad al ciclopentadieno adsorbido, precursor de
coque producido durante la reaccion [46].

En los sitios acidos. se asume que el coque se origina de la polimerizacion y posterior
condensacion de intermediarios deshidrogenados generados por la funcion metalica [44,

48). En el caso de la reaccion de coquizacion con ciclopentano, Barbier et al. [48] propuso
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una adaptacioén del mecanismo de condensacion de ciclopenteno para explicar la formacién
de compuestos poliaromaticos. Asi, el ciclopentano puede conllevar a naftaleno o a

compuestos poliaromaticos mas pesados a través de la siguiente secuencia de reacciones:

111

IV 2 5.
-ZH 3 4,
OEDEDS o<0-
Pt/ALO; Al,05 4 / —3.
Lv

seljectives

(Ij Poharomatlco

Sin embargo, la depositacién de coque no se presenta de manera homogénea en toda la

superficie del catalizador (soporte y sitios metalicos), de hecho, depende de la composicion
del catalizador. Se ha observado que en el primer momento de contacto con el
hidrocarburo, se lleva acabo una rdpida formacién y depésitacion de coque sobre la
superficie del Pt; una gran parte del platino es cubierta. Después de este primer periodo, los
sitios metalicos que permanecen sin ser cubiertos producen coque a una baja pero constante
rapidez. A partir de este momento, todos los precursores generados seran inmediatamente
transferidos del Pt a los sitios acidos de la alimina, donde finalmente tendra lugar la
formacion de coque [28, 45). Barbier et al. [46] también llegé a la conclusién de que el
coque que cubre el metal permanece constante mientras se deposita mas coque sobre el
soporte. La transferencia de precursores de coque del metal al soporte se ve influenciada
por la presencia de estafio. Como lo muestra la figura 3.4.1, el coque que esta cubriendo al
Pt-Sn es notablemente menor comparado con el que cubre al Pt, mientras que la cantidad de
coque producido es practicamente la misma. De hecho, se sabe que el estafio promueve la
actividad y en especial la estabilidad del catalizador Pt/Al;03, sin embargo, la produccion
global de coque no se reduce [28, 45, 49]. Esta resistencia a la coquizacién proporcionada

por el estafio, puede explicarse por el efecto de ensamble, que sugiere que los precursores
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de coque, olefinas polimerizadas y especies aromdticas, son adsorbidas débilmente en las
superficies Pt-Sn. Consecuentemente éstas son mas movibles y pueden migrar a la alimina

mas facilmente, donde finalmente son depositadas como coque [28, 45].

Pt-0.15 Sn/Al;O4
- 4+ PYALO; 140 5
o 5
5 3t 430 o
o =
(4] or
80 =01 120 8
£ O v =
<5
1+ |—| +10 © g

Figura 3.4.1 Coque producido (barra negra) y coque cubriendo la superficie metalica (barra

blanca). (De Ref.: 43)

3.5 CINETICA DE LA FORMACION DE COQUE
Generalmente, después de una rapida depositacion inicial, la cantidad de coque se
incrementa lentamente con el tiempo de operacion [46, 50]. Este comportamiento ha sido

mostrado por diferentes sistemas, y puede ser descrito por una relacion simple:
C.=Al" Ec.3.5.1

donde C. es el porcentaje en peso de coque, ! es el tiempo de operacién y n y A son factores
de correlacion. Esta ecuacion fue introducida por Voorhies [51] para describir la
coquizacion de catalizadores acidos. Sin embargo, otros autores han extendido el uso de
esta relacion a sistemas diferentes [27, 28]; como el de reformacion. Aun cuando la
ecuacion describe aceptablemente la dependencia de la cantidad de coque con el tiempo,
debe hacerse hincapié en que no esta relacionada directamente con la desactivacion de
alguna de las partes que componen un catalizador de reformacion bifuncional.

La forma logaritmica de la ecuacion 3.5.1 es:

LogC=logA+nlogt Ec.3.5.2
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El grafico de log C vs. log t serd una linea recta, el valor de n correspondera al valor de la
pendiente y el valor de A4 al valor que resulta de 10*(ordenada en el origen). Usando esta
forma logaritmica de la ecuacion de Voorhies, Liu y colaboradores [27] determinaron los
coeficientes 4 y n a partir de sus datos experimentales de formaciéon de coque sobre

catalizador Pt/Al; 05 (figura 3.5.1), obteniendo los siguientes resultados:
C=028:" Ec.3.53

Diferenciando la ecuacion 3.5.3 se obtiene la rapidez de formacion de coque (figura 3.5.1):
dc/de =0.13 1 Ec. 3.5.4

Como se menciono al principio de esta seccidn, se observa una rapida depositacién al inicio
de la reaccion; después, ésta rapidez tiende a ir disminuyendo progresivamente. Este mismo
comportamiento lo encontré Volter [28] para la reaccion de metilciclopentano sobre
PYALO; y Pt-Sn/Al,Os3. La figura 3.5.2a muestra simultaneamente la dependencia de la
cantidad de coque y la conversion con el tiempo, mientras que la 3.5.2b muestra la relacién
que existe entre la conversion y la cantidad de coque depositado, encontrando que esta es

practicamente lineal.
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Figura 3.5.1 Dependencia de la cantidad de coque depositado y la rapidez de depositacién con el

tiempo. (De ref.:27)
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Figura 3.5.2 Formacion de coque a partir de metilciclopentano a 500 °C. (De Ref.: 28)

En la seccion 3.4 se seiialé que en el primer momento de contacto con el hidrocarburo, se
llevaba a cabo una rapida depositacion de coque sobre una gran parte de la superficie del
metal. Después de este primer periodo, los sitios metalicos que permanecen sin ser
cubiertos producen coque a una baja pero constante rapidez. A partir de este momento,
todos los precursores generados seran inmediatamente transferidos del metal a los sitios
acidos de la alimina, donde finalmente la formacién de coque tendra lugar [28, 45]. Este
fenémeno se ha estudiado tanto en laboratorios [13, 46, 56] asi como durante corridas
comerciales [57, 58], sin embargo, se han expresado diferentes conclusiones sobre la
desactivacion de las funciones acida y metélica del catalizador que controla el ciclo de
operacion: algunos autores concluyeron que la desactivacion de la funcion dcida determina
el término del ciclo [58, 59], mientras que Shum et al. [60] consideré que era la
desactivacion de la funcién metalica la que lo determinaba. Una posible explicacion a esta
diferencia puede ser el hecho de que los resultados fueron obtenidos a diferentes
condiciones. Estas diferentes conclusiones fueron discutidas por Parera y Figoli [61],
concluyendo que era la desactivacion de la funcion acida la que determinaba el término del
ciclo de operacion de un catalizador, sin embargo también sefialaron que los valores
obtenidos variaban dependiendo de la composicion de la funcion metélica.

Finalmente, el coque estd formado de compuestos aromaticos polinucleares [5] y el

nimero de anillos en estos compuestos se incrementa como una funcién del tiempo de
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operacion. Consecuentemente, el hidrégeno contenido por los hidrocarburos depositados
decrece cuando el tiempo de coquizacién se incrementa [5, 6, 11] es decir, el coque se
transforma gradualmente en mas grafitizado. Esta evolucion cristalina del coque sobre el
catalizador fue examinada para un ciclo comercial de reformacion de naftas mediante
difraccion de rayos-X, TEM y determinacion de relacion H/C [62]. En conclusion, al
incrementarse el tiempo de operacion disminuye la relacion hidrogeno a carbono, que

puede interpretarse como un incremento del grado de grafitizacion del coque.
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CAPITULO 4

SECCION EXPERIMENTAL

INTRODUCCION

El objetivo central de este trabajo fue hacer un estudio experimental sobre la formacion
de carbén en catalizadores P-Sn/Al,O5 utilizados en el proceso de reformacién de naftas;
para alcanzarlo, se plantearon un grupo de actividades que pueden ser representadas por el

esquema de la figura 4.1.1

Construir
un equipo de
carbonizacién
Andlisis
y — TG
Generacion
Pruebas de
cle‘ —»  muestras de
operacion catalizador C e Determinacion
carbonizadas SRS Zacon de acidez total
por adsorciéon por adsorcién
fisica de Nz quim. de NH}
Figura 4.1.1 Representacion esquemdtica de las actividades realizadas en el presente trabajo.
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4.1 EQUIPO DE CARBONIZACION

De acuerdo con el esquema de la figura 4.1.1, las dos primeras actividades fueron la
construccion y puesta en operacion de un sistema de reaccion, capaz de provocar la
carbonizacion de muestras de catalizador de forma controlada y reproducible. A
continuacion se describe su conformacion y funcionamiento.

El sistema de reaccién construido consta de tres secciones principales (figura 4.1.2):

1.- Alimentacidn y acondicionamiento de reactivos.

En esta seccion se controlan los flujos de alimentacién de hidrégeno e hidrocarburo, la
presion global de reaccion y se lleva a cabo un precalentamiento de la corriente de
alimentacion.

2.- Reactor catalitico continuo de lecho fijo.

Se us6 un reactor tubular de acero inoxidable de dimensiones: 2.1 cm de diametro y 36
cm de largo. Para su calentamiento, el reactor se ubicé dentro de una mufla tubular con
control de temperatura.

3.- Sistema de andlisis.

El equipo de andlisis consistio en un Cromatografo de gases marca Hewlett Packard

5890 con detector FID y columna Ultra 2 (Crosslinkked 5 % Ph Me Silicone) 25 m x 0.32

mm x 0.52 pm, acoplado a una estacion de trabajo para procesar datos.

El sistema de reaccion presenta flexibilidad para readaptarlo en funcion de algunos
requerimientos particulares, tales como alimentacién de hidrocarburo en estado liquido a
través de un sistema de bombeo o haciendo pasar una corriente de gas por un saturador que
contiene al hidrocarburo, por otro lado, si el hidrocarburo se encuentra en estado gaseoso,

se cuenta con una entrada para conexion del cilindro contenedor.

Relacion
H, — Hidrocarburo

Hid b acondicionamiento de
idrocarburg___ e _.react >

Figura 4.1.2 Esquema general del sistema de reaccion.
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Descripcion del proceso de carbonizacion

La operacién normal del equipo (ver figura 4.1.2) consiste en hacer pasar una corriente
de hidrégeno (G1) a través del saturador (S), que contiene ciclohexeno, a un flujo y presion
previamente establecidas. La valvula (VRD) es de tres vias (o dos pasos), por lo que es
posible mandar la corriente de hidrégeno saturada de ciclohexeno directamente al sistema
de analisis (Analizador) para determinar la concentracion de hidrocarburo, para diluir la
corriente saturada (en caso de requerirse), se cuenta con una segunda corriente de gas
hidroégeno (G2). Una vez encontrada la concentracion establecida, la corriente se manda al
reactor (R) que previamente se ha cargado con el catalizador y llevado a la temperatura de
reaccion. El efluente del reactor se manda al sistema de andlisis con el propésito de
monitorear el desempeiio del catalizador a través de la conversién y concentracién de

productos, sin embargo, esta tltima prueba esta reservada para un catalizador nuevo.

Condiciones de operacion del proceso de carbonizacion.

Dado que la intencion fue provocar una carbonizacion acelerada del catalizador, se
buscaron las condiciones de operacion optimas para conseguir este fin. De acuerdo a lo
expuesto en la seccion 3.1, el efecto de las condiciones de operacion sobre la cantidad de
coque depositado en el catalizador se puede resumir como sigue:

1. A temperaturas altas, se favorece la hidrodesintegracion de hidrocarburos y las

reacciones térmicas, provocando el incremento de la depositacion de coque.

=

A presion parcial de hidrégeno o presion de reaccion bajas, se favorece la rapidez
de formacion de coque. A presiones altas, ésta disminuye.

3. La formacion de coque también se ve favorecida cuando se opera a un valor de

espacio-velocidad (WHSV) bajo.

La tabla 4.1.1 muestra los intervalos en los que algunas de las condiciones de operacion
fueron exploradas con la intencion de corroborar su efecto (antes citado) sobre la cantidad
de coque depositado. Asi también, muestra los valores encontrados como 6ptimos para la
formacion de coque, éstos coinciden con lo expuesto en la seccion 3.1, es decir, tanto en el
caso de presion global de operacién como en la relacion hidrégeno a hidrocarburo (H2/HC)
los valores corresponden a los mas bajos. El espacio velocidad (WHSV) se fij6 en el menor

posible operacionalmente. El criterio para fijar la temperatura de operacion estuvo basado
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en el intervalo en que operara la planta reformadora (490-520 °C), del que se tomd el

superior.

Tabla 4.1.1 Condiciones de operacion del equipo de carbonizacion.

Parametro de operacion Intervalo explorado Optimo
Temperatura (°C) 450-560 520
Presion (kg/cm®) 2.8-6 2.8
H,/HC 0.5-10 0.5
WHSV mmeeeeneee 1.2

—>— %>

Analizador

Figura 4.1.2 Esquema del equipo utilizado para la carbonizacion de catalizadores
4.2 IDENTIFICACION DE MUESTRAS DE CATALIZADOR

Para el desarrollo del presente trabajo experimental, se cuenta con una serie de

catalizadores industriales Pt-Sn/Al;O; con caracteristicas especificas:

* Un grupo de 8 catalizadores, de los que 4 se encuentran gastados o sin regenerar y 4

estan regenerados, cabe mencionar que este grupo de catalizadores fue tomado en el
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curso de un mes, sin conocer con precision en que etapa de su ciclo de vida se
encontraba. A estos catalizadores se les llamara con la palabra “catalizador” seguida
de un nimero progresivo (1-4), y sefialando si esta regenerado o sin regenerar.

Se cuenta con un catalizador nuevo y uno declarado como agotado (fin de su ciclo
de vida). A estos se les llamara como tal, es decir, “NUEVO” y “AGOTADO”.
Finalmente, un catalizador regenerado, del que se tomaron muestras para someterlas
al proceso de coquizacion. Las muestras generadas de este proceso seran nombradas
con las siglas REGCAR seguidas de un nimero que indica el tiempo en horas que
se sometieron al proceso de coquizacion. Asi por ejemplo, la muestra no
carbonizada, las carbonizadas 3 y 8 horas, se llamaran REGCARO, REGCAR3 y
REGCARS, respectivamente.

4.3 REACTIVOS

4.4

4.4.1

Se utilizaron dos tanques de gas (Gl y G2, segun la figura 4.1.2). El gas Gl,
consiste en una mezcla argén-hidrégeno al 4.8 % mol/mol. El gas G2 es hidrogeno
comprimido grado 4.5, ambos suministrados por Praxair

Como precursor de coque se utilizoé Ciclohexeno 99 % de pureza (GC) marca Fluka.
La eleccion de ciclohexeno como reactivo precursor de coque se basé en los datos

reportados en la tabla 3.1.3 del capitulo 3.

PRUEBAS DE CARACTERIZACION

ADSORCION FiSICA

DETERMINACION DE PROPIEDADES TEXTURALES

El area superficial, volumen y tamafio de poro, asi como la distribucion de tamaifio de poro

fueron determinados utilizando la técnica de adsorcion-desorcion de Nitrogeno a 77 K en

un equipo AUTOSORB-1 marca Quantachrome. El procedimiento de caracterizacion de

los catalizadores es como sigue:

Muestras de 0.1 g son pretratadas en las estaciones de desgasificacion del mismo
equipo en donde se someten a una presion de vacio de 107 mmHg y temperatura de

573 K por 12 horas.
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e Después del pretratamiento, las muestras se colocan en las celdas de fisisorcion del
equipo para su caracterizacion,

La isoterma de adsorcién-desorcion, es una relacion entre el volumen de gas adsorbido y la
presion de adsorcion cundo ha alcanzado el equilibrio, manteniendo la temperatura
constante. Para obtener esta relacion, el AUTOSORB-1 utiliza como base de su
funcionamiento el método volumétrico estdtico: se inyectan cantidades conocidas de
nitrogeno, se registra una presion (P) y se relaciona con la presion de saturacion de
nitrogeno liquido a 77 K (Po), relacion que se registra al igual que el volumen de nitrégeno
absorbido. De los veinte puntos (diez de adsorcion, diez de desorcion) utilizados para la
construccion de las isotermas, los puntos dentro del intervalo 0.05-0.35 de la relacion P/Po
son para determinar el area BET [1, 2]. Los valores de tamafio promedio y distribucion de
tamaiio de poro son determinados utilizando los datos obtenidos entre 0.4 en la escala de
presion relativa (P/Po) de la linea de adsorcion y 0.4 de la linea de desorcién. Para el
cdlculo del volumen de poro se utilizé el punto en donde la presion relativa es casi uno.

Los datos experimentales de volumen de gas adsorbido Vs. la presion relativa se
procesan en un programa que obtiene el volumen de la monocapa superficial, dato a partir
del cual se calculan las demas propiedades texturales. Los métodos de calculo solicitados al
programa fueron BET para drea superficial global; y método t, para area superficial de

microporos y externa.

442 ADSORCION QUIMICA
DETERMINACION DE ACIDEZ TOTAL
Las pruebas de quimisorcion de amoniaco fueron realizadas a 313 K en el equipo

AUTOSORB - 1, las muestras de 0.1 gramo fueron pretratadas de la misma manera que las
muestras de fisisorcion. Una vez colocadas las muestras de catalizador en las celdas de
quimisorcion, el procedimiento de analisis es similar al de fisisorcion: se inyectan a la celda
pequeiias cantidades conocidas de amoniaco que por su caracter basico se adsorbe en los
sitios écidos del catalizador, se estabiliza una presion y se determina el volumen de gas
adsorbido, tomado en cuenta que cada molécula del gas se adsorbe en un sitio dcido, se
puede saber directamente el nimero de sitios acidos por gramo de -catalizador.

Generalmente una primera isoterma generada representa la contribucién combinada de
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adsorcion quimica en los sitios acidos y adsorcion fisica en cualquier otro sitio del soporte,
por esta razon, es necesario realizar una correccion para eliminar la contribucion por
fisisorcion mediante la generacién de una segunda isoterma. La diferencia entre ellas da
como resultado una tercera isoterma que corresponde a la adsorcién quimica del amoniaco.
La acidez total del catalizador fue determinada mediante la aplicacion del método de

extrapolacion a P = 0 a la isoterma de adsorcién quimica de amoniaco [3].

4.5 ANALISIS POR TERMOGRAVIMETRIA

La determinacién de contenido de carbén de las muestras carbonizadas, se hizo a través de
la técnica de termogravimetria (TG). Estos andlisis fueron realizados en la unidad de
servicios en apoyo a la investigacién (USAI), utilizando un equipo Termoanalizador
Mettler Toledo con médulos TG/SDTA modelo 851e (temperatura ambiente (TA) a 1600
°C ). Las condiciones de operacion fueron: intervalo de temperatura de TA a 650 °C, en

atmosfera de aire, rapidez de calentamiento de 10 °C/min, y tamafio de muestras de 20 mg.

71



Capitulo 4 Seccion Experimental

BIBLIOGRAFIA

1. Brunauer, S., Emmett, P.H. y Teller, E. J. Am. Chem. Soc., 60, 309 (1938)
2. manual de operacion del equipo Autosorb-1, quantachrome company, part 1 p. II-1.

3. manual de operacion del equipo Autosorb-1, quantachrome company, part 2 p 1I-2

72



CAPITULO 5

RESULTADOS Y DISCUSION

INTRODUCCION

Este capitulo esta compuesto por dos secciones: en la primera se encuentra de manera
resumida los resultados de la caracterizacion de los catalizadores de referencia y las
muestras carbonizadas; en la segunda seccion se desarrollara el analisis de los resultados,
procurando hacer resaltar los efectos que tiene la presencia de carbon sobre algunas de las

propiedades del catalizador.

5.1 RESULTADOS

En la tabla 5.1.1 se presentan los datos experimentales obtenidos de las determinaciones
de % de coque depositado, area BET, volumen de poro, tamaiio de poro y acidez, hechas a
las muestras carbonizadas y a las de referencia.

En la tabla 5.1.2 se muestra de manera comparativa las areas superficiales determinadas

al grupo de catalizadores regenerados y sin regenerar, provenientes de una planta RC.
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Tabla 5.1.1 Resultados obtenidos de las pruebas de fisisorcién y quimisorcion.
Nombre de la | Tiempo de coque Area BET Volumen | Tamafio | Acidez
muestra carbonizacién | depositado (m¥g) de poro |promedio| total
(definido en secc. (h) (% peso) (cc/g) | deporo |(mmol/g)
8l AST[ASe"[ASmp"® (A°)
REGCARO 0 0 162.41156.7| 5.7 || 07729 | 190 0.315
REGCARI1 1 5.2 157.1]152.3| 4.8 0.717 182.5 0.295
REGCAR2 2 85 |[160.3[157.2| 3.1 || 0676 | 1687 | —
REGCAR3 3 9.6 157.3(154.5| 2.8 || 0.6576 167.2 .208
REGCAR4 4 10.5 155.2(152.3| 2.9 0.6375 164.3 ———
REGCARG6 6 14 1556.6|153.0( 2.6 0.5808 149.3 0.188
REGCARS 8 16 155.1|153.5| 1.6 || 0.5895 152 -
REGCARI11 1 17.2 151.11149.4| 1.7 || 0.5154 | 136.5 0.209
REGCARI16.5 16.5 18.5 150.1(148.5( 1.6 || 0.4868 | 129.8 0.213
NUEVO ——-en e 203.4 0.8073 158.8 0.308
AGOTADO | - -—— 138.1 0.7057 204.4 0.208
a: area superficial total, b: area superficial externa, c¢: area superficial de microporos.
Tabla 5.1.2 Recuperacion de drea superficial por regeneracion de catalizador
Nombre de la Area BET sin regenerar Area BET desp. De Area BET
muestra (mzf’g) regenerar recuperada
(m/g) (m?/g)
Catalizador 1 157.1 165.1 8
Catalizador 2 158.1 168.2 10.1
Catalizador 3 159.3 168.7 9.4
Catalizador 4 157.0 169.8 12.8
Promedio: o

5.2 CUANTIFICACION DE COQUE DEPOSITADO.

La figura 5.1.1 relaciona el porciento en peso de coque depositado en el catalizador en

funcién del tiempo de contacto;

los puntos representan los valores obtenidos
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experimentalmente; en tanto que la linea continua representa la ecuacion de Voorhies,
habiendo obtenido los coeficientes n y A a partir de correlacionar los datos experimentales
(figura 5.1.2) como se describe en la seccion 3.5. Se puede observar que al inicio del
contacto, la depositacion se efectia rapidamente, posteriormente ésta disminuye
paulatinamente con el paso del tiempo. Este comportamiento es tipico de la depositacion de

coque sobre varios catalizadores [1, 2, 3, 4].

25
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Figura 5.2.1 Carbonizacion del cat Pt-Sn/Al,O; regenerado, utilizando ciclohexeno como precursor

de coque, (0) Experimental, (-) Relacion de Voorhies calculada.

i Log(% C) = 0.4582*Log(t) + 0.758 De la ecuacién del grafico:

i . Log(% C) = 0.4582*Log(t) + 0.758
3 14
o
8 08 _
L 06 Se obtiene que: 4 = 1070.758
g 04 =0.4582
S o2 yn

0. SO por lo tanto:
Log (tiempo)

Figura 5.2.2 Representacion del Log (% coque) vs. Log (t).
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Una posible explicacién al comportamiento observado de la depositacion de coque con

el tiempo, se obtiene si partimos de las siguientes premisa:

1. Un sitio activo puede ser un solo 4tomo o un conjunto de 4tomos en la superficie del
catalizador arreglados de cierta manera, dependerd en parte de la geometria y
naturaleza de la molécula a adsorberse.

2. El mecanismo de la depositacion de coque se lleva a cabo mediante un proceso de
adsorcion sobre un sitio que resulte ser activo para la molécula precursora (debe
insistirse que este sitio, puede y no coincidir con el que necesita la reaccién de
interés).

La formacion de coque se comporta como una reaccién mas del sistema catalitico.

4. En el primer momento de contacto del catalizador con el precursor de coque, toda la

superficie del catalizador se encontrard “disponible” o libre de coque.
Visto de esta manera, la rapidez de depositacion de coque tendré una relacion directamente
proporcional a la cantidad de sitios disponibles que presenten actividad a esta reaccion. En
la figura 5.1.3 se presenta la forma en que varia la rapidez de formacién de coque respecto
al tiempo, calculada a partir de los datos experimentales (procedimiento descrito en la
seccién 3.5). Es muy evidente que la rapidez de depositaciéon de coque disminuye
significativamente en las primeras 2 horas de reaccion, posterior a este periodo, la
disminucion es pequefia, con tendencia a hacerse cero si se dejara el tiempo necesario. Este
comportamiento nos permite sugerir que el cubrimiento de los sitios con actividad hacia la

formacion de coque, disminuyé de la misma forma que la velocidad de depositacion de

coque.
7
De laec:

6

: ' % C = 5.728%™4%
g 4 d(%C)/dt = 2. 62% 05418 0
: ] derivando:
L

; d(%C)/dt = 2.62*¢*5*"®

0. B

28
Tiempo (h)

Figura 5.2.3. Velocidad de formacién de coque.
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Estas correlaciones sobre la depositacion de coque resultan ser de interés, puesto que
proporcionan una herramienta util para predecir el comportamiento del sistema, sin
embargo, podrian ser ain de mayor interés utilidad, si se encontrara la relacion que tiene la
cantidad del coque depositado con las propiedades del catalizador responsables de su
actividad hacia las reacciones deseables en un proceso de reformacion. Para beneficio de
esta exposicion. se hace una distincion entre las propiedades directamente responsables de
la actividad del catalizador de reformacion y las indirectamente responsables. Las primeras
se refieren a la cantidad de sitios metélicos y sitios acidos, mientras que las segundas a las
propiedades texturales del catalizador ( drea superficial, didmetro de poro etc.). La relacion
entre el coque depositado y las propiedades texturales fue explorada en este trabajo,
también se bosquejé la modificacién de la acidez del catalizador provocada por los
depdsitos de coque. Por lo que cabe mencionar, que una segura continuacion de este trabajo
seria la exploracién de la manera en que es afectada el drea metélica por los depdsitos de

coque.

5.3 EFECTO DEL COQUE DEPOSITADO EN LAS PROPIEDADES TEXTURALES DEL

CATALIZADOR.

En la figura 5.3.1 se puede observar que el coque depositado provoca una disminucion
del area superficial del catalizador. La dependencia entre las variables no es clara, sin
embargo de manera global esta disminucién representa el 7.6 % del area superficial
respecto a la presentada antes de ser carbonizado. Por otro lado, en el andlisis realizado a
las muestras provenientes de una planta de reformacion regeneradas y antes de regenerar, se
observo que la ganancia de drea superficial por regeneracion era de 6.1 % en promedio
(tabla 5.1.2). Es cierto que no es posible proponer una relacion directa entre la actividad del
catalizador y su area superficial, cuando ésta varia de una inicial (catalizador nuevo: ~203
m?*/g) hasta la que presenta al final de su ciclo de vida (catalizador agotado: ~140 m”/g). Tal
vez, este tipo de aseveraciones surgen a partir de obtener resultados como los que muestra
la tabla 5.1.2. donde el catalizador antes de ser regenerado presenta en promedio un drea de
157.9 m*/g. que respecto al catalizador nuevo ha perdido el 22.7 %, mientras que después
de ser regenerado presenta en promedio un area superficial de 168.2 m%/g, este valor

representa una recuperacion de 5.7 % respecto al valor del catalizador nuevo. y a la vez,
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significa que por otras razones diferentes a la presencia de coque removible durante la
regeneracion, ya ha perdido un 17.1 % de su area superficial inicial. Dicho de otra manera,
el catalizador regenerado estd listo para regresar al proceso, presentando actividad

aceptable a pesar de que ha perdido un 17.1 % de su 4rea superficial.

164
162
160 |
158 |
156 :

154 |

Area BET (m2/g cat)

152

150 |

P e e e e L :
0 5 10 15 20
% coque

Figura 5.3.1 Variacion del 4rea superficial del catalizador debido a los depésitos de coque.

En alusién a la discusion anterior, la figura 5.3.2 muestra una comparacion entre las
areas superficiales de los catalizadores de referencia: nuevo, usado, y los correspondientes a
un periodo (un mes) intermedio entre los anteriores, estos ultimos con la peculiaridad de
encontrarse en estado no regenerado y regenerado. La escala de las abscisas no corresponde
a un periodo de tiempo entre cada estado del catalizador, sin embargo, da una idea del
camino seguido por el catalizador a lo largo de su ciclo de vida e indica que existe un
intervalo de recuperacién de area, por llamarle de una forma, entre el catalizador antes de
ser regenerado y el regenerado. Esto indica que el coque produce una pérdida de 4rea
superficial que es recuperable al regenerar el catalizador, pero que existen otros factores
que provocan que el catalizador vaya perdiendo paulatinamente pero de manera permanente

area superficial y provoque que el estado del catalizador avance de una alta area superficial
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(203 m?/g), para el catalizador nuevo, a una baja (140 m’/g), cuando el catalizador esté

agotado.
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Figura 5.3.2 Comparacion del area superficial de catalizadores en diferente estado.

Es bien sabido, que los catalizadores s6lidos presentan una particular e irregular
estructura porosa, sin embargo, para facilitar su estudio, se pueden hacer ciertas
consideraciones respecto a la forma fisica de sus poros (cilindrica, esférica, etc.) y su
diametro. Para algunos oxidos como la alimina, es comiin considerar sus poros de forma

cilindrica y clasificar su tamaiio en tres principales intervalos[5]:

1. Poros de diametro superior a 500 A°, se denominan macroporos.
2. Poros de diametro inferior a 20 A®, se denominan microporos.

3. Poros de diametro entre el intervalo 20 a 500 A°, se denominan mesoporos.

En la figura 5.3.3 se observa que la presencia de coque produce una disminucién del
volumen de poro, esto es resultado del taponamiento de algunos poros por moléculas de

coque, principalmente los de menor didmetro. Asi lo muestra la figura 5.3.4, en la que se
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puede observar que el area superficial inicial de micriporos disminuye con el aumento en la
cantidad de coque depositado. Esta pérdida de area de microporos de hasta 4 m?/g
representa un 70 % del total del 4rea con que contribuyen inicialmente los microporos al
area superficial total, mientras que la pérdida de area externa (4rea de meso y macroporos),
es de 8 m%/g y representa solo el 5.1 % del 4rea con que contribuye al 4rea total. Estos

valores dan una idea de la facilidad con que son cubiertos los microporos del catalizador

por depésitos de coque.
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Figura 5.3.3 Variacién del volumen de poro por la presencia de coque

Por otro lado, se encontré que el tamafio promedio de poro también disminuye por la
presencia de coque (figura 5.3.5). Aunque se podria pensar que el taponamiento de
microporos, visto anteriormente, desplazaria la distribucién hacia la zona de mayor
didmetro, esto no ocurre, o mejor dicho, no influye en la determinacién del tamafio
promedio de poro, en tanto que, un estrechamiento de macroporos por depositacion de
coque en sus paredes o ain mas, su posible taponamiento por algiin tipo de polimerizacién

de coque, provocaria fuertemente una disminucion del tamafio promedio de poro. No
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obstante, esta explicacion propuesta debe ser corroborada mediante algun tipo de pruebas

mas especificas.
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Figura 5.3.4 Disminucion del area superficial de microporos debido a los depésitos de coque.
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Figura 5.3.5 Variacién del diametro de poro por depésitos de coque
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5.4 EFECTO DE LOS DEPOSITOS DE COQUE SOBRE LA ACIDEZ TOTAL

El conocer el efecto que tiene la depositacion de coque en la acidez de un catalizador,
es una herramienta de gran utilidad para poder predecir en parte su desempefio. La figura
5.4.1 muestra las curvas de adsorcion irreversible de amoniaco sobre el catalizador, en ésta
se observa la formacién de dos grupos de curvas (A y B), el grupo A con una acidez
promedio de 0.306 mmol/g, estd compuesto por los catalizadores NUEVO, REGCARO y
REGCARI con 0, 0, y 5.2 % en peso de coque respectivamente; mientras que el grupo B,
con acidez promedio de 0.205 mmol/g, estd compuesto por los catalizadores REGCAR3,
REGCARG6, REGCARI11 y REGCARI6.5 con 9.6, 14.0, 17.2 y 18.5 % en peso de coque
respectivamente. Al parecer, la acidez inicial del catalizador no se modifica
sustancialmente cuando el contenido de coque es menor a 5.2 % en peso, mientras que por
arriba de 9.6 % en peso, el coque ya ha alcanzado su maximo efecto sobre la acidez; ésta
permanece casi constante a pesar de que el % en peso de coque se ha duplicado
practicamente en la muestra REGCARI16.5. Esto nos lleva a sospechar que existe un
conjunto de curvas que se encuentran cubriendo la distancia AB (ver figura 5.4.1) o que a
un determinado % de coque se produce un salto del grupo A al B, sin embargo, la busqueda
de la respuesta requiere de la realizacién de un proximo trabajo experimental. Como un
dato adicional que resulta ser de interés dados los resultados, en la operacion normal de una
planta de reformacion, el catalizador presenta un % en peso de coque mayor a 6 antes de ser
regenerado, desde luego, la comparacién no puede ser tan inmediata debido a condiciones
de operacion y tipo de carga diferentes, que como se abundoé en el capitulo 3 de éste
trabajo, afecta el tipo y localizacion de coque depositado, sin embargo, el objetivo es hacer

notar la proximidad de los valores.
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Figura 5.4.1 Curvas de adsorcion irreversible de amoniaco sobre el catalizador Pt-Sn/Al,Os.
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CONCLUSIONES

En base a los resultados obtenidos, su andlisis y discusion, se plantean las siguientes
conclusiones:

1. El sistema de reaccion-analisis construido para la carbonizacion de catalizadores

funcioné eficientemente, ya que permiti6 evaluar una serie de variables de

operacion.

2. A las condiciones especificadas como Optimas en la tabla 4.1.1 y usando
ciclohexeno como precursor de coque, el porcentaje de coque depositado sobre el
catalizador Pt-Sn/Al;0; en funcion del tiempo de contacto, puede ser descrito por la

siguiente expresion:
% Coque = 5.728* "4

cuya derivada, proporciona la rapidez de depositacion del coque, que indica una
rapida disminucién (figura 5.2.3) en las primeras dos horas y una posterior
tendencia a hacerse cero si se dejara el tiempo suficiente, es decir, a este tiempo la

depositacion de coque seria nula.

3. La pérdida porcentual de area superficial del catalizador debido a los mas altos
depositos de coque encontrados, se manifiesta regular y con un valor de
aproximadamente 7 %, respecto a su area total. De la misma forma, los
catalizadores provenientes de una planta de regeneracion recuperan el 6.1 % de su

area superficial por regeneracion.

4. Los depésitos de coque afectan fuertemente la concentracion de microporos. A altos
grados de coquizacion del catalizador, los microporos pierden hasta un 70 % de su
area superficial, que a la vez representa aproximadamente el 33 % del area total
perdida por el catalizador. Mientras que el otro 67 % restante de drea, es perdida por

mesoporos y microporos, significando una pérdida de 5.1 % de su area.
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5. El volumen y tamaiio promedio de poro disminuyen. Producido por el taponamiento

y/o estrechamiento de poros por depdsitos de coque.

6. La acidez total del catalizador no es afectada cuando el porcentaje de coque es
menor a 5.2 %. Por otro lado, cuando el porcentaje de coque es mayor a 9.6 %, este
ha alcanzado su maximo efecto sobre el valor de acidez, que permanece constante a

pesar de que el coque sigue aumentando.
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