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Resumen

Se estudié e proceso de quemado de coque en el catalizador de reformacion Pt-
Sn/Al,O3-Cl carbonizado, proveniente de una plantaindustrial de reformaciéon tipo CCR
perteneciente a un complejo de refinerias de PEMEX. Este estudio, tubo por objetivo
explorar los efectos de parametros de operacién sobre algunas propiedades
fisicoquimicas del catalizador durante el proceso de quemado de coque. Las muestras de
catalizador fueron sometidas a pruebas de quemado de coque en € laboratorio a
condiciones controladas, en las que se vari6: tiempo de quemado (en un intervalo de 0.5
a4 h), temperatura (en un intervalo de 743 a 843 K) y presién parcial de oxigeno (en €
intervalo de 13.7 a 54.8 Pa). Las muestras de catalizador generadas se analizaron y
caracterizaron mediante diferentes técnicas. adsorcion-desorcion de N, a 77 K,
oxidacion a temperatura programada (TPO), desorcion de NH3; a temperatura
programada (TPD-NH3), adsorcién selectiva de CO y andisis elemental por
espectroscopia de energia dispersiva (EDS-X). A partir de un andlisis integral de los
resultados obtenidos, se concluye que: cuando se llevo a cabo €l quemado de coque a
temperaturas entre 773 'y 793 K y una hora de reaccion, la eficiencia global del proceso
de regeneracion del catalizador fue mayor, ya que a estas condiciones se eliminé en
promedio el 93 % del coque total depositado en el catalizador, la pérdida de cloro fue no
significativa y se evito la excesiva sinterizacion de los cristalitos de platino provocada
por las altas temperaturas de operacion y tiempos prolongados de reaccién. Por otra
parte, a estas condiciones se garantizO la recuperacion de las propiedades fisicas del
catalizador como son: érea superficia especificay volumen de poro, a mismo tiempo,
se evito dafar de manera irreversible dichas propiedades. Ademas, se propuso una
expresion de rapidez globa de quemado de coque determinada experimental mente para
este catalizador.



INTRODUCCION

La implementacion y mejoramiento de catalizadores en la industria de la refinacion
del petréleo, ha significado un gran avance para este sector. Se han podido satisfacer las
demandas crecientes de gasolinay mejorar su calidad, se halogrado procesar gran parte
del petroleo pesado, contar con una mayor variedad y cantidad de productos
petroquimicos, etc. Sin embargo, € uso de catalizadores también ha involucrado un
problema alin vigente en nuestros dias; la desactivacion del catalizador, principamente,
por formacion de coque® en su superficie. Por esta razon, ha sido necesario contar con
un proceso, adicional a proceso petroquimico, disefiado exclusivamente para la
regeneracion del catalizador, cuyas caracteristicas particulares estan relacionadas
directamente con €l tipo de proceso y catalizador empleado.

Desde su introduccion en los afios cuarenta, € proceso de reformacion catalitica
(RC) -creado para producir gasolinas de alto nimero de octano, benceno, tolueno y
xileno, ha experimentado sustanciales cambios, los cuales han estado intimamente
ligados a mejoramiento e introduccion de nuevos catalizadores, asi, las primeras
plantas comerciales puestas en operacion usaban oxido de molibdeno como catalizador,
en tanto que, una de las plantas méas modernas a la fecha, patentada por la compafia
Universal Oil Producs (UOP, por sus siglas en inglés) emplea un catalizador Pt-
Sn/Al,O3 de la serie R-230 y cuenta con un sistema para la regeneracién continua del
catalizador (CCR) [1y 2].

El catalizador Pt-Sn/Al,Os, se caracteriza por presentar una doble funcionalidad
catalitica; &cida y metélica. La funcién &cida es proporcionada por la aumina, usada
también como soporte, cuya acidez es promovida por la adicion de cloro; las reacciones
como isomerizacion, ciclizacion y desintegracion son gobernadas predominantemente
por esta funcién. Por su parte, la funcion metalica es proporcionada por el platino, la
cual es responsable de las reacciones de deshidrogenacion-hidrogenacion e
hidrodesintegracion; €l estafio es un metal inerte a las reacciones mencionadas, sin
embargo, su presencia en la fase metdlica confiere a catalizador una mayor estabilidad
e incrementa la sel ectividad hacia productos con alto nimero de octano [3, 4, 5, 6, 7].

Durante la operacion normal de la planta de reformacion, €l catalizador Pt-Sn/Al,Os
sufre una pérdida gradual de su actividad como resultado de la formacion de coque en

! Lostérminos “coque’ y “carbén”, hacen referencia alos productos de la condensacion y de reacciones
de deshidrogenacién de hidrocarburos adsorbidos en |a superficie del catalizador.
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su superficie y sinterizacion de la fase metalica, por 1o que, en determinado momento es
necesaria su regeneracion. El objetivo ideal del proceso de regeneracion es reestablecer
en e catalizador las propiedades directamente responsables de su actividad hacia las
reacciones de interés, sin embargo, dificilmente se alcanza por completo. Se considera
que la pérdida de actividad del catalizador ocasionada por los factores antes
mencionados es de tipo “reversible’, es decir, se recupera précticamente en su totalidad
mediante un adecuado proceso de regeneracion. Por otro lado, existen factores tales
como la degradacion mecanica y cambios de fase del soporte, la pérdida de platino
durante la operacién del proceso tanto de RC como de regeneracion y el
envenenamiento irreversible de la fase metdlica por impurezas, que ocasionan una
desactivacion del catalizador de tipo “irreversible’, por 1o que, después de cierto
nuimero de ciclos de operacion el catalizador debera sustituirse por catalizador nuevo.

El proceso de regeneracion del catalizador estd conformado por las siguientes
etapas’”:

Combustion de carbon.

2. Oxidacion de los metales promotores, redispersion de platino y aguste del
contenido de cloro.
Secado del catalizador.

Reduccién de los metal es promotores.

La primera etapa consiste en efectuar la reaccion de oxidacion de carbon, la cua es
altamente exotérmica. Por esta razén, debe ponerse especial atencion a la temperatura
gue se alcanza en € seno dd fluido, ya que un incremento excesivo de esta, tendria un
efecto perjudicial sobre el catalizador; se produciria una mayor sinterizacién de los
cristales de platino [8] e incluso, la degradacion del soporte. Una forma de controlar la
temperatura de quemado de coque, es efectuar la reaccion usando una corriente de
nitrdgeno con bajas concentraciones de oxigeno (0.5-2.0 % mol). Una vez quemado €l
coque, la siguiente etapa en la regeneracion, consiste en exponer a catalizador a una
atmosfera mas oxidante, generalmente aire seco a que se han adicionado compuestos
organicos de cloro, a temperaturas alrededor de 773 K (500 °C). Estas condiciones

permiten que a través de reacciones complgjas, en las que se involucran a catalizador,

2 En el capitulo 3 se describe de una manera més extensa cada etapa del proceso de regeneracion.



I ntroduccioén

oxigeno y cloro, se gjuste € contenido de cloro en el soporte, se lleve a cabo la
oxidacion de los componentes metdlicos y la redispersion del platino. Posteriormente,
para eliminar el exceso de humedad en el catalizador, se pone en contacto solo con la
corriente caliente de aire seco. En la cuarta etapa, la conversiéon de un estado oxidado a
uno reducido de los metales promotores, se realiza haciendo pasar una corriente de
hidrégeno precalentada entre 723y 773 K (450 y 500 °C). Al término de estas etapas, €l
catalizador se encuentra regenerado y listo parainiciar un nuevo ciclo de reaccion.
Durante la operacion de reformacion, € optimo desempefio del catalizador depende
de un balance apropiado entre sus funciones &cida y metdlica; por lo tanto, depende
directamente de la forma en gque se operan cada una de las etapas de la seccién de
regeneracion. Sin embargo, la eficiencia con que se operan dichas etapas esta
determinada por el grado de conocimiento que se tiene sobre |os diferentes procesos que
ocurren en cada una de éllas. Asi, en la blusqueda de un mejor entendimiento de laforma
en que se lleva acabo € proceso de quemado de coque en catalizadores industriales Pt-

Sn/Al,Os, € presente trabajo se enfocd en los siguientes objetivos:

1. Estudiar e proceso de quemado de depdsitos de carbon con la intencién de
proponer una primera expresion de rapidez globa de quemado, que involucre a
las variables temperatura, presion parcial de oxigeno en el fluido y cantidad de
carbén presente en la superficie del catalizador.

2. Estudiar €l efecto que tiene la temperatura y €l tiempo de operacion sobre
algunas de las propiedades fisicoquimicas del catalizador durante € proceso de

guemado de coque.

L as actividades realizadas para a canzar |os objetivos planteados fueron las siguientes:

a) Para determinar la expresion de rapidez global de reaccion, se efectuaron
reacciones de guemado de coque a condiciones isotérmicas utilizando mezclas
de gases con diferente concentracion molar de O, en N, (0.5 — 2 % mol/moal).
L as temperaturas estudiadas en esta seccion estuvieron en € intervalo de 743 a
843K (470a570 °C).

b) En e estudio del efecto de la temperatura y tiempo de operacion en las
propiedades fisicoquimicas del catalizador, se llevaron a cabo pruebas de

guemado de cogue en las que se varié € tiempo de quemado en un intervalo de
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0.5 a 4 horas para cada temperatura de operacion seleccionada. El intervalo de
las temperaturas de operacion fue de 743 a 843 K.

c) Las propiedades texturales del catalizador se determinaron mediante pruebas de
adsorcion-desorcion de N, a 77 K.

d) El area superficial accesible de platino se estudié mediante pruebas de adsorcion
selectiva de CO atemperatura constante de 308 K (35 °C) empleando e método
deladobleisotermal9].

€) Pruebas de termodesorcion:

e TPO, parala cuantificacion de coque en € catalizador.
e TPD-NHg, distribucion de fuerza acida.

f) La cantidad de cloro presente en el catalizador se determiné mediante andlisis

elemental por espectroscopia de energia dispersiva (EDS-X).

Finalmente, es importante mencionar que en la realizacién de este estudio, se contd
con un lote de catalizador gastado proveniente de una planta industrial de reformacién
tipo CCR, perteneciente a una refineria del sistema naciona de refinacién de PEMEX
Refinacion. Por esta razdn, y en esto estriba €l valor de este estudio, se tiene la ventagja
de haber realizado estudios sobre muestras de catalizador que presenta caracteristicas y
propiedades tipicas de las existentes en un catalizador industrial. AUn mas, se tiene la
certeza de que e cogue depositado en este catalizador es representativo, en cuanto a

caracteristicas fisicoquimicas se refiere, del formado durante el proceso de reformacion.
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JUSTIFICACION

El proceso CCR, esta disefiado para producir de manera continua un reformado de
calidad practicamente constante, sin embargo, en la operacion real de la planta esto no
siempre es asi. Durante un monitoreo de la actividad inicial que muestra el catalizador
proveniente de la seccidon de regeneracion, se observa que este presenta variaciones
significativas, las cuales repercuten en la calidad del reformado [10]. Como primera
hipétesis de trabajo, se propone que esta variabilidad de la actividad del catalizador
tiene su origen en la etapa de quemado de coque, en particular, en e perfil de
temperaturas que se presenta alo largo de la zona de quemado.

El proceso de quemado de coque, ha sido extensamente estudiado, sobre todo para
catalizadores monometalicos [11], ademas las condiciones en que se han llevado a cabo
estos estudios, muchas veces difieren de las existentes a nivel industrial [12]. Los
estudios hechos sobre quemado de coque en catalizadores Pt-Sn/Al,Os, generalmente
estan enfocados a la caracterizacion y cuantificacion del coque total depositado en la
superficie del catalizador y solo se hacen comparaciones entre e estado carbonizado y
no carbonizado del catalizador [13, 14, 15], sin embargo, no se presentan resultados
sobre la evolucién o trayectoria que sigue e proceso de quemado y la modificacion
gradual de las propiedades del catalizador durante este mismo.

Como parte de un proyecto de investigacion sobre la regeneracién del catalizador, este
trabajo estd enfocado a estudiar € proceso de quemado de coque y su impacto en
algunas de sus propiedades fisicoquimicas, como son: érea superficial especifica,
volumen total de poro, tamafio promedio de poro, contenido de cloro, fuerza acida y

area de platino expuesta.
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CAPITULO 1

GENERALIDADES SOBRE EL PROCESO DE
REFORMACION CATALITICA

INTRODUCCION

La refinacion del petrdleo, consiste en llevar a cabo procesos simples como la
destilacion, y otros mas complicados donde tienen lugar reacciones quimicas que traen
como resultado un cambio en la estructura de las moléculas. Entre los procesos que
integran el segundo tipo, uno de gran importancia es la reformacion catalitica de naftas
(RCN). Este proceso tiene como principal objetivo, la transformacion de las naftas de bajo
indice de octano (naturales o procesadas) en gasolinas de alto indice de octano mediante €l
incremento en la concentracién de aromaticos e i-parafinas. En la blusgueda de mejoras en
el proceso que lleven aincrementar la calidad de las gasolinas (mayor octangje), el proceso
ha cambiado constantemente desde su introduccion, dando lugar a innovaciones
tecnolOgicas asociadas a disefio y operacion de las plantas reformadoras asi como a las
especificaciones del catalizador empleado. En este capitulo, se describiran los procesos de
RCN tipo Platforming que en la actualidad operan a nivel comercial en e mundo, se
hablara sobre las reacciones quimicas que se llevan a cabo en la RCN desde e punto de
vista termodinamico y cinético, finalmente, se estudiaran las propiedades y caracteristicas

del catalizador empleado en el proceso.

1.1 DESCRIPCION DEL PROCESO DE REFORMACION

En 1949, fue construida la primera unidad Platforming a escala comercial desarrollada
por UOP [1, 20]. Originamente, & proceso estaba enfocado a elevar el bajo nUmero de

octano que tiene e corte de destilado de petrdleo denominado nafta para producir
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combustibles de alto octangje para motor, posteriormente, el proceso fue utilizado también
parala produccion de LPG y arométicos de alta pureza.

A partir de que fue comercializada la primera unidad Platforming, UOP ha sido la
compafia vanguardista en la tecnologia de la reformacion. UOP ha hecho innovaciones en
varios rubros, incluyendo la optimizacion de variables de proceso, formulacion de
catalizadores, disefio de equipo, y maximizacion de la produccion. Buena parte de estos
avances fueron impulsados por la necesidad de incrementar la conversion, nimero de
octano y al mismo tiempo, controlar la formacién de coque en € catalizador, que en buena
medida, determinalos ciclos de operacion del catalizador.

L as primeras unidades Platforming fueron Ilamadas semiregenerativas (SR), o de cama
fija, estas unidades empleaban catalizador monometdlico Pt/Al,Os;. La caracteristica
principal de las unidades SR, es que deben salir de operacion por completo para regenerar
el catalizador. Esta regeneracion consiste en quemar el cogque depositado y reacondicionar
el metal activo. Para maximizar la duracion de los periodos de operacion del catalizador
entre regeneraciones (ciclo), estas primeras unidades fueron operadas a altas presiones, en
el rango de 2756 a 3445 kPa (27.2 a 34 atm).

En lafigura 1.1.1, se presenta un diagrama tipico del proceso SR. De acuerdo a éste, la
corriente de aimentacion a la unidad de reformacion se mezcla con una corriente de
recirculacion de gas hidrégeno, posteriormente, para elevar su temperatura hasta la
requerida para la reaccion, primero intercambia calor con €l efluente del dltimo reactor,
posteriormente entra a un horno de fuego directo en & que alcanza por completo la
temperatura requerida, finalmente se alimenta a la seccion de reactores, que pueden ser tres
0 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. Como se menciond antes, e efluente
del dUltimo reactor se enfria parcialmente a intercambiar calor con la corriente de
alimentacion, esto con el objetivo de recobrar la maxima cantidad de energia. El
enfriamiento hasta una temperatura cercana a la ambiente, se alcanza mediante el uso de
are 0 agua de enfriamiento. Posteriormente, el efluente se aimenta a la seccion de
separacion, donde los productos liquidos y gases se separan. Una porciéon de gas del

separador se comprime y regresa a la seccion de reaccion. El hidrogeno neto producido se
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envia alos lugares que lo requieren dentro del complejo (plantas de hidrotratamiento) o se
usa como combustible para calentamiento. El liquido separado se bombea a estabilizador
de productos, donde se separan los hidrocarburos ligeros més volatiles de los productos de
alto octangje.

Inicialmente UOP mejoré e proceso Platforming introduciendo catalizadores
bimetdlicos a las unidades SR. Este catalizador permitio operar en un intervalo de presiones
menor: 1378 a 2067 kPa (13.6 a 20.4 atm), obteniendo un nimero de octano de 95 a 98 con
la tipica duracién de ciclo de 1 afio. Sin embargo, la alta coquizacién del catalizador siguio
limitando la operacién. La simple evolucion del catalizador no resolvié e problema; fue
necesaria una innovacion en e proceso. En 1960, fue desarrollado €l proceso de
reformacion ciclico para disminuir esta barrera. El proceso de reformacion ciclico, aln usa
camas fijas de catalizador, €l tren de reactores en operaciéon también puede ser de 3 o 4,
pero cuenta con un reactor extra, €l cual se encuentra en proceso de regeneraciéon de su
catalizador 0 en espera para sustituir a cualquiera de los otros reactores que conforman €l
tren en cuanto su catalizador requiera regenerarse. De estaforma, sdlo un reactor alavez se
pone fuera de operacion para su regeneracion, 1o que permite que la planta continte en
operacion sin presentar pérdidas de produccién. El proceso ciclico puede operarse a
presiones de operacion menores y a relacion hidrogeno/hidrocarburo menor en la
alimentacion y acanzar un nimero de octano entre 100 y 104. La operacion a estas
condiciones es tan severa, que la rapidez de depositacion de coque es muy alta, por 1o que
los periodos de regeneracion del catalizador en un reactor se reducen a menos de un mes.

UOP sabia de las limitaciones que aln presentaba el uso de camas fijas, por 1o que
desarroll6 e proceso “Platforming” con regeneraciéon continua del catalizador (CCR). La
primera unidad CCR inici0 su operacion a escala industrial en mayo de 1971, teniendo una
capacidad de 20000 BPD [3]. En este proceso la seccién de reacciéon de lecho mévil se
encuentra acoplada a una seccion 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 esta reformando con catalizador fresco, es
decir, con Optima actividad y selectividad. Esto permite operar a baas presiones,

obteniendo de esta manera mayor rendimiento en el producto liquido. El espacio-velocidad
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(LHSV) es mayor con lo que se reducen los costos de inversion, por otro lado, e permitir
utilizar una baja relacion Ho/HC, disminuye los gastos de operacion; ademas, se asegura
una alta produccién de H,, la cual es préacticamente constante, tanto en cantidad como en
calidad.

Hidrégeno

|

Recuperacion
deligeros

— | ?

., B
332

+ 4

<

H: Calentador |

R: Reactor L

S: Separador Carga ,__g—-l Recirculacion de

ST Estabilizador hidrégeno Reformado
RE: Receptor

Figura 1.1.1 Proceso Platforming Semiregenerativo (SR). (Dereferencia: 1)

El proceso “Platforming” CCR presenta la opcion de usar cuatro o tres reactores
sobrepuestos. Sin embargo, la operacién y sus caracteristicas son bésicamente las mismas.
La carga a proceso, previamente hidrodesulfurada, se mezcla con una corriente rica en H,
(gas de recirculacion) e intercambia calor con el efluente del ultimo reactor (figura 1.1.2),
pasando enseguida a un primer calentador donde la mezcla alcanza la temperatura requerida
para la reaccién, €l siguiente paso es entrar a un primer reactor donde se considera que la
reaccion predominante es la deshidrogenacién de naftenos. Debido a la endotermicidad de
la reaccion se observara una disminucién de la temperatura de la mezcla a la salida del
reactor. Para gjustar nuevamente la temperatura se emplea un segundo calentador, ésta
secuencia de calentador-reactor se repite, requiriéndose un total de 3 o 4 caentadores,

dependiendo del disefio de la unidad. El efluente del ultimo reactor, después de

10
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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 Cs+,
hidrocarburos C;-C4 e hidrégeno, 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 principa mente por hidrogeno, metano, etano, propano y butano se divide, una
parte se recircula con un compresor a proceso; € excedente, por medio de un control de
presion, se envia a las unidades de hidrotratamiento. La fase ligquida constituida por
hidrocarburos C; a Cs+ se bombea por control de nivel a una torre de estabilizacion, donde
el producto de fondo seré el reformado estabilizado, que se envia a almacenamiento; por €l
domo sale gas seco, que se utiliza como gas combustible, y gas licuado, € cual se

comercializa.

Catalizador
regenerado
Gas combustible Gas

Recuperacion

< & @ deligeros

—

AT

A
Carga "
P—ﬁ_ Recirculacion de

_ hidrégeno
‘_| Nitrégeno
Hidrégeno

CR: Columna de regeneracion
H: Calentador

LPS: Separador de baja presion
RE: receptor

ST: Estabilizador

Figura 1.1.2 Proceso Platforming con regeneracion continua de catalizador (CCR). (Deref.: 1y 2)
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En € disefio de los reactores se busca principalmente: tener una caida de presion
pegueiia a través de los reactores; reducir al minimo la atricion del catalizador y que a su
vez este tenga facilidad de movimiento dentro de los reactores con una buena distribucién.
L os reactores de flujo radial cumplen bastante bien con estos requerimientos [3]. Este tipo
de reactor tiene una pequefia caida de presion y una alta relacion longitud/diametro de la

cama catalitica, estaatarelacion facilita el flujo uniforme de catalizador.

1.2 REACCIONES QUIMICAS DE REFORMACION

1.2.1 Termodinamicadelasreaccionesderefor macion.

Las ecuaciones de la termodinamica quimica aplicables a las reacciones de
hidrocarburos son las siguientes:

1. Cambio en laenergia estandar de reaccion:

AFR = nAFE 1)
donde AF? eslaenergialibre estandar de formacion para cada especie reaccionantei y y,

es e coeficiente estequiométrico en la reaccién, e cual es negativo para reactivos y
positivo para productos.

2. Constante de equilibrio:

K = H a” ()
donde IT significa e producto matematico de todos los valores de actividad en € equilibrio
de reactivos y productos, a,. K se relaciona con la energia libre de reaccion mediante:

AF? = —RT InK (3)
AFZ debe ser negativo para tener valores de K mayores a 1. Para reactantes gaseosos, 10s

valores de fugacidad sustituyen a los de actividad. AUn mas, s el sistema se comporta
como un sistema de gas ideal, las fugacidades pueden sustituirse por las presiones parciales

correspondientes, entonces, la constante de equilibrio puede expresarse como:

K=K, =]]R"
4

12



Capitulo 1 Generalidades sobre el proceso de Reformacion Catalitica

3. Influenciade latemperatura sobre la constante de equilibrio:

d(InK) _ AH,
dT  RT?

()

donde AH . esel calor dereaccion alatemperaturaT.
4. Influenciadelapresion total del sistemay la composicion:
Kp =K, P
Ky = H v

donde vy, eslafraccion molar del componentei.

En lafigura 1.2.1.1 se muestra la energia libre de formacion por aomo de carbono en

funcion de la temperatura para varios hidrocarburos. Para los elementos puros, en este caso
carbono e hidrégeno, AF?, se toma convencionalmente como cero a cualquier temperatura.
Una reaccion es termodindmicamente viable cuando se produce un decremento en la
energialibre; i.e., AF; esnegativo. Esto quiere decir, de acuerdo alafigural.2.1.1, que e

nivel de energialibre de los productos debe ser menor a de los reactivos.

En la figura 1.2.1.1 también se observa que, para toda temperatura, al aumentar €l
nimero de carbonos en la estructura de los hidrocarburos lineales, también aumenta la
energia libre de formacion de estos. Por |o tanto, las reacciones més favorables son las de
desintegracion de hidrocarburos para formar otros de menor nimero de carbonos. En este
caso, € metano es el hidrocarburo que presenta la menor energia libre de formacion, por 1o
gque éste deberia ser e principal componente cuando la reaccion haya alcanzado €l
equilibrio. Es decir, desde el punto de vista termodinamico, la reaccion mas fécil de llevar
acabo, es la hidrogendlisis total para producir metano, por el contrario, la oligomerizacion
de metano no es posible termodinamicamente. Para hacer posible esta reaccion, se debe
acoplar con otra reaccion que sea termodinamicamente muy fécil de realizar, como es €
caso de la dimerizacion oxidativa de metano. Otra observacion que se puede obtener de la
figura 1.2.1.1, es que a temperaturas altas, los hidrocarburos aromaticos son més estables
gue sus parafinas correspondientes. Por esta razon, la deshidrociclizacion de parafinas es
termodinamicamente muy fécil de llevar a cabo a estas condiciones. Por otro lado, la
hidrogenacion y la apertura de anillos arométicos se favorece a bajas temperaturas.

13
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En la figura 1.2.1.2, se muestra el cambio de energia libre estandar de reaccion en
funcion de la temperatura para reacciones entre hidrocarburos de seis atomos de carbono.
En ela se puede observar que la factibilidad de las reacciones exotérmicas, como la
isomerizacion (reaccion A) decrece al incrementar la temperatura, mientras que las
reacciones endotérmicas, como las de deshidrogenaciéon (C y E), desintegracion (D) y
deshidrociclizacion (B), se favorecen a incrementar la temperatura. En general, cuanto

mayor sea el calor de reaccion (AH;), lareaccion se favoreceraa aumentar latemperatura.

125521

8368 —

4184 —

AF°e  (Jg por &omo de carbono)

-4184

- i I | I I
273 473 673 873 1073 1273 1473

Temperatura (K)

Figura 1.2.1.1 Energialibre de formacién de hidrocarburos por a&omo de carbono en funcién de la
temperatura. (De referencia: 4)
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50208 |

26009 |

- 25308 |

AF°R (45 RIbI)

~-59868 |

233 3 £73 6803
Temperatura (K)

Figura 1.2.1.2 Cambio en la energia libre estdndar en funcion de la temperatura para varias
reacciones de hidrocarburos de seis atomos de carbono. A, metilciclopentano - ciclohexano; B, n-
hexano = ciclohexano + H,; C, n-hexano = 1-hexeno + H,; D, n-hexano < 1-buteno + etano ; E,
ciclohexano = benceno + 3H,. (Dereferencias. 4y 5).

1.2.2 Reaccionesdereformacion

Dependiendo del origen del crudo, la nafta alimentada al proceso de reformacion se
compone principalmente de parafinas de 5-10 carbonos (45-70 %), naftenos de 5 0 6
atomos de carbono en su anillo (20-50 %) y arométicos (4-14 %). De acuerdo con la figura
1.2.2.1, una manera de aumentar € numero de octano de la corriente de proceso, es
incrementar la concentraciéon de aromaticos en ella. Para lograr tal objetivo, las reacciones
deseables resultan ser la deshidrociclizacion de parafinas, deshidrogenacion de naftenos y
la deshidroisomerizacion de alquilciclopentanos. Sin embargo, aln el mejor catalizador no
es completamente selectivo a estas reacciones; también ocurren de manera cuantitativa
otras reacciones indeseables que provocan un decremento en la produccién de liquidos
(formacion de gas por desintegracion) y la desactivacion del catalizador (formacion de

depdsitos de carbdn en la superficie del catalizador).
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150 |—

100

RON

50 |—

Gasolina

0(— BTX

X ]
| | |
4 5 6 7 8 9

NUmero de d&tomos de carbono

Figura 1.2.21 Numero de octano de hidrocarburos puros. n-P, parafinas normales; i-P,
isoparafinas; N, naftenos; A, arométicos. BTX, principales componentes del corte a reformar para
obtener benceno, tolueno y xilenos, TX, para la obtencion de tolueno y xilenos; Gasolina,
principales componentes del corte a reformar para obtener gasolina de ato octangje. (De
referencias. 4y 5).

A continuacion se describen las reacciones tipicas que ocurren durante el proceso de

reformacion catalitica de la nafta:

Deshidrogenacion de naftenos ( ciclohexano y alquilciclohexanos a aromaticos).
| somerizacion de naftenos 'y parafinas.

Deshidrociclizacion de parafinas..

Hidrodeal quil acién de arométicos.

Deshidrogenacion de parafinas a ol efinas.

Hidrodesintegracion de parafinas.

Hidrogendlisis.

O N o ok~ W NP

Formacion de coque.

Para que algunas de estas reacciones se lleven acabo se requiere de un medio &cido que

favorezca la formacion de iones carbonio, mientras que otras requieren de un metal que

16
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favorezca la deshidrogenacion, es decir, se requiere que los catalizadores de reformacion

tengan centros &cidos y centros metélicos' [6].

1. Deshidrogenacion de naftenos a aromaticos.

La conversiéon de un ciclohexano a aromético correspondiente es sumamente rapida y
esencialmente cuantitativa. Los naftenos, son los componentes deseables de la carga, ya
gue su reaccion de deshidrogenacion para producir hidrogeno e hidrocarburos aromaticos
es facil de promover. Esta reaccion es muy endotérmica, la promueve la funcion metalica
del catalizador y se ve favorecida por una temperatura de reaccion ata y presion de

operacion baja. La conversion esta limitada normalmente por el equilibrio termodinamico.

-
+ H2

R= radical o cadenalateral unidaa anillo, por gemplo: - CH3, - CH2-CH3, etc.

2. lsomerizacion de naftenosy parafinas.
2.1.- Isomerizacion de naftenos.
Laisomerizacion de un aquil-ciclopentano a un ciclohexano, debe ser € primer paso de
su transicion hasta aromatico. Dicha isomerizacidn incluye un reordenamiento del anillo 'y
la probabilidad de que € anillo se abra para formar una parafina es muy ata. Por |o tanto,
esta reaccion de los alquilciclopentanos a ciclohexanos no es cuantitativa. La reaccion

depende considerablemente de las condiciones del proceso.

Ry R1 = radicales o cadenas laterales unidas a anillo.

En la transicién de alquil-ciclopentanos a aromaticos, la etapa que controla la reaccion

es laisomerizacion, la cual es lenta debido a que la temperatura a la que se lleva a cabo €l

! En laseccion 1.3 se trata de manera més amplia las caracteristicas fisicoquimicas del catalizador.
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proceso de reformacion, el equilibrio entre alquil-ciclopentano y ciclohexano esta a favor

de los compuestos a quil-ciclopentanos.

2.2.- Isomerizacion de parafinas.
Las reacciones de isomerizacion resultan de las reacciones intermedias de los iones
carbonio; la funcion acida del catalizador promueve estas reacciones y no dependen de la

presion de operacion:

CH,

I
R- CH,-CH,-CH,-CH, =<————2 R-CH,-CH -CH,

Esta reaccion de isomerizacion de parafinas, al igual que la isomerizacion de naftenos,
es ligeramente exotérmica y seguira € mismo comportamiento del equilibrio

termodinamico con respecto alatemperatura de reaccion.

3. Deshidrociclizacion de parafinas.

La deshidrociclizacion de parafinas, es la reaccion de reformacion més dificil de
promover. Consiste en el reordenamiento molecular de una parafina a un nafteno.

Las reacciones de deshidrociclizacion de parafinas son endotérmicas, por 1o gque la

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

CHjy
—»
nC,H, =——">= O/ *h,

Desde € punto de vista de la relacion rendimiento—nimero de octano, esta reaccion es

importante, particularmente porque representa un medio de convertir hidrocarburos
parafinicos con bajo nimero de octano en hidrocarburos nafténicos y posteriormente a

arométicos. La ciclizacion de las parafinas se facilita mas conforme aumenta e peso
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molecular de estas, debido a que hay una mayor probabilidad de formacion de nafteno,
aunque existe también la posbilidad de que se lleven a cabo reacciones de
hidrodesintegracion. Las reacciones de deshidrociclizacion se ven favorecidas a bajas
presiones y atas temperaturas, siendo necesario que €l catalizador tenga funciones &cido—
metalicas. Esta reaccion es el paso limitante hacia la siguiente reaccion de aromatizacion

gue se llevaa cabo muy rgpidamente.

4. Hidrodeal quilacién de aromaticos.
Lareaccion de hidrodeal quilacion es una reaccion de hidrodesintegracion que separalas

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

CHg CHg
E;(/CH3 P ©/ " e

La hidrodealquilaciéon es una reaccidon exotérmica y sucederd més facilmente entre mas
grandes sean las cadenas laterales adheridas al anillo. La reaccién puede visualizarse como

una desintegracion de los iones carbonio catalizados por €l acido.

5. Deshidrogenacion de parafinas a ol efinas.

La conversion de parafinas a olefinas resulta en un aumento del nimero de octano, sin
embargo, la formacién estable de olefinas requiere de temperaturas mucho mas altas a la
temperatura de reformacion, por lo cua en el producto fina su concentracion es

despreciable.

nC;Hyg CHy, + 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.

6. Hidrodesintegracion de parafinas.

Esta reaccion se lleva a cabo en un sitio acido del catalizador y consiste en la
fragmentaciéon de una parafina de alto peso molecular para producir dos o mas
hidrocarburos parafinicos de bajo peso molecular, pero del mismo tamafio préacticamente, lo

gue conlleva a una produccion baja de metano.
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NCoHy, + H, — > nC,H,, + nC,H,,

La hidrodesintegracion de las parafinas es relativamente rapida y estd fomentada por altas
presiones y temperaturas. La transformacion de las parafinas de alto peso molecular en
hidrocarburos ligeros (con punto de ebullicién menores a los de la gasolina) por medio de
la hidrodesintegracion, incrementa de alguna forma la concentracion de aromaticos en el
producto y por lo tanto, contribuye de manera indirecta a una mejoria en el octangje. Sin
embargo, este aparente beneficio se da a costa del consumo de hidrogeno y produccion de
ligeros; 1o que resulta en una reduccion del rendimiento global del reformado. Esta reaccion

es altamente exotérmica.

7. Hidrogendlisis

La reaccién de hidrogendlisis involucra el rompimiento de enlaces C-C y la formacion
de enlaces C-H, ambos ocurren en sitios metdlicos del catalizador. Al igua que las
reacciones de hidrodesintegracion, las reacciones de hidrogendlisis son muy favorecidas
termodindmicamente y altamente exotérmicas. Su rapidez de reaccion incrementa al
aumentar la temperatura y la presion parcial de hidrogeno. La reaccion de hidrogendlisis,
también es una reaccion indeseable debido a que produce gases de menor valor y consume

hidrogeno.

8. Formacion de coque

Simultaneamente a las reacciones de reformacién, también ocurre € depésito de
compuestos carbonosos, conocidos como coque, en la superficie del catalizador. Estos
depdsitos bloguean la superficie del catalizador, produciendo un decremento en su
actividad cataliticay modificando su selectividad. Esta es la causa por la cual €l catalizador
debe someterse a un proceso de regeneracion. En el capitulo 2 se presenta una seccion

dedicada atratar el tema de la desactivacion del catalizador por formacion de coque.
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1.3 CATALIZADOR Pt-Sn/Al,03

1.3.1 Importancia dela bifuncionalidad del catalizador .

Para poder catalizar las reacciones de reformacion, citadas en la seccion 1.2.2, se
requiere de un catalizador que ofrezca una funcién &cida y una funcion metdlica. Las
reacciones de deshidrogenacion de ciclohexanos, deshidrogenacion de parafinas y las de
hidrogendlisis son catalizadas por la funcion metdlica del catalizador y no se afectan
précticamente por la presencia o ausencia de los sitios &cidos. Por otra parte, |as reacciones
de isomerizacién de metilciclopentanos a ciclohexanos, isomerizacion de parafinas,
ciclizacion e hidrodesintegracion, pueden ser catalizadas por sitios acidos, pero se requiere
que éstos sean de fuerza &cida alta’ para que |as reacciones se lleven a cabo. Esta condicion
es totalmente diferente cuando se adiciona la funcion metélica a la &cida. En éste caso, la
funcién metdlica deshidrogena a los hidrocarburos saturados (alquilciclopentanos o
parafinas) produciéndose un compuesto insaturado (olefina), el cual es mucho mas reactivo
que el compuesto origina saturado; requiriéndose una fuerza acida menos drastica en €l
catalizador. Como la reaccion inicid en los sitios metdlicos y continud en los écidos, se
conoce como reaccion bifuncional. En el mecanismo propuesto por Mills et al. [7] para este
tipo de reaccion, se sugiere la presencia de olefinas altamente reactivas como compuestos
intermediarios. La isomerizacion de parafinas es un tipo de reaccién bifuncional, como lo

muestra €l siguiente esquema para laisomerizacion de n-hexano:

'H2 +H2
n-hexano %+H2 n-hexeno Zad ! hexeno e_Hz i-hexano
Metal Etapa controlante Metal

La importancia de la catdlisis bifunciona se muestra en latabla 1.3.1.1 , en la que se
presentan los resultados obtenidos para la isomerizacion de n-hexano. Cuando €
catalizador que se cargd presentaba solo la funcién acida (A) o la metdlica (M), la

conversion que se obtuvo fue muy baja. Por € contrario, cuando se cargd con una mezcla

2 El término “fuerza &cida’ esta referida a la temperatura de desorcion (Tq) de una base adsorbida en un sitio
&cido de laaumina (p g NHy); acidez déhil 298-473 K (25-200°C), acidez media473-673 K (200-400°C) y
acidez fuerte 673-873 K (400-600°C).
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de ambos catalizadores (funcion A y M), se obtuvo una mayor conversion; se permitié que
la reaccién procediera mediante el mecanismo de sitio dual. En este mecanismo, la etapa de
deshidrogenaci on-hidrogenacion es catalizada por la funcién metdlicay es muy rapida; la
isomerizacion de la olefina es la etapa lenta o controlante.

Tabla 1.3.1.1. Isomerizacion del n-hexano en presencia de las funciones &cida, metdlica 'y una
mezcla de ellas’. (De referencia: 8).

Catalizador cargado al reactor % en peso de conversion a i-hexanos
10 cm® de PY/SIO, (M) 0.9
10 cm® de SiO,-Al,05 (A) 0.3
Mezclade 10 cm®* de M y 10 cm® de A 6.8

a Condiciones de reaccion: 646 K (373 °C), 17.2 g de n-hexano/h,relacion molar H,/n-hexano = 5, presion
atmosférica

Otra reaccién bifuncional importante es la deshidroisomerizacion de
alquilciclopentanos, como se muestra la figura 1.3.1.1 para €l caso de metilciclopentano.
De acuerdo con la informacion mostrada en la tabla 1.3.1.2 e metilciclopentano no
reacciona sobre un catalizador monofuncional &cido (SiO,-Al,O3) en tanto que sobre un
catalizador monofuncional metédlico se deshidrogena para producir metilciclopentadieno;
para que la reaccion continle hasta llegar a benceno, se requiere de la funcion acida para
generar el crecimiento del anillo (isomerizacion) y producir ciclohexadieno, que finalmente

es deshidrogenado en un sitio metalico para producir benceno.

0= 0000

Figura 1.3.1.1. Esguema de la dehidroisomerizacién del metilciclopentano. M, sitio metdlico; A,
sitio &cido.
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Tabla 1.3.1.2. Dehidroisomerizacion de metilciclopentano efectuada en un catalizador &cido,
metdlico y una mezcla de ellos (L os valores corresponden a concentraciones molares en el producto
liquido)®. (De referencia: 9)

: Metil- Metil- Metil-
Catalizagor ciclopentano> ciclopenteno> ciclopentadieno—-> Benceno
10 cm® SiOz-Al,03 98 0 0 0.1
10 cm® Pt/SiO, 62 19 18 0.8
SIO-Al,05 + Pt/SIO, 65 14 10 10.0

a: Condiciones de reaccion: 773 K (500 °C), presion parcial de hidrégeno: 81 Pa (0.8 atm(, presion parcial de
metilciclopentano: 20.3 Pa (0.2 atm), tiempo de residencia: 2.5 s. Ctalizador: Pt: 0.3 % peso en SIO,, SIO»-
Al,O; con &rea especifica = 420 m?/g.

La reaccion mas importante en el proceso de reformacion de naftas es la
deshidrociclizacion de parafinas para producir benceno. En la figura 1.3.1.2, se muestra el
mecanismo bifuncional correspondiente a la deshidrociclizacion de n-hexano. De una
manera similar a los casos anteriores, la isomerizacion (ciclizacién y crecimiento de anillo)

se llevaacabo a partir de los hidrocarburos parcia mente insaturados.

En latabla 1.3.1.3 se muestra como |os hidrocarburos saturados no reaccionan sobre los
sitios &cidos sin la presencia de Pt. La funcién metalica es la que genera los hidrocarburos
insaturados. El incremento de la cantidad de Pt en el catalizador préacticamente no afectalas
rapideces de reaccion, debido a que las etapas de reaccién en sitios &cidos son los que

controlan lavelocidad global de reaccion.
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ti-hezano
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—
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Iletileic lopentadienc Cicloheyadiena

it

Benceno

Reacciones en sitios metalicos
Hidrogenacion
Deshidrogenacion

I somerizacion

Reacciones en sitios acidos

Figura 1.3.1.2. Esguema de reacciones de la deshidrociclizacion de n-hexano a través del

mecanismo bifuncional.

Tabla 1.3.1.3. Efecto del contenido de Pt en las reactividades de n-heptano (nC;) vy
metilciclopentano (MCP) sobre Pt/Al,Os. (Dereferencia: 10).

Contenido de Pt (% peso)

Rapidez de reaccion® 0 0.10 0.30 0.60
| somerizacién de nCy
744 K 0 0.035 0.035 0.038
800 K 0 0.120 0.130 0.120
Deshidrociclizacion de nC;
744 K 0 0.0022 0.0027 0.0045
800 K 0 0.0200 0.0250 0.0350
Deshidroisomerizacion de MCP
744K 0 0.019 0.021
800 K 0 0.039 0.043

a: gmol/h g de cat., a2128 Pa (21 atm) y relacion Hy/hidrocarburo = 5.
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1.3.2 Propiedadesfisicoquimicasdel catalizador

Como se ha mencionado antes, el proceso de reformaciéon de naftas se lleva a cabo
sobre un catalizador que generalmente consiste en uno 0 mas metales, es muy comun el uso
de platino (funcion metalica), que a su vez puede estar combinado con renio, estafio o
iridio, dispersados sobre un soporte acido, generamente alimina clorada (funcion acida).
El segundo metal puede y no presentar actividad catalitica para las reacciones de
reformacion. Estos componentes actlan de manera sinérgica, como se presentd en la
seccion anterior, para catalizar las reacciones de reformacion descritas en la seccion 1.2.2.
A continuacién se hablara de las propiedades fisicoquimicas de |os componentes activos del
catalizador de reformacion Pt-Sn/Al,Os, desde un punto de vista més tedrico, que nos
permitan entender el origen de su actividad catalitica. También se hablara sobre el papel

que juega el segundo metal (Sn) en el desempefio del catalizador durante el proceso.

1.3.2.1 Componente metalico Pt

Se sabe que los metales de transicion catalizan una gran cantidad de reacciones, entre
las cuales, las reacciones de deshidrogenacion e hidrogenacion son los gjemplos mas
importantes. Pero, ¢Cuales son las caracteristicas de estos metales que les confieren dicha
propiedad, y por la cual los hayamos como ingredientes esenciales en una gran variedad de
catalizadores? VVeamos algunas de ellas:

A. Capacidad de enlace

Los metales de transicion poseen nueve orbitales o capas de valencia—s, px , py , Pz ,
d,, dx* %, Oxz, Gy, dyy — 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 () con otros compuestos, ésta caracteristica
es uno de los factores que determina las propiedades cataliticas de |os metales de transicion
y sus compleos.
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B. Efectos de ligando

En el contexto de la quimica de los metales de transicion un ligando puede ser cualquier
elemento o combinacion de elementos, que puedan formar enlaces quimicos con un
elemento de transicion.

Los elementos de transicion tienen la capacidad de formar enlaces con cualquier otro
elemento de latabla periddicay con casi todas las moléculas organicas, ésta propiedad esla
causante de gue estos elementos posean una buena quimica de coordinacion, la cua es
especialmente relevante para su papel como catalizador.

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

decir, los sitios en los cual es se combinan los ligandos.

C. Estados de oxidacion variables

En teoria un metal de transicién puede tener acceso a tantos estados de oxidacion
positivos como electrones de valenciad o s posea.

La capacidad para formar complejos estables en una variedad de estados de oxidacion
es comun entre los elementos de transicion; aunque no todos los elementos forman
complejos estables con todos sus estados de oxidacion disponibles. El tener acceso a varios
estados de oxidacion ayuda a los metales de transicion a formar compleos con un amplio
rango de otros elementos y compuestos. AUn mas, los metales de transicion tienen una gran
capacidad para cambiar rgpidamente de un estado de oxidacion a otro durante el curso de la

reaccion catalitica.

D. Numeros de coordinacion variables

La capacidad de un metal de transicion para acomodar diferentes ligandos en su esfera
de coordinacién es muy importante, sobre todo si la reaccion catalitica se lleva a cabo entre
uno 0 mas sustratos. Al igua que en el caso de los estados de oxidacion, los metales de
transicion tienen la capacidad de adoptar diferentes nimeros de coordinacion y
consecuentemente diferente estequiometria, asi como de cambiar répidamente entre estos

ndmeros de coordinacion.
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E. Reaccion superficial en un metal de transicion

Diferentes autores [11 y 12] sostienen que la adsorcion de los reactivos en la superficie
del catalizador es una caracteristica necesaria en € proceso catalitico, aunque también
reconocen que la adsorcién por si misma no necesariamente conduce a que la reaccién 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 € otro lado, cuando la adsorcién es demasiado fuerte el sustrato no puede
dejar la superficie, convirtiéndose en un veneno para € catalizador. En las reacciones de
adsorcién quimica es conveniente gque este proceso sea rapido 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 aomos de
hidrégeno pueden ser gquimisorbidos bajo condiciones en las que el hidrégeno molecular no
estd adsorbido quimicamente en €l catalizador[13].

En lafigura1.3.2.1 se muestra una de | as correlaciones mas interesantes de la actividad
catalitica de estos metales. En las abcisas se representa la fuerza de adsorcion, mientras que
en e ge de las ordenadas se puede representar cualquier propiedad de reaccion de distintos
catalizadores, el grafico tiene forma de cono volcanico indicando que el catalizador 6ptimo
se encuentra en la region de la cuspide del diagrama. Los metales del extremo derecho
tienen una fuerza de adsorcion tan grande que debe esperarse una adsorcion sobre el metal
mas fuerte de lo deseado. Las condiciones Optimas son, evidentemente, proximas a las del
Platino y € Iridio, para los que la adsorcion no es tan fuerte, p. e. sobre cromo, pero mas
fuerte que sobre oro, por esta razon hay un mayor aprovechamiento de los centros
superficiales disponibles

De lo anterior podemos decir, que uno de los propésitos de un catalizador es proveer €l
medio de reaccion por el cual, los enlaces de los reactivos puedan ser debilitados o rotos,
seguidos por la formacién de intermediarios de reaccion en la superficie del catalizador.
Para ilustrar este punto, se puede considerar la adicion de hidrégeno a un alqueno para

formar un alcano (figura 1.3.2.2). Estareaccién incluye el rompimiento de un enlace sigma
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(o) H-H y un enlace pi () C=C, seguido por laformacién de dos enlaces o C-H, aungue la
totalidad de este proceso es exotérmico, no hay una manera viable por la cua se pueda
llevar a cabo la reaccion de hidrogenacion, asi que la energia necesaria para promover €l
rompimiento de los enlaces H-H y C=C antes de la formacién de los enlaces C-H tiene que

ser suministrada por €l catalizador.

Adsorcion
débil

Adsorcion
fuerte

Propiedad de Reaccion

Fuerza de Adsorcién

Figura 1.3.2.1 Diagrama de volcan relacionando fuerzas de adsorcion con propiedades de reaccion

tales como rapidez de reaccion.

H H H * H
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x |
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Figura 1.3.2.2. Hidrogenacion del doble enlace
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El debilitamiento o rompimiento del enlace n del alqueno puede ser entendido
utilizando el modelo clésico de Chatt—-Dewar—Duncanson en el que se explicala formacion
del complegjo entre un metal de transicion y un alqueno (figura 1.3.2.3a). En este modelo,
los electrones del doble enlace son donados a un orbital vacio de un &omo metdlico en la
superficie del catalizador. Este es acompafiado por interacciones entre los orbitales d de la
superficie metélica con orbitales 7 y de antienlace (') del alqueno. Ambos, la donacién de
los electrones de enlace “enlazantes’ y el aumento de los orbitales ©° sirven para debilitar
el enlace n del aqueno.

La coordinacion de un alqueno a un centro metalico altera la densidad electrénica del
doble enlace, volviéndolo susceptible a un ataque nucleofilico por especies tales como
OH® y HO [14].

Un procedimiento andlogo ocurre con orbitales de enlace ¢ para que se pueda llevar a
cabo la adsorcién de hidrégeno, como se muestra en la figura 1.3.2.3b. En este caso la
donacién de los electrones del enlace ¢ alos orbitales vacios de los &omos metdlicos y la
interaccion de os orbital es completamente ocupados (d) con los orbitales de antienlace (1)
son los responsables del rompimiento del enlace H-H y la formacion de enlaces M-H que

son enlaces més reactivos.

* *

s T

e H
4 4

b

Figura 1.3.2.3 a) Modelo clasico Chatt — Dewar — Duncanson para la adsorcion de un alqueno en

un sitio metdlico activo; b) Representacién andloga para la adsorcion de Hidrégeno.

1.3.2.2 Componente acido (Al,O5-CI-OH)
Para catalizadores empleados en la reformacion catalitica, el soporte comercia preferido
es la alimina debido a su versatilidad. Los soportes de alUmina pueden ser preparados en

una amplia variedad de formas cristalinas, areas especificas, porosidades, y purezas.
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Ademas, la acidez de la superficie puede ser manipulada facilmente mediante la adicion de
hal 6genos o0 metales alcalinos. La actividad catalitica esta intimamente ligada a la cantidad
y fuerza de los sitios écidos distribuidos sobre la superficie del catalizador. Los sitios
&cidos muy débiles pueden no ser activos cataliticamente; por otro lado, sitios &cidos muy
fuertes pueden conducir a excesivas reacciones de desintegracion y formacion de carbon en
el catalizador. Se ha sugerido que los sitios acidos tipo Bronsted son mucho més activos
gue los sitios acidos tipo Lewis (receptor de un par de electrones) para transformaciones de
la estructura de hidrocarburos. Los sitios &cidos Lewis se observan frecuentemente en
muchos 6xidos metalicos solos 0 combinados [15], mientras que los sitios &cidos Bronsted
se encuentran sdlo en un numero limitado de éxidos combinados, por gemplo, silica—
aliumina [16 y 17]. Dunken y Deming [18 y 19], demostraron la existencia de los sitios
&cidos tipo Lewis adsorbiendo piridina en la superficie de la alimina, utilizando técnicas de
espectroscopia de infrarrojo (IR) encontraron que no se detectaba la presencia de piridina
protonada, solamente se detectaba la presencia de piridinas coordinadas con los sitios
acidos tipo Lewis. Sin embargo, la adsorcién de bases més fuertes ha hecho posible detectar
sitios acidos Bronsted de acidez débil en la superficie de lay-alimina. De hecho, los sitios
acidos Bronsted se observan raramente en 6xidos puros libres de aditivos como P, Cl, 0 S.
Por lo tanto, como la alimina solo posee acidez protonica débil, no tiene 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 presentard acidez proténica tan fuerte, que
serd capaz de catalizar reacciones de desintegracion de hidrocarburos. En un catalizador de
reformacion, donde el metal estd soportado sobre aimina, 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 solo reemplaza los grupos hidroxilo, y al ser altamente electronegativo genera
una polarizacion en la estructura a través de un efecto inductivo, e cual afecta tanto a los
grupos OH® que no fueron sustituidos, como a la estructura electrénica del aluminio. En
ambos casos se produce un aumento de la fuerza &cida; en el primero de tipo Bronsted y en
el segundo de tipo Lewis, como se muestra en el siguiente esquema:
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" . Sitio Bronsted
ggéﬁ Bronsted mas fuerte
H L H&"
/ /
Sitio Lewis | | |
Al Al Al + Y — Al Al Al + OH®
g ¢ ~6 o g 3 6 o

En conclusion, en la actualidad el soporte empleado en |os catalizadores de reformacion
es una almina modificada mediante la adicion de iones cloro, que con un buen balance en
la cantidad adicionada, le proporcionan la éptima actividad para catalizar reacciones

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

1.3.2.3 Papel del estaiio en el desempefio del catalizador

En la primera planta reformadora de escala comercial, puesta en operacion a fines
de la década de los afios 40's, se usO € catalizador monometalico Pt/Al,O3 [20]. Desde
entonces, ha habido una considerable evolucion del catalizador de reformacion, la cual se
ha centrado principalmente en su formulacion quimica. No obstante, € platino se ha
mantenido como el componente clave del catalizador. La introduccién del catalizador
bimetélico en los afos 60's, ha sido uno de los mayores desarrollos tecnoldgicos en
catélisis heterogénea [21]. El catalizador bimetalico, emplea un segundo metal como puede
ser Re, Sn, Ge o Ir, € cua a interactuar con e Pt, modifica su actividad, selectividad y
estabilidad [22, 23]. Particularmente, |os efectos provocados por estos aditivos, se pueden
enlistar como sigue: (i) decrece la capacidad intrinseca de deshidrogenacion del platino,
con lo que, disminuye la formacion de precursores de coque insaturados. (ii) Decrece la
capacidad para la hidrodesintegracion, con lo que decrece la formacion de hidrocarburos
ligeros. (iii) Modifican la concentracion de hidrogeno en la superficie, lo cua tiene un
efecto en la produccion relativa de diferentes intermediarios y por lo tanto, en la
selectividad final de la reaccion. (iv) Una porcion de los aditivos, permanecen en estado
oxidado en la superficie y modifican la cantidad y la fuerza de los sitios acidos del soporte
[24]. Desde su introduccion, estos sistemas han sido objeto de numerosos estudios

enfocados a incrementar la resistencia del catalizador a la desactivacion durante la
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operacion, optimizar su composicion, asi como a tratar de explicar €l origen de los
beneficios observados a usarlos.

Volter y Kurschner [25] estudiaron € efecto que tiene la adicion de estafio a
catalizador Pt/Al,O; sobre su desempefio en una reaccion con metilciclopentano.
Encontraron, que la produccion de benceno incrementaba considerablemente, la
hidrogendlisis y la desactivacion disminuian, sin embargo, la cantidad formada de cogque no
se afectaba, pero si provocaba que éste se depositara en mayor proporcion en el soporte.
Verbeck y Sachtler [26] observaron que la adsorcién de etileno sobre platino fue muy fuerte
e irreversible, sin embargo, sobre aleaciones platino estafio la adsorcion fue reversible y
progresivamente mas débil cuando se incrementaba el contenido de estafio. En €l intento de
retomar esta discusion, Rangel y colaboradores [27], encontraron que este segundo
elemento afecta las propiedades metdlica 'y acida del catalizador, particularmente, provoca
un decremento en las propiedades metalicas del Pt: la capacidad de adsorcion de hidrogeno
y la actividad catalitica hacia la deshidrogenacién de ciclohexano son notablemente
disminuidas, de la misma manera, se disminuye la hidrogendlisis y la produccion de
precursores de coque altamente deshidrogenados; en cuanto a las funciones acidas: provoca
un aumento de la ciclizacion y una disminucién de la desintegracion. En un estudio sobre e
efecto que tiene la cantidad de estario sobre la actividad del catalizador hacia la reaccién de
deshidrogenacion de etileno, |. Homez [28], observd que ésta disminuia con el incremento
del contenido de Sn en €l catalizador.

Varios autores han coincidido en dos explicaciones posibles a las observaciones antes
descritas:

1. Un efecto geométrico, debido a la formacion de pequefios ensambles contiguos

entre el platino y el estaiio [29, 30].
2. Un efecto eectrénico, debido a que e estafio modifica el ambiente electrénico de
los atomos de platino [30, 31].
Sin embargo, cuando estos autores tratan de explicar porqué el estafio tiene un efecto
geométrico y/o electronico, usualmente no coinciden debido a que tienen diferentes
opiniones sobre el estado de oxidacion que presenta €l estafio en € catalizador bimetdlico.
Pieck y colaboradores [24], han propuesto que existe un efecto combinado entre el efecto

eléctrico y el geométrico, siendo mas importante el primero.
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Generamente, se acepta que después de someter a un proceso de reduccion al
catalizador Pt-Sn/Al,O3 a temperaturas mayores a 673 K (400 °C), €l platino se encuentra
en estado metalico (estado de oxidacion cero), sin embargo, € estado del estafio aln es
objeto de discusion. Cominmente se le encuentra como Sn (11) junto con una porcion més o
menos importante en estado metdlico. La relacion entre estas dos especies de estanio
depende de las condiciones de preparacion, de las técnicas de andlisis usadas y de los
tratamientos experimentados por la muestra antes del anadlisis [21]. De hecho, diversos
autores han coincidido en que la etapa determinante en la relacion Sn (I11)/Sn metélico, se
encuentra justamente en la técnica usada en la preparacion de los catalizadores y en las
proporciones Pt-Sn empleadas. Por gjemplo, se ha encontrado que después de calcinar €l
Oxido de estafio soportado en alimina, preparado mediante la técnica de “sol-gel” [32], €
estafio se encuentra en estado oxidado, formando compuestos tipo 6xido estannico. Y no se
encuentran especies cloruro-estafio [33]. Por otra parte, cuando €l estafio se soportd en la
alumina mediante la técnica de impregnacion de sales de estaio, la calcinacion de la
muestra a altas temperaturas (773 K (500°C)), daba como resultado la formacion de Sn(lV)
soportado. Los compuestos formados por el estafio eran del tipo SnO,- y parciamente
descompuestos SnO«Cl,«. Al contrario de los sistemas obtenidos mediante la técnica “ sol-
gel”, el estanio puede mantener ligandos de cloro alin después de la calcinacion [33]. Sin
embargo, la reduccion de estas especies a temperaturas alrededor de 773 K produce Sn (1)
soportado. La naturaleza de estas especies (compuestos como SnO, Aluminatos de estafio
en la superficie, etc.) aln no se ha descrito con claridad en la literatura. Ademas, con
excepcion de atos contenidos de estafio (> a 10 % en peso), la reducciéon de Oxido de
estafio soportado en alimina, nunca produce estafio metélico [21].

La siguiente etapa en la preparacion del catalizador, eslaimpregnacion de derivados de
platino (p. e. H,PtClg) al estafio soportado en la alimina. Cuando éste ultimo, es obtenido
mediante una primera impregnacion de cloruro de estafio sin una subsiguiente oxidacion,
parte del estafio, €l cual se encuentra débilmente ligado a soporte, se puede disolver en la
solucion de acido cloroplatinico. En este caso, la impregnaciéon de H,PtClg, se puede
describir como la impregnacion de una mezcla de sdes de estafio y platino
(“Coimpreganacion”). Si la impregnacion se hace sobre oxido de estafio soportado en

alimina, el &cido cloroplatinico puede reaccionar con la alimina o con el éxido de estafio
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soportado. En la reaccion del H,PtClg con e oxido de estafio soportado, los grupos
hidroxilos de la esfera de coordinacion de la sal de platino hidratada, son desplazados por

un oxigeno de los grupos superficiales Sn-OH [34]:

> SnOH + Pt(OH),Clgn> = SnOPt(OH)n1Clen> + HoO

Los complejos superficiales, pueden entonces descomponerse por hidroxilacion y pérdida
de cloruros. Es obvio que para incrementar las interacciones entre €l estafio y e platino
durante la impregnacion, se debe promover el anclgje de los complejos de platino sobre €l
estafio, méas que sobre la alimina

Otra técnica ampliamente utilizada en la preparacion de catalizadores Pt-Sn/Al,Og3, es la
de “Coimpregnacion”, ésta tiene la ventaja de consistir en un nimero menor de pasos, en
comparacion con las técnicas de impregnacion sucesiva. Durante la disolucion de cloruro
estannoso y acido cloroplatinico, se presenta la formacion de complejos bimetdlicos. La

primera etapa de la reaccion es la reduccion de Pt(1V) por Sn(ll):

PtCl¢> + SnCls + CI” > PtCl,> + SnClg®
Para relaciones Pt/Sn mayores de 1, la reaccion anterior continda para formar complejos
bimetdlicos [35]:

PtCl,> + SnCly > PtCly(SnCla)* + CI°

PtCl3(SnCl3)®> + SnCls = PtCly(SnCls),> + CI°

Después del secado y oxidacion, ésta técnica permite obtener sistemas cataliticos con
excelente interaccion platino-estafio, comparada con |a técnica de impregnaciones sucesivas
de estafio y platino [36]. HOmez [28], encontré que e espectro UV-Vis, mostraba bandas
caracteristicas del complejo PtCly(SnCls),, las cuales se hacian més evidentes para
relaciones atdmicas Pt/Sn cercanas a 3. Por |o que sefial 6 a este complejo como el precursor
directo de la formacion de aleaciones o agregados Pt-Sn durante la etapa de reduccion del
platino. Carvalho y colaboradores [22, 23, 24], realizaron un estudio extenso sobre el efecto

que tiene la adicion de metales promotores al catalizador Pt/Al,Os;. Encontraron, que la
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presencia de estanio afectaba tanto a la funcién metalica como ala acida. El efecto sobre la
funcion metdlica, era resultado de una combinacion de |os efectos el ectronico y geométrico,
principalmente el primero. Este efecto eléctrico, se puede ver como una modificacién de la
densidad electronica del platino: ocurre una transferencia electrénica del estafio hacia el
platino, para formar especies Pt> , las cuales adsorben menos hidrégeno e hidrocarburos, o
lo hacen de una manera més débil en comparacion con el Pt metalico. Por otro lado, la
modificacién de la actividad &cida del soporte, es € resultado de la interaccion entre los
Oxidos de estafio y e soporte. El estafio disminuye la acidez total, particularmente,
bloqueando algunos de los sitios &cidos mas fuertes, los cuales son responsables de la
desintegracion y formacion de coque; en tanto que los sitios de fuerza media, en los que
ocurren las reacciones como la isomerizacion y ciclizacién, permanecen précticamente
inalterados.
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CAPITULO 2

DESACTIVACION DEL CATALIZADOR DE
REFORMACION

INTRODUCCION

Durante la operacion normal de la planta de reformacion, € catalizador sufre cambios
en su actividad y selectividad intrinsecas, estos, generalmente son provocados por procesos
fisicos 0 quimicos relacionados con cada una de las fases que lo constituyen (soporte y
metales soportados) y su interaccion mutua. Cuando dichos cambios inciden en la
disminucion de la actividad del catalizador hacia las reacciones de interés, suele hablarse de
una “desactivacion”. Comunmente, se distinguen tres tipos principales de desactivacion:
quimica, térmica y mecanica [1]. 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
adsorcion irreversible o reaccion del precursor de veneno en o con la superficie
(envenenamiento); a la reestructuracion de la superficie inducida por € veneno; o a
bloqueo fisico de la estructura de poro del soporte (taponamiento de poro). La
desactivacion térmica, esta asociada principalmente a cambios fisicos en las fases del
catalizador como sinterizacion de la fase metdlica o la descomposicién del soporte;
provocados por las altas temperaturas de operacion. La desactivacion mecanica esta4
asociada a fracturas en la estructura del soporte ocasionada por altas compresiones durante
el proceso, lo cua provoca cambios en la morfologia de poros y la consecuente
disminucion de area superficial [1, 2]. En este capitulo se revisaran algunas de las formas
méas comunes de desactivacion del catalizador, como son: desactivacion por formacion de

cogue, sinterizacion y por impurezas presentes en la carga.
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2.1 DESACTIVACION POR FORMACION DE COQUE

La formacion de coque generalmente ocurre mediante una secuencia de reacciones
elementales, que en cada caso depende: del tipo o tipos de reacciones que se llevan a cabo,
composicion de la alimentacion, tipo de catalizador usado, y condiciones de reaccion. En el
proceso de reformacion catalitica de naftas, la desactivacion del catalizador se atribuye
principalmente a la formacién depdsitos de cogue en la superficie del catalizador, por €llo,
ha sido insistente la busqueda del remedio a este problema mediante varias estrategias que
incluyen tanto modificaciones en la composicion de su superficie como e uso de

catalizadores polimetalicos [3] y/o por manipulacion de las condiciones de reaccion.

2.1.1 Formacion de coque

La coquizacion de catalizadores bifuncionales es el resultado de la acumulacion de
compuestos carbonosos tanto en la superficie metdlica (sitios activos metalicos) como en €l
soporte (sitios acidos). Ademas, se considera que cada una de las fases activas del
catalizador ofrece una selectividad particular hacia las reacciones de formacion de coque,
por |o tanto, es necesario proponer dos mecanismos para describirlas.

En el caso de los sitios metalicos, se han propuesto dos model os tipicos para explicar la
produccion de coque. El primero supone una serie de reacciones de fragmentacién y
sucesivas reacciones de deshidrogenacion que conllevan alaformacién de hidrocarburos de
cadena corta parcialmente deshidrogenados, posteriormente, estos intermediarios pueden
combinarse para formar depositos de coque mas grafitizado y méas dafino para el
catalizador [1, 4]. Este proceso es relativamente lento [5]. El segundo modelo 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 [1, 4, 6, 7]. Por gjemplo,
los cristales largos de platino incrementan la rapidez de depositacion de coque debido a su
capacidad para proporcionar una alta estabilidad a ciclopentadieno adsorbido, precursor de
coque durante lareaccion [6].

En los sitios &cidos, se asume que el coque se origina de la polimerizacion y posterior

condensacion de intermediarios deshidrogenados generados por la funcion metalica [4, 8].
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En e caso de la reaccidn de coquizacion con ciclopentano, Barbier et al. [8] propuso una
adaptacion del mecanismo de condensacion de ciclopenteno para explicar la formacion de
compuestos poliarométicos. Asi, e ciclopentano puede conllevar a naftaleno o a

compuestos poliarométicos més pesados a través de la siguiente secuencia de reacciones:

D205 S D1 m :
@@ SOr C@ -

VIII

Pollaromatlco

Este tipo de mecanismos, han sido fuertemente fortal ecidos por estudios recientes en los

que se trata la caracterizacion del coque depositado en la superficie del catalizador. Por
gjemplo, la caracterizacion del coque depositado a condiciones industriales en catalizadores
Pt-Sn/Al,0s-Cl, mediante la técnica de *C (CP/IMAS) NMR, ha mostrado que la estructura
basica de éste, es de naturaeza aromatica [9, 10, 11]. Este mismo resultado se obtuvo
cuando €l catalizador fue sintetizado en laboratorio y carbonizado mediante la reaccion de
metilciclopentano [9].

Sin embargo, la formacién de depdsitos de cogque no se presenta de manera homogénea
en toda la superficie del catalizador (soporte y sitios metélicos), de hecho, depende de la
composicion de este. Se ha observado que en e primer momento de contacto con €l
hidrocarburo, se lleva a efecto una rapida formacién y e subsiguiente depdsito de coque
sobre la superficie del Pt. Después de este primer periodo, los sitios metalicos que
permanecen sin ser cubiertos producen coque a una rapidez baja pero constante. A partir de

este momento, todos los precursores generados seran inmediatamente transferidos del Pt a
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los sitios acidos de la alimina, donde finalmente tendra lugar laformacion de coque [12, 5].
Barbier et a. [6] también llegd a la conclusion de que e coque que cubre e metal
permanece constante mientras se deposita mas cogue 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 2.1.1.1, €l cogue que esta cubriendo al Pt-Sn es notablemente
menor comparado con el gque cubre a Pt, mientras que la cantidad de coque producido es
préacticamente la misma. De hecho, se sabe que € estafio promueve la actividad y en
especial la estabilidad del catalizador Pt/Al,Os, sin embargo, la produccién global de coque
no se reduce [12, 5]. Esta resistencia a la coquizacion proporcionada por €l estafio, puede
explicarse por e efecto de ensamble y/o electronico, que sugiere que los precursores de
coque, olefinas polimerizadas y especies aromaticas, son adsorbidas débilmente en las
superficies Pt-Sn [3]. Consecuentemente éstas son més movibles y pueden migrar a la
alimina con mayor facilidad, donde finalmente son depositadas como coque [13].

Pt-0.15 S/AlL,O5
" 47 PYAILO; 140
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° 3 430 @
=
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8 2 —20 © =
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Figura 2.1.1.1 Coque producido (barra negra) y coque cubriendo la superficie metdlica (barra
blanca). (Dereferencia5).

En un mecanismo propuesto por Bartholomew [1], para la formacién de coque en la
superficie de catalizadores metal-soportados, sugiere que durante este proceso (figura
2.1.1.2), e coque puede (1) quimisorberse fuertemente formando una monocapa O
adsorberse fisicamente en multicapas, en ambos casos, bloquea € acceso de los reactivos
hacia los sitios activos; (2) puede encapsular completamente a las particulas metdlicas,
degjandolas completamente inactivas, bloquear microporos y mesoporos, con lo cual, se
niega el acceso hacialos sitios activos que se encuentren al interior de estos.

42



Capitulo 2 Desactivacion del Catalizador de Reformacion

Encapsulamiento

de particulas de
me?al _ _Soporte

Blogueo de poro

Figura 2.1.1.2. Modelo conceptual de la formacion de cogque en la superficie del catalizador,
encapsulamiento de particulas de metal y bloqueo de poros. (De referencia 1).

2.1.2 Efectodelosdepdsitos de coque sobrela actividad y selectividad del
catalizador

Se han redlizado varios estudios con e objetivo de determinar el papel que juega €l
coque en la desactivacion de los catalizadores, estos, han dgjado ver varias discrepancias en
sus conclusiones. Asi, hay evidencias que muestran gue existe una relacion directa entre la
actividad del catalizador y la cantidad de coque formado, asi como evidencias que muestran
el resultado opuesto. Con €l objetivo de determinar € efecto que tienen los depdsitos de
coque sobre la actividad y selectividad del catalizador Pt-Sn/Al,Os3, en esta seccion se
citaran algunos estudios hechos al respecto.

Volter [12] y sus colaboradores estudiaron la conversiéon del metilciclopentano (MCP) y
la desactivacion por formacion de coque sobre el catalizador Pt-Sn/Al,Os; a temperaturas
tipicas del proceso de reformaciéon (773-823 K (500-550 °C)). Encontraron que la
conversion global y la selectividad hacia e benceno y metano (metano representa a los
productos de las reacciones de hidrogendlisis) disminuian cuando la cantidad de coque
aumentaba, mientras que la selectividad hacia e metilciclopenteno (MCPY) y hacia

ciclohexeno (CHX") incrementaban. La figura 2.1.2.1, muestra un esquema de reaccién
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para el MCP basado en el mecanismo descrito por Selman y Voorhies [14] para lareaccion
de deshidroisomerizacion de MCP a benceno via MCP". La primera etapa es la
deshidrogenacion para dar MCP, la cual se lleva a cabo en sitios metélicos. La segunda
etapa es la isomerizacion para obtener CHX™, la cual se efectlia en los sitios &cidos de la
aliumina. 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
Sterbay Haensel [15], el MCP™ es un intermediario en la conversion del MCP.

)
CH, N\

0
=

Ia b

v v
— — —
Pt &cido Pt

Figura 2.1.2.1 Esquema de reaccion para la deshidroisomerizacién de MCP y envenenamiento
selectivo por residuos carbonosos C*. (De referencia 12).

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 (1) es una fuerte
inhibicién de las reacciones de hidrogendlisis debido a un envenenamiento de sitios
metalicos, provocado por los propios productos de la hidrogendlisis, indicado por €
decremento en la formacion de metano. La segunda etapa es caracterizada por un
decremento en la formacién de benceno y un incremento en la cantidad de MCP~ y CHX".
El incremento en la cantidad de MCP indica una inhibicion de la selectividad hacia la
isomerizacion de los anillos de cinco carbonos a anillos de seis, que se efectiia en los sitios

&cidos de la alimina (Etapa I1a). El incremento en la cantidad de CHX™ indica que la
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siguiente deshidrogenacion, que ocurre en sitios metalicos, debid ser también parcialmente
bloqueada por €l coque (Etapallb). Ambas inhibiciones impiden la formacién de benceno.
Algunos investigadores, han coincidido que a bajas concentraciones de coque en la
superficie del catalizador, los sitios metélicos pierden rapidamente su actividad, hacia las
reacciones de deshidrogenacion e hidrodesintegracion, en tanto que las reacciones
controladas por la funcion écida, como la isomerizacién, disminuye linealmente con €l
incremento en la concentracion de coque. Por otro lado, durante la regeneracion del
catalizador, se observa un comportamiento opuesto: la funcion metdlica se restablece
rapidamente, en tanto que la funcién &cida, se recuperarelativamente mas lenta[16, 17].
Concluyendo, los depésitos de cogue son venenos gque pueden aterar la selectividad de
catalizadores bhifuncionales, a su vez, estos pueden mostrar diferentes grados de
envenenamiento de acuerdo a la reaccion que se esté considerando. Esto puede explicarse
por e hecho de que, en el metal, el coque se deposita preferentemente en |os sitios en que
se llevan a cabo las reacciones de hidrogendlisis, y posteriormente presentar una mayor
inhibicion hacia estas reacciones. En € soporte, e coque se deposita en sitios de mayor
fuerza é&cida, inhibiendo fuertemente reacciones taes como dismutacién y
deshidrociclizacion, mientras que las reacciones de isomerizacion de n-alcanos se ateran en

menor proporcion.

2.2 DESACTIVACION POR SINTERIZACION

La sinterizacion es un proceso fisico asociado con la pérdida de &rea superficial activa
del catalizador debido a las altas temperaturas a que es sometido. En los catalizadores
bifuncionales, dependiendo de los tipos de sitios activos afectados, se distinguen dos tipos
de desactivacion. En los sitios metalicos, la pérdida de actividad por este fendmeno, se debe
principalmente a la aglomeracion de las particulas de metal. El proceso inverso, en el que
se lleva a cabo la disminucién del tamafio de particula, se conoce comunmente como
redispersion. En el caso del soporte (AlO3), las altas temperaturas causan la pérdida de
area superficial especifica asociada a cambios en la estructura porosa, que se traduce en una
disminucion de la cantidad de sitios &cidos y su consecuente pérdida de actividad [1].
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En general en la literatura se proponen dos tipos de mecanismo para describir la
sinterizacion de metal es soportados: el mecanismo de la migracién de particulas [1, 18] y €
mecanismo de lamigracion atémica (figura 2.2.1) [1, 19]. El mecanismo de lamigracion de
particulas, describe a proceso de la sinterizacion como el resultado del movimiento a azar
de particulas de metal sobre la superficie del soporte acompafiado de colisiones y uniones
de las particulas en migracién. EI mecanismo de migracion atdmica, consiste en la
separacion de &omos de metal de particulas estéticas de metal, estos &omos migran y
pueden colisionar con otras particulas estéticas o con otros &omos de metal en migracion.

En ambos mecanismos se sugiere que la sinterizacion del metal esta en funcion del tiempo.

Cristalitos de
metal

- A 5 e e

Soporte

Figura 2.2.1. Dos modelos conceptuales para el crecimiento de cristalitos debido ala sinterizacion:
A) Migracion atémica, B) Migracién de particulas. (De referencia l).

El proceso de reformacion catalitica, generalmente se lleva a cabo en una atmoésfera de
hidrégeno y a temperaturas en € intervalo de 723 a 803 K (450 a 530 °C), a estas
condiciones, la posibilidad de sinterizacion del metal o del soporte, es minima. Por el
contrario, durante la regeneracion, la operaciéon de quemado de coque, se conduce en una
atmosfera oxidante, la reaccion es atamente exotérmicay adiciona mente se produce agua.
En estas condiciones, la alimina puede sinterizar (cambiar de fase) a causa de las elevadas
temperaturas que se presentan a interior de las particulas de catalizador. La fase metalica,
también puede sinterizar a causa de las atas temperaturas y de una mayor tendencia a la
sinterizacion en atmosfera de oxigeno que en una de hidrogeno.

Bournonville y Martino [20], estudiaron la influencia que tiene la naturaleza de la
atmosferay temperatura de tratamiento en la sinterizacion del platino. En atmosfera de aire,
el érea superficial de platino disminuye en funcion de la temperatura y € tiempo (figura
2.2.2). De la misma manera lo hizo el contenido de cloro. En andlisis posteriores se
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confirmé que s e contenido de cloro se mantenia alrededor de 1 % en peso, la
sinterizacion no ocurria (figura 2.2.3). Este resultado, pudo ser consecuencia de la

inhibicidn entre la sinterizacion y la redispersion.

813K

T s 873K

& 923K
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Area especifica de Pt (m*/gPt)
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Figura 2.2.2 Catalizador 0.6% Pt/Al,Os tratado en atmésfera de aire. (De referencia 20).
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Figura 2.2.3 Tratamiento del catalizador 0.6% Pt/Al,Os; en aire a 923 K (650 °C). Con y sin
reposicion de cloro. (De referencia 20).
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En lafigura 2.2.4 se muestra los resultados obtenidos al tratar el mismo catalizador pero
en atmoésfera de hidrégeno y a 823 K (550 °C). En ella se puede observar que sin importar
s se adiciona 0 no cloro, e mecanismo de sinterizacion ocurre, aungque lo hace en menor
medida en e caso en que e cloro perdido se repone. Como conclusion, los autores
explicaron gue las diferencias observadas son € resultado del uso de diferentes atmosferas.
En cada caso, existen diferentes compuestos de platino sobre la alUminay su capacidad de
migrar no eslamisma. En el caso de laatmésfera oxidante y en presencia de cierta cantidad
de cloro, se forman especies de auminatos de cloro-platino fijados a la superficie de la
alimina. Por otra parte, en una atmosfera de hidrogeno, €l platino se encuentra presente
como &omos o pequefios cristalitos; dependiendo de la dispersion. Por lo tanto, € rol del
cloro es sumamente importante: En atmdsferas oxidantes, actla como agente redispersor y

en atmosferas reductoras, actla como agente estabilizador.
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Figura 224 Tratamiento del catalizador 0.6% Pt/Al,Oz en hidrégeno a 823 K. Con y sin
reposicion de cloro. (De referencia 20).
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2.3 ENVENENAMIENTO DEL CATALIZADOR
2.3.1 Envenenamiento por impurezas

El envenenamiento del catalizador, es uno de los problemas méas severos relacionado
con los catalizadores comerciales. Los principales venenos del catalizador, son las
impurezas presentes en la corriente de alimentacion o compuestos producidos en alguna de
las reacciones que ocurren durante el proceso. Se sabe que en ambos casos, € veneno se
adsorbe en los sitios activos del catalizador, causando un decremento en la actividad del
catalizador ya sea temporal 0 permanente. En muchos casos, e envenenamiento del
catalizador, es producto de la operacion inadecuada de las secciones de pretratamiento de la
nafta. La presencia de pequefias concentraciones de contaminantes en la corriente de
entrada, puede reducir a pocos meses 0 semanas €l tiempo de vida de un catalizador.
Muchas de las veces, la adsorcion del veneno en la superficie del catalizador es
esencialmente irreversible, o que hace imposible o impréctica la regeneracion del
catalizador.

Dentro de los metales cominmente presentes como impurezas en la carga, y que se
reconocen como venenos para €l catalizador de reformacion, se encuentran e arsénico,
sodio, cobre mercurio y plomo. Se ha encontrado que por alta afinidad, estos pueden formar
compuestos de enlaces quimicos estables con €l platino, teniendo como resultado un efecto
de envenenamiento irreversible. La tabla 2.3.1.1, muestra la toxicidad inicial de algunos
compuestos para la hidrogenacion de benceno sobre Pt/Al,Os;. Como se muestra, la
adsorcién del veneno, desactiva la superficie donde se adsorbe y su toxicidad depende del
nimero de &omos de metal que bloquea geométricamente [21], por gjemplo, la adsorcién

de un solo ion Hg** puede bloguear inicialmente hasta 15 &omos de platino.
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Tabla 2.3.1.1 Toxicidad inicial sobre catalizador Pt/Al,O; de varios compuestos. (De referencia
21).

Veneno Toxicidad t? Actividad relativaa

saturacion de veneno

(CH3)2S04 0 e
SO, 1.0 0
(CH3)2S0, 0.02 0.55
(CH3)2SO 3.0 0
Tiofeno 5.0 0
Dibenzotiofeno 45 0
NHs 0.10 0.67
CsHsNO, 0.24 0.10
CHs CH, CH, CH2NH, 0.11 0.043
AS(CgHs)3 1.9 0
Na" o e
Fe?t 1.1 0
Ni2* 1.0 0
cu* 2.0 0
Hg*" 15 0
Pb** 5.2 0

# Toxicidad definida como nimero de &omos de Pt envenenado por &omo de veneno.

2.3.2 Envenenamiento por compuestos de azufre

En € caso del catalizador de reformacion, las altas concentraciones de compuestos de
azufre en la corriente de alimentacion, tienen un efecto adverso en las propiedades
cataliticas del catalizador. Tipicamente, € envenenamiento del catalizador resulta de la
fuerte adsorcion quimica de los compuestos de azufre en la superficie del catalizador. Sin
embargo, se conoce muy bien que en la préactica industrial, se redliza una cuidadosa
presulfhidracion del catalizador antes de gque éste entre en contacto por primera vez con la

nafta, para incrementar el nimero de octano o favorecer la produccion de arométicos. Se
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cree, que la localizacion de los &omos de azufre adsorbido, determina el nimero efectivo
de sitios activos para la reaccion superficial [22]. La estructura de la capa de azufre
adsorbido sobre platino, se ha estudiado extensamente. Biswas y colaboradores [23],
establecieron tres niveles de envenenamiento asociado a la proporcion de &rea metdica
cubierta por azufre (€):

1. Cuando #<0.2, La adsorcién quimica de azufre, modifica las propiedades de la
superficie de platino debilitando su interaccion con otros adsorbatos.

2. A vaores de 6=0.25, las moléculas de adsorbatos pueden interactuar con la superficie,
pero son impedidos estéricamente por la estructura del azufre, a participar en
reacciones tipo Langmuir-Hinshelwood.

3. Cuando la superficie se ha cubierto con un a&omo de azufre por dos de platino (6=0.5),

ésta es quimicamente inerte.

En latabla 2.3.2.1, se muestra que e azufre puede modificar tanto la constante cinética
de reaccién como la relacidn entre las constantes de adsorcién a equilibrio de hidrégeno y
ciclopentano, demostrando, que €l azufre afecta mas a la adsorcion de hidrocarburos que la
de hidrégeno.

Particularmente, en e caso de la reformacion de nafta, en donde tienen lugar més de
una reaccion, la adsorcion preferencia del azufre, puede suprimir la actividad del
catalizador hacia unas reacciones més que hacia otras, induciendo un cambio en su
selectividad. Esto ha inducido el uso de un concepto denominado *“envenenamiento
selectivo” para referirse a resultados como la supresion de las reacciones de hidrogendlisis

mediante laincorporacion de azufre al catalizador [24].

Tabla 2.3.2.1 Influencia de la adicion de azufre en la constante cinética de reaccion y larelacion de
las constantes de adsorcién en el equilibrio de hidrocarburo e hidrogeno (H) durante la reaccion de
hidrogendlisis de ciclopentano (C). (De referencia 25).

Catalizador Constante cinética de reaccion (bo/br)™*
Pt/Al,05 1100 55 +0.3
Pt (S)/Al,04 130 15 +023

51



Capitulo 2 Desactivacion del Catalizador de Reformacion
2.3.3 Envenenamiento por compuestos de nitr geno

Los compuestos de nitrégeno, generalmente estén presentes en forma de compuestos
organicos, los cuales, a las condiciones de reformacion se descomponen para producir
amoniaco. Estos, inhiben principalmente la funcion écida del catalizador, pero después de
cierta cantidad, también pueden alterar las propiedades metdlicas del platino. En presencia
de agua, también puede lixiviar a cloro mediante la formacién de cloruro de amonio [26].
Hettinger y colaboradores [27], encontraron que los compuestos de nitrégeno tienen poco
efecto sobre las reacciones de deshidrogenacion. Por otro lado, las de hidrodesintegracion,
isomerizacion y deshidrociclizacion se afectan fuertemente, lo cua indica que los sitios
mayormente afectados son los &cidos. Sin embargo, |os autores también encontraron que €l

envenenamiento por amoniaco eratemporal .

2.3.4 Envenenamiento por metales

La desactivacion de catalizadores de reformacién por metales, ha recibido poca
atencion y solo se pueden encontrar algunas investigaciones reportadas. Se sabe que los
venenos metalicos raramente pueden eliminarse mediante la regeneracion del catalizador,
por 10 que es necesario extremar precauciones para evitar €l contacto de éstos con €l
catalizador. Barbier y Maruel [28] confirmaron que para que un metal pueda envenenar a
platino, necesita poseer electrones en la capa d. También se sabe que en todos los casos de
envenenamiento por metales, estos forman una combinacion muy estable con € platino [1].
Como consecuencia, las reacciones que més se afectan, son las de deshidrogenacion. En la
figura 2.3.4.1 se muestra € resultado de un estudio hecho sobre el efecto que tiene la
depositacion de mercurio sobre € catalizador Pt/Al,O3. De una manera similar, Franck y
Martino [26] demostraron que solo pequefias cantidades de hierro y cobre, aceleraban la

desactivacion hacialas reacciones de deshidrociclizacion.
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Figura 2.3.4.1 Envenenamiento por plomo. Disminucién de la actividad hacia la reaccion de
deshidrogenacion de ciclohexano. (De referencia 26).
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CAPITULO 3

REGENERACION DEL CATALIZADOR DE
REFORMACION

INTRODUCCION

Durante la operacién normal de la planta de reformacion catalitica de naftas (RCN), el
catalizador sufre una pérdida gradual de su actividad y cambios en su selectividad como
resultado de la formacion de coque en su superficie, principalmente. La consecuencia
directa de la desactivacion del catalizador es la disminucion del rendimiento (por ejemplo,
expresado como la relacion entre los BPD de aromaticos producidos y los BPD de nafta
alimentada) o de la calidad del reformado que se obtiene. A nivel planta, una manera
comun de contrarrestar |a pérdida de actividad del catalizador es incrementar latemperatura
de operacion, sin embargo, esta medida se encuentra supeditada, por una parte, a la
termodinamica de las reacciones que ocurren en el proceso (por gjemplo, la desintegracion
térmica) y por otra, a la resistencia térmica de los materiales involucrados. Por lo tanto,
cuando dichos limites se alcanzan, es inevitable la regeneracion del catalizador, cuyo
objetivo es reestablecer las condiciones existentes en éste antes de la formacion de coque en
su superficie.

Pararegenerar €l catalizador de reformacion, se llevan a cabo las siguientes etapas [1]:

1. Remocion de hidrocarburos e hidrogeno del reactor o lote de catalizador.

2. Quemado de cogue a condiciones controladas (temperaturas mayores a 673 K (400
°C)) usando una mezcla de nitrégeno y aire

3. Etapade oxicloracion, parallevar a cabo la oxidacion y redispersion de los metales

y laadicion de cloro.
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4. Secadoy purgadel catalizador usando una corriente caliente de nitrégeno.
5. Reduccion de los metales (depende del catalizador).

En el capitulo pasado se abordd el tema de la desactivacion del catalizador de
reformacion y en € capitulo 1 se habl6 de las propiedades requeridas en un catalizador para
mostrar buena actividad y selectividad hacia las reacciones de interés en e proceso de
reformacion. El presente capitulo, tiene como finalidad describir las etapas tipicas en que
consiste el proceso de regeneracion del catalizador, referidas a proceso CCR. Por otro lado,
dado e enfoque del estudio realizado en e presente trabgo, la etapa del proceso de

guemado de coque se revisara con mas detalle.

3.1 REMOCION DE HIDROCARBUROS E HIDROGENO DEL LOTE DE
CATALIZADOR

La purga o eliminacion de hidrocarburos residuales e hidrégeno, es una etapa necesaria
previa a quemado de coque. Por una parte, la eliminacion de hidrocarburos evitara que
estos se oxiden durante la etapa de quemado, contribuyendo a incremento en la
temperaturay al consumo de oxigeno; lo que tendria como consecuencia, un quemado de
cogue no homogéneo. Por otra parte, la eliminacion de hidrégeno obedece a una cuestion
de seguridad: se deben evitar que existan mezclas hidrégeno oxigeno dentro de los niveles
explosivos (4.5 — 95.5 % mol de H, en O,). En el proceso CCR, € catalizador gastado que
sale del fondo del ultimo reactor, fluye por gravedad a través de un colector hacia unatolva
de retension, en donde se le hace pasar una corriente de nitrégeno para remover los
hidrocarburos y gases arrastrados. Posteriormente, por medio de diferenciales de presion
controlados, el catalizador se transfiere en forma intermitente hacia la tolva de venteo
situada en la parte superior de la torre de regeneracion [2], e nitrégeno y los finos se
remueven en esta tolva, el nitrogeno se recircula y los finos se mandan a un colector de
polvos de catalizador (figura 3.2.4). A partir de este punto, €l catalizador esta listo parafluir

por gravedad hacia la zona de quemado de coque.
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3.2 QUEMADO DE COQUE

El quemado de coque, consiste en llevar a cabo la reaccion de combustion de los
diferentes compuestos de carbon depositados en la superficie del catalizador durante la
operacion normal de la planta. Es conocido, gue las condiciones en que se lleva a cabo €
quemado de coque, depende en gran medida de la reactividad de éste. Por lo tanto, cuando
se establecen dichas condiciones, es necesario considerar algunas variables como son: la
naturaleza de los depdsitos de coque, su mecanismo de formacion y su respuesta hacia la
gasificacion [3]. La caracterizacion del coque formado en e catalizador Pt-Sn/Al,O3 ha
mostrado que éste se conforma principalmente por compuestos poliarométicos [4, 5, 6] y
solo una pequefia parte de grupos aliféticos [7]. Por lo que, los mecanismos de formacion
de coque en que se propone una serie de polimerizaciones sucesivas son |os mas aceptados
[8, 9]. Esta informacion es muy importante, sin embargo, no es suficiente para establecer
condiciones de quemado de coque; se necesita conocer justamente el comportamiento del
coque durante su quemado. Baker et a. [10], mostré que la presencia de platino en €l
catalizador de reformacion, contribuye significativamente al quemado de coque por su gran
capacidad para catalizar la oxidacion de éste. De acuerdo con este resultado, en otros
estudios se encontré gque la temperatura requerida para quemar e cogque era menor cuando
incrementaba la cantidad de platino presente en e catalizador. AUn més, durante €l
quemado, la primera porcion de coque que reaccionaba, provenia de la superficie del
platino y era mas rico en hidrogeno. La otra porcién quemada, proviene del soporte y la
dificultad para oxidarlo incrementa cuando se encuentra mas distante del platino; a la vez
que es més pobre en hidrogeno [11]. El incremento en la rapidez de quemado de coque,
cuando se encuentra presente e Pt, se puede explicar si consideramos que e oxigeno
adsorbido en €l Pt, una vez en estado activado, migra hacia el soporte, en donde reacciona
con los depdsitos de coque alli presentes [12]. Este mecanismo, también permite eliminar el
cogue a menor temperatura en comparacion con €l seguido cuando no hay adsorcion de O,.
En lafigura 3.2.1, se muestran los resultados obtenidos al redlizar pruebas de oxidacion a
temperatura programada (TPO, por sus siglas en inglés) a muestras de Pt/Al,O3 y Al,Os, las
cuales fueron carbonizadas usando nafta comercial, en ella se puede observar que en
presencia de Pt, la oxidacién inicia a menor temperatura y también le corresponde una

menor temperatura a pico respectivo; que indica la sefidl maxima a lo largo del
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termograma. A pesar de que la cantidad de cogue es la misma para ambas muestras, en €l
caso de la muestra Pt/Al,Os, €l areatotal bajo el termograma es mayor a la de la alimina
sola, demostrando que la oxidacion de carbdn en presencia de platino produce CO,
principalmente, en tanto que en su ausencia, produce una mezcla de CO +CO; por lo que
libera una menor cantidad de calor [12]. Por esta razon, € quemado de coque en

catalizadores de reformacion, puede describirse mediante la siguiente ecuacion:

CyHX+(y+:)OZ—>yCOZ+;H20+Calor Ec. (3.2.1)

Esta reaccion es totalmente deseable para limpiar € catalizador, sin embargo, es altamente
exotérmica, por lo que se debe llevar a cabo bajo fuertes medidas de control,
principamente, de la temperatura de reaccion para evitar dafiar a catalizador. En planta,
una forma de controlar esta variable es efectuar €l quemado usando una mezcla de gas de
aire y nitrégeno, en la que la concentraciéon del oxigeno se encuentra entre 0.8 y 1.3 %
mol/mol [1].

90—

AT/W, K/g cat

373 473 573 673 773 873
Temperatura (K)

Figura 3.2.1 TPO a muestras de Pt/Al,Oz y de Al,O; carbonizadas con nafta durante 6 h. (De
referencia 12).

A partir de pruebas de TPO, N. Martin y colaboradores [4], encontraron que € coque
depositado en catalizadores Pt-Sn/Al,Os, carbonizados a nivel industrial, se encontraba
depositado mayoritariamente en la alimina (pico locadizado a 793 K (520 °C)
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aproximadamente en |os termogramas mostrados en la figura 3.2.2. Por otro lado, cuando €l
catalizador era sintetizado y carbonizado en e laboratorio durante la reaccion de
metilciclopentano, el termograma de TPO mostré la presencia de dos picos, € primero
alrededor de 713 K (440 °C) y & segundo a 796 K (523 °C), atribuyendo €l primero a la
presencia de coque en lainterfase metal-soporte y €l segundo a depositado en el soporte y

algjado de la superficie metdlica.
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Temperatura (K)
Figura 3.2.2. Termograma de catalizadores Pt-Sn/Al,O; desactivados. (PSO) a condiciones de

laboratorio; (PS1) a condiciones industriales (Proceso CCR), 1 ciclo de tiempo de operaciéon; (PS2)
acondiciones industriales (Proceso CCR), 106 ciclos de tiempo de operacion. (De referencia 4).

Estos resultados, sugieren que para garantizar el quemado total de coque presente en el
catalizador, es necesario que durante esta operacion, se alcancen temperaturas cercanas a
873 (600 °C), sin embargo, esto no es posible, pues a estas condiciones, se induciria una
excesiva sinterizacion del platino y del soporte [8]. Por esta razon, las técnicas empleadas a
nivel industrial han buscado optimizar esta operacion; por un lado, se desea quemar todo €l
coque formado en la superficie del catalizador y por e otro se desea no dafiar |as fases del

catalizador por las temperaturas el evadas.
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En el proceso CCR, la etapa de quemado de coque tiene lugar en la primera seccion de
la torre de regeneracion, la cual esta disefiada exclusivamente para esta operacion (figura
3.2.4). Normamente, el catalizador gastado proveniente de la zona de reaccién, tiene una
concentracion de coque de 6 % en peso [4] 0 menos, para permitir una operacion mas
estable y mas econdmica de torre de regeneracion [1]. Parainiciar €l quemado de coque, €
catalizador se introduce por la parte superior de la torre, como lo indica la figura 3.2.4.
Simultaneamente, una corriente de gas precalentada a 750 K (477 °C), que consiste en una
mezcla de nitrégeno y aire (concentracion de O, entre 0.8 y 1.3 % molar), se hace fluir
radialmente a través del catalizador, mientras este fluye hacia la zona de oxicloracién. Los
gases de salida son recolectados en el centro de latorre y llevados fuera de esta, donde son
enfriados. Normalmente, durante la combustion la concentracion de oxigeno disminuye
aproximadamente hasta un 0.5 %, por |o que una parte de la corriente de salida se recircula
para gjustarle la concentracion de oxigeno y flujo total, precalentar e introducir nuevamente
alazona de quemado [2]. Aun cuando ésta etapa de regeneracion del catalizador, se efectia
con sumo cuidado, la sinterizacién de las fases es inevitable. Se sabe de la experiencia
industrial, que la alimina va perdiendo area superficial progresivamente y de manera
irreversible a lo largo de los ciclos de operacion figura 3.2.3. Este comportamiento, es €l

resultado de la existencialocal de temperaturas elevadas durante el quemado de coque [1].
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Figura 3.2.3 Esabilidad del érea superficial del catalizador de reformacion comercial. (De

referencia 1).
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Figura 3.2.4 Seccion de quemado de coque en torre de regeneracion. Proceso CCR. (De referencia
ly 2).

3.3 OXICLORACION DEL CATALIZADOR

La sinterizacion del catalizador, es un fendbmeno que ocurre durante la etapa de
guemado de coque, aun en condiciones controladas, como resultado de la existencia de
altas temperaturas, la producciéon de agua y de la remocion de pequefias cantidades de
cloro. Para recuperar la actividad perdida por catalizador, los cristalitos de platino
sinterizados se pueden regresar a cristalitos altamente dispersados. Sin embargo, la pérdida
de érea superficial del soporte, es irreversible, pero puede seguirse utilizandose en tanto
dicha propiedad no disminuya a tal grado, que limite la redispersion del platino y la
retencion adecuada de cloro [1]. La redispersion del platino en catalizadores libres de
coque, tiene lugar en la zona de oxicloracion. Aqui, € catalizador se pone en contacto con
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una atmosfera oxidante rica en un compuesto organico de cloro, por e emplo dicloroetano.

Este compuesto, se descompone de acuerdo a las siguientes reacciones [13]:

2(Cl-CH,-CH2-Cl) + 50, = 4HCl + 4CO; + HO Ec. (3.3.1)
4HCl + O, & 2Cl; + 2H,0 (Equilibrio deseable) Ec. (3.3.2)

La cloracion de la aumina, ocurre a partir del HCl formado de acuerdo a siguiente

esquema:

Para la redispersion del platino, los iones cloruro reaccionan con los d&omos de platino
oxidado para formar especies méviles [Pt'VOXCIy]S, las cuales redistribuyen al platino sobre
la superficie del soporte [1]. En un estudio sobre la redispersion de platino en catalizadores
Pt/Al,O3, en atmésferas de HCI/H,O/O,/N,, Le Normand y colaboradores [14], encontraron
que a partir de la reaccion de las especies cloruro con la superficie de particulas de platino
oxidado, se formaban especies [Pt(OH).Cl;]%, las cuales eran las responsables de la
redispersion del platino. Sin embargo, el efecto del cloro durante la regeneraciéon del
catalizador, para mejorar la dispersion del platino, es menos significante para €l catalizador
Pt-Sn/Al,O3 que para e Pt/Al,O5; [15], pero si tiene e efecto adicional de favorecer la
formacion de aleaciones Pt°-Sn° en catalizadores con contenidos de meta relativamente
altos [16] o incrementar € grado de contacto entre el Pt y el Sn dispersado sobre Sn-Ox-
Alumina modificada [17] a bajos contenidos de metal [15]. La aleacion formada entre el Pt
y €l Sn, reduce la actividad catalitica del catalizador, pero induce una mayor estabilidad en
cuanto a selectividad y actividad se refiere [16]. Estos resultados citados, dan unaidea de la
importancia que tiene conducir adecuadamente |a etapa de oxicloracion.

En e proceso CCR, la seccién de oxicloracion esta situada por debgjo de la zona de
quemado. El catalizador desciende en forma semicontinua a lo largo de las mallas

cilindricas. Para iniciar la oxicloracién, a una corriente de gas compuesta de oxigeno
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(~20% mol) y nitrogeno, se adiciona un compuesto organico de cloro (p. e. dicloroetano),
se calienta a 583 K (510 °C) y se introduce a la torre de regeneracion en la zona de
oxicloracion (figura 3.3.1). La corriente de gas atraviesa radialmente a catalizador y es
aqui donde se llevan a cabo las reacciones descritas previamente. Los productos gaseosos
de las reacciones ascienden hacia la parte superior de la torre por un conducto, diferente a
de los productos de la combustién de coque, para finalmente ser extraidos de la torre [2].
Dependiendo del catalizador y de la unidad, la concentracion de cloro en la corriente de

entrada alazonade oxicloracién, variaentre 0.8y 1.3 % [1].

. Compuesto orgénico
7 \ de cloro

-

Nitrégeno
Oxigeno

Zona de secado

Figura 3.3.1 Seccion de oxicloracién en torre de regeneracion. Proceso CCR. (De referencia 2).

Por lo tanto los iones cloruro, no solo se requieren para redispersar el platino, sino también
para gjustar el nivel de cloro o acidez del catalizador necesario para las reacciones de
reformacion. La funcion é&cida del catalizador debe estar balanceada con la actividad
metalica para tener la adecuada actividad hacia las reacciones de reformacion de interés.
Una excesiva cantidad de cloruro en e catalizador incrementaria considerablemente las

reacciones de desintegracion y laformacion de coque.
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3.4 SECADO DEL CATALIZADOR

El secado del catalizador en el proceso CCR se realiza usando una corriente de aire seco
previamente calentado a 811 K (538 °C) [18]. La corriente de aire se introduce a latorre de
regeneracion y fluye a través del catalizador de manera radial hacia € centro, donde se
recolecta y se guia hasta la parte superior de esta misma zona, para finamente extraerse
(figura 3.4.1). El proceso de secado es de suma importancia para extraer €l agua producida
durante las etapas anteriores y asi evitar una eventual sinterizacion del metal durante la
etapa de reduccion, que se realiza como parte final del reacondicionamiento del catalizador.
La etapa siguiente a la de secado, tiene dos funciones principales. enfriamiento del
catalizador y eliminacion de la atmésfera de oxigeno existente, por tal razon, se reaiza
usando una corriente de nitrogeno. Después de la etapa de enfriamiento, €l catalizador se
acumula en un colector que se encuentra en la base de la torre de regeneracion, a partir de
aqui y con la ayuda de una corriente de hidrégeno, el catalizador se transporta haciala zona

de reduccion ubicada en la parte superior de los reactores (figura 1.1.2) [2].

Zonade
Oxicloracién

é % Control de O,
s 5?: # Ventilacion

TRC
 Cd

entadgr
]

E

l Secador r—i— Aire

Hacia zona de

Zona de enfriamiento
Enfriamiento

Figura 3.4.1 Seccién de secado del catalizador de torre de regeneracion. Proceso CCR. (De
referencia 2).
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3.5 REDUCCION DE METALES

La etapa de reduccion tiene como finalidad transformar el estado oxidado del platino,
producto de las etapas previas de la regeneracion, en su estado reducido o metélico (PtO).
Como se discutié en la seccion 1.3.2.3, después de lareduccion del catalizador Pt-Sn/Al,O3
a temperaturas mayores a 673 K (400 °C) por mas de dos horas, €l platino se encuentra en
estado metdlico, sin embargo, en el caso del estafio, se cree que solo una pequefia parte de
él se encuentra en estado metalico y e resto en estado oxidado Sn(I1) [19]. Las reacciones
de oxidacion del platino y estafio, se pueden describir mediante |as siguientes ecuaciones:

PtO, + 2H, <> P + 2H,0 Ec (35.1)
SN0, + H; <> SnO + H0 Ec (3.5.1)
SN0 + H, < S + H,0 Ec (35.1)

En las tres reacciones de oxidacion se produce agua y ademés son reversibles, por lo que la
presencia de agua en la zona de reduccion disminuye la eficiencia del proceso y |o hace aln
més a altas temperaturas. Por tal razén la seccidn de reduccion, se divide en dos secciones:
reduccion a baja temperatura y reduccion a ata temperatura. El catalizador en estado
oxidado, se introduce por la parte superior y desciende através de las dos secciones (figura
3.5.1). En su paso por la primera seccion, una corriente de gas con alta concentracion de
hidrogeno precalentada a baja temperatura fluye en el mismo sentido del catalizador. Aqui
se reduce una gran proporcion de los metales y por lo tanto la produccion de agua por
reaccion es ata, sin embargo la baja temperatura no permite que la dispersion del metal sea
tan mermada. Al final de esta seccidn se extrae la corriente de gas 'y € agua producida. En
la segunda seccién, la reduccion ocurre en condiciones Optimas, ya que la produccién de

agua es menor, latemperatura de la corriente de gas es mayor y fluye a contracorriente.
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Catalizador
oxidado

Caentador |

Purga de gas
y humedad

Corriente de
hidrégeno

TRE
¥

Calentador 11

Reactores

Figura 3.5.1 Seccion de reduccion. Parte superior de la zona de reaccion. Proceso CCR. (De
referencia 2).
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CAPITULO 4

SECCION EXPERIMENTAL

INTRODUCCION
En lafigura 4.1, se muestra de manera esqueméatica la estrategia seguida para alcanzar
los dos objetivos principales de este trabagjo. Las actividades experimentales realizadas, se

pueden resumir como sigue:

1. Disefio, construccién y puesta en operacion del equipo de reaccion-andlisis utilizado
parallevar a cabo la combustion de coque y € andlisis de los productos de esta, que
incluye, la busqueda de las condiciones Optimas de operacion, tanto en el reactor
como en el equipo de andlisis, que permitieran la obtencion de datos Utiles para €
proposito buscado, como 1o es, e establecimiento de la ecuacion de rapidez de
combustién de coque.

2. Para la determinacion de la ecuacion de rapidez de coque, se llevaron a cabo
experimentos de quemado de coque y anadlisis simultaneo de productos de la
combustion, asi como €l respectivo tratamiento matematico de los datos obtenidos.

3. Lageneracion de muestras de catalizador para su posterior caracterizacion, requirio
experimentos adicionales de quemado de cogue. Las condiciones experimentales a
las cuales se llevaron a cabo las pruebas de qguemado, se indican en e esquemade la
figura 4.1. La caracterizacion de las muestras, se llevo a cabo mediante el siguiente
tipo de técnicas:

a. Oxidacion atemperatura programada (TPO).

b. Desorcion de NH3; a Temperatura Programada (TPD-NH3).
c. Adsorcion-desorcionde N, a 77 K.

d. Absorcion selectivade CO a308 K (35 °C).

e. Andisiselemental por EDS-X.
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Cinética de guemado de coque

Capitulo 4
Construccion
del equipo
Reaccion-Andlisis
Pruebas de quemado

(Condiciones de operacion)

Reaccion con andlisis;

*T=783K (510°C)
y P0,=(13.7, 24.7, 41.1y 54.8) Pa

*Poy,=24.7 Pa
y T=743, 758, 783 793 813y 843 K
(470, 485, 510, 520, 540y 570 °C)

Tratamiento de datos

*Cdélculo de parametros
cinéticos

Generacion de muestras

Reaccion de combustion
Combinacion de variables:
*t=0.5,1.0,20y4.0h

*T=743, 763, 783, 813y 843 K
(470, 490, 510, 540 y 570 °C)

Caracterizacion

*TPO

*TPD-NH;

*Ads.-des. de N, a 77K
*Ads. Quim. de CO a308 K
*EDS-X andlisis e emental

Figura 4.1 Esguema de actividades realizadas para a canzar |0s objetivos planteados en este trabajo experimental .
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4.1 EQUIPO EXPERIMENTAL PARA EL QUEMADO DE COQUE Y ANALISISDE
PRODUCTOS
El equipo de reaccion—andlisis construido se muestra en la figura 4.1.1, éste se
encuentra constituido por las secciones principales siguientes. dosificacion y medicion de

gases, reaccion y analisis de productos.

4.1.1 Dosificacion y medicién de gases
Los cilindros de gas empleados en € desarrollo experimental de este trabagjo fueron

proveidos por Praxair con las siguientes especificaciones:

Nitrégeno, grado 4.8.

Mezcla O, (0.507 mol/mol)-N,, grado estandar certificado.
Mezcla O, (0.907 mol/mol)-N,, grado estéandar certificado.
Mezcla O, (1.50 mol/mol)-N,, grado estandar certificado.
Mezcla O, (2.00 mol/mol)-N,, grado estandar certificado.
MezclaNH3; (4.0 mol/mol)-He, grado estéandar certificado..
Hidrégeno, grado 4.5 alta pureza.

O N o ok~ W NP

Helio, atapureza

De acuerdo con lafigura 4.1.1, el sistema cuenta con tres entradas de gas (E-A, E-B y
E-C), y doslineas principales (L-A y L-B). Las entradas de gas E-A y E-B se conectan con
lalinea L-A y ésta a su vez, 1o hace con €l reactor tubular (R). Lalinea L-A cuenta con un
medidor de flujo mésico (MF) marca Alborg-GFM17.

En la entrada E-A, se encuentra conectado un cilindro de nitrégeno, el cua fue usado
como proveedor de la atmosfera inerte requerida en el reactor durante el tratamiento del
catalizador previo alareaccion de combustion; en el que se incluye e calentamiento desde
la temperatura ambiente hasta la establecida para llevar a cabo dicho tratamiento. El
nitrogeno, también se usd para finalizar 1a reaccion de quemado de coque al sustituir al gas
oxidante en € reactor y finalmente, durante el enfriamiento de éste. En la entrada E-B se
puede conectar cualquiera de las mezclas de O,-N,, segun la concentracion de oxigeno
requerida en cada reaccion. Por otra parte, en la entrada E-C se encuentra conectado €l

cilindro que contiene hidrogeno; éste es e gas de servicio que utiliza € cromatografo de
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gases, por lo que dicha entrada, esté conectada con la linea L-B, que a su vez se conecta

con el cromatégrafo.

4.1.2 Seccion dereaccion

El quemado de coque depositado en € catalizador de reformacion se llevo a cabo en un
reactor tubular de cama fija de acero inoxidable de 10.5 mm de didmetro interno y 0.47 m
de longitud. El medio de calentamiento consistio en un horno tubular con resistencias
el éctricas acoplado a un control de temperatura.

4.1.3 Seccion deandlisis

El equipo de andlisis consistio en un Cromatégrafo de gases marca Hewlett Packard
5890 con detector TCD y columna marca Varian (Carboplot 007 (df=25 um)) 25 m x 0.53
mm, capaz de separar CH4, He, Hy, No, CO, y CO,. El cromatografo se encuentra conectado
en linea con € equipo de reaccion. La inyeccidén de muestras se realizd mediante una
vavula neumética automética para € andisis de los productos de la reaccién de
combustion en tiempos predeterminados. Ademas, €l sistema cuenta con una estacion de
trabgjo para € andlisis y procesamiento de los datos cromatograficos. El andlisis
cromatogréfico de las inyecciones de muestra realizadas durante la corrida, mostraron solo
la presencia de CO, y no de CO. Esto concuerda con los resultados obtenidos por Parera'y
colaboradores [1], quienes encontraron que la combustién de coque en presencia de platino
producia principamente CO,, en tanto que en su ausencia, producia una mezcla de CO y
CO..

4.1.4 Operacion de equipo

Para llevar a cabo una corrida tipica, se carga al reactor una muestra de 0.5 g de
catalizador, se pretrataa 783 K (510 °C) en flujo de nitrégeno de 7.6 x10™* m*/mim (CNTP)
durante una hora. Después de este tiempo, se establece la temperatura seleccionada para
efectuar la reacciéon. Una vez alcanzada ésta, se cambia la corriente de nitrégeno por la de
mezcla O,-N, de trabgjo, a partir de este momento, inicia la reaccion de combustion de

coquey €l andlisis simultaneo de los gases que salen del reactor

73



Capitulo 4 Desarrollo experimental

Condiciones de reaccion:

»  Temperatura: 743-843 K

* Presion: 275 kPa

»  Flujo mezcla O,-Ny: 7.6 x10* m¥mim (CNTP)

* Presion parcia de O;: 13.7, 24.7, 41.1y 54.8 kPa
= WHSV:0.034h*

= Alturadecama(L): 9.3 mm

= L/D:0.89

Control de )
rG) temoeratura Procesamiento
. de datos

v

Cromatografo
de gases

L-B

Figura 4.1.1 Esquema del equipo experimental construido parallevar a cabo e quemado de coque
y el andlisis de productos.

42 MUESTRA DE CATALIZADOR

A. Catalizador

Paralarealizacion de este estudio, se conté con un lote de catalizador Pt-Sn/Al,O; de la
serie R-130, gastado, con 6 % en peso de coque, proveniente de una planta industrial de
reformacion tipo CCR perteneciente a un complejo de refinerias de PEMEX. Cada una de

las pruebas de quemado, se llevo a cabo a partir de este lote de catalizador.
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4.3 PRUEBASDE CARACTERIZACION

4.3.1 Oxidacion a Temperatura Programada (TPO)

Los andlisis de TPO se realizaron en un equipo CHEMBET 3000 marca Quantachrome.
El pretratamiento realizado alas muestras de catalizador, previo a andlisis, consistio en una
desgasificacion a 573 K (300 °C) en flujo de helio, durante 3 horas. Después de esta etapa,
el catalizador se enfrié a temperatura ambiente, la corriente de helio se cambio por la de
una mezcla de O, (2.00 % mol/mol)-He (Marca Praxair) y se inicié e calentamiento a 10
K/min hasta 1273 K. El equipo CHEMBET 3000 cuenta con detector TCD. La sefial
generada por éste, se envia a través de una interfase a un procesador de datos, en donde se
construye el termograma correspondiente a cada andlisis. Mediante un programa de
computadora, se determina el area debajo de cada termograma generado, la cual se puede

asociar ala concentracion (% en peso) de coque en la muestra analizada.

4.3.2 Desorcion a Temperatura Programada de NH3 (TPD-NH3)

El andlisis de la distribucion de fuerza &cida en las muestras de catalizador, se llevo a
cabo mediante pruebas de TPD-NH;. Estas pruebas, también se llevaron a cabo en €
equipo CHEMBET 3000 marca Quantachrome. El pretratamiento realizado a las muestras
de catalizador, previo a analisis, consistio en una desgasificacion a573 K (300 °C) en flujo
de helio, durante 3 horas. Después de esta etapa, €l catalizador se enfrié a 303 K (30 °C) y
se sustituy6 la corriente de helio por la de una mezcla de NHz (4 % mol)-He (Marca
Praxair), la cual se mantuvo durante 30 minutos. Transcurrido este periodo, se cambi6
nuevamente ala corriente de He 'y seinicié el calentamiento a 20 K/min hasta 1073 K (900
°C).

4.3.3 Adsorcion-Desorcion de nitrogenoa 77 K

El érea superficial, volumen total de poro y tamafio promedio de poro se determinaron
mediante la técnica de adsorcion-desorcion de nitrogeno a 77 K [2]. Se usd un equipo
AUTOSORB-1 marca Quantachrome. Previo a andlisis, las muestras de 0.2 g se
pretrataron en las estaciones de desgasificacion del AUTOSORB-1 a vacio de 1.3x10° Pa
y temperatura de 573 K (300 °C) por 12 horas.
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4.3.4 Adsorcion deCO
Las pruebas de adsorcién de CO, se hicieron en € equipo AUTOSORB-1 marca
Quantachrome. El pretratamiento de las muestras se realizo en dos partes:

1. Las muestras de 0.2 g se pretrataron en las estaciones de desgasificacion del
AUTOSORB-1 a vacio de 1.3x10° Pay temperatura de 573 K (300 °C) por 12
horas. Posteriormente, se cambiaron al puerto de andlisis.

2. Unavez colocadala muestraen lacelda de andlisis, sele hizo pasar una corriente de
oxigeno a 773 K (500 °C) durante una hora (oxidacion de las especies metdlicas).
Posteriormente, se le hizo vacio para evacuar € oxigeno y se introdujo una corriente
de hidrégeno durante una hora (reduccion de las especies metalicas). Al término de
este periodo, se hizo vacio nuevamente y se introdujo una corriente de helio por dos
horas. Finalizado este periodo, se enfrio hasta 308 K (35 °C) einicio €l andlisis de
adsorciéon selectiva de CO. La cantidad de CO adsorbido por la monocapa se
determiné mediante la aplicacién del método de bracketing o de la doble isoterma
[3]. A partir de este dato, se calcul6 €l érea de platino accesible en el catalizador.

4.3.5 Determinacion de Cloro por analisis elemental EDS-X

L as pruebas de determinacion de cloro por espectroscopia de energia dispersivade
rayos X, sellevaron acabo en el Laboratorio de Miscroscopia Electrénicade la Unidad de
Servicios en Apoyo alalnvestigacion (USAI) utilizando el Microscopio electronico de
barrido JEOL Mod. 5900 LV.

76



Capitulo 4 Desarrollo experimental

BIBLIOGRAFIA

1. J. M. Parerg, E. M. Traffano, J. C. Misso, and C. L. Pieck, in Spillover of adsorbed

Secies (G. M. Pgonk, S. J. Teichner, and J. E. Germain, eds). Elsevier ,
Amsterdam, 1983, p. 101

Brunauer, S., Emmett, P.H. y Teller, E. J. Am. Chem. Soc., 60, 309 (1938)

Manual de operacion del equipo Autosorb-1, quantachrome company, part 2 p 11-2

77



CAPITULO 5

RESULTADOSY DISCUSION

INTRODUCCION

Con laintencién de contribuir a una mayor claridad en la presentacion de los resultados
experimentales sobre el estudio del quemado de coque y su andlisis, € presente capitulo se
divide en dos secciones: determinacion de los parametros de la ecuacion de rapidez de reaccién
de quemado de coque y estudio del efecto de la temperatura y tiempo de quemado en las
propiedades fisicoquimicas del catalizador. A su vez, cada subseccion iniciara presentando
los datos correspondientes obtenidos experimentalmente, seguidos de su andisis y

discusion.

5.1 DETERMINACION DE LOSPARAMETROS CINETICOSDE LA ECUACION DE
RAPIDEZ DE QUEMADO DE COQUE

Una de las mayores dificultades en el estudio experimental de la cinética de reaccion de
los procesos cataiticos heterogéneos, es justamente, la determinacién de la rapidez
intrinseca de una reaccion, pues en la mayoria de los casos, los datos obtenidos en €l
laboratorio, son mediciones que llevan impreso los diferentes fendmenos de transporte que
ocurren en €l proceso. El uso de estos datos, solo nos permite determinar una expresion de
rapidez global o total de reaccidn, la cual resulta ser muy valiosa desde el punto de vista del

disefio, simulacion y optimizacion de los procesos [1].

78



Capitulo 5 Resultados y discusion

511 Determinacion del orden dereaccion

Adicionamente a lo establecido en las secciones 4.1.3, €l presente estudio, se basaen la
hipétesis de que el quemado de coque depositado en catalizadores Pt-Sn/Al,Os, puede
describirse mediante la siguiente expresion de rapidez:

_ddcic =r,=k*P%*Cc” Ec. (5.1.1)

donde Cc es la concentracion en moles de carbono presente en € catalizador, k es la
constante cinética de lareaccion, Po, eslapresion parcial de oxigenoy a'y Sesel orden de
reaccion respecto a la presiéon parcial de oxigeno y a la concentracién de carbono en €l
catalizador, respectivamente. Los estudios existentes sobre guemado de coque en
catalizadores de desintegracion y de reformacion, sugieren que e orden de reaccion
respecto a Cc tiene un valor de uno [2, 3, 4, 5]. Si lareaccion de quemado de coque se lleva
acabo a Po, constante y considerando £ = 1, laecuacion 5.1.1, en su formaintegrada, puede

expresarse Como sigue:

Ln(Cc) = Ln(C,) — ks* t Ec. (5.1.2)

donde ks es el producto k* pJ,. La ecuacion 5.1.2 indica que, para f = 1, existe una

relacion lineal entre el Ln(Cc) y el tiempo de reaccion, cuya pendiente es ks.
El orden de reaccion respecto a la presion parcial de oxigeno se puede determinar a

partir de la definicion de ks como sigue:
ks=k* P%, Ec. (5.1.3)
obteniendo €l logaritmo natural de la ecuacién 5.1.3:
Ln(ks) = In(k) + & * Ln(P,,) Ec. (5.1.4)

De acuerdo con la ecuacion 5.1.4, la pendiente con que se relaciona € Ln(ks) con Po;
corresponde al orden de reaccion respecto ala presion parcia de oxigeno. Por o tanto, para
determinar experimentalmente el valor de «, se requiere hacer pruebas de quemado de
coque usando diferentes presiones parciales de oxigeno y calcular los correspondientes

valores de ks para relacionarlos segln la ecuacion 5.1.4.
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En latabla 5.1.1, se muestran los valores de moles de bidxido de carbono producido a
lo largo de la reaccién de quemado de coque en un reactor tubular de cama fija a
temperatura y presién parcial de oxigeno constantes. Cada dato representa e valor
promedio de las mediciones realizadas, a partir de los cuales se calcul6 €l error porcentual
absol uto.

Tabla5.1.1 CO; producido durante el quemado de coque a 783 K (510 °C) y diferentes presiones
parciales de O..

Presién parcial de O, (Pa)
Tiempo Moles de CO, producido a cada instante

(min) 13.7 % Er 24.7 % Er 411 % Er 54.8 % Er
0 0.0 0.00 0.0 0.00 0.0 0.00 0.0 0.00
1 2.24E-04 | 6.35 | 2.72E-04 | 6.50
3 7.20E-05 16.20 1.17E-04 | 9.88 | 2.03E-04 | 8.92 | 1.85E-04 | 10.87
6 6.98E-05 15.91 1.11E-04 | 10.97 | 1.63E-04 | 0.89 | 1.11E-04 | 1.60
9 6.67E-05 13.84 1.01E-04 | 4.17 | 1.27E-04 1.74 | 6.52E-05 | 0.88
12 6.34E-05 7.35 8.93E-05 0.63 | 9.50E-05 1.16 | 4.43E-05 | 1.47
15 5.79E-05 7.75 7.22E-05 3.67 | 6.95E-05 1.35 | 2.82E-05 | 0.94
18 5.34E-05 7.10 6.05E-05 3.11 | 493E-05 | 0.80 | 1.64E-05 | 0.04
21 4.90E-05 5.71 4.38E-05 154 | 317E-05 | 0.24 | 8.91E-06 | 0.17
24 4.43E-05 4.36 3.50E-05 0.57 | 2.356-05 | 0.41 | 4.14E-06 | 0.08
27 3.90E-05 3.21 2.27E-05 0.33 | 1.34E-05 | 0.67 | 1.02E-06 | 0.20
30 3.47E-05 3.56 1.83E-05 0.10 | 5.14E-06 | 0.38 | 2.86E-07 | 0.69
33 2.78E-05 1.27 1.39E-05 0.31 | 2.21E-06 | 0.69 | 1.94E-06 | 0.00
36 2.49E-05 2.74 1.06E-05 0.10 | 7.41E-07 | 0.16 | 6.53E-07 | 0.61
39 1.89E-05 2.61 6.94E-06 010 | - | T | e |
42 1.56E-05 2.55 5.47E-06 039 | - | e | | e
45 1.41E-05 2.24 3.82E-06 047 | T | v | | T
48 1.38E-05 2.32 3.36E-07 019 | o | e | e | e
51 1.08E-05 2.38 1.53E-07 000 | - | e | e | e
54 9.25E-06 N e e e e
65 3.75E-06 040 | | e | e | e | |
75 2.04E-06 074 | | e | e | e | |
90 3.30E-07 000 | | e | e | e | |

% Er: Porcentaje de error absoluto.

Una manera grafica de ver los resultados presentados en latabla 5.1.1, se muestraen la
figura5.1.1. En ella se puede apreciar la cantidad de CO, que se esta produciendo en cada
instante a lo largo de la reaccion. A partir de estos datos y basdndose en |la estequiometria
de la reaccién de oxidacion de coque, representada por la ecuacion 3.2.1, se puede inferir
que las moles de CO, producido en cada instante, son justamente las moles de &omos de
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carbono (C) gue estan reaccionando. Por lo tanto, en lafigura5.1.1, €l areatotal debajo de
cada curva, representa las moles totales de carbono que reaccionaron en cada caso (Ng).
Siguiendo este mismo razonamiento, es posible determinar la variacion de las moles de
carbono en e catalizador a lo largo de la reaccion, por medio de hacer integraciones
parciales (desde t=0 hasta t=i) para calcular la cantidad de moles de C (ng) que han
reaccionado hasta el instante t=i y restarlas a ny para obtener las moles de C presentes en €l
catalizador a cada tiempo evaluado, que a expresarlas por gramo de catalizador,
representan la concentracion de C en el catalizador (Cc) alo largo de lareaccién. Aqui cabe
mencionar, que se esta haciendo la consideracién de que cuando la curva de produccién de
CO; esta tendiendo a cero, la reaccion de quemado de coque ha alcanzado una conversion
de 1. Estrictamente esto no es del todo cierto, sin embargo, para efectos practicos y por €
hecho de que el equipo de andlisis tiene una limitacion en cuanto a la sensibilidad para

detectar pequefias concentraciones de CO,, se considerara asi.

3.E-04 +
3.E.04 —o—13.7Pa
—e—24.7 Pa
= ——41.1 Pa
£ 2.E-04 —a—54.8 Pa
m
©
(]
S 2.E-04 -
(8]
=}
©
o
a
(V] - -
) 1.E-04
o
5.E-05 4
0.E+00 ﬁ- -%-
0
Tiempo de reaccion (min)

Figura5.1.1 CO, producido durante la reaccion de quemado de coque a 783 K.

En la figura 5.1.2, se muestran los perfiles de quemado de cogue calculados para las
diferentes presiones parciales de O,. Estos valores se pueden relacionar de acuerdo con la
ecuacion 5.1.2, para corroborar si € orden de reaccidn respecto a la concentracién de
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carbono es de uno, asi o muestra la figura 5.1.3, donde se grafica el Ln(Cc) vs. tiempo de
reaccion y se observa que efectivamente, existe una relacion lineal entre la variacion de la
concentracion de carbono y el tiempo de reaccion, para cada presion parcial estudiada. Por
lo tanto, € orden de reaccion respecto a la concentracion de carbono en el catalizador es
uno, el cual esta en total concordancia con los resultados obtenidos por otros investigadores
[2,3,4,5].

0.005

—o—13.7 Pa

—e—247Pa
0.004 |
—a—41.1Pa
—&—54.8 Pa
o 0.003 -
o
o
3
E 0.002 |
(&)
O
0.001 |
0.000

0 10 20 30 40 50 60

Tiempo de reaccion (min)

Figura5.1.2 Perfiles de quemado de coque a diferentes presiones parcial es de oxigeno.

Nuevamente, de acuerdo con la ecuacion 5.1.2, la pendiente de cada linea mostrada en €l
grafico de la figura 5.1.3, representa el valor de ks para su correspondiente presion parcial
de oxigeno estudiada. En la figura 5.1.4, se muestra el gréfico Ln(ks) vs. Ln(Poy). En él se
puede ver que € orden de reaccion respecto a la presion parcial de oxigeno es 0.77; segun
el valor de la pendiente de la linea recta asociada a los datos correlacionados de acuerdo
con la ecuacion 5.1.4. Los estudios sobre la cinética de quemado de coque en catalizadores
de reformacion son escasos y sélo pocos de ellos reportan valores de orden de reaccion
respecto a la concentracion de oxigeno, por ejemplo de orden 1 [6] y 0.55 [3], estas
diferencias pueden estar asociadas principalmente a las caracteristicas del catalizador de

reformacion empleado en el estudio.
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Figura5.1.3 Determinacion del orden de reaccion respecto ala concentracion de carbon.

-1 4
1.4 4
Ln (ks) =0.77 [Ln (Po2)] - 4.81
R? = 0.9948
-1.8 1
g
c
-
2.2 4
-2.6 -
'3 T T T T 1
2 2.5 3 3.5 4 4.5
Ln (Poz)

Figura 5.1.4 Orden de reaccion respecto a la concentracion de oxigeno determinado a 783 K,

presion de operacion de 275 kPay WHSV de 0.034 h™.

83



Capitulo 5 Resultados y discusion
5.1.2 Determinacion dela energia de activacion

De acuerdo ala ecuacion de Arrhenius en su forma linearizada:

Ln(k) = —Esi +Ln(A) Ec. (5.1.5)

donde Ea es la energia de activacion, R es la constante universal de gasideal y A el vaor
del factor de frecuencia o preexponencial, para determinar la energia de activacion de la
reaccion de quemado de coque, se requiere contar con datos experimentales de la constante
cinética de reaccion a diferentes temperaturas. En la tabla 5.1.2, se muestran los valores
obtenidos de moles de CO, producido, medidos a la salida del reactor en el transcurso de la
reaccion de quemado de coque, realizada a las temperaturas de 743, 758, 773, 793, 813 y
843 K (470, 485, 510, 520, 540y 570 °C) y auna presion parcial de oxigeno de 24.7 Pa. De
la misma manera que en la tabla 5.1.1, cada dato representa €l valor promedio de las
mediciones realizadas, aunque en este caso se omitié el porcentgje de error absoluto, pues
resulto ser del mismo orden del asociado alos datos de latabla5.1.1.

En lafigura5.1.5 se muestra graficamente que la produccion inicial de CO, es mayor al
aumentar |la temperatura de reaccion, asi también, e tiempo que se requiere para que la
produccion de bioxido de carbono tienda a cero, es mayor para la temperatura de 743 K y
éste va disminuyendo a aumentar latemperatura. Lo cual es completamente esperado, pues
se sabe de manera cualitativa, que la rapidez de reaccion se ve favorecida por €l incremento
de latemperatura.

A partir de esta informacion (al igual que para la determinacion del orden de reaccion
respecto a la presiéon parcial de oxigeno), se construyen los perfiles de variacion de la
concentracion de carbon en el catalizador a lo largo de la reaccion, los cuales se muestran
en lafigura5.1.6. Estos datos se pueden representar adecuadamente con un model o cinético
de primer orden respecto ala presion parcial de oxigeno, como lo muestralafigura5.1.7; 1o
cual concuerda totalmente con lo encontrado en la seccion anterior. Las pendientes de las
lineas rectas mostradas en la figura 5.1.7, corresponden a los valores de ks (mostrados en la
tabla 5.1.3) para cada temperatura. Dado que esta vez se conoce el valor de «, € valor de k

se calculaapartir de la siguiente expresion:
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ks ks
= pe = (24.7)°7 Ec. (5.1.6)
02 '
Los valores de k calculados a partir de ks, Se muestran también en latabla’5.1.3.
Tabla5.1.2 CO, producido durante el quemado de coque a diferentes temperaturas.
Temperatura Temperatura Temperatura | Temperatura | Temperatura | Temperatura
743K 758 K 773K 793K 813K 843 K
Tiempo| CO, |Tiempo CO, Tiempo| CO, |Tiempo| CO, |Tiempo| CO, Tiempo CO,
(min) | (moles) | (min) (moles) (min) | (moles) | (min) | (moles) | (min) | (moles) | (min) | (moles)
0 0.0 0 0.0 0 0.0 0 0.0 0 0.0 0 0.0
3 |9.02E05| 3 1.01E-04 3 1.10E-04 | 5 1.13E-04| 3 1.28E-04 3 1.34E-04
6 | 7.54E-05| 7 7.97E-05 6 | 964E05| 9 |9.26E-05| 6 1.20E-04 6 1.32E-04
9 |6.27E-05| 11 | 6.68E-05 9 832E-05| 13 |7.80E-05| 9 1.06E-04 9 1.23E-04
12 |548E05| 15 | 539E-05 | 12 |6.90E-05| 17 |588E-05| 12 |913E-05| 12 | 1.08E-04
15 |4.46E-05| 19 | 446E-05 | 15 |5.96E-05| 21 |448E-05| 15 |7.35E-05| 15 | 8.49E-05
18 |392E-05| 23 | 3.80E-05| 18 |5.25E-05| 25 |3.60E-05| 19 |552E-05| 18 | 6.64E-05
21 |3.08E-05| 27 | 319E-05| 22 |421E05| 30 |244E-05| 22 |449E-05| 21 |5.16E-05
24 |2.64E-05| 31 | 2.71E-05 | 26 |3.17E-05| 35 |157E-05| 26 |3.17E-05| 24 | 3.60E-05
27 |252E-05| 35 | 2.25E-05 | 30 |237E-05| 40 |1.07E-05| 30 |2.05E-05| 27 |2.50E-05
30 |216E-05| 40 | 1.62E-05 | 34 |188E-05| 45 |578E-06| 34 |1.35E-05| 30 |1.87E-05
33 |191E-05| 45 | 1.33E-05 | 38 |150E-05| 50 |3.82E-06| 38 |9.40E-06| 33 |1.14E-05
36 |169E-05| 50 | 9.09E-06 | 42 |124E-05| 55 |296E-06| 41 |6.20E-06| 36 | 7.36E-06
39 |141E-05| 55 | 7.47E-06 | 46 |8.70E-06 | 60 |136E-06| 47 |2.62E-06| 39 |4.24E-06
42 | 127E-05| 60 | 6.01E-06 | 50 | 7.10E-06 | 65 |7.49E-07 | 52 |457E-07 | 42 | 2.37E-06
45 |124E-05| 65 | 477E-06 | 55 |5.02E-06 | 70 |3.99E-07 | 55 |451E07| 45 |1.12E-06
48 | 1.10E-05| 70 | 4.38E-06 | 62 | 354E-06 | ----- | - 58 | 8.99E-08 | 50 | 3.00E-07
51 |897E-06| 75 | 3.04E-06 | 70 | 1.83E-06 | === | weeem | e | e | e | e
54 |7.46E-06| 80 | 2.04E-06 | 84 |1.08E-07 | --oom |  cm | ceee | emen | e | e
60 |632E-06| 95 | 1.51E-08 | - | oo | oo | | | | e | e
68 |5.75E-06 | wm- | ememe | e | e | e | e | e | e | e | e
76 |B78E-06 | w-m | een | e | e | e | e | e | e | e | e
84 |B55E-06| wm- | ememe | e | e | e | e | e | e | e | e
92 |9.00E-07 | wmm | wmmee | e | e | e | e | e | e | e | e
100 |6.98E-07 | —oom | eome | e | e | e | e | | e | |
112 | BABE-07 | wemm | e | e | e | e | e | e | e | e | e
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Figura5.1.5 CO, producido durante la reaccién de quemado de coque a diferentes temperaturas.
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Figura5.1.6 Perfiles de variacion de concentracion de coque a diferentes temperaturas.
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Figura5.1.7 Determinacion de losvalores ks a diferentes temperaturas.

Tabla 5.1.3 Constante cinética de reaccion a diferentes temperaturas.

Temperatura Ks K
(K) (min™) [(1/P2)°"® min]
743 0.0418 3.45x107
758 0.0546 4.51x10°
773 0.0651 5.38x10°
793 0.0798 6.60x10°
813 0.0989 8.17x10°
843 0.1249 1.03x10°

Finamente, en la figura 5.1.8 se presenta el gréfico In(k) vs. /T, cuya pendiente, se

asocia a valor de la energia de activacion (Ea) de acuerdo ala ecuacion 5.1.5. Por |o tanto,

la energia de activacion calculada para esta reaccion es de 56.017 kJ/mol y € factor de

frecuencia, asociado ala ordenada a origen, es de 31.7. Con estos valores, la expresion de

rapidez de quemado de coque sobre e catalizador industrial Pt-Sn/Al,O5; se puede expresar

como sigue:
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dCc (—56017

g e 31.7Exp ngz'” Cc Ec. (5.1.2)

Donde (T) eslatemperaturay se expresaen K, R esla constante universal de los gasesy
se expresa en Jmol K. De acuerdo con las condiciones experimentales en que se llevo a
cabo € presente estudio, la expresion 5.1.2 es valida sélo en € siguiente intervalo de

temperatura (T) y presion parcial de oxigeno (Poy):

743 K <T <843 K
13.7Pa< P,, <54.8Pa

4.4 -

4.6 1 Ln (k) = -6737(L/T) + 3.457

2 _
ag ] R” = 0.9904

Ln (k)

52 4

54 -

56 1

'58 T T T 1
1.140E-03 1.200E-03 1.260E-03 1.320E-03 1.380E-03
1/Temperatura (1/K)

Figura5.1.8 Obtencioén de la energia de activacion paralareaccion de quemado de coque
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5.2 ESTUDIO DEL EFECTO DE LA TEMPERATURA Y TIEMPO DE REACCION DE
QUEMADO DE COQUE SOBRE LAS PROPIEDADES FISICOQUIMICAS DEL
CATALIZADOR

En esta seccidn se presentan los resultados obtenidos del estudio de la variacion de
algunas de | as propiedades fisicoquimicas del catalizador después de efectuar |a reaccion de
quemado de coque de manera isotérmica a diferentes temperaturas (743, 763, 783, 813 y
843 K (470, 490, 510, 540 y 570 °C)) y tiempos de reaccion (0.5, 1.0, 2.0, 3.0y 4.0 h). El
estudio esta basado en la caracterizacion de las muestras de catalizador mediante diversas
técnicas como son: oxidacién a temperatura programada (TPO), adsorcion-desorcion de N,
a77 K, determinacion de cloro por espectroscopia de energia dispersiva (EDS), desorcion a

temperatura programada y finalmente, adsorcion selectiva de CO.

5.2.1 Coqueresidual en € catalizador.

En latabla 5.2.1.1 se presentan los resultados de las pruebas de TPO realizadas a cada
una de las muestras generadas para cuantificar el coque residual en el catalizador, después
de la reaccion de quemado a temperatura constante. En la figura 5.2.1.1, en donde se
grafica el coque residua en funcion del tiempo de reaccion de combustion, se puede
observar que los periodos largos de reacciéon (t > 2.0 h), no contribuyeron de manera
significativa a la combustion de coque. De hecho, se observa que para |os casos en que €l
guemado de coque se llevé a cabo a 763, 783, 813 y 843 K, & quemado de coque fue
significativo sdlo durante la primera hora, posterior a este tiempo, la cantidad de coque
residual permanecié précticamente constante en el valor minimo alcanzado en cada caso de
temperatura de combustion. La comparacion vertical de los valores minimos de coque
residual, indican que estos son cada vez menores al incrementar |a temperatura de reaccion,
sin que se logre alcanzar un valor de cero para el coque residual. Al parecer, en el intervalo
de temperaturas en que se hizo este estudio, hay un cierto tipo de coque gque no reacciona a
temperaturas bajas (743 K) pero que se va tornando reactivo a ir incrementando la
temperatura de reaccién. De tal manera que alin a 843 K y cuatro horas de reaccion, no es
posible quemar por completo e coque presente en € catalizador. Se requeriria de una
temperatura mayor o un periodo de reaccion muy grande para lograrlo, sin embargo, se
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Tabla5.2.2.1 Coque residual en el catalizador después del quemado de coque (% en peso).

Temperatura de reaccion (K)

Tiempo 743 763 783 813 843
de reaccion Coque Coque Coque Coque Coque
(h) (% en peso) (% en peso) (% en peso) (% en peso) (% en peso)
0.5 0.98 0.89 0.68 0.61 0.39
1.0 0.59 0.47 0.45 0.39 0.36
2.0 0.44 0.43 0.40 0.36 0.34
4.0 0.48 0.40 0.37 0.35 0.30

sabe que efectuar € quemado a temperaturas aln mayores tiene consecuencias drasticas
para € catalizador, por e otro lado, los periodos de combustion demasiado largos, harian
inviable el proceso de regeneracion; desde un punto de vista econémico.

A nivel industrial (Proceso CCR), se recomienda que e contenido de coque en €
catalizador ala salida de la zona de quemado, no sea mayor a 0.2 % en peso, para disminuir
el riesgo de un incremento excesivo de la temperatura durante la etapa de oxicloracion [7],
en nuestro caso, solo cuando la temperatura de quemado fue de 843 K y durante cuatro
horas, el contenido de coque en € catalizador disminuyd hasta 0.3 % en peso. Pero en
promedio, después de 1 h de combustion y temperaturas mayores a 763 K, se alcanzd 0.4 %
en peso. Estas diferencias se pueden atribuir a una probable menor eficiencia de quemado
en el laboratorio, respecto a proceso industrial, o ala técnica experimental que se empled
para determinar €l cogue en cada caso. Lo que si es muy evidente, es €l hecho de que, a
llevar a cabo e quemado durante periodos menores a media horay temperaturas menores a
843 K, no se garantiza el suficiente quemado de coque, que contribuya a una operacion més
estable de |a etapa de oxicloracion.

Para €l caso en que e quemado de coque se llevé a cabo a 743 K, la figura 5.2.1.2
muestra los termogramas obtenidos durante la determinacién de coque residual mediante
pruebas de TPO. En dla, se puede observar que en los cuatro casos, la combustion del
coque residual inici6 arededor de 673 K, o cual indica que € cogque que permanece en €l
catalizador después del proceso de quemado, incluso sdlo después de media hora,
corresponde principalmente a coque depositado en la superficie del soporte [8]. Se ha

mostrado que este tipo de cogue es menos reactivo al oxigeno [9,10] y que ademés se
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encuentra depositado lgjos de los centros metalicos, |os cuales catalizan la gasificacion del

coque [11].
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—o—T=743K
—o—T=763K
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—e—T=813K
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‘ﬂ
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Figura5.2.1.1 Variacion del coque residua en el catalizador, después de llevar a cabo la reaccion
de combustion.
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o

Figura5.2.1.2 TPO dd coque residual después del quemado a 743 K.
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5.2.2 Madificacion de las propiedadestexturales del catalizador

En las tablas 5.2.2.1, 5.2.2.2 y 5.2.2.3, se presentan los resultados obtenidos de la
caracterizacion mediante la técnica de adsorcién-desorcion de N, a 77 K de la muestra de
catalizador gastado o catalizador de partida (tiempo de reaccion cero) y de las muestras
sometidas a reaccion de combustion de coque a las diferentes condiciones de temperaturay
tiempo de reaccién establecidas.

Enlafigura5.2.2.1, se graficalavariacion del érea superficial especificadel catalizador
en funcion del tiempo de reaccion, para cada temperatura estudiada. En ella se puede
observar que, independientemente de la temperatura a la que se llevé a cabo la reaccion, €
catalizador recuperé en promedio 14 m? de &rea especifica después de 0.5 h de reaccion.
Posterior a este tiempo, no se observa una tendencia clara en la variacion de esta propiedad
en alguno de |os casos de temperatura de reaccion estudiados. Por €llo, se puede decir que a
las condiciones en que se llevo a cabo la reaccion de quemado, € tiempo de reaccion tiene
un fuerte efecto en la variacion del area superficial del catalizador solo durante la primera
media hora de reaccion, dicho de otra maneray de acuerdo con lafigura 5.1.6, en la que se
verifica la cantidad de coque presente en €l catalizador alo largo de la combustion, cuando
se ha quemado €l ~85 % del coque total depositado, € catalizador ha alcanzado un limite

aparente en la recuperacion de su area superficial. Por supuesto, esto no significaque

Tabla5.2.2.1 Areasuperficial especificaBET (m?/ g cat) de las muestras,

Temperatura de reacciéon (K)

Tiempo 743 763 783 813 843
dereaccion  Areaesp. BET  Areaesp. BET  AreaespBET  Areaesp. BET  Areaesp. BET
(h) (m?/g cat) (m?g cat) (m?/g cat) (m?lg cat) (m?lg cat)
0.0 138.7 138.7 138.7 138.7 138.7
0.5 149.1 154.6 154.8 151.6 151.1
1.0 151.3 152.8 153.5 153.3 155.5
2.0 149.9 149.9 150.6 151.1 152.0
4.0 155.7 149.2 153.5 151.4 155.4
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Tabla5.2.2.2 Volumen total de poro del catalizador (cc/ g cat)

Temperatura de reaccion (K)

Tiempo 743 763 783 813 843

de reaccion Vol. poro Vol. poro Vol. poro Vol. poro Vol. poro
(h) (cclg cat) (cclg cat) (cclg cat) (cclg cat) (cclg cat)
0.0 0.6788 0.6788 0.6788 0.6788 0.6788
0.5 0.7579 0.7768 0.7491 0.7566 0.7651
1.0 0.7363 0.7751 0.7759 0.7701 0.7414
2.0 0.768 0.7479 0.7468 0.7556 0.7648
4.0 0.7709 0.7598 0.7601 0.7753 0.7625

Tabla5.2.2.3 Didmetro promedio ( D) de poro del catalizador (A°)

Temperaturade reaccion (K)

Tiempo 743 763 783 813 843
de reaccion D deporo D de poro D deporo D deporo D deporo
(h) (A°) (A°) (A°) (A°) (A°)
0.0 196.8 196.8 196.8 196.8 196.8
0.5 203.3 201 193.6 199.7 202.5
1.0 204.8 196.7 1954 203.9 199.5
2.0 204.6 199.6 203.2 200.1 201.2
4.0 198 203.7 198.1 204.8 196.1

el catalizador se encuentre completamente libre de coque o que haya recuperado sus
propiedades cataliticas, pues como también lo muestran los resultados del andisis de
contenido de coque, presentados en la seccion anterior, € catalizador ain contiene una
cantidad significativa de coque, sobre todo, cuando la combustién se llevé acabo solo
durante 0.5 h y temperaturas bajas de reaccion.

Por otra parte, tratando de identificar €l posible efecto de la temperatura de reaccion
sobre la variacion de area superficial del catalizador, en la tabla 5.2.2.1, se observa que
hasta las dos horas de reaccién, las muestras que fueron sometidas a 843 K de reaccion,
presentan por |0 menos 2 m%g cat. més que las muestras sometidas a 743 K de reaccion.
Sin embargo, cuando €l tiempo de reaccion es de cuatro horas, esta diferencia es

préacticamente imperceptible, 1o cual no permite establecer de manera contundente dicho
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efecto. Cabe mencionar que las mediciones de &rea superficial hechas, tienen una
reproducibilidad de + 0.2 m?%g de catalizador, por lo que la dispersién mostrada por los
datos presentados en lafigura 5.2.2.1, no puede atribuirse a un error experimental, pero si a
la posible heterogeneidad del catalizador en €l lote de partida (catalizador gastado). Pues se
sabe que durante €l proceso, la cantidad de catalizador que se extrae como finos, se repone
con catalizador nuevo, para mantener constante la carga de catalizador en el reactor.

—0—T=743K
—o—T=763K
—s—T=783K
N —e—T=813K
—8—T=843K

Area superficial espec. (m2/g cat)
=
5
(6]

0 1 2 3 4
Tiempo de reaccion (h)

Figura5.2.2.1 Modificacién del area superficial especificadel catalizador después de la reaccion de quemado
de coque.

En lafigura5.2.2.2, se presenta la variacion de volumen total de poros en funcion del
tiempo de reaccion. En ésta, se observa un comportamiento similar a encontrado al
analizar la variacion del éarea superficial, es decir, que una vez transcurrido 0.5 h de
reaccion e independientemente de la temperatura, €l catalizador pasa de 0.68 cc/g cat. de
volumen de poro a un valor promedio de 0.76 cc/g cat. y después de este tiempo, tampoco
muestra una tendencia clara en la variacion de esta propiedad. Por otra parte, la dispersion
de | os resultados obtenidos tampoco permiten establecer |la manera en que la temperatura de
reaccion influye en el volumen de poro del catalizador; en €l interval o estudiado.

La variacion del diametro promedio de poro del catalizador en funcién del tiempo de
reaccion se presenta en la figura 5.2.2.3. En ella se observa que no hay una diferencia
marcada entre e diametro promedio de poro del catalizador gastado (tiempo de reaccién
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cero) y los valores obtenidos para e resto de las muestras que fueron sometidas a reaccion
de combustion de coque. Ademas, a igual que en los casos analizados antes, |os datos

obtenidos presentan una gran dispersion y sin unatendencia clara.
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é 07 | I ——T=783K
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0.66 ‘ ‘ ‘ ‘
0 1 2 3 4

Tiempo de reaccion (h)

Figura 5.2.2.2 Cambios en volumen total de poro del catalizador después de la reaccion de
guemado de coque.

Al parecer, €l hecho de quemar & coque presente en e catalizador no modificé €
tamafio promedio de los poros, sin embargo si hubo una ganancia significativa de area
superficial y volumen de poro, de acuerdo a los resultados analizados previamente. La
figura5.2.2.4, muestra que no hay una modificacion sustancial de la distribucion de tamafio
de poro entre € catalizador gastado y € que fue sometido a quemado de coque durante una
hora a 783 K, solo una ganancia de volumen. Este resultado, también fue reportado por Li y
colaboradores [9] en la comparacién de un catalizador carbonizado y uno regenerado.
Probablemente, este resultado se deba a que parte del cogue eliminado durante la primera
media hora de reaccion, se encontraba obstruyendo € acceso de algunos poros, es decir, €l
coque pudo estar aglutinado en la boca de los poros o en alguna parte de su trayecto (figura
5.2.2.5), de tal suerte, que su eliminacion no modifico € tamafio promedio de poros del

catalizador, pero si €l volumen total y el area superficial especifica. Esta propuesta se basa
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en los estudios presentados por Espinat y colaboradores [12], en e que muestran que la
distribucion radial de coque en las esferas de catalizador no es homogénea. La mayor
cantidad de coque se encuentra en los primeros 100u. Lo cual indica que la probabilidad de

gue los poros mas externos sean bloqueados, es alta.

210 4

200 -

190 1 —o—T=743K

———T=763K
——T=783K
180 - —e— T =813K
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Diametro promedio de poro (A°)

170

0 1 2 3 4

Tiempo de reaccién (h)

Figura 5.2.2.3 Cambios en el tamafio promedio de poro del catalizador después de la reaccién de
gquemado de coque.
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Figura 5.2.2.4 Comparacion de la distribucion de poros en el catalizador Pt-Sn/Al,Os en estado
gastado y descarbonizado.
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Figura5.2.2.5 Blogueo de poros del catalizador por coque.

Finalmente, es importante sefidar, que los resultados obtenidos de la caracterizacion
fisica de las muestras de catalizador, muestran que en €l intervalo estudiado de condiciones
de operacion de quemado de coque, €l catalizador no sufre modificaciones severas en su
estructura, como resultado de cambios de fase ocasionados principalmente por las atas
temperaturas de operacion.

5.2.3 Contenidodecloroy fuerza acida

Se ha reportado en la literatura que como consecuencia de las condiciones existentes
durante la operacion de quemado de coque, €l catalizador sufre una pérdida parcia de
cloro. Por ello es de suma importancia, conocer €l efecto que pueden tener la temperaturay
el tiempo de reaccion en la variacion del contenido de cloro. En la tabla 5.2.3.1, se
presentan |os valores de % en peso promedio de cloro, determinados por espectroscopia de
energia dispersiva (EDS), que presentaron las muestras de catalizadores después de
someterse a reaccion de combustion de cogque. Es importante sefidlar que dichos valores, se
encuentran dentro del intervalo de contenido de cloro recomendado (0.9-1.3) [7] paraque €
catalizador estudiado tenga una acidez adecuada para | as reacciones de reformacion.

Enlafigura5.2.3.1, se muestra & grafico Contenido de Cl (% en peso) vs. Temperatura
de reaccién, para cada tiempo de reaccion establecido. La dispersion que presentan |os
datos no permite establecer de manera concluyente la forma en que influye € tiempo de
reaccion de quemado en la pérdida de cloro, sin embargo en el caso de la dependencia con
la temperatura de reaccidn, se aprecia que en general, a mayores temperaturas, ocurre una
mayor pérdida de cloro. Para resaltar esta observacion, se calculé e promedio de los
valores obtenidos de % en peso de cloro en € catalizador para cada temperatura estudiada y
se expusieron en el mismo gréfico. La linea negrita discontinua, representa la tendencia de

los valores promedio. De acuerdo a ésta, la rapidez con que € catalizador pierde cloro,
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aumenta con la temperatura. A partir de los valores promedio, se puede ver que cuando €l
guemado de coque se llevo a cabo a 843 K, el catalizador muestra 9.7 % de cloro menos,
respecto a su valor que presentd cuando la reaccién se llevd a cabo a 743 K. Por su parte,
Aparicio [8] encontrd que después del proceso de quemado de coque, a temperaturas entre
753y 793 K, € catalizador presento valores de contenido de cloro entre 0.8 y 1 % en peso.
Estos valores fueron determinados mediante la técnica volumétrica Volhard-Charpienter
[13], sin embargo, son muy similares a los nuestros. De hecho, tampoco estan en
discordancia con los obtenidos por otros autores [14], quienes han mostrado que €
sometimiento del catalizador a periodos largos de oxidacion (5, 10, 20 y 40 horas), provoca
la pérdida excesiva de cloro; pues en nuestro estudio, € periodo mas largo solo fue de
cuatro horas. Por lo tanto, se puede decir que dentro del intervalo de condiciones
experimentales en que se llevo a cabo e presente estudio, las pérdidas de cloro durante el
proceso de combustion de coque, no son tan drésticas, 1o cua permite a catalizador,
mantenerse dentro de sus niveles optimos de contenido de cloro. Esta poca variabilidad del

contenido de cloro observada, coincide con lapoca diferencia observada entre los perfiles

Tabla 5.2.3.1 Contenido de cloro en las muestras de catalizador después del proceso de quemado
de coque.

Temperatura Tiempo dereaccion  (h)

de reaccion 0.5 1.0 2.0 4.0 Promedio
() % peso Cl % peso Cl % peso Cl % peso Cl % peso Cl
743 1.21 1.153 1.235 1.215 1.203
763 1.188 1.161 1.202 1.18 1.183
783 1.246 1.266 1.15 1.185 1.212
813 1.231 1.123 1.179 1.17 1.176
843 1.111 1.143 0.989 1.102 1.086

de desorcién de amoniaco a temperatura programada (figura 5.2.3.2) de las muestras
sometidas a combustion de coque durante dos horas y diferentes temperaturas. El resto de
las muestras, donde el tiempo de combustion fue de 0.5, 1 y 4 horas, mostraron € mismo
comportamiento en la distribucion de fuerza acida, por lo que solo se presenta un grupo de
ellas.

98



Capitulo 5 Resultados y discusion

)
]
(]
o
S
[3)
S
o —o0—0.5h
S 1 -
% —0—1h
§ ——2h
—
09 1 4h .
B Promedio
08 T T T T T 1
730 750 770 790 810 830 850

Temperatura de reaccion (K)

Figura5.2.3.1 Contenido de cloro en €l catalizador. Determinado por espectroscopia de energia
dispersiva (EDS).
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Figura 5.2.3.2 Desorcion de NH; a temperatura programada en catalizadores sometidos a
combustion durante 2 h y diferentes temperaturas.
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524 AreametélicadePt

El empleo de la técnica de adsorcion selectiva de CO para determinar € area expuesta
por €l Pt en catalizadores, se basa en € hecho de que la selectividad de la molécula de CO
hacia el Pt es muy ata y précticamente nula para los otros materiales que forman el
catalizador (Sny Al;Os) [15, 16]. En latabla5.2.4.1 se muestran los valores de umol/g cat.
de CO adsorbido y &rea metdlica especifica de Pt que presenté cada muestra después de
someterse a reaccion de quemado de coque a las condiciones de temperatura y tiempo de
reaccion que sefidlala mismartabla.

De acuerdo con lafigura5.2.4.1, donde se grafica el &rea metdlica de Pt presentada por
las muestras de catalizador en funcion del tiempo de reaccion (para cada temperatura
estudiada), €l llevar a cabo la combustion de coque a altas temperaturas, tiene un mayor
efecto perjudicial que llevarlo acabo a temperaturas menores. De hecho, se observa que la
temperatura de quemado méas conveniente es 783 K, pues a esta condicién se obtiene la
mayor area metdlicaalo largo del tiempo de reaccion. Por el contrario, cuando el quemado
se llevo a cabo a 843 K, €l platino muestra la menor area superficial respecto a las demas
muestras desde la primera hora de reaccion. También, se observa que la rapidez con que €l
metal pierde area superficial a 843 K y tiempos mayores a una hora de reaccién, es menor a
la rapidez con que lo hace en el resto de las temperaturas, indicando la probable cercania a
un limite en la sinterizacion o pérdida de area metélica y que, en este mismo sentido, €
mayor dafio hecho al catalizador a dicha temperatura, ocurrié en la primera hora de
reaccion.

Otra manera de comparar estos mismos resultados, es graficando €l &rea metdlica de Pt
en funcion de la temperatura de reaccion de combustion de coque, asi 1o muestra la figura
5.2.4.2. De acuerdo a ésta, la duracion del periodo de reaccion de quemado de coque
adecuada para evitar la sinterizacion excesiva del Pt es una hora, posterior a este tiempo, €
area expuesta de platino disminuye. Como ya se habia sefialado, aparentemente cada curva
presenta un maximo de &rea metdlica expuesta. Para €l caso de tiempos de reaccion de una
y dos horas, el méximo corresponde a la temperatura de 783 K y para la de cuatro horas, €
maximo corresponde a una temperatura entre 736 y 783 K. Una probable explicacion de
este comportamiento, se encuentra al analizar los principales fendmenos que alli ocurren,
en particular, la rapidez de quemado de coque y la de sinterizacion del platino. Por una
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parte, la rapidez de quemado de coque es grande a inicio de la reaccion y es mayor al
aumentar latemperatura e ira disminuyendo en cada caso con el paso del tiempo (ver figura
5.1.6), este proceso de desalojo del coque que se encontraba cubriendo la superficie del
catalizador, permitiriala exposicion de érea superficial de platino. Por otra parte, la rapidez
de sinterizacion de los cristalitos de Pt incrementa con la temperatura (en donde se

Tabla5.2.4.1 Adsorcion selectivade CO*a 308 K.

Resultados y discusion

Tiempo de reaccion (h)

Tem%eéatura 20

reaccion COads Areametdlica COads  Areametdica COads  Areametdlica
' moisgea) (FPigea) (umoisgea) (PUg) (umoisiged) (mF Ptig ca)
743 1234 0.41 42.91 0.14 32.92 0.11
763 124.1 0.41 62.83 0.21 58.75 0.20
783 134.6 0.45 93.74 0.31 54.58 0.18
813 109 0.36 61.21 0.20 25.44 0.09
843 52.81 0.18 43.86 0.15 26.46 0.09

% Los valores reportados de absorcion de CO, corresponden alos valores de equilibrio.

Figura 5.2.4.1 Area superficial de Pt expuesta en funcién del tiempo de reaccién de quemado de
coque efectuado a diferentes temperaturas.

Area metélica (m”2 Pt/g cat)

0.5 —o0—743K
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0.4 | ——783K
—e—313K
—=—3843K
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0.1
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Tiempo de reaccion (h)
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considera que €l efecto de sinterizacion por pérdida de cloro es despreciable a temperaturas
bajas y sdlo podria influir un poco, a temperaturas altas; como se discutié en la seccién
5.2.3) y se considera que es directamente proporciona a la concentracion de cristalitos de
Pt expuestos o libres de coque (de tal manera que se permite su movilidad libre para la
sinterizacion), la sinterizacion de los cristalitos de platino, provocaria un decremento en €l
area superficial de Pt expuesta. Por |o tanto, desde € inicio de la reaccion, existe una
competencia entre estos dos fendmenos. A temperaturas bgjas de reaccion (T<~783 K) la
rapidez de aparicion de area superficial de platino es mayor a la de sinterizacion. A
temperaturas mayores a 783 K, la rapidez de sinterizacién de Pt se torna mayor a la de
ganancia de area superficial de Pt por qguemado de coque. Este resultado, nos permite
distinguir una zona de interés en la figura 5.2.4.2, la cual muestra que la temperatura
Optima para llevar a cabo el quemado de coque, se encuentraen € intervalo de 773 a 793
K, por otra parte, la figura 5.2.1.1, muestran que para este intervalo de temperatura, es
suficiente una hora de reaccion para acanzar aproximadamente 0.45 % en peso de coque
residual en el catalizador, € cual es muy cercano a valor obtenido a las condiciones mas

severas de temperaturay tiempo de reaccion estudiadas(0.30 % en peso).
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Figura 5.2.4.2 Area superficial de Pt expuesta en funcion de la temperatura de reaccion de
guemado de coque efectuada durante diferentes tiempos.
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CAPITULO 6

CONCLUSIONES

Las conclusiones que se proponen son consecuencia del andlisis de resultados de las
diferentes pruebas de caracterizacion practicadas a las muestras de catalizador en diferentes
estados de su proceso de descarbonizacion, con la intencion en todos los casos, de buscar
correlaciones 0 cambios en sus caracteristicas, que pudieran dar pautas para € mejor
entendimiento de los procesos de quemado de carb6n y regeneracion de catalizadores
industriales Pt-Sn/Al,0s-Cl:

1. Laspruebas de TPO, realizadas para cuantificar el coque residual en las muestras de
catalizador, mostraron que cuando e quemado de coque se lleva a cabo a
temperaturas mayores a 763 K (490 °C), éste fue cuantitativo solo durante la
primera hora de combustion, durante la cual se quemé en promedio, € 93 % del
total de coque depositado en el catalizador. Por otro lado, € llevar a cabo €
quemado de coque a condiciones més severas (temperaturade 843 K (570°C) y 4 h
de reaccion) solo permitié quemar el 95 % del coque. Lo cua indica que para
guemar la mayor parte del coque, es suficiente 1 h de combustion y temperaturas en
el intervalo de 763 a 843 K. También, evidencié que no es posible quemar por
completo e coque depositado en el catalizador cuando la combustion se lleva a
cabo a temperaturas menores a 843 K y periodos menores a 4 h; para lograrlo, se
requeriria de temperaturas y periodos de combustion mayores, sin embargo, estas
medidas dafarian severamente a catalizador y econdémicamente hablando, harian
inviable al proceso de regeneracion.
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Capitulo 6 Conclusiones

2. A pesar de que las pruebas de TPO no son las més adecuadas para la caracterizacion
de coque, fueron suficientemente Utiles para mostrar que €l tipo de coque presente
en el catalizador, después de llevar a cabo € proceso de quemado de coque, se
encontraba depositado principalmente en el soporte, como se reporta en laliteratura.
Este tipo de cogue se caracteriza por ser menos reactivo al oxigeno.

3. Las pruebas de adsorcion de N, a 77 K, indicaron que después de media hora de
combustion y cuando se ha quemado en promedio € 85 % del coque depositado, el
catalizador recuperd sus propiedades texturales como son &area superficial y
volumen total de poro. Posterior a este tiempo, no se observé alguna tendenciaen la
variacion de estas propiedades. Por su parte, €l diametro promedio de poro no
mostré variacion significativaalo largo del proceso de combustion.

4. La comparacion entre un catalizador en estado gastado (carbonizado) y uno
descarbonizado (figura 5.2.2.4), mostr6 que a quemar € coque depositado en €
catalizador, ocurre una ganancia de volumen de poro, sin embargo, la distribucion
de poro permanece practicamente constante. Esta observacion permitié proponer
gue buena parte del coque depositado en el catalizador, se encuentra formando una
especie de tapon en la boca o trayecto de poro.

5. Las pruebas de determinacion de cloro por EDS, mostraron que dentro del intervalo
de condiciones de operacion estudiado, la pérdida de cloro no es tan dréstica,
principalmente cuando el quemado se llev6 a cabo a temperaturas menores a 783 K
(510 °C). Este andlisis también indico que en todos los casos de muestras tratadas,
su contenido de cloro se encontré dentro del intervalo recomendado (0.9-1.3 % en
peso) para que € catalizador Pt-Sn/Al,Os-Cl presente una acidez adecuada para las
reacciones de reformacion [4]. Esta observaciéon fue reafirmada por la poca
diferencia mostrada por los termogramas de desorcién de amoniaco asociados a la
distribucion de fuerza acida en el catalizador.

6. Aun cuando los contenidos de cloro de las muestras de catalizador estudiadas, se
encuentran dentro del intervalo recomendado, |os resultados obtenidos indican que a
temperaturas mayores a 813 K (540 °C), la pérdida de cloro aumenta rapidamente;

esta tendencia indica que a temperaturas mayores a 843 K, dicha pérdida de cloro
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empezaria a convertirse en un problema, por o que una manera de controlarla es
Ilevando a cabo la combustién de coque a temperaturas menores a 813 K.

7. El andlisis de los fendmenos gque ocurren durante € proceso de quemado de coque,
como son la sinterizacién de los cristalitos de platino por efecto de latemperaturay
el incremento en la concentracion de éstos como resultado de la eliminacion de
coque de la superficie del catalizador, asi como su asociacion con |os resultados de
area superficia de platino expuesta, permitieron sefidlar las condiciones de
guemado de coque, adecuadas para evitar la excesiva sinterizacion del platino:
temperatura de quemado en el intervalo de 773 a 793 K (500 a 520 °C) y tiempo de
reaccion de 1 h. Por otra parte, la consistencia de los resultados de érea metalica
obtenidos mediante el uso de la técnica de la doble isoterma para la adsorcion de
CO, indican que ésta es una herramienta adecuada para la caracterizacion de
catalizadores Pt-Sn/Al 0.

8. Desde un punto de vista integral, €l llevar a cabo el quemado de coque a 783 K y
una hora de reaccion, contribuird a incrementar la eficiencia global del proceso de
regeneracion del catalizador, ya que a estas condiciones se elimina en promedio €l
93 % del coque total depositado en €l catalizador, se evita la excesiva pérdida de
cloroy selogra que el érea metalica de Pt expuesta sea maxima, es decir, se evitala
sinterizacion excesiva de los cristalitos de platino, provocada por las atas
temperaturas de operacion y tiempos prolongados de reaccién. Por otra parte,
garantiza la recuperacion de las propiedades fisicas del catalizador como son: area
superficial especifica y volumen de poro, a mismo tiempo, se evita dafiar de
manerairreversible dichas propiedades.

9. Para complementar este estudio se propone una expresion de rapidez global de
guemado de coque determinada experimentalmente para catalizadores de

reformacion Pt-Sn/Al,0Os-Cl carbonizados en planta:

dCc (— 56017

-~ =r. =317EX P%" Cc:
dt c p j 0O,

Donde T es la temperatura y se expresa en K, R es la constante universal de los

gases y se expresa en Jmol K. De acuerdo con las condiciones experimentales en
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gue se llevd a cabo € presente estudio, la expresion anterior es vélida solo en €

siguiente intervalo de temperatura (T) y presion parcial de oxigeno (Poy):

743 K <T <843 K
13.7Pa< P,, <54.8Pa

Laexpresién de rapidez global de quemado de coque es de gran utilidad durante el

disefio, simulacion y optimizacion del proceso de regeneracion del catalizador

En base a los resultados obtenidos en e presente trabajo y con € objeto de darle
continuidad al mismo, se plantea la siguiente actividad a realizarse en un posterior estudio:

e Llevar acabo un estudio de las propiedades cataliticas (actividad y selectividad,
mediante una reaccion modelo, por gjemplo, reformacion de ciclohexano, para
actividad metdlica y reformacion de n-heptano para actividad acida) de las
muestras de catalizador sometidas a reaccién de combustion de coque a
diferentes condiciones de temperatura 'y tiempo de reaccion, con la intencion de
ligarlas alas caracteristicas fisicoquimicas estudiadas en este trabgjo.
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