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Resumen

El presente trabajo de tesis propone un método para la regeneracion o rejuvenecimiento de
catalizadores gastados del tipo NiMo/ y-Al, Os del proceso H-Oil para lo cual se seguira la

siguiente secuencia de documentacion.

En el capitulo 1 se aborda el proceso de refinacién ubicando al Proceso H-Oil; indicandose
algunas propiedades del crudo Mexicano y el porque del usos de proceso H-Oil; en el
capitulo 2 se habla de el craqueo catalitico como una de las fases de la refinacion del
petrdleo siendo esta de las mas importantes en donde el Proceso H-Oil forma parte, se
muestran las caracteristicas de proceso y las propiedades de su catalizador para con ello en
el capitulo 3 definir que es un catalizador gastado o agotado sugiriendo en base a esto en
el capitulo 4 un método de rejuvenecimiento para su rejuvenecimiento y posterior

reutilizacion.

En el ultimo capitulo se presenta el método propuesto el cual se basa en las propiedades
tanto de los contaminantes del catalizador como de los constituyentes del mismo; la
metodologia experimental comprende lavado, lixiviaciones acidas y basicas y regeneracion
oxidativa, concluyendo con estudios de las muestras de catalizadores a los cuales se les

aplico el proceso de rejuvenecimiento.



Introduccion

El petroleo que se tiene en México es, en un 60 por ciento, crudo pesado, que da por
resultado una alta produccion de residuos que empobrecen la calidad y cantidad de los
productos petroquimicos (Tablal). Debido a las altas concentraciones de asfaltenos que
contiene el crudo Maya (14.5 por ciento del total del residuo), ademas de cenizas y residuos
de carbon (17.2 por ciento), aproximadamente el 32 por ciento de los residuos extraidos no

son utiles para los fines de refinacién [1].

Propiedades Maya Petroleo
pesado pesado

estandar

(% peso)

Carbon 84.7 86.68

Hidrégeno 10.4 11.3

Nitroégeno 0.4 0.35

Sulfuros 3.8 1.0

Cenizas 0.05 0.043

Asfaltenos 15 4.69

Viscosidad 376 112

(SSF 50°C)

Grado API 21.5 14.7

Oxigeno 0.34

Niquel 53

Vanadio 292

Tabla 1. Propiedades del Petréleo Mexicano Maya pesado en comparacion con otro

petroleo pesado estandar [1].

Es por ello que diversos organismos nacionales y extranjeros han estudiado profundamente

diversas vias para el tratamiento y separacion de estas fracciones, como los procesos



denominados hidrotratamientos, entre ellos se encuentra el proceso ACR (por sus siglas en
inglés, proceso mejorado de reactor de rompimiento) el cual es un método selectivo para la
obtencion de etileno; el proceso CHERRY-P (proceso de refinacion de petroleo con
compresion y calor de la reformacion final) es otro proceso para convertir crudo pesado y
asfaltenos en destilados ligeros; el proceso VISBREAKING es usado para bajar la
viscosidad mediante métodos térmicos. La finalidad comun de estos procesos es la
eliminacion de impurezas como azufre, nitrogeno, oxigeno y metales, entre ellos el niquel y
vanadio, que acompafian a las moléculas de hidrocarburo que componen el petrdleo,
ademas permiten eliminar problemas de envenenamiento en catalizadores que producen los
contaminantes en procesos de refinacion posteriores (por ejemplo, el proceso FCC)

presentes en las cargas [2,3].

Estos procesos se aplican cada vez con mas frecuencia por que es necesario procesar crudo
pesado con una concentracion mayor de moléculas con altos pesos moleculares y

heteroatomos.

Meéxico extrae petroleo pesado, un ejemplo de ello, es el complejo petroléro de Cantarell,
situado en Campeche, el mas grande de México y segundo a nivel mundial, que hoy

produce mas de un millén de barriles diarios.

El afio pasado, de los tres millones 256 mil barriles diarios de crudo que produjo, Petroleos
Mexicanos (PEMEX), Cantarell contribuy6 con un millén 788 mil barriles al dia, es decir,

practicamente el 55 por ciento.

La reserva probada al 1 de enero de 2006 ascendia a seis mil 61 millones de barriles de
petréleo crudo equivalente, cantidad que ha sido certificada desde 1997.
En 2004 alcanzo el nivel maximo de produccion de dos millones 125 mil barriles diarios de

petroleo.



Cada afio las reservas de Cantarell disminuyen 14 por ciento. En 2015 solo producira 450
mil barriles diarios de crudo, la cuarta parte de lo que producira en el 2007 [4], siendo

crudo cada vez mas pesado.

El proceso que se emplea en México para el tratamiento de crudos o residuos pesados es el
proceso H-Oil™, en el cual se realiza el hidrorompimiento con objeto de disminuir el
residuo asféltico y el lubricante de los extractos del vacio a fracciones mas valiosas y

generalmente mas ligeras, reduciendo los componentes pesados.

En México existen 2 plantas del proceso H-Oil™, una localizada en la Refineria de Tula
inaugurada en 1997 y otra en la Refineria de Salamanca. En esta tltima, nombrada Ing.
Antonio M. Amor, se tratan alrededor de 25 000 BPSD (Barriles por Dia de Operacion) de

petréleo crudo y aceites extraidos de la plataforma de Poza Rica.

La ventaja en la produccion petrolifera es que el proceso puede desulfurizar, asi como
flexibilidad en la conversion, debido a que puede manejar el residuo atmosférico y el
residuo de la destilacion de vacio, que contienen elevados niveles de azufre, de nitrogeno y

compuestos organometalicos [1].

El hidrotratamiento catalitico consiste en eliminar el azufre convirtiendo a moléculas que
contienen S (como los dibenzotiofenos, mercaptanos, etc., es decir, moléculas altamente
refractarias) en H,S e hidrocarburos con pesos moleculares menores y la desmetalizacion
de residuos para alimentar a unidades de coquizacion o unidades de residuo FCC, para la
produccion de combustibles bajos en sulfuros o para la produccion de asfaltos mezclados
[5].

La Figura 1 muestra algunos compuestos de azufre y nitrogeno que pueden estar presentes
en las corrientes que se tratan en el proceso H-Oil™ y que pueden ser transformados en

moléculas més pequenas.

El hidrotratamiento requiere de altas presiones y temperaturas alrededor de 190 Kg/cm?® y

450 °C [1]. La reaccion se realizd en un reactor quimico de lecho de ebullente con



catalizador sélido constituido por y-alimina impregnada con molibdeno como fase activa y

niquel o cobalto como promotor del Mo para producir petroleo ligero [6].

El proceso de Petroleos Mexicanos incluye dos reactores paralelos, un calentador para el
petrdleo, un calentador para recircular y enviar el hidrégeno a los compresores, dos
compresores para enviar el hidrogeno a los reactores, un compresor que recircula el gas y

una serie de separadores liquido vapor.

Las corrientes liquido y vapor producidas en la seccion de reaccion son procesados en la
seccion de fraccionamiento. La presion de la seccion de reaccion estd normalmente
controlada por ajustes de temperatura del reactor, el flujo de alimentacion y el hidrogeno.
Hay un flujo controlado en el lazo de recirculado de gas el cual puede ser usado para mover

el gas del sistema.
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Figura 1. Hidrocarburos azufrados y nitrogenados.



En el reactor las particulas del catalizador estan en movimiento aleatorio, por circulacion
interna de la fase liquida. Cada reactor tiene una bomba insertada en la cabeza inferior. El
catalizador libre de petroleo es colectado en las columnas de alimentacion y son

recirculadas con las bombas internas.

Este catalizador al término del proceso queda desactivado y es desechado como desperdicio
alguna parte es recolectada pero la mayoria se desecha y con ello todos los constituyentes
del mismo los cuales contaminan el ambiente al ser indebidamente confinados; es por
ello que el presente trabajo  pretende proponer un método de recuperacion de los

catalizadores para su posterior reutilizacion.



Objetivo General

Recuperar los catalizadores del tipo de Niquel- Molibdeno desactivados provenientes del

proceso H-Oil.

Objetivo especifico.

» Desarrollar un método de recuperacion con base a la solubilidad de contaminantes.

» Desarrollar un método de recuperacion con base a la solubilidad de los

componentes del catalizador.



Hipotesis.

Si los 4cidos fuertes se combinan con un metal y reaccionan formando una sal, donde por

una reaccion de sustitucion el metal es intercambiado, siguiendo la siguiente cinética del

equilibrio:
CMZ?+H'X —— M(X) +H"
CM” +H'X — M)-(X?);5-+ H

Donde: M=Ni, Mo, V, Al,
y las bases reaccionan formando hidréxidos con el metal en la reaccion:
M7+iOH" ——  M(OH)*" |

por lo tanto siguiendo estas reacciones, es posible la extraccion de los metales que
envenenan el catalizador con lixiviaciones acidas y basicas selectivas hacia los metales que

lo envenenan y por lo tanto la regeneracion del mismo.



Capitulo 1. Refinacion del petroleo

1.1 Refinacion

El petréleo, tal como se extrae del yacimiento, no tiene aplicacion practica alguna. Por ello,
se hace necesario separarlo en diferentes fracciones que si son de utilidad.
Este proceso se realiza en las refinerias. El conjunto de operaciones que se realizan en las

refinerias para conseguir estos productos son denominados “procesos de refino”.

La industria del refino tiene como finalidad obtener del petréleo la mayor cantidad posible
de productos de calidad bien determinada, que van desde los gases ligeros, como el propano
y el butano, hasta las fracciones mas pesadas, fueldleo y asfaltos, pasando por otros

productos intermedios como las gasolinas, el gasoil y los aceites lubricantes.

El petréleo bruto contiene todos estos productos en potencia porque estd compuesto casi
exclusivamente de hidrocarburos, cuyos dos elementos son el carbon y el hidrogeno.
Ambos elementos al combinarse entre si pueden formar infinita variedad de moléculas y

cadenas de moléculas.

Los procesos de refino dentro de una refineria se pueden clasificar, por orden de realizacion

y de forma general, en destilacion, conversion y tratamiento.

Antes de comenzar el proceso de refino se realiza un analisis de laboratorio del petrdleo,
puesto que no todos los petréleos son iguales, ni de todos se pueden extraer las mismas
sustancias. A continuaciéon se realizan una serie de refinados “piloto” donde se
experimentan a pequeia escala todas las operaciones de refino. Una vez comprobados los

pasos a realizar, se inicia el proceso [17].

Ningun petroleo crudo, considerado en forma aislada segun el yacimiento original, puede
suministrar la gama total de productos terminados exigidos por el mercado consumidor en

las proporciones y calidades necesarias.



La funcidn principal de una refineria consiste en obtener de los crudos a su disposicion las
cantidades adecuadas de naftas, gas licuado, kerosene, gas oil, lubricantes, fuel oil,
parafinas, asfaltos y demads especialidades, en la forma més econdmica posible.

Para ello deben emplearse tipos de petroleo, procesos, plantas y equipos adecuados, cuyo

desarrollo es producto de una constante investigacion.

Una refineria moderna esta disefiada de tal manera que su flujo, desde el bombeo inicial de
petréleo crudo hasta la salida final de los productos terminados, constituye un proceso
continuo. Cualquier interrupciéon en el mismo significard una considerable pérdida de
tiempo, dinero y mano de obra. El manejo de una refineria construida de acuerdo a las
técnicas actuales es casi enteramente automatico. Existen sistemas electronicos de control
que regulan la temperatura, alimentacion y muchas otras variables de los procesos, como

asi también dirigen la compleja integracion de las distintas lineas de produccion.

La destilacion fraccionada.

El petroleo crudo es una mezcla de hidrocarburos cuyas moléculas estan compuestas de
atomos de carbono e hidrogeno. Centenares de diferentes clases de hidrocarburos se
encuentran en el petroleo crudo; por otra parte, seglin sea el origen de estos crudos, también

varian las proporciones de los hidrocarburos que lo forman.

Al alargarse la cadena de atomos de carbono que constituye la "columna vertebral" de sus
moléculas, los hidrocarburos varian de gases a liquidos a temperatura ambiente (superiores
a 5 atomos de carbono por molécula) y de liquidos a semisolidos (mas alla de 18 4tomos de
carbono por molécula).

La primera parte en el proceso de refinacion consiste en separar la mezcla de hidrocarburos
en grupos o fracciones similares, es decir de rango de destilacion similar. Esta separacion se

logra mediante un proceso llamado "destilacion fraccionada".



La destilacion de petroleo crudo se basa en que cuando el petrdleo crudo es calentado, los
hidrocarburos mas livianos y voldtiles se vaporizan primero, haciéndolo al final las
fracciones mdas pesadas y menos volatiles. Estos vapores son luego enfriados y
transformados en liquidos a temperatura ambiente. Esta propiedad permite separar los

distintos hidrocarburos componentes de la mezcla.

En la refineria la destilacion se lleva a cabo en las llamadas "torres de fraccionamiento",
constituidas por altos cilindros de acero que en algunos casos pueden alcanzar 40 m de
altura y que en su interior poseen platos separadores. La temperatura en la base de la

columna es elevada y desciende gradualmente hacia la parte superior, en forma uniforme.

Los vapores provenientes del petroleo crudo calentado se elevan por el interior de la
columna a través de los mencionados platos. Cuando estos vapores toman contacto con el
plato cuya temperatura es inmediatamente inferior a su punto de ebullicion, se condensan.
Los hidrocarburos mas volétiles se elevan hasta la parte menos caliente de la columna, en la
parte superior, antes de condensarse, mientras que los menos volatiles vuelven al estado
liquido cerca de la base. En la base misma se deposita un residuo viscoso que no alcanza a

vaporizarse.

Para facilitar la separacion de los distintos hidrocarburos, la columna se encuentra dividida
interiormente por platos consistentes en bandejas de acero perforadas, colocadas a
intervalos desde la cima hasta el fondo. Como consecuencia del gradiente térmico existente

en el interior de la columna, cada bandeja tiene una temperatura mas baja que la inferior.

El petrdleo se calienta primero en un horno y luego es llevado a la parte inferior de la
columna fraccionadora. Las partes que componen el petrdleo crudo se conocen con el
nombre de fracciones; algunas de ellas han elevado su temperatura como para entrar en
ebullicidon y por consiguiente se vaporizan y ascienden por el interior de la torre a través de

las perforaciones en las bandejas, perdiendo calor al subir.
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Cuando cada fraccion llega a la bandeja donde la temperatura es justamente inferior a su
punto de ebullicion, se condensa y vuelve a la forma liquida sobre la bandeja.

Otras fracciones continian ascendiendo por la columna en forma de vapor pues se
condensan a temperaturas mas bajas y vuelven al estado liquido en otras bandejas situadas

mas arriba.

Para lograr una separacion mas exacta de las fracciones, las perforaciones de las bandejas
se encuentran cubiertas por unas tapas especiales llamadas "campanas de burbujeo", cuya
forma es la de una cubeta invertida cuyos bordes no alcanzan a tocar el fondo de la bandeja.
Estas campanas obligan a los vapores a pasar burbujeando a través del liquido que se
acumula en cada bandeja en los distintos niveles. Esto ayuda a condensar los vapores
ascendentes, si pertenecen a la fraccion que se esta acumulando en esta determinada
bandeja, mientras que el calor que asciende desde la parte inferior ayuda a los vapores que

puedan haberse mezclado con el liquido a subir hasta la bandeja siguiente.

Las bandejas estan asimismo dotadas de cafios por los cuales el exceso de liquidos que se
acumula fluye (o escurre) de la bandeja superior a la ubicada inmediatamente por debajo,
donde vuelve a calentarse. Esta repeticion del proceso se traduce en una separacion mas

perfecta de las fracciones.

Mediante este método de destilacion, las distintas fracciones se separan gradualmente unas
de otras repartiéndose en las bandejas de la torre de fraccionamiento. La temperatura a lo
largo de una de estas torres se gradia en la parte superior haciendo recircular una parte del
material que se condensa en esa seccion de la columna: esta etapa se denomina "reflujo".

Aunque en cada bandeja se recolecta liquido de un rango de ebullicion relativamente corto,
siempre se condensara cierta cantidad de material con un punto de ebullicion mas bajo que
el grueso del liquido en la bandeja. Por lo tanto, se extrae el liquido de determinadas
bandejas y se lo trata en columnas secundarias llamada despojadores. Aqui el liquido
desciende a través de pocas bandejas (3 a 10), mientras que una corriente ascendente de
vapor hace hervir los componentes mas livianos, acortando asi el rango de ebullicion del

liquido. Los vapores provenientes de esta re ebullicion ingresan nuevamente en la columna
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principal.Con el empleo de estos "despojadores" pueden obtenerse fracciones de kerosene y

gas oil, a partir de petroleo crudo, sin otras destilaciones posteriores.

Otras fracciones que se extraen de la torre de destilacion son:

El gas de refineria, constituido por la fraccion mas liviana, que se obtiene en lo alto de la
torre y puede usarse como combustible o como materia prima para otros productos luego de
ciertos procesos petroquimicos; gasolinas que serviran para obtener motonaftas; y
fracciones mas pesadas que se utilizaran como alimentacién en procesos posteriores en

otras plantas, para obtener una extensa gama de productos.

El proceso descrito no altera la estructura molecular de los hidrocarburos y no da origen a
nuevos compuestos. Existen otros procesos basados en estas mismas propiedades y que
conjuntamente con el anterior pueden designarse genéricamente como "procesos de

separacion fisica". Ellos incluyen:

* Cristalizacion: separacion de acuerdo al tamafio y tipo de moléculas, tal como en los

procesos de desparafinado combinados con filtrado o centrifugado.

» Extraccion por solventes: separacion de acuerdo al tipo de moléculas, por ejemplo la
separacion de compuestos aromaticos, aprovechando las diferencias en el grado de
miscibilidad con un tercer componente (solvente) que puede ser anhidrido sulfuroso liquido

para obtener kerosene o furfural para obtener aceites lubricantes.

* Adsorcion: separacion de acuerdo al tamafio o tipo de moléculas, haciendo uso de los

diferentes grados de adhesion a materiales porosos (sistemas gas/solido y liquido/so6lido).

» Absorcion: separacion de acuerdo al tamafio o tipo de las moléculas, utilizando los
diferentes grados de solubilidad en un liquido, por ejemplo, gases livianos de los mas

pesados (sistemas gas/liquido).
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Procesos de conversion quimica. Si el petroleo crudo fuese sometido solamente a procesos
fisicos, la proporcion de los productos obtenidos estaria totalmente desajustada con las
necesidades del mercado consumidor. Los procesos de conversion que involucran cambios
en el tamafo y estructura molecular de los hidrocarburos constituyen una parte fundamental
en las operaciones de una refineria moderna, pues posibilitan la conversion de productos
que exceden las necesidades del consumo en otros cuya demanda es mayor. Esto ha sido
logrado a lo largo de toda la linea de productos, y la punta de lanza ha sido la calidad de las

naftas para motores a explosion.

Craqueo térmico y catalitico.

Mientras la destilacion logra solamente separacion de los diversos hidrocarburos contenidos
en el petrdleo crudo, el craqueo cambia su forma quimica o sea produce un cambio
molecular por medio de temperatura y presion. Al comienzo este proceso so6lo se utilizaba
para la acciéon combinada de temperatura y presion (térmica), pero luego, al utilizarse un
catalizador en el proceso, fue posible una mayor flexibilidad y el uso de menores presiones

y temperaturas.

El craqueo térmico ofrece dos tipos de procesos sélo distinguibles por el tipo de carga que
utiliza: fase mixta o fase vapor. En el primer caso se necesita mayor presion pero menor
temperatura que en la fase vapor, lo que torna mas critico este ultimo proceso. Diseflos mas
recientes han permitido realizar el craqueo en presencia de vapor de agua (steam cracking),
lo que ha mejorado notablemente los resultados. La temperatura de salida del horno puede
alcanzar los 700°C, dependiendo del tipo de carga utilizada, lo que da como resultado la

obtencion de olefinas livianas (etileno, propileno, etc.), base de la petroquimica.

La introduccion y posteriores avances del craqueo catalitico en los ultimos 20 afios ha
resultado como reemplazo del otro proceso, especialmente en la obtencidon de naftas de alto
valor octanico. Este proceso, especialmente disefiado para convertir destilados en gas y
nafta, se realiza con un catalizador que promueve la conversion sin sufrir ningin cambio

quimico.
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La carga de alimentacion previamente calentada entra en contacto con el catalizador,
también caliente, y produce la formacioén de gas que conjuntamente con el catalizador son
conducidos al reactor. Alli se separan, y mientras los vapores pasan a las columnas de
fraccionamiento, el catalizador se deposita en el fondo de donde es transferido al

regenerador para su tratamiento y nuevo ciclo.

De la parte superior del fraccionador salen los productos livianos que, luego de su
estabilizacion, se transforman en gases y nafta de alto valor octanico: los cortes laterales
dan gas oil liviano y pesado, mientras que el producto pesado del fondo, que todavia
contiene algo del catalizador, es enviado al reactor para ser incorporado a cargas pesadas.

La conversion quimica es fundamental en una refineria moderna.

Alternativas de proceso.

Con la polimerizacion, las fracciones livianas, que son basicamente propilenos, reaccionan
en presencia de un catalizador a base de acido fosforico para convertirse en naftas de buen
numero de octanos. La alquilacion hace reaccionar el isobutano con butilenos en presencia
de acido sulftrico o fluorhidrico para producir cortes de nafta de alto octanaje. Estos cortes
son excelentes para su utilizacion en la elaboracién de naftas reformuladas por su dptimo

comportamiento en el motor.

La funcion de la reformacion (Reforming) es mejorar el octanaje de la nafta virgen por
reaccion sobre un catalizador a base de platino. El proceso modifica la estructura molecular
de los hidrocarburos involucrados, convirtiéndolos en componentes de alto octanaje. Es
también la principal fuente de obtencién de aromaticos en la industria petroquimica. El

proceso produce hidrogeno, elemento muy valioso para su utilizacion en desulfurizacion.

El azufre es el contaminante mas severo de todos los cortes de hidrocarburos que produce
una refineria. Su eliminacidon es esencial para la preservacion del entorno y para evitar

corrosion en los equipos de proceso de la refineria. El proceso mas efectivo para lograrlo se
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conoce como hidrotratamiento y consiste en hacer reaccionar el corte a tratar con hidrogeno
en presencia de un catalizador a base de cobalto y molibdeno (o niquel y molibdeno).
El azufre se separa como sulfuro de hidrégeno gaseoso y puede ser posteriormente utilizado

como carga en los procesos de recuperacion de azufre.

El residuo pesado de destilacion al vacio es un corte de escaso valor economico. La clave
A~ 1 L4 : " 1IN

para obtener maximo retorno en una refineria es convertir ese "fondo de barril", lo que se

logra por (coqueo térmico) en una cdmara a 420/450°C. El proceso produce gases, nafta,

diesel, gas oil pesado y coque (carbon). La mayor parte de los productos alimentan otros

Procesos.

El coque se vende como tal o se usa para procesos de calcinacion; el gas oil pesado
alimenta al craqueo catalitico, la nafta al reformado y el diesel al gas oil, previo tratamiento
de estas dos corrientes. Las refinerias que no poseen coquing suelen contar con una unidad
de reduccion de viscosidad con el objeto de ahorrar el consumo de cortes mas valiosos que
deberian agregarse al residuo pesado para ajustar su viscosidad antes de destinarse a fuel

oil.

La alimentacidn, al igual que en el coquing, es un residuo de vacio y esencialmente produce
un residuo de menor viscosidad, gases y nafta de bajo valor, en un proceso de craquing
térmico controlado para que no produzca carbon. Por medio del proceso catalitico del
hydrocraking los hidrocarburos de alto punto de ebullicion se convierten en fracciones
livianas fuertemente revalorizadas. El hidrégeno aumenta la actividad catalitica y permite
trabajar a menor temperatura, de manera mas selectiva, los productos de reaccién son
saturados y predominantemente cadenas ramificadas. Puede considerarse como un craqueo

catalitico al que se le ha superpuesto una hidrogenacion.
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Obtencion de lubricantes.

Segun la naturaleza del crudo, el residuo atmosférico puede ser sometido posteriormente a
tratamiento para obtener bases lubricantes.

Los procesos involucrados consisten en una primera destilacion al vacio que produce los
cortes esenciales. Estos cortes son posteriormente desaromatizados, desparafinados e
hidrogenados. El fondo de vacio se envia a una unidad de desasfaltado para producir otro
corte valioso, el bright-stock (lubricante de alto peso molecular) y asfalto. El bright-stock
es refinado de la misma manera que el resto de los cortes base. Las bases mezcladas en

proporciones adecuadas y aditivadas, constituyen los lubricantes finales.

Las parafinas y asfaltos son reacondicionados para su comercializacion y tienen un buen

valor econdmico.

Figura 2. Diagrama de flujo de una refineria.

Los procesos descriptos anteriormente se combinan tipicamente segun el diagrama
precedente. Seglin que una refineria cuente con todos o algunos de estos procesos, mayor o
menor sera el valor que agregue al crudo. Esto depende ultimamente de las exigencias del
mercado. Asi, en regiones como California, en Estados Unidos de América, donde las
especificaciones son muy severas, la mayor parte de las refinerias cuentan con todos los
procesos de transformacion, mientras que en Bolivia, por ejemplo, en refinerias mas

sencillas, solamente se encontraran topping y reforming.
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En general, todos los productos que entrega una refineria se producen por mezclado, o
blending de cortes de diferentes calidades en forma tal de alcanzar las especificaciones de

los productos finales al menor costo posible.

1.2 Ubicacion del proceso H-QOil

La Figura 3 muestra la secuencia de los procesos en una refineria moderna, con indicacion
de los principales flujos entre las operaciones.

El petroleo se calienta en un horno y se carga a una columna de destilacién que opera a una
presion atmosférica, donde se separa en butanos y gas himedo mas ligero, todo el intervalo
de gasolinas no estabilizadas, nafta pesada, queroseno, gas-oil pesado y crudo de cabeza. El
crudo de cabeza se envia a la torre de vacio y se separa en una corriente superior de gas-oil

de vacio y una cola de crudo reducido.

Las colas de crudo reducido procedentes de la columna de vacio se craquean térmicamente
en un coquizador retardado para producir gas humedo, gasolinas coquizadas, gasoleo y
coque. Los gasoleos procedentes de las unidades de crudo atmosférica y a vacio y el
gasoleo procedente del coquizador se utilizan como alimentaciones para las unidades de

craqueo catalitico o craqueo con Hidrogeno (proceso H-Oil).

Estas unidades rompen las moléculas pesadas en compuestos que hierven en el intervalo de
la gasolina y del destilado combustible. Los productos procedentes del craqueo con
hidrégeno son saturados. Los productos insaturados procedentes del craqueo catalitico se

saturan y su calidad se mejora mediante reformado catalitico o hidrogenacion.

Las corrientes de gasolina de la torre de crudo, del coquizador y de las unidades de craqueo
se alimentan a un reformador catalitico para mejorar sus nimeros de octano.
Los productos de reformado catalitico se mezclan para formar gasolinas normales y

especiales para la ventas.
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En la figura 3 se especifica la etapa del proceso de refinacion en la que se realiza la
operacion de craqueo catalitico con hidrogeno (H-Oil). En México el proceso H-Oil no es

muy antiguo a partir de 1986 Petroleos Mexicanos inicio el Proyecto H-Oil en Tula.

Figura 3. Ubicacion del proceso H-Oil.
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Capitulo 2. Craqueo catalitico con Hidrogeno

2.1 Craqueo catalitico

El craqueo catalitico es el proceso de la refineria mas importante y mas ampliamente
utilizado para la conversion de aceites pesados en gasolina més valiosa y productos mas
ligeros. Originalmente el craqueo se realizaba térmicamente, pero los procesos
cataliticos han reemplazado casi completamente al craqueo térmico, debido a que se
produce mas gasolina con un mayor octanaje y menos aceites pesados y gases no

saturados.

En una refineria moderna el craqueo catalitico y el craqueo con Hidrégeno trabajan
conjuntamente. El craqueo catalitico toma como alimento los gaséleos atmosféricos y
de vacio, mas facilmente craqueables, mientras que el craqueo con hidrégeno utiliza
como alimento los aceites ciclicos y los destilados de coque. Estas corrientes son muy
resistentes y soportan el craqueo catalitico, mientras que las mayores presiones y la

atmosfera de hidrogeno las hacen relativamente faciles de craquear con hidrogeno.

El proceso de craqueo catalitico con Hidrogeno lo desarrollo comercialmente la 1.G.
Farben Industrie en 1927 para convertir lignito en gasolina y fue llevado a Estados
unidos por Esso Research and Engineering Company en los inicios de los afos treinta

para usarlo en la degradacion de crudo de petrdleo y sus productos.

Se han desarrollado mejores catalizadores que permiten trabajar a presiones
relativamente bajas, y la demanda decreciente de destilados combustibles ha motivado
la necesidad de convertir los derivados del petroéleo de mayores puntos de ebullicion en

gasolinas y combustible para reactores.

El proceso de craqueo catalitico con hidrogeno presenta algunas ventajas como son:
1. Mejor balance en la produccion de gasolina y destilados.

2. Mejor rendimiento en gasolina.
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3. Mejoramiento de la calidad y sensibilidad del nimero de octano de la gasolina.

4. Produccion de cantidades relativamente altas de isobutano en la fabricacion de
butanos.

5. Completa el craqueo catalitico para degradar los alimentos de craqueo pesados,
aromaticos, aceites ciclicos y aceites de coque hasta gasolinas, combustible de

reactores y fueldleos ligeros.

Todos los procesos de craqueo catalitico que se utilizan hoy en dia se pueden clasificar
en unidades de lecho moévil o de lecho fluidizado. Existen varias modificaciones bajo
cada una de estas clases dependiendo del disenador, pero dentro de una misma clase la
operacion basica es muy similar. Los catalizadores utilizados en ambos procesos son

quimicamente similares y difieren solo en su configuracion fisica.

2.2 Reacciones de craqueo

Aunque en el craqueo con Hidrégeno ocurren cientos de reacciones quimicas
simultaneas, hay la opinion general de que el mecanismo de craqueo con hidrogeno es
el del craqueo catalitico con una hidrogenacion superpuesta como se muestra a

continuacion

El craqueo catalitico es la escision de un enlace sencillo carbono-carbono y la
hidrogenacion es la adicion de hidrogeno a un doble enlace carbono-carbono. Un
ejemplo de la escision de un enlace sencillo carbono-carbono seguido por una

hidrogenacion es el siguiente:
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Esto muestra que el craqueo y la hidrogenacion son complementarios: el craqueo da
olefinas para su hidrogenacion, mientras que la hidrogenacion a su vez proporciona
calor para el craqueo. La reaccion de craqueo es endotérmica mientras que la reaccion
de hidrogenacion es exotérmica. El conjunto proporciona un exceso de calor pues la
cantidad de calor cedida por las reacciones exotérmicas de hidrogenacion es mucho
mayor que la cantidad de calor consumida por las reacciones endotérmicas de craqueo.
Este exceso de calor hace que la temperatura del reactor aumente y se acelere la

velocidad de reaccion.

Las reacciones cataliticas que ocurren en los reactores incluyen:

a) Desulfurizacion
b) Hidrogenacion

c) Desnitrogenacion
d) Desmetalizacion

e) Rompimiento catalitico

Las reacciones de craqueo con hidrogeno se llevan acabo normalmente a unas
temperaturas medias del catalizador entre 550 y 750°F y a presiones en el reactor entre

1200 y 2000 psig.

La circulacion de grandes cantidades de hidrégeno con el alimento impide un excesivo
ensuciamiento del catalizador.

La figura 4 muestra una reaccion tipica de craqueo catalitico con Hidrogeno.
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Figura 4. Reaccion de craqueo con Hidrdgeno.

2.3 Procesos de craqueo

Hay varios procesos de craqueo con hidrogeno disponibles de los licenciatarios; en la
tabla 2 se da un resumen de los mismos. Con la excepcion de los procesos H-Oil y HY -
C, todos los procesos de craqueo con hidrogeno actualmente usados son de lecho

catalitico fijo con circulacion del liquido a su través.
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Los procesos de craqueo con hidrogeno pueden necesitar una o dos etapas, dependiendo
ello del proceso y de la alimentacion empleada. El diagrama de flujo de la mayor parte
de los procesos de lecho fijo es similar y por ello se describird el proceso

Unicracking/JHC como ejemplo de craqueo con hidrogeno en lecho fijo.

El proceso Unicracking/JHC es un proceso regenerativo en lecho fijo que emplea como

catalizador un tamiz molecular impregnado con un metal de las tierras raras.

El proceso emplea un craqueo en una o dos etapas, con condiciones tipicas de operacion
variables entre 500 y 800°F, y entre 1000 y 2000 psig. La temperatura y la presion

varian con la edad del catalizador, el producto deseado y las propiedades de la

alimentacion.
Proceso Compaiiia
Isomax Standard Oil Co. y UOP
Unicracking/JHC Union Oil Co. y Esso Research and Engineering Co.
H-G hydrocracking Gula Oil Co. , Houdry Process y Chemical co.
Ultracracking Standard Oil Co
Hy-C, H-Oil Hydrocarbon Research, Inc. y Cities Service Research
Shell Shell Development Co.
BASF-IFP hydrocracking | Badische Anilin und Soda Fabril, y Institut Francais Pétrole

Tabla 2. Procesos de craqueo con Hidrogeno.

Los procesos de craqueo con hidrogeno en lecho movil disponibles son el H-Oil y el
Hy-c desarrollados en colaboracion por Cities Service Research y Development
Company and Hydrocarbon Research, Incorporated.

El proceso Hy-C es un estadio en las fases del desarrollo del proceso H-Oil. Este
proceso se disefio para procesar residuos u otros productos pesados y puede usar
normalmente un catalizador de hidrogenacion. El proceso Hy-C usa un catalizador de
dos funciones y trata alimentos que tienen puntos finales de destilacion superiores a 1

100°F.
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Una de las principales ventajas de los procesos de reactor de lecho movil es la
posibilidad de afiadir y retirar catalizador durante la operacion. Esto permite a los
operarios regenerar el catalizador con la planta en marcha y mantener la actividad del

catalizador, bien sea por su regeneracion o por la adicion de catalizador nuevo.

2.4 Proceso H-Oil

El proceso H-Oil como se mencion6 es un proceso de craqueo con hidrogeno en lecho
movil La figura 5 se muestra un diagrama de flujo del proceso H-Oil.

Al primer reactor de la unidad de H-Oil se cargan la alimentacion precalentada, el
reciclo y el hidrogeno de entrada. El liquido circula a través del catalizador que se
mantiene en movimiento. La salida de la primera etapa del reactor se envia a la segunda
etapa para mejorar la conversion. El producto del segundo reactor pasa a través de un
intercambiador de calor hasta un separador a alta presion donde se retira el gas de
recirculacion. El liquido procedente del separador de alta presion se envia aun

recipiente deflegmador a baja presion para eliminar los gases adicionales.

La corriente liquida se lleva entonces a una columna de destilacion para la separacion
de los productos. La prision de operacion para una planta H-Oil es funcion del punto de
ebullicion del alimento, con presiones de operacion de hasta 300 psig empleadas
cuando se cargan residuos de la torre de vacio. La temperatura de operacion es funcion
del alimento y la conversion deseada, pero es normalmente del orden de 800 a 850°F.
En el apéndice 1 se encuentra el Diagrama de Flujo de Proceso de la planta H-Oil de

Salamanca Ingeniero Antonio M Amor.
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Figura 5. Diagrama de Flujo de proceso del proceso H-Oil.
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Capitulo 3. Catalizadores gastados

3.1 ;Que es un catalizador?

Un catalizador es una sustancia que afecta la velocidad de una reaccion, interviniendo
quimicamente sobre las etapas intermedias de reaccion y finalmente se libera en una

forma quimicamente inalterada.

Se dispone en la actualidad de un conjunto de catalizadores para craqueo con
Hidrégeno y su composicion concreta se decide a partir del proceso, de la alimentacion
y los productos deseados. La mayor parte de los catalizadores de craqueo con hidrégeno
consisten en mezclas cristalinas de silice y alimina con una pequefia cantidad
uniformemente distribuida, de tierras raras incluidas en la red cristalina, la parte de
silice alumina del catalizador proporciona la actividad de craqueo, mientras que los
metales de las tierras raras ayudan a la hidrogenacion.

La actividad de un catalizador decrece con su uso, y durante un periodo de trabajo se
regulan adecuadamente las temperaturas con el fin de aumentar la velocidad de
reaccion y mantener la conversion con los alimentos tipicas pasan dos a cuatro afos
antes de que la actividad del catalizador decrezca debido a la acumulacion de coque y
otros depdsitos, hasta un nivel que haga necesario regenerarlo. Se consigue la
regeneracion en la actualidad quemando los depositos del catalizador este puede sufrir

diversas regeneraciones, antes de reemplazarlo.

3.2 Tipos de catalizadores

Los procesos cataliticos pueden ser homogéneos en fase liquida o gas (por ejemplo, los
oxidos de Nitrogeno en el proceso de obtencion de acido sulfurico por el método de las
camaras), pero normalmente los procesos industriales son heterogéneos con catalizadores

solidos [18].
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Los catalizadores s6lidos son ampliamente utilizados debido a que son mas baratos pueden
separase facilmente del medio de reaccion y son adaptables a reactores continuos y
discontinuos. Sus inconvenientes principales son la falta de especificacion y las

temperaturas y presiones de operacion, en la mayoria de los casos elevadas.

Los componentes principales de un catalizador sélido son tres:

1. Una sustancia cataliticamente activa o una mezcla de varias de ellas.

2. Un soporte de superficie especifica elevada, a menudo refractario, para resistir
temperaturas altas.

3. Promotores normalmente presentes en pequefla cantidad que refuerza la actividad o

retarda su degradacion.

Los tipos de catalizadores se pueden clasificar por los efectos cataliticos; que favorecen.
Acidos Fuertes.

Catalisis basica aldoxidos, amidas y similares.

Los 6xidos metalicos, sulfuros e hidruros.

Metales y aleaciones.

Los catalizadores organometalicos de metales de transicion.

Los catalizadores comerciales de craqueo catalitico pueden dividirse entres clases: (1)
aluminosilicatos naturales tratados con acidos, (2) combinacion de alimina-silicio sintéticas
amorfas y (3) catalizadores de alimina- silicio sintéticos cristalinos llamados zeolitas o
tamices moleculares actualmente el uso de nano tubos o nano catalizadores a reemplazado a
los dos primeros. Los catalizadores desarrollados para el tratamiento con Hidrogeno
comprenden a los Oxidos de cobalto y molibdeno sobre alimina, 6xido de niquel,

tiomolibdato de niquel, y oxido de vanadio.

Los catalizadores de oxidos de cobalto y molibdeno sobre alimina son los de uso mas
general hoy en dia ya que han probado ser altamente selectivos, faciles de regenerar y

resistentes al envenenamiento. Sin embargo si la eliminacion de nitrdgeno es significativa
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los catalizadores de niquel-molibdeno con soporte de alimina son los més eficaces. El uso
de los catalizadores de niquel-molibdeno debido a su selectividad en las reacciones con
Hidrégeno se explica debido a que los catalizadores de base CoMo y NiMo al ser
sulfurados para su activacion dan lugar a la formacion de la fase Ni—Mo—S, la cual es la
especie mas activa. La sulfuracion tradicional es un proceso donde se expone el precursor
catalitico a una mezcla de H,S/H,. Por consiguiente, se efectiia la sulfuracion de la especie
Ni a altas temperaturas (270-350 °C). La sulfuracion de la especie Mo se realiza

temperaturas entre 125 a 225 °C permitiendo la formacion de la fase Ni—Mo—S.

Al tener la fase activa se realizar la hidrogenacion donde ocurre la siguiente reaccion:

s
s_ S \ . s

i\ /?Z\Ti}\ldo +2H, — » Mo'c—a_,.,}uo +H2CNCH2 + HS

S @ S

Los catalizadores de craqueo con hidrégeno son s6lidos nano-tubos o zeolitas; de silice y
alimina con base para el craqueo, pero los metales de tierras raras varian segun el
fabricante, algunos de los mas comunes son el platino, paladio y niquel, la figura 6 muestra
la estructura de un nano-tubo muy parecida a la de los catalizadores utilizados en el proceso

H-Oil.

Figura 6. Estructura de un Nano tubo.
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3.3 (Que es un catalizador gastado?

La superficie activa de un catalizador puede degradarse por via quimica, por factores

térmicos o por factores mecanicos; generando esto la desactivacion del catalizador.

Los compuestos de nitrogeno basico, el hierro, el niquel, el vanadio y el cobre actiian
como veneno sobre el catalizador de craqueo. El nitrégeno reacciona con los centros
acidos sobre el catalizador rebajando su actividad. Los metales se depositan y
acumulan sobre el catalizador y dan lugar a una reduccion en el rendimiento al
aumentar la formacion de coque y disminuir la cantidad de coque eliminado por
combustion por unidad de aire, al catalizar la combustion del coque a CO, mas que a
CoO.

Si se expresan las concentraciones metalicas en el catalizador en ppm, el efecto es:

Cu+ Fe +4V+ 14 Ni

Si la suma es mayor que 1.00 el catalizador esta nocivamente envenenado.

Cuando los catalizadores se desactivan pueden ser regenerados para recuperar sus
propiedades (totalmente o en parte). Algunos catalizadores de procesos como el de
desintegracion catalitica se desactivan muy rapido por la formacién de carbén en su
superficie y deben ser continuamente regenerados, mediante una regeneracion

oxidativa. [11].

Matematicamente la desactivacion de un catalizador se puede expresar como una
dependencia de la actividad a con el tiempo de operacion y puede ser la relacion entre
la velocidad de reaccion con un catalizador de edad ¢ y la velocidad de reaccion con

catalizador nuevo:

0= rc*t
I * t-o
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La velocidad de destruccion de centros activos y de la estructura de poro, puede expresarse
como una funcién de transferencia de materia; o como una velocidad de reaccion de
segundo orden para el caso de la desactivacion por deposicion de coque,

-dx = kg
dt

Y su integral correspondiente sera;

Actualmente en la industria del hidrotratamiento se generan grandes cantidades de
desechos, provenientes de los procesos cataliticos que se utilizan en la refinacion del
petrdleo, entre ellos las corrientes de catalizador de hidrorefinacion que se consideran

corrientes inutiles [7].

El consumo de catalizadores por este giro es cercano a 243 mil toneladas por afio [8].
Hoy en dia, los catalizadores desactivados no son regenerados, son descartados como
desechos solidos.

El volumen de estos desechos se ha incrementado significativamente en los ultimos afios

[7].

Una fuente de informacion sugiere que entre 15,000 y 25,000 toneladas de catalizador de
hidroproceso gastado es almacenado en varios lugares alrededor del mundo. Estos
catalizadores pueden ser recuperados. De ellos 10,000 toneladas mas se sabe que son
descargadas y desempaquetadas, las cuales se deben considerar como no-recuperables [9].
El manejo, recoleccion transporte y recuperacion de catalizador gastado de NiMo/ y-Al, O3
del proceso H-Oil genera una perdida de 1400 000 00 pesos por tonelada métrica de

catalizador gastado.

Entre las disposiciones actuales de estos materiales se encuentra el confinamiento bajo
tierra, el cual genera contaminacion de los mantos acuiferos y tierras cercanas debido al
contenido de constituyentes potencialmente peligrosos [9], como se muestra en la Tabla 3,
las caracteristicas peligrosas que poseen los desechos se presentan en la Tabla 4, por lo que

es importante su adecuado desecho o uso.
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principales empresas que se dedican a la recoleccion de desechos para la recuperacion de
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metales destruyendo al catalizador agotado son Criterion Catalysts y Shimizu Corporation

[10].

Componentes con Be, V, Cr hexavalente, Co, Ni, Cu, Zn, As, Se, Te,

Ag, Cd, Sn, Sb, Ba, Hg, PBy Ta

Acidos inorganicos
Sulfuros inorganicos
Componentes con fluoruros excepto fluoruro de Ca
Cianuros inorganicos
Fenoles
Eteres
Componentes aromaticos: policiclicos y heterociclicos
Compuestos organicos con nitrogeno: especialmente aromaticos y
aminas alifaticas
Compuestos de sulfuro organicos
Sustancias de caracter explosivo

Compuestos halogenados

Tabla 3. Constituyentes potencialmente peligrosos desechados [9].

Explosivo

Flamable

Propensos a combustion espontanea

Corrosivo

Toxico

Liberacion de gases toxicos en contacto con el aire y agua

Material que no se puede de ningtin modo disponer de el

después de mezclarse entre si

Tabla 4. Caracteristicas peligrosas de los desechos cataliticos.
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Se les ha nombrado catalizadores gastados debido a que han perdido caracteristicas
y propiedades fisico-quimicas, como son la actividad catalitica, selectividad, area
superficial y tamafio de poro, es decir, son catalizadores desactivados.
El tiempo de vida del catalizador es aproximadamente entre 1 y 5 afos, después es
sustituido. La pérdida de la "actividad" del catalizador ocurre debido a la deposicion de
coque y a los cambios estructurales del catalizador (atricion y sinterizacién) por las
condiciones de operacion severas asi como por el envenenamiento producido por la

adsorcion de metales.

Los catalizadores desactivados ademés de metales como Ni, V, Mo, Al y Fe contienen
hidrocarburos pesados, sedimentos basicos, agua y aceite adherido a su superficie.

El fendmeno de la desactivacion estd intimamente ligado a la estabilidad del catalizador.

Las principales causas de desactivacion son:

1) Envenenamiento de la superficie catalitica por una molécula que se adsorbe en
forma reversible o irreversible.
2) Coquificacion (formacion de carbon) en la superficie por la deshidrogenacion de

algunos hidrocarburos ciclicos.

3) Reconstruccion térmica de la superficie con disminucion del area activa
(sinterizacion).

4) Pérdida de la fase activa por desgaste del catalizador.

5) Perdida de area superficial por taponamiento con heterodtomos como N, Ni, V y C.

Cuando los catalizadores se desactivan pueden ser regenerados para recuperar sus
propiedades (totalmente o en parte). Algunos catalizadores de procesos como el de
desintegracion catalitica se desactivan muy rdpido por la formacion de carbén en su

superficie y deben ser continuamente regenerados, mediante una regeneracion oxidativa.

[11].
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Capitulo 4. Rejuvenecimiento

4.1 Proceso de Rejuvenecimiento

Una alternativa para resolver problemas ambientales y de costos de operacion en las
plantas H-Oil existentes en México puede ser el rejuvenecimiento del catalizador,
mediante la recuperacion de las propiedades fisicoquimicas del catalizador.
Actualmente, el proceso de rejuvenecimiento de catalizadores gastados no existe a nivel

industrial.

En México se realiza el hidrotratamiento de residuos de vacio y atmosféricos en las
plantas de Salamanca y Tula de PEMEX. La planta de Salamanca produce 210 MBD
cuando debe operar a 245 MBD de crudo refinado. Con esta produccion se genera una
gran cantidad de catalizador desactivado, el cual se desecha o se acumula al aire libre
generando una contaminacion ambiental, debida a que el catalizador no solo lleva

azufre, sino depositos de carbono, vanadio, cobalto, aluminio, etc.

El rejuvenecimiento es un proceso mediante el cual un catalizador gastado puede
recuperar parcialmente sus caracteristicas fisico-quimicas como son la actividad
catalitica, selectividad, area superficial, tamafio de poro, etc. El proceso consiste en la
remocion de aceites residuales y metales que envenenan al catalizador y sus centros
activos, y al coque que cubre al catalizador, obstruyendo sus poros y reduciendo el area

superficial.

La regeneracion de catalizadores gastados no es un proceso nuevo, existen en la
literatura trabajos realizados sobre este tema desde los afios setenta y ochenta, donde
hacen la remocion de metales antes o después de eliminar al coque. Ganguli ef al. [12]
realizaron la remocion de metales de los catalizadores gastados con acido sulfurico y
amonio a temperaturas elevadas; Sherwood Jr. et al. [13] integraron en su proceso
lavados con solventes y regeneracion oxidativa con oxigeno; D.S. Mitchell [14] realizo

un proceso para remover sulfuro de vanadio de catalizadores gastados, usando acido
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oxalico antes de la regeneracion oxidativa. Por su parte, Hildebrandt, et al. [15]
realizaron lixiviaciones acidas empleando &4cidos minerales en catalizadores que
envenenaron, simulando un proceso HDS; Marafi, ef al. [11] usaron un proceso de
rejuvenecimiento en catalizadores empleados en residuos atmosféricos, para ello,
usaron lixiviaciones con acidos organicos y sales inorganicas; S. K. Park, et al. [5],
trabajaron en la remocion de metales como V, Ni y Fe, haciendo uso de la oxidacion
con aire y el lavado con H,S; Pedraza et al. [16], emplearon catalizadores industriales
provenientes del proceso H-Oil™, rejuveneciendo el catalizador con lixiviaciones

seguido de una regeneracion oxidativa con aire.

En todos los trabajos antes mencionados el proceso de rejuvenecimiento comprende
lixiviaciones selectivas de metales los cuales pueden ser recuperados generando una

ganancia en el proceso.

Realizando un balance de los costos de los Metales en las tres etapas de un catalizador

(fresco, usado, rejuvenecido), se obtienen los valores mostrados en la Tabla 5.

Valor de los metales en catalizador 3139.6
fresco USD
Valor de los metales en catalizador 5631.4
gastado USD

Valor de los metales del 1579.2
rejuvenecimiento USD

Diferencia 4,071 USD

Tabla 5. Valor en el mercado de los metales que constituyen un

Catalizador.

El Costo del catalizador fresco adquirido por PEMEX para la planta de Tula es de 39647
pesos con un costo unitario de 66 000 pesos/tonelada de catalizador. Se estima que PEMEX

recibe 1.5 pesos/g de catalizador gastado enviado a recuperacion de metales [10].



4.2 Metodologia Experimental.

En la Figura 7 se presenta el

presente trabajo.

Gastado

Catalizador

34

método de rejuvenecimiento que se siguid en el

Nafta

A 4

Lavado
Remocion de
aceites

Acidos
Sales
Bases

A 4

Recuperacion de
solventes *

Agua

desionizada

A 4

Lixiviacion
Remocionde Niy V

Aire

Lavado

Recuperacion

v

Regeneracion
Oxidativa

A

Catalizador
Rejuvenecido

A 4

Caracterizacion

A 4

Evaluacion
Catalitica

de Metales en
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Figura. 7 Diagrama de bloques del proceso de Rejuvenecimiento de Catalizadores

del proceso H-Oil. *Estos pasos no se realizaron en este trabajo pero se propone su

realizacion.
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Materiales y Método.

Las muestras de catalizador nuevas y usadas para el proceso de rejuvenecimiento
provienen de la planta de Salamanca de H-Oil de Petroleos Mexicanos (PEMEX) Refineria
Ing. Antonio M. Amor y son de Criterion Catalysts.

Los catalizadores usados en el proceso H-Oil™, son del tipo NiMo/y-Al,O3 de

forma cilindrica de 1 mm de didmetro y 3.8 mm de longitud. El catalizador fresco se

denomin6 MO y MD al catalizador desactivado.

Los disolventes y sustancias usados en las pruebas fueron los siguientes; NH4OH
(29%, Goleen Bell), H,SO4 (97.2%, Fermont), HCI1 (37.1%, J. T. Baker), HNO;s (68.9%,
Fermont), Fe(SOy4); (75.26 %, J. T. Baker), FeCl;-6 H,O (Técnica Quimica, 97%) e NaOH

(Productos Quimicos de Monterrey ).

El rejuvenecimiento del catalizador consistié de la siguiente metodologia:

1) Lavado con nafta: Este se realiza para remover los aceites que quedan
depositados sobre el catalizador. El lavado se llevo a cabo en un equipo Soxhlet con nafta,
en un intervalo de temperaturas de 115-121 °C durante 24 h. Se utiliz6 una relacion de 1:10

de catalizador en nafta. Terminado el lavado se seco el catalizador a 100 °C durante 12 h.

2) Lixiviacion de las especies metalicas: La lixiviacion selectiva se realizo
para disolver el V y el Ni procedente del petréleo evitando disolver los metales del
catalizador, con diferentes soluciones tanto acidas como bdsicas, en algunas pruebas se
adicionaron sales para mejorar la solubilidad. En la Tabla 6 se muestran las condiciones de
operacion del proceso empleadas.

El procedimiento se realizd en un lecho fijo, empleando una bomba peristéltica
Masterflex. Al final, el catalizador se lavo con agua destilada y se seco a 100° C durante

16 h.
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3) Regeneracion oxidativa: La eliminacion de coque se realizd en un
calcinador de flujo Termolife 79400 con aire empleando un flujo de 170 cm’/ min, y una
rampa de calentamiento de 2 °C/min, desde temperatura ambiente hasta 500 °C durante 5 h.

Algunas muestras fuerén regeneradas en un reactor vertical con mezcla del 10 % de

nitrogeno.

4) Caracterizacion: La determinacion de propiedades fisicoquimicas se realizo
por:

a) Espectroscopia de absorcion atomica. El analisis cuantitativo de los metales

presentes en cada muestra se realizo en un espectrofotometro de absorcion atomica, Varian

modelo 5000, 2380A (200) Aa-20.

b) Adsorcion de N,. La determinacion de las propiedades texturales, area,

volumen de poro (Vp), y didmetro de poro (Dp) se realizaron en un equipo ASAP 2000.



SOLUCION CONCENTRACION TEMPERATURA TIEMPO
LIXIVIANTE moll °C H
H,SO 1.8 25
2 4
SO 8 %
3 4+ Fe(S04); 0.015
HCl1 14 25
8
HNO 1.6 25
9 3
HNO 1.6 51
10 3
HCI 14 51
11
SO 8 53
13 41+ Fe(SOy); 0.015
SO 8 20
14 ++ Fe(S0y)s 0.015
SO 8 30
15 o+ Fe(SO4); 0.015
H,S0 1.8 60
16 41+ Fe(SOy); 0.015
HCl1 14 25
18 + FeCls 0.015
HCl1 14 30
19 + FeCly 0.015
HCl1 14 60
20 + FeCly 0.015
HCl1 1.4269 40
21 + FeCls 0.015
NaO 1.8175 25
23 H
NaO 0.125 25
24 H
NH,4 1.0 25
25 OH
HCl1 0.1 30
27 + FeCls 0.1
HCl1 0.1 50
28 + FeCls 0.1
HCl1 0.1 50
29 + FeCls 0.1
HCl1 0.1 23
30 +FeCly 0.1
HCl1 0.1 40
31 +FeCly 0.1
HCl1 0.1 60
3 +FeCly 0.1
HCl1 0.1 60
3 +FeCly 0.1

Tabla 6. Condiciones de operacion de las soluciones utilizadas en la lixiviacion.
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c) Evaluacion catalitica: Se realiz6 en un reactor tubular de lecho fijo
simulando un proceso HDS. La muestra empleada proveniente de la regeneracion oxidativa
se mallo entre 80-100 mesh. EIl reactor operé a las siguientes condiciones para la
activacion:

Gasoleo de baja presion (GLP) + Dimetil sulfuro (DMS) (12.29 ml /1L de GLP) =15 ml/h
de alimentacion, 58 ml/min de H,, P=31 Kg/cm® y T=343 °C.

Transcurridas 6 horas inicia la reaccion con las siguientes condiciones:

GLP =15 ml/h de alimentacién, 118 ml/min de H,, P=73 Kg/cm2 y T=350 °C.

La reaccion se llevo a cabo durante 96 h tomando muestras cada 24 h.

La Figura 8 muestra el DFP (Diagrama de Flujo de Proceso) empleado en la evaluacion

catalitica.
HIDROGENO - =
NITROGENO Ve

ALIMENTACION

P7
T
V-1 V2 -4 5 i
e
FILTRO / oo
REACTOR
Et8
P3
12

P2 e P2
P P4
-1
E-2

Figura 8. Diagrama de Flujo del Proceso de HDS de gaséleo
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Capitulo 5. Resultados y Discusion

En la Tabla 7 se presentan los contenidos de Mo, V, Ni y Al asi como sus propiedades

texturales en cada etapa del proceso de rejuvenecimiento de las muestras.

En la Tabla 7 se presentan los valores de los contenidos de metales presentes en diferentes
procesos de lixiviacion selectiva empleados. Comparando los datos anteriores con un
catalizador nuevo (MO) se observa una pérdida en los metales que forman parte del

catalizador (Al, Mo y Ni).

Muestra Catalizador

MO Ml M2 M3 M4 M5

Mo,% 12.4 10.71 | 10.00 | 10.56 | 10.16 | 10.30

AlL% 82.9 66.89 | 70.22 | 70.34 | 70.41 | 71.55
Ni,% 4.64 6.13 | 4.11 |3.73 [4.56 |4.11
V.,% 0 16.25 | 15.57 | 15.35 | 14.86 | 14.02

Sger.m/g | 363.26 | 101 [ 135 [102 |[149 | 146
V,,cm’/g [ 049 [0.16 [0.18 [0.16 |0.53 |0.54

Tabla 7. Anélisis elemental del catalizador durante el rejuvenecimiento.

Los metales presentes en el catalizador fueron extraidos de acuerdo al siguiente equilibrio:

CM?+H'X —— M(X) +H"

CMP+H'X —— M?)-(X?)s-+H
Donde: M=Ni, Mo, V, Al

HX = acido (nitrico, sulfurico o clorhidrico)

La formacion de complejos que se unen selectivamente al Ni y/o V depositados en la
coraza de coque que rodea a la particula catalitica, se presenta por la adiccion de la sal la
cual contiene un cation metéalico (Fe) el cual es la base para la adicion de aniones que

selectivamente donan electrones a iones metalicos , formando un complejo.
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El equilibrio de solubilidad, en las lixiviaciones selectivas se puede expresar mediante una
constante llamada producto de solubilidad (Kps), la cual es una relacion entre las

cantidades de los 1iones en soluciébn, segun su equilibrio de ionizacion.
CM?+H X +Fe®X —— Fe'+MX+H'

Donde M=Ni, Mo, V, Al
HX = 4cido (nitrico, sulftrico o clorhidrico)

FeX=Sal (cloruro o sulfato)

Compuesto | Kps
NiCO; 1.4 %107
Al(OH); 5%107°
Fe(OH), 1.8%107"°
Fe(OH)s 6 * 107"
Ni(OH), 1.6 10 '°

Tabla 8. Constantes Kps. de algunos compuestos.

Muestra | Al1% | Mo% | Ni% | V%

M7 59.55 | 10.25 | 6.63 | 23.56
M8 71.44 | 10.53 |2.96 | 15.05
M9 77.92 | 8.66 2.37 | 11.03

M10 91.36 | 5.97 1.17 | 1.49

M1l 71.81 | 10.54 |2.85 | 14.79
M12 64.04 | 11.37 | 6.22 | 18.35
M13 68.89 | 10.24 | 5.45 |15.40
M14 75.41 | 9.13 4.63 | 10.82
M27 73.44 | 11.02 | 2.28 | 13.24
M29 72.73 |1 10.07 |2.82 | 14.36

Tabla 9. Contenido de Metales en las Muestras rejuvenecidas Resultados en %

En la Tabla 10 se reportan las propiedades texturales del catalizador rejuvenecido.



Muestra | Area Superficial, m?/ g | Vp, cm’/ g | Dp, A

MO 363.26 0.497926 | 57.667

M1 100.7864 0.160058 | 60.8825
M2 135.2145 0.182761 | 50.8913
M3 102.1171 0.156046 | 58.6905
M7 115.5127 0.157435 | 50.7989
M8 126.1313 0.210848 | 63.2945
M9 154.7743 0.269583 | 66.0939
M10 133.9838 0.259398 | 74.6080
Ml11 123.2546 0.208758 | 64.6090
M12 98.5485 0.14733 | 56.5767
M13 123.6060 0.178201 | 57.4272
M14 151.1209 0.216266 | 56.9635
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Tabla 10. Propiedades texturales de las muestras después de lixiviarlas.

Los resultados de la prueba de evaluacion catalitica se muestran en la Tabla 8, teniendo la
conversion mas alta en la muestra lixiviada con 4cido sulfurico, los valores de M9 y M25
estdn muy cercanos entre si lo cual es importante debido a que la muestra M25 se realizod

con lixiviacion basica , que sigue la reaccion:

M7+iOH ——  M(OH)*"
Muestra | % HDS
M9 0.270
MI0 | 0.265
MI3 0.320
M25 0.273

Tabla 11. % de HDS en las muestras con evaluacion catalitica.
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Catalizador
Nuevo | Lavado | Lixivia | Rejuve
Do Necido
A% 0 100 49 49
Ni 100 123 103 103
Fe 0 100 27 27
Mo 100 100 85 85
Al 100 100 80 80
ABET | 100 7 11 52
Vp 100 5 18 55

Tabla 12. Resultados de contenido de metales y propiedades fisicas del catalizador en las

etapas del proceso de rejuvenecimiento.

100

/ \/‘/ —_— A%
€0

— Mo %
40 Ni %
20 "‘k: — —V%
0 I I I I I I I | | | |
M7 M& MY MI10 MI11 M12 M13 M14 M27 M29 Mao

Figura 9.Comparacion de contenido de metales.

Se aprecia en la Figura 9 que la muestra M10 y M13 son las que presentan

mejor contenido de metales , aun que la muestra M10 contiene mayor porcentage de Al
esto; por que en la lixiviaciéon con acido nitrico se conserva este devido a que es un
metalpropio del catalizador.

Las figuras 10 y 11 comprueban la eficacia del acido nitrico repitiendo en las muestras
MI10 y M13 recuperando significativamente las propiedades fisicas del catalizador como

son el Diametro de poro , la area superficial y el volumen de poro.
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Figural2. Contenido de Metales de las muestras de catalizador.

La comparacion entre las muestras del catalizador en las diferentes etapas del proceso de

rejuvenecimiento se muestra en la Figura 12.

La reutilizacion de los catalizadores rejuvenecidos

se probo en mezclas del 50% de

catalizador nuevo con 50% de catalizador rejuvenecido en un a simulacion del proceso

HDS obteniéndose la Figura 13.
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Figura 13. Grafica de conversion a diferentes mezclas de
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Conclusiones.

La mayor remocion de metales se realizé con acido nitrico a 51 °C resultando en un % de
HDS de 0 .265, las lixiviaciones basicas resultaron satisfactorias en HDS de gasdleo en
0.0273, tnicamente con hidréxido de amonio debido a que no fuerdén selectivas en la
remocion de metales.

La muestra con mayor rendimiento de % HDS de 0.320 fue la lixiviada con acido sulfurico
mas Sal (sulfato férrico) con ello se probo que las lixiviaciones con sales aumentaron la
remocion de metales, sin embargo, alin no se determina la concentracion adecuada para

eliminar de una forma selectiva el Niyel V.

Con lo anterior se puede afirmar que el proceso de regeneracion de catalizadores gastados
puede ser viable debido a que con la regeneracion se reducen los desechos de
contaminantes producidos por sus constituyentes peligrosos (metales, coque, etc.)
promoviendo la recuperacion de los mismos en el caso de los metales que se depositan en

los lavados y las lixiviaciones.

Adicionalmente se realizaron pruebas de regeneracion oxidativa en catalizadores
previamente lavados con Nafta y lixiviados con H,SO,, para la eliminacion del carbono
presente en los catalizadores gastados y agotados del Proceso H-Oil™, donde se prepararon
diferentes lotes, regenerando tanto con aire, como con aire diluido en N,, empleando
calcinadores horizontales y verticales, con objeto de variar el esquema de flujo de difusion
de masa y calor en el catalizador. Ademas se variaron ciertas condiciones de operacion,
como el tiempo y la temperatura durante la regeneracion. Al llevar acabo la caracterizacion
de estas muestras por espectroscopia Raman y Microscopia Electronica de Barrido, se
encontro que, practicamente se elimina todo el carbono; pero se determind que el vanadio
procedente de las porfirinas presentes en el crudo, se deposita en la parte externa del
catalizador, y aunque es posible eliminar, hasta ahora, cerca del 50% de este metal por la
técnica propuesta en este estudio, también es factible proponer esta fase que desactiva al
catalizador, como una fase activa para otro tipo de reaccion diferente a las que ocurren en el

Proceso H-Oil™,
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Con lo anterior se concluye que se cumplieron los objetivos del trabajo de tesis
proponiendo un método a nivel laboratorio para el rejuvenecimiento de catalizadores
gastados utilizando selectivamente las solubilidades tanto de los contaminantes como de los

constituyentes del catalizador.

Trabajo a futuro

e Aplicar un método para la recuperacion de metales en los licores residuales de la
lixiviaciéon, como la formaciéon de complejos y la aplicacion de procesos
electroquimicos [14].

e Los precios del 6xido de molibdeno en 2002 tuvieron una ganancia de 0.011
dolares/g a la alza y en 2004 de 0.04 dolares/g. El pentdxido de vanadio en 2003 se
cotizo a 0.004 dolares/g y en 2004 a 0.014 dolares/g; considerando que el
comportamiento del mercado siga igual, serd importante recuperar estos metales,
ademas de evitar contaminacion ambiental.

Algunos compuestos metalicos que se pueden recuperar de los catalizadores gastados tiene

un alto valor econdmico; como el Ni el cual tiene un valor de 13.22 $/Kg.
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