SO AT 7 7
e )
e i
Dagn A

1%
4rit\ X

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD DE QUIMICA

EFECTO DE LA REDISPERSION DEL Pt-Sn/Al,0; EN LA
SELECTIVIDAD EN LA REFORMACION DE NAFTAS

ESTUDIO EXPERIMENTAL

TESIS

QUE PARA OBTENER EL TiTULO DE

INGENIERA QUIMICA
PRESENTA

GABRIELA ZUNIGA GARCIA

MEXICO D.F. 2009




e e

Universidad Nacional - J ~  Biblioteca Central
Auténoma de México -

Direccion General de Bibliotecas de la UNAM
Swmie 1 Bpg L IR

UNAM - Direccion General de Bibliotecas
Tesis Digitales
Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADQOS ©
PROHIBIDA SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

Todo el material contenido en esta tesis esta protegido por la Ley Federal
del Derecho de Autor (LFDA) de los Estados Unidos Mexicanos (México).

El uso de imagenes, fragmentos de videos, y demas material que sea
objeto de proteccion de los derechos de autor, serd exclusivamente para
fines educativos e informativos y debera citar la fuente donde la obtuvo
mencionando el autor o autores. Cualquier uso distinto como el lucro,
reproduccion, edicion o modificacion, sera perseguido y sancionado por el
respectivo titular de los Derechos de Autor.



JURADO ASIGNADO:

PRESIDENTE: Profesor: Martin Guillermo Hernandez Luna
VOCAL: Profesor: _Carlos Guzman de las Casas
SECRETARIO: Profesor: Rafael Herrera Najera

ler. SUPLENTE: Profesor: Aida Gutiérrez Alejandre

2° SUPLENTE: Profesor: Ramén Ramirez Martinell

SITIO DONDE SE DESARROLLO EL TEMA: LABORATORIO DE INVESTIGACION EN

PROCESOS, L-233 CONJUNTO E, DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA

FACULTAD DE QuimMICcA, UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

ASESOR DEL TEMA: DR. MARTiIN GUILLERMO HERNANDEZ LUNA

SUSTENTANTE (S): GABRIELA ZUNIGA GARCIA




A MI FAMILIA POR SU AMOR, APOYO Y PACIENCIA
A MIS MAESTROS POR COMPARTIR SUS CONOCIMIENTOS

A MIS AMIGOS Y COMPANEROS, POR BRINDARME SU AMISTAD Y APOYO



iINDICE

Objetivos y procedimiento

Capitulo 1
GASOLINAS

1.1 Antecedentes
1.2 Especificaciones
1.3 Produccion

Bibliografia

Capitulo 2

PROCESO DE REFORMACION

2.1 Aspectos generales

2.2 Reformacion catalitica semiregenerativa

2.3 Reformacioén catalitica con regeneracién continua
2.4 Comparacién

Bibliografia

Capitulo 3
DISPERSION

3.1 Modelo de sinterizacion y dispersion

3.2 Efecto de la regeneracion del catalizador en la dispersion

Bibliografia

Pagina

11
17

18
19
20
23
29
31

32
33
38
43



Capitulo 4

SECCION EXPERIMENTAL

4.1 Reactivos

4.2 Equipo de reformacion

4.3 Determinacién de las condiciones de operacidn
4.4 Descripcion de las corridas experimentales

4.5 Pruebas de caracterizacion

Bibliografia

Capitulo 5

RESULTADOS Y DISCUSION

5.1 Calibracidn y caracterizacion

5.2 Conversidn y selectividad

5.3 Efecto de la dispersién en la selectividad

Bibliografia

Capitulo 6
CONCLUSIONES

44
45
45
48
50
52
55

56
56
60
66
70

71



OBIJETIVO Y PROCEDIMIENTO

El petrdleo y el gas natural son los recursos de mayor importancia dentro de la
industria minera en México y constituyen también un factor decisivo en el crecimiento de
la economia nacional debido a su significativo aporte de divisas, a su cuantiosa
contribucién fiscal, a la generacidon de empleos y a la demanda de insumos industriales.

Los procesos de refinacion disponibles caen dentro de dos grupos principales:
separacion fisica (destilacién, cristalizacion, extraccion por disolvente, adsorcidn,
absorcion, etc) y conversién quimica (deshidrogenacién, polimerizacidn, isomerizacién,
ciclizacion, alquilacién, etc), estos ultimos son objeto de estudio, debido a que es en las
reacciones donde se aumenta el octanaje, y no en los procesos de separacion.

En general la gasolina se obtiene a partir de la nafta de destilacién directa, que es la
fraccion mas ligera del petrdleo (exceptuando los gases). Es por tanto una mezcla de
hidrocarburos. La nafta también se obtiene a partir de la conversion de fracciones pesadas
del petrdleo (gasoil de vacio) en unidades de proceso denominadas FCC (Fluid Catalytic
Cracking) o desintegracion catalitica.

La nafta se subdivide en nafta ligera y nafta pesada. La nafta ligera es uno de los
componentes de la gasolina, con nimero de octano en torno a 70. La nafta pesada no
tiene la calidad suficiente como para ser utilizada para ese fin, y su destino es la
transformacién mediante reformacion catalitica, proceso quimico por el cual se obtiene
también hidrégeno, a la vez que se aumenta el octanaje de dicha nafta.

La reformacién es el proceso en el cual se modifica la estructura molecular de las
naftas, su estructura es reformada con el fin de aumentar el nimero de octano. La
reformacién se expandié para producir aromaticos especificos como lo son el benceno,
tolueno y xileno de alta pureza. Actualmente este proceso se lleva a cabo con el

catalizador Pt-Sn/Al,Os;.


http://es.wikipedia.org/wiki/Hidrocarburo
http://es.wikipedia.org/wiki/Reformado_catal%C3%ADtico
http://es.wikipedia.org/wiki/Hidr%C3%B3geno

Durante el proceso de reformacidén de naftas se depositan residuos de coque en la
superficie del catalizador lo cual provoca su desactivacion. Estos residuos se remueven
mediante el proceso de regeneracién del catalizador. En el proceso de regeneracién
inicialmente se calienta a altas temperaturas para remover el coque. Durante el quemado
del coque, el platino del catalizador se aglomera en la superficie del catalizador por lo que

en una segunda etapa se redispersa el platino.

El objetivo del proyecto es hacer una medicién cualitativa del efecto de la dispersidon

del Platino en la selectividad del proceso de Reformacion de Naftas.

El planteamiento del proyecto se dividié en las cuatro etapas siguientes:

Etapa 1. Calibracion de equipos y determinacién de condiciones optimas de operacion.
Cromatodgrafo de gases. Inicialmente se realizan inyecciones de diferentes compuestos
(reactivos y productos) para realizar las curvas de calibracién. Después se inyectan
mezclas de los mismos compuestos para determinar los tiempos de retenciéon de cada
uno. Se realizan corridas en un detector de masas con el fin de identificar todos los
productos de la reaccidn y en base a eso determinar las condiciones éptimas de operacion
del cromatografo de gases.

Reactor. Las condiciones de operacion del reactor se determinaron con base en las
condiciones de operacién de las plantas de reformacién de naftas. Para determinar las
condiciones de alimentacidn se realizaron corridas del gas de alimentacion pasando por el
saturador de heptano con un programa de regulacion de valvulas. Se alimenté la mezcla
de reactivos para conocer las condiciones y concentraciones de alimentacion del reactor.
Para determinar el tiempo de reaccidn se garantizé el régimen permanente en la reaccién

para evitar desviaciones por desactivacion del catalizador.



Etapa 2. Determinacion de selectividad

Se seleccionaron catalizadores con diferentes dispersiones del platino. Con cada uno se
realizaron corridas de reaccién con un tiempo de duracion de hasta 6 horas para
garantizar el régimen permanente. A la salida del reactor se realizaron mediciones
periddicas para determinar la concentracion de productos a la salida del reactor. Esto se
repitio con cada uno de los catalizadores a fin de conocer el comportamiento de la

selectividad en funciéon de la dispersion de los metales.

Etapa 3. Caracterizacién de los catalizadores
A los catalizadores que utilizados se les determinaron diferentes caracteristicas como el
area superficial, distribucién del tamafio de poro, volumen y dispersidon del platino. Para

esta caracterizacion se utiliza un equipo AUTOSORB—-1 marca Quantachrome.

Etapa 4. Analisis discusion y conclusiones

Con los resultados obtenidos se realizaran balances de materia para determinar la
concentracion de los productos a régimen permanente y por lo tanto la selectividad de
cada uno de los catalizadores utilizados. Asi obtendriamos el comportamiento de la

selectividad en funciéon de la dispersion.



CAPITULO 1

GASOLINAS

INTRODUCCION

[1] A principios del siglo, la obtencién de gasolina de calidad era cuestion de suerte. La
naturaleza proporcionaba los ingredientes, casi siempre parafinas (hidrocarburos lineales
y ciclicos), pero diluidos con otros componentes contenidos en el petréleo crudo.

En la actualidad la gasolina es obtenida mediante diferentes procesos. Las principales

razones son:

e Los crudos tienen un méaximo de 25-30% de gasolina natural con indices de octano® de
40 a 60, los cuales son demasiado bajos para usarse en los motores de combustidon
interna. Esto se debe a la estructura molecular de los hidrocarburos que la constituyen.

e La cantidad de gasolina primaria o natural contenida en los crudos es insuficiente para
satisfacer la gran demanda provocada por los cientos de millones de vehiculos que

circulan diariamente.
1.1 ANTECEDENTES

[2] El petréleo y el gas natural son los recursos de mayor importancia dentro de la

industria minera en México y constituyen también un factor decisivo en el crecimiento de

! Dentro de este capitulo veremos el significado del indice de octano.
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la economia nacional debido a su significativo aporte de divisas, a su cuantiosa
contribucidn fiscal, a la generacidon de empleos y a la demanda de insumos industriales.
Los descubrimientos de yacimientos a finales de los afios setenta situaron a México
entre los cinco primeros paises exportadores de petréleo en el mundo. Actualmente, las
principales zonas de explotacién se localizan en el sur del pais, en una region comprendida
entre los estados de Tabasco y Chiapas, y en la plataforma marina de Campeche, que
junto con la zona costera del Golfo, Tamaulipas y Veracruz, constituyen la gran zona

petrolera de México.

En México se extraen, esencialmente, los siguientes tipos de petrdleo:

Petrdleo super ligero (Crudo tipo Olmeca)

Proviene principalmente de los yacimientos localizados en la Region Sur del territorio
nacional, en los estados de Chiapas y Tabasco, representando el 19 % del total producido
en el pais. El 90% de sus componentes principales estan constituidos por hidrocarburos
ligeros y gasolinas ademas de contiene un maximo de 0.8% en peso de azufre. Tiene un
valor de grados API* de 39.3.

Petrdleo ligero (Crudo tipo Istmo)

Se obtiene esencialmente de los yacimientos localizados en la Regién marina del
Golfo de Campeche, representa el 26 % del total producido en el pais. El 70% de sus
componentes principales son gasolinas y destilados intermedios (querosina y diesel).
Contiene maximo 1.3 % en peso de azufre. Su valor de grados APl es de 33.6.

Petrdleo pesado (Crudo tipo Maya)

Se extrae primordialmente de los yacimientos localizados en la Regidon marina
Noreste del Golfo de Campeche, representan el 55 % de la produccidn total del pais. EI 50
% de sus componentes principales son fracciones pesadas que eventualmente forman

parte del combustdleo, el restante estd integrado por fracciones ligeras, de las que se

2 API. En la industria petrolera se utiliza la relacidon: °API= (141.5/gravedad especifica) — 131.5. mientras mas
alto el valor, se tratara de un producto mas ligero y si el valor es menor, se trata de un producto pesado.
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producen las gasolinas y destilados. Su contenido de azufre es de 3.3 a 3.5 % en peso. El
valor de grados APl es de 22.

[3] A partir de los afios 20, como consecuencia de los mayores requerimientos en los
motores de explosidn, derivados del aumento de compresién para mejorar su
rendimiento, se inicia el uso de compuestos antidetonantes a base de plomo (Pb) y
manganeso (Mn) en las gasolinas. Tiempo después se descubrid que la presencia de plomo
en el aire tiene diferentes efectos contra la salud en funcién de la concentracién presente
y del tiempo a que se esté expuesto.

En los 70’s, ante los graves problemas de deterioro ambiental del planeta y su
impacto sobre los seres humanos que lo habitan, los gobiernos de los paises iniciaron una
serie de acciones para detener y prevenir esta problematica ambiental. Una de las
acciones que se iniciaron en los paises industrializados fue reducir el contenido de plomo
en las gasolinas. Para poder eliminar el plomo hay que sustituir los compuestos de éste
por otras sustancias que tengan el mismo efecto antidetonante. Las compafiias petroleras
han aumentando las proporciones de hidrocarburos aromaticos, isoparafinas y
compuestos oxigenados, cuyo exceso debe ser recirculado al motor y /o transformado en
el catalizador para evitar que este sea emitido directamente a la atmdsfera en forma de
hidrocarburos sin quemar.

La cualidad antidetonante de las gasolinas sin plomo, esta relacionada con la
estructura quimica de los hidrocarburos que los constituyen. Parafinas, isoparafinas,
olefinas, naftenos y aromaticos son los principales hidrocarburos que componen la
gasolina. Las parafinas lineales tienen el mas bajo nimero de octano de la familia de
hidrocarburos, mientras que isomerizadas o ramificadas tienen mucho mayor nimero de
octano.

El indice de octano de una gasolina es una medida de su capacidad antidetonante. Las
gasolinas que tienen un alto indice de octano producen una combustion mas suave y
efectiva. El indice de octano de una gasolina se obtiene por comparacién del poder

detonante de la misma con el de una mezcla de isooctano y heptano.
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La escala del niumero de octanos ha sido definida designando O al n-heptano, que es
particularmente propenso a la detonacion, y 100 al isooctano (2,2,4 trimetilpentano), uno
de los Cg's mas ramificados.Existen tres diferentes indices de octano asociados con cada
gasolina:

e El RON (Research Octane Number) indice que es medido bajo condiciones de prueba,
a baja velocidad cuando la aceleracién es frecuente. Simula el funcionamiento del motor
en la ciudad.

e El MON (Motor Octane Number) nimero medido en condiciones de alta temperatura,
alta velocidad y carga pesada. Simula el funcionamiento del motor en autopistas.

e El valor que relaciona a ambos para dar un panorama mas cercano a las condiciones

de manejo es el promedio de los dos valores:

RON+MON
o,

Indice de octano =

El octanaje nos indica la presién y temperatura a que puede ser sometido un
combustible carburado (mezclado con aire) sin auto-encenderse.

La alimentacién, de bajo numero de octano, de las reformadoras contiene grandes
cantidades de parafinas lineales y relativamente bajas cantidades de parafinas
ramificadas, naftenos, olefinas y aromaticos. La tabla 1.1 presenta el nimero de octano de
los hidrocarburos puros e indica el tipo de hidrocarburos deseables para la gasolina de
alto octano.

Generalizando, una olefina tendra mayor numero de octano que su correspondiente
parafina, los naftenos y cicloparafinas tienen el nimero de octano bastante alto. Aunque
la relacién entre la estructura del hidrocarburo y el nivel de detonacién es complicada,
estas generalizaciones dan una indicaciéon de lo que la reformacién busca obtener para

aumentar el nimero de octano en las gasolinas.



CAPITULO 1

Hidrocarburo Numero de octano
Parafinas
n-Butano 113
n-Pentano 62
n-Hexano 19
n-Heptano 0
n-Octano -19
Isoparafinas
2-Metilhexano 41
2 Metilbutano 99
2,2 Dimetilbutano 89
2,2 Dimetilpentano 89
2,2,3 Trimetilbutano 113
2,2,4 Trimetilpentano 100
Naftenos (Cicloparafinas)
Metilciclopentano 107
1,1 Dimetil ciclopentano 96
Ciclohexano 110
Metilciclohexano 104
1,2 Dimetilciclohexano 104
1,4 Dimetilciclohexano 66
Etilciclohexano 43
Aromaticos
Benceno 99
Tolueno 124
1,3 Dimetilbenceno 145
Etilbenceno 124
Isopropilbenceno 132
1,3,5 Trimetilbenceno 171

Tabla 1.1. Numero de octano de hidrocarburos puros

GASOLINAS
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1.2 ESPECIFICACIONES

[4]Los estudios realizados sobre contaminacién ambiental generada por los
automoviles dan como resultado que las principales fuentes de contaminacién son las
reacciones de combustion en el motor y las pérdidas debidas a la evaporacion de la
gasolina (emisiones evaporativas durante el llenado del tanque en una gasolinera y
compuestos que pasan por el motor sin ser quemados).

Los primeros esfuerzos realizados para atacar el problema se centraron en el
desarrollo de sistemas de control de emisiones en los vehiculos, como convertidores
cataliticos y sistemas de cémputo. Sin embargo, pronto se dieron cuenta que el
combustible empleado en los automdéviles también juega un papel determinante en la
calidad de las emisiones producidas.

Las regulaciones ambientales vigentes se enfocan a desarrollar mejores combustibles
desde el punto de vista ecoldgico, y a su vez, establecer normas que aumenten la
eficiencia de los automoviles. Asi, la industria petrolera introduce el concepto en la
formulacidon de la gasolina denominada “gasolina reformulada”. Concepto generado,
desarrollado y promovido por la industria.

El concepto de gasolina reformulada engloba a un “nuevo programa”, pero la gasolina
reformulada no es una “nueva gasolina”. Los componentes de la gasolina reformulada son
los mismos que se emplean en las gasolinas convencionales; la diferencia radica en que las
concentraciones de estos componentes son diferentes, reduciendo en las gasolinas
reformuladas la concentracion de compuestos que contribuyen a la contaminacién del
aire. De esta forma, la gasolina reformulada no tendra efectos adversos sobre el
desempeiio y la duraciéon del automovil.

Por el lado del control de las emisiones, se espera que la gasolina reformulada
disminuya significativamente la emision de compuestos organicos volatiles (COV), y de
compuestos téxicos, con respecto a las gasolinas convencionales. Para esto, la Agencia de
Proteccion Ambiental Estadounidense (EPA, por sus siglas en inglés) definié estos

conceptos de la siguiente manera:
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e Las emisiones de COV son la suma de todos los compuestos orgdnicos (exceptuando
metano) liberados por un automovil: (1) durante el llenado del tanque; (2) pérdidas por
evaporacion en el sistema del vehiculo, ya sea que éste se encuentre en operacién o
estacionado; y (3) compuestos organicos formados durante la combustion

e Los compuestos toxicos son definidos como benceno; 1,3-butadieno; acetaldehido;

formaldehido; y materia organica policiclica

El hecho de querer disminuir la cantidad de COV emitidos por un automovil, radica en
gue estos compuestos participan en reacciones quimicas que contribuyen a la formacion
de ozono en la troposfera. Por otro lado, de los compuestos tdxicos mencionados, el
benceno es un carcinégeno humano probado, mientras que los compuestos restantes son
probables carcindgenos.

Las intenciones de este programa de gasolina reformulada estan bien definidas, tanto
desde el punto de vista de la operacion del vehiculo, como de la reduccion de las
emisiones contaminantes. Sin embargo, como ya se menciond, esta reformulacién esta
alterando la concentracién de ciertos compuestos en la gasolina. Estos cambios han sido
muy vertiginosos, por lo que es dificil realizar predicciones acerca de las emisiones que
serdn generadas en el futuro. Esta modificacién en las emisiones puede generar otros
problemas que no estan contemplados. Por lo tanto, si estos problemas se presentan, las

legislaciones tendrian que ser reestructuradas nuevamente.

Entre los cambios introducidos por el programa de gasolinas reformuladas se encuentran:
e Disminucion de la Presién de Vapor Reid (PVR®)
Presion de Vapor Reid. Es la medida de la energia que requiere un liquido para pasar
al vapor (medida de la volatilidad del hidrocarburo), es decir mide la volatilidad de la
gasolina. Se establece un valor limite para la PVR durante el periodo de verano,
cuando las condiciones ambientales son propicias para la formacién de ozono. Esta

disminucién de la PVR permitira reducir principalmente las emisiones de COV.

3 - . , .
En este punto el proceso de reformacioén es sumamente atractivo porque el producto tiene una baja PVR.
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e Adicién de compuestos oxigenados
Los compuestos oxigenados son hidrocarburos que contienen oxigeno en su
estructura, los cuales tienen un excelente numero de octano que los hace buenos
sustitutos de los compuestos aromaticos. Aunado a esto, el oxigeno que contienen

promueve la combustion completa de CO a CO,.

En la década de los 70’s, estos compuestos fueron agregados en gasolinas llamadas
“oxigenadas”, con el objeto de aumentar el nimero de octano. La gasolina reformulada
también tiene compuestos oxigenados para aumentar el nimero de octano, sin embargo,
la concentracidn de hidrocarburos en la gasolina reformulada es completamente diferente
a la empleada en las gasolinas oxigenadas.

Cuando fue aprobada la legislacidén, se pensaba que esta especificacién era muy
importante para disminuir las emisiones contaminantes. Sin embargo, en estudios
posteriores se demostrd que no tiene el efecto esperado. [5] De hecho, se siguen
realizando estudios para determinar la posible generacién de otros contaminantes al
emplear estos compuestos oxigenados.

Por el momento, la especificacién establece un contenido minimo de 2 % en peso de
oxigeno en la gasolina. Los compuestos oxigenados que se emplean cominmente son
metil terbutil éter (MTBE), etilterbutil éter (ETBE) y teramil metil éter (TAME).

El metilterbutiléter, (MTBE, CsH1,0), se utiliza para aumentar el octanaje, mejorar la
combustidn, y reducir las emisiones de mondxido de carbono en aproximadamente un
10%. EI MTBE también contribuye a reducir las emisiones de compuestos orgdnicos
reactivos y la proporcidon de contaminantes aromaticos, sulfuro, olefina y bencina, en la
fabricacion de gasolina. EIl MTBE normalmente representa entre 10 y 15 por ciento del
volumen de la gasolina. En los Estados Unidos se utiliza como aditivo en aproximadamente

un tercio de la gasolina que se consume.
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MTBE es un éter, con la propiedad de disolverse en el agua con gran facilidad. Es un
producto residual, con escasa potencialidad para su degradacién natural. Fué introducido
por primera vez en la gasolina premium en los Estados Unidos y Europa hace mas de 20
afos

El MTBE es altamente volatil y soluble en agua. Al evaporarse la gasolina, en las
estaciones de servicio o en los puntos de almacenamiento, arrastra al MTBE a la
atmosfera. Alli se disuelve en el agua de lluvia, para luego contaminar los acuiferos.
También puede contaminar acuiferos por fugas o derrames en los sistemas de
almacenamiento y transporte.

La controversia sobre el uso de MTBE lleva al menos 15 afios en los Estados Unidos. En
Alaska se suspendid su uso debido a su relacion con problemas de salud en los
trabajadores de las refinerias de petréleo y por la contaminacién de agua para el consumo
humano. Como aditivo oxigenante se utiliza ahora el etanol. La ciudad de Missoula,
Montana, ha optado por prohibir la venta y uso de MTBE. Otros estados, como
Washington, Oregon, Colorado, Nevada, Arizona y Nuevo Méjico, utilizan principalmente
etanol como aditivo oxigenante en la gasolina, sin haber llegado a prohibir expresamente
el uso de MTBE.

En California se ha desatado una campana publica para erradicar el uso de MTBE de |la
gasolina. Alli se han reportado mas de 10.000 acuiferos contaminados por este producto.
Estos compuestos oxigenados pueden ser producidos dentro de una refineria.
Actualmente existe una tendencia por acoplar las siguientes unidades: desintegracion
catalitica, produccién de compuestos oxigenados, y alquilacién. Este acoplamiento tiene

como objetivo crear unidades integrales para la produccion de gasolina reformulada.
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Disminucién de la concentracion de azufre

El azufre es un veneno para los convertidores cataliticos. Adicionalmente, los éxidos
de azufre (SO,) contribuyen con el fenédmeno de la lluvia acida y tienen efectos
nocivos a la salud. El producto del reformado contiene muy poco, o nada de azufre,
por lo que cumple perfectamente con esta especificacion.”

e Disminucion de la concentracién de olefinas
Las olefinas tienen gran reactividad fotoquimica, y por tanto, contribuyen a la
formacién de ozono.

e Eliminacion de compuestos de plomo
Los aditivos que contengan plomo estan completamente prohibidos. Otros
compuestos de metales pesados también estdn prohibidos, a menos que la EPA los
acepte. Estos compuestos de plomo se empleaban principalmente para aumentar el
octanaje de las gasolinas.

e Limitar la concentracién de Benceno
Esta especificacion establece que el contenido maximo de benceno en la gasolina es
de 1 % en volumen. Esta reduccion de la concentracién de benceno en la gasolina
tendra un fuerte impacto sobre las emisiones de los compuestos tdxicos.

e Limitar la concentracidon de compuestos aromaticos
Esta especificacion establece un contenido maximo de compuestos aromaticos totales
(incluyendo al benceno) de 25 % volumen. Esta especificacion, como la anterior, esta
disefada para disminuir la emisién de compuestos téxicos. La reformacion de naftas
produce, principalmente, compuestos aromaticos de alto indice de octano. La
reduccion en la concentracion de compuestos aromadticos totales serd la
especificacion mas dificil de cumplir, porque estos compuestos tienen gran influencia
sobre el octanaje y la PVR de la gasolina. Al disminuir su concentracion, se afectaran

estas dos propiedades.

4 c T : o
Es un requisito que la carga de la nafta al reactor esté libre de azufre. Este componente desactiva rapidamente al
catalizador.
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e Otras especificaciones
Existen otras especificaciones que no tienen mucha relacién con el proceso de
reformacién, pero si con el desempeiio del programa de gasolinas reformuladas. Estas
especificaciones son:
¢+ Adicion de aditivos detergentes
¢ La gasolina reformulada no debe incrementar las emisiones de o6xidos de

nitrégeno (NO,), que también contribuyen a la formacién de ozono

¢+ Impone restricciones en las fracciones de destilacion de la gasolina a 200 y 300 °F

(norma ASTM)

1.3 PRODUCCION

[4]Aunque los procesos de refinacién disponibles caen dentro de dos grupos
principales: separacion fisica (destilacién, cristalizacion, extraccion por disolvente,
adsorcion, absorcidn, etc) y conversiéon quimica (deshidrogenacion, polimerizacién,
isomerizacion, ciclizacidn, alquilacidn, etc), estos Ultimos son objeto de estudio, debido a
gue es en las reacciones donde se aumenta el octanaje, y no en los procesos de
separacion.

[6] En general la gasolina se obtiene a partir de la nafta de destilacion directa, que es
la fraccién mas ligera del petréleo (si exceptuamos los gases). Es por tanto una mezcla de
hidrocarburos. La nafta también se obtiene a partir de la conversién de fracciones pesadas
del petrdleo (gasoil de vacio) en unidades de proceso denominadas FCC (Fluid Catalytic
Cracking).

Normalmente se considera nafta a la fraccion del petréleo cuyo punto de ebullicion se
encuentra entre 28°C y 175°C (umbral que varia en funcién de las necesidades comerciales
de la refineria). A su vez, esta nafta se subdivide en nafta ligera (hasta unos 100°C) y nafta
pesada (el resto). La nafta ligera es uno de los componentes de la gasolina, con nimero de
octano en torno a 70. La nafta pesada no tiene la calidad suficiente como para ser

utilizada para ese fin, y su destino es la transformacion mediante reformado catalitico,
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proceso quimico por el cual se obtiene también hidrégeno, a la vez que se aumenta el
octanaje de dicha nafta.

Ademas de la nafta reformada y la nafta ligera, otros componentes que se usan en la
formulacidn de una gasolina comercial son la nafta de FCC, la nafta ligera isomerizada, la
gasolina de pirdlisis desbencenizada, butano, butenos, MTBE, ETBE, alquilado y etanol. Las
féormulas de cada refineria suelen ser distintas (incluso perteneciendo a las mismas
compaiiias), en funcion de las unidades de proceso de que dispongan y segun la época del
afo.

La nafta de FCC (a veces denominada gasolina de FCC) se obtiene a partir de gasoil
pesado de vacio en un proceso denominado FCC (fluid catalitic cracking). Si no esta
refinada puede tener hasta 1000 ppm de azufre. Tiene alrededor de un 40% de aromaticos
y 20% de olefinas. Sus numeros de octano (MON/RON) son, en promedio, 80 y 93
respectivamente.

La nafta ligera isomerizada (isomerato) se obtiene a partir de la nafta ligera de
destilacion directa, mediante un proceso en el que se usan catalizadores soélidos en base
platino/alimina o zeoliticos. Es un componente libre de azufre, benceno, aromaticos y
olefinas, con nimeros de octano (MON/RON), en promedio, de 87/89 respectivamente.

La gasolina de pirdlisis desbencenizada se obtiene como subproducto de la
fabricacion de etileno a partir de nafta ligera. Estd compuesta aproximadamente por un
50% de aromaticos (tolueno y xilenos) y un 50% de olefinas (isobuteno, hexenos). Tiene en
torno a 200 ppm de azufre. El benceno que contiene en origen suele ser purificado y
vendido como materia prima petroquimica. Sus nimeros de octano (MON/RON) estan en
85/105.

El alquilado se obtiene a partir de isobutano y butenos, mediante un proceso que usa
catalizadores acidos (acido sulfurico o acido fluorhidrico). Tampoco tiene azufre, benceno,
aromaticos ni olefinas. Sus nimeros de octano (MON/RON) estan en 94/95.

El MTBE (metil terbutil éter) y el ETBE (etil terbutil éter) se obtienen del metanol y el
etanol combinados con isobuteno, respectivamente. Por tanto no son hidrocarburos, ya

que tienen oxigeno en su molécula. El uso de ambos componentes se ha extendido desde
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los afos ochenta, coincidiendo con las restricciones al uso de aditivos con plomo en los
Estados Unidos, la Unién Europea y otros paises.
Para aumentar el octanaje de los hidrocarburos, modificando su estructura, se

emplean diversos procesos que constituyen una refineria, algunos de ellos son:

Descomposicion Rearreglo Molecular Construccion molecular
# Reformacion

# Desintegracion térmica # Isomerizacidon

# Reduccion de # Hidrodesulfuracion # Alquilacion
viscosidad # Hidrogenacion de # Esterificacion

# FCC olefinas # Polimerizacidon

# Hidrodesintegracién # Hidrogenacion selecta # Dimerizacién

# Coquizacion de olefinas

# Gasificacion % Saturacion de

aromaticos
# Deshidrogenacién

Tabla 1.2. Procesos que constituyen las refinerias

Entre estos procesos se encuentra el de reformacién, el cual presenta como
principales productos, hidrocarburos aromaticos. Debido a que estos compuestos
aromaticos (benceno tolueno y xileno principalmente), isoparafinicos y los oxigenados son
carcinogénicos, se reduce su concentracion en las gasolinas mezclando la nafta reformada
con el producto de otras plantas que tienen menor octano y no contienen estos productos
(esquema 1.1).

La composicion quimica de las naftas necesita ser cambiada o reformada, asi esta

podra ser usada en motores de combustién interna.
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Esquema 1.1. Procesos para obtener diferentes combustibles.

[7] Pemex tiene seis refinerias dentro de México y controla el 50 % de una refineria en
Deer Park, Texas, lo cual da a la empresa una capacidad total de refinacion de 1.73
millones de barriles diarios. En 2001 el gobierno dio inicio a un programa a largo plazo
para la modernizacion de sus seis refinerias, disefiado no sdlo para aumentar la capacidad
total de refinacion de 350,000 barriles diarios sino también para mejorar la calidad de la
gasolina al reducir los niveles de azufre y de plomo, satisfaciendo asi las presiones

ambientalistas y una demanda de mercado cambiante.

Hasta ahora, los trabajos en cuatro refinerias, Madero, Salamanca, Tula y Cadereyta,
han sido terminados. Pemex planea ahora invertir en la modernizacion de la refineria de
Minatitlan, no sdlo para optimizar los productos que genera y para aprovechar mejor el
crudo rico en azufre, sino también para duplicar la capacidad de esa planta a 328,000
barriles. México sigue siendo un importador neto de productos refinados del petréleo

debido a la oferta insuficiente a nivel nacional.
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[8]Los principales centros de procesamiento del pais son presentados en la figura 1.1:

\ Capacidad de refinacion: 1,560 MBD
&,

Cadereyta

* 270 MBD

* Abastece la demanda de
combustibles del norte del pais

, Cd. Madero
* 195 MBD
s ¢ Abastece la demanda del
Salamanca \/ Centro y del Golfo
e 245 MBD

I
(8 Minatitlin
* 200 MBD )
% * Abastece la demanda del Sur
.y de la Peninsula de Yiicatan 4

* Abastece la demanda de [y
combustibles en las regiones
central y oeste del pais, y la
demanda de lubricantes de todo
el pais

Tula i
« 320 MBD * MinatitliEE 44
* Principal proveedor : _JI/:—'
combustibles a la Ciudad de EE L ou
México Salina pu——
Salina Cruz &
* 330 MBD
* Abastece la demanda de combustibles en el litoral
del Pacifico

Figura 1.1 Principales refinerias mexicanas.

Capacidad de produccién en millones de barriles diarios (MBD)

« Cadereyta 270 MBD Construida en 1979 Abastece la demanda de combustible del
norte del pais.

« Cd. Madero 195 MBD Construida en 1960 Abastece la demanda del centro y del golfo.

« Minatitlin 200MBD Construida en 1956 Abastece la demanda del sur y de Ia

peninsula.
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« Salina Cruz 330 MBD Constuida en 1979 Abastece la demanda de combustibles en la

costa oeste.

« Tula 320 MBD Construida en 1976 principal proveedor de combustible de la Ciudad de

México y el drea Metropolitana.

« Salamanca 245 MBP Construida en 1950 Abastece la demanda de combustibles en las

regiones central y oeste del pais ademas de la demanda de lubricantes de todo el pais.
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CAPITULO 2

PROCESO DE REFORMACION

INTRODUCCION

[1]La palabra reformacién es usada para designar al proceso en el cual se modifica la
estructura molecular de las naftas, su estructura es reformada con el fin de aumentar el
nimero de octano. La reformacién se expandié para producir aromaticos especificos
como lo son el benceno, tolueno y xileno de alta pureza.

[2]El benceno puede ser utilizado en la produccién de estireno, fenol, detergentes
sintéticos, ciclohexano para nylon, anilina, DDT, anhidrido maleico, diclorobenceno,
hexacloruro de benceno, nitrobenceno, difenilo, insecticidas, fumigantes, también se
puede utilizar como disolvente. El tolueno se ocupa como gasolina de aviaciéon, como
materia prima para benceno o fenol, como disolvente para pinturas y revestimientos,
gomas, resinas, la mayoria de aceites, como diluyente de lacas de nitrocelulosa, explosivos
(TNT), entre muchos otros productos quimicos. El Xileno se utiliza como disolvente para
resinas alquidicas, lacas, esmaltes o cementos de caucho asi como en la sintesis de
quimicos orgdnicos.

Otro producto muy valioso en la reformacion es el hidrégeno, el cual se utiliza para la
preparacion de cargas de reformacidn o en otros procesos de hidrotratamiento.

El proceso de reformacion catalitica se ha mejorado continuamente para poder

satisfacer las necesidades de la industria. Los esfuerzos combinados de las areas de
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desarrollo de catalizadores e ingenieria han aumentado la flexibilidad del proceso de
reformacidén. Esta flexibilidad se ha traducido en el surgimiento de nuevos procesos asi

como nuevos catalizadores los cuales presentan mayor estabilidad y actividad.

2.1 ASPECTOS GENERALES

Reformacion térmica

[3] La reformacion térmica fue el primer proceso utilizado para aumentar el numero
de octano modificando la composicién de las naftas. Dicho proceso se da a cabo a
temperaturas de alrededor de 540 °C y presiones de 500 a 1000 psi.

Las reacciones principales que se dan en este proceso son la deshidrogenacién en la
cual se obtienen olefinas a partir de parafinas y la desintegracién de parafinas de alto peso
molecular. La formacién de aromaticos es insignificante en este proceso, su concentracién
en la fase liquida aumenta solo por la disminucion de parafinas que pasan al estado

gaseoso. Este proceso da como resultado un nimero de octano de 85.

Reformacion catalitica

[4]En 1911, Zelinski empled catalizadores de platino y Paladio para realizar la
deshidrogenacion de los cicloalcanos a aromaticos sin reacciones secundarias e Ipatiev lo
hizo sobre un catalizador de 6xido metdlico. [5]En 1936 se realizaron reacciones de
deshidrogenacion de alcanos con un catalizador de éxido de cromo, uno de cobre y cromo

y uno de Pt sobre carbdn activado.

[3] El primer proceso de reformacion catalitica, conocido como Hidroforming, utilizd

catalizadores de 6xido de molibdeno sobre alimina activada, éste catalizador pierde

rapidamente su actividad catalitica por lo que requiere ser regenerado frecuentemente.
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Después de la segunda guerra mundial las plantas de Reformacidn Catalitica se
enfocaron en la produccién de gasolinas para automoéviles. Debido al crecimiento en la
demanda de gasolina y el alto costo de la produccién del catalizador, se desarrollaron
nuevos catalizadores. [6]En la busqueda de un catalizador bifuncional, se soportd un metal
hidrogenante como el platino en una base acida como silica-alimina o alumina tratada
con halégenos.

En 1949 se implantd el proceso Platforming, el cual pasé de usar un catalizador de
oxidos metdlicos a un catalizador monometalico de platino soportado. En 1967 fue
desarrollado el proceso Powerforming en el cual se utilizaron por primera vez los
catalizadores de Pt-Re sobre alumina. Con este catalizador se logré una mejora en la
selectividad del proceso y un aumento importante en el tiempo de operacién entre cada
regeneracion. Se han desarrollado otros catalizadores bimetalitos como el Pt-Ir y el Pt-Sn.
De estos, el catalizador Pt-Ir tiene un mejor tiempo de actividad catalitica, pero el alto

costo del iridio lo hace no redituable.

2.2 REFORMACION CATALITICA SEMIREGENERATIVA

La primera unidad Platforming fue desarrollada por UOP (Universal Oil Products)[7],
desde entonces esta compafiia ha sido la vanguardista en el desarrollo tecnolégico de
reformacién. Desde la optimizacion de las variables del proceso, la formulacién de los
catalizadores y el disefio de equipos para maximizar la produccién. Estos avances fueron
impulsados por la necesidad de incrementar la conversion y el nimero de octano vy
controlar la desactivacioén del catalizador.

Inicialmente se utilizé un proceso semiregenerativo o de cama fija. En estas unidades
se usaban catalizadores mono metalicos. La caracteristica principal de las unidades SR es
gue estas deben salir de operacidon para regenerar el catalizador. El tiempo entre cada
regeneracion puede variar dependiendo de las condiciones de operacidon. Esta
regeneraciéon consiste en una primera etapa de quemado de coque depositado en el

catalizador y el reacondicionamiento del metal activo. Con el fin de maximizar el tiempo
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de vida del catalizador entre regeneraciones, estas unidades fueron operadas a altas
presiones, en el rango de 28 a 35 kg/cm?” (27.2 a 34 atm).

En el diagrama 2.2.1 se muestra un diagrama tipico de del proceso SR. La corriente de
alimentacion de naftas es mezclada con una corriente de recirculacion de gas hidrégeno.
Posteriormente se intercambia calor con el efluente del Ultimo reactor para elevar su
temperatura, para llegar a la temperatura requerida se pasa la corriente por un horno a
fuego directo. Finalmente es cargada a la seccién de reactores, que pueden ser 3 0 4
reactores en serie. Dado que la mayoria de las reacciones son endotérmicas, la corriente
de salida de cada reactor pasa por un horno para llegar a la temperatura requerida para el
siguiente reactor. El efluente del ultimo reactor es enfriado parcialmente al intercambiar
calor con la corriente de alimentacién. La temperatura ambiente es alcanzada mediante el
uso de aire o agua de enfriamiento. Posteriormente la corriente es cargada a la seccion de
separacion donde los productos liquidos y gases son separados. Una porcién de gas del
separador es comprimido y regresado a la seccidn de reaccién. El hidrégeno producido es
enviado a los lugares que requieren hidrégeno dentro del complejo o usado como
combustible para calentamiento. El liquido separado es bombeado al estabilizador de
productos, donde los hidrocarburos ligeros mas volatiles son separados de los productos
de alto octanaje.

Dado que el reactor tiene que salir de operaciéon se implemento un proceso ciclico en
el cual se cuenta con un reactor adicional el cual entra en operacion cuando la actividad

de uno de los reactores baja y el catalizador tiene que ser regenerado.
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Figura 2.2.1 Proceso Platforming Semiregenerativo (SR). (De ref.: 4FLX)

La deposicion de carbdn en el catalizador va cubriendo sitios activos, provocando una
menor selectividad, conversién y por lo tanto un menor numero de octano. En el proceso
SR se compensa dicho efecto aumentando la temperatura, pero después de cierto tiempo
la unidad debera salir de operacidn para regenerar el catalizador y que este recobre sus
propiedades originales. Este proceso se hace in situ en el reactor, por lo que este tiene
gue salir de operacién. Las condiciones de operacién de la regeneracion dependen de la
reactividad del coque. La naturaleza de los depdsitos de coque, el mecanismo de
formacién y su facilidad para ser gasificados, deben ser considerados para establecer el
proceso de regeneracion, ya que el quemado de carbdn de la superficie del catalizador

consume la mayor parte del tiempo de la regeneracion.
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2.3 REFORMACION CATALITICA CON REGENERACION CONTINUA

UOP sabia de las limitaciones (en cuanto a estabilidad del catalizador se refiere) en el
uso de camas fijas, por lo que desarrolld el proceso Platforming con regeneracion
continua. La primera unidad Platforming con sistema de regeneraciéon continua del
catalizador inicié su operacién a escala industrial en mayo de 1971, teniendo capacidad de
20000 BPD [8]. En este proceso la seccion de reaccién de lecho mdvil se encuentra
acoplada a una seccion de regeneracidon ambas disefiadas para operar en forma continua
e independiente. El| catalizador es removido continuamente del ultimo reactor,
regenerado a condiciones controladas y después transportado nuevamente al primer
reactor, con lo que esencialmente, se esta reformando con catalizador fresco, es decir con
alta actividad y alta selectividad. Esto permite operar a bajas presiones obteniendo de
esta manera mayor rendimiento en el producto liquido. El espacio velocidad (LHSV) es
mayor con lo que se reducen los costos de inversidn y el utilizar una baja relacién de
H,/HC disminuye los gastos de operacidn, ademas se asegura una alta produccién de H,, la
cual es constante tanto en cantidad como en calidad.

El catalizador empleado en este proyecto de investigacién proviene de una planta de
este tipo, por lo tanto se hara una descripcion mas detallada.

En el diagrama 2.3.1 se muestra un diagrama tipico de del proceso CCR. El proceso
presenta la opcidn de usar cuatro o tres reactores sobrepuestos, la operacion y
caracteristicas de cada uno de ellos son esencialmente las mismas. La carga del proceso
previamente hidrodesulfurada se mezcla con la corriente rica en H, (gas de recirculacion)
e intercambia calor con el efluente del ultimo reactor, pasando a un calentador en donde
alcanza la temperatura requerida para la reaccién. El siguiente paso es entrar al primer
reactor en donde se considera que la reaccidn predominante es la deshidrogenacién de
naftenos. Ya que las reacciones que se llevan a cabo son endotérmicas, la corriente de
salida de este reactor entra a un calentador para alcanzar la temperatura deseada.
Después la corriente se alimenta en el segundo reactor. La secuencia de calentador —

reactor se repite, requiriéndose un total de 3 o 4 calentadores.

-23 -



CAPITULO 2 PROCESO DE REFORMACION

Catalizador
regenerado

Gas combustible
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RS

H |
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TS
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’—g_ Recirculacion

_ I de hidrégeno

< | Nitrogeno
Hidrogeno

CR: Columna de regeneracion
H: Calentador

LPS: Separador de baja presion
RE: receptor

ST: Estabilizador

Recuperacion
de ligeros

Reformado

Figura 2.3.1 Proceso Platforming con regeneracion continua de catalizador (CCR). (De ref.:3 y 4)

En el proceso de reformacidn de naftas se dan muchas reacciones diferentes, de las cuales

la de aromatizacidon e hidrocraqueo deben mantenerse dentro de ciertos limites para

obtener el rendimiento deseado, alto octanaje y mayor producciéon de hidrdogeno.

También es importante mantener la presidn parcial del hidrégeno dentro del sistema con
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el fin de disminuir la formacién de coque sobre el catalizador y con esto maximizar la vida
util del catalizador.

La temperatura de los lechos cataliticos es la variable principal en el disefio y
operacion de la unidad. Al elevar la temperatura aumentan las reacciones de
aromatizacién pero el hidrocragueo también aumenta y lo hace en mayor proporcion.
Esto nos lleva a que la temperatura de entrada a los reactores debe regularse de tal forma
gue se maximice la produccién de aromaticos y el menor hidrocraqueo posible para dar
un mayor numero de octano. Si la temperatura sube arriba de 538°, se pueden producir
reacciones en las que se rompen cadenas, lo cual disminuye el rendimiento del reformado
y aumenta la desactivacién del catalizador por la deposicién de coque. Cuando se reduce
la carga, la temperatura debe disminuirse, de lo contrario se daria una desactivacién del
catalizador por el coque. Por lo tanto debe encontrarse un balance entre la reformacién
completa de las naftas y la vida util del catalizador regulando la temperatura en funcion
de la carga.

La presidn parcial del hidrégeno es funcidn directa de la presion del sistema y es
basica para el sistema de reacciones. Si la presidon parcial del hidréogeno disminuye, el
rendimiento del hidrogeno aumenta, asi como el del reformado. Sin embargo los
requerimientos de temperatura disminuyen para obtener un alto nimero de octano y la
desactivacién del catalizador aumenta. Por lo tanto se debe buscar un balance en la
presion en la cual estén en equilibrio el rendimiento, el tipo de carga y el tiempo de vida
util del catalizador.

El espacio velocidad es la relacidon entre la cantidad de nafta alimentada al reactory la
cantidad de catalizador. La medida de la relacién espacio velocidad depende de las
unidades en las que se maneje la alimentacion. Si la alimentacidon de nafta se mide en
volumen por hora (ft3/h) se divide entre el volumen del catalizador y se le llama LHSV. Si
se mide el peso de la nafta por hora y se divide entre el peso del catalizador se le llama
WHSV. Mientras sea mas alta la relacién espacio velocidad, la calidad del producto serd

menor. Si aumentamos la temperatura de los reactores se puede disminuir este efecto.
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Dentro de los parametros normales de operacion de una planta, el LHSV tiene poco
efecto sobre los rendimientos y estabilidad catalitica. Un decremento en la velocidad de
alimentacion y por tanto abatimiento del espacio velocidad permite una reduccidén de
temperatura en el reactor. Un aumento en el flujo de alimentacién y por tanto en el
espacio velocidad requerira un aumento en la temperatura para obtener la misma calidad
de producto.

La relacion molecular de hidrégeno / hidrocarburo (H,/HC) se define como las moles
de hidrégeno que se recirculan por moles de nafta alimentada. Una relaciéon muy baja
provoca depdsitos de coque en el catalizador desactivandolo a una mayor velocidad. Por
el otro lado, relaciones H,/HC muy altas no tiene efectos importantes en el proceso.
Cuando se requiere aumentar el valor de la relacién se disminuye la alimentacién de nafta
manteniendo la recirculacion de hidrégeno constante.

El efluente del ultimo reactor intercambia calor con la corriente de alimentacién. La
corriente sigue enfridndose mediante un sistema de aire y posteriormente en un
condensador con agua. La corriente entra a un separador en donde la fase gaseosa
constituida principalmente por hidrogeno, metano, etano, propano y butano se divide.
Una parte se pasa por un compresor y se mezcla con la corriente de alimentacion. El
excedente se envia a una unidad de hidrotratamiernto. La fase liquida, constituida
principalmente por hidrocarburos C3 a C5+, se bombea por el control de nivel a una torre
de estabilizacién. El producto de fondo es el reformado estabilizado y el producto de
domo es gas seco que se utiliza como gas combustible y gas licuado.

El disefio de los reactores es de flujo radial con el fin de tener una baja caida de
presidn y una alta relacion longitud / didametro de la cama catalitica, esto facilita el flujo
uniforme del catalizador.

Por el otro lado, el fendmeno de desactivacidn del catalizador es muy importante en
el proceso industrial, esta se da principalmente por la deposicién de coque, las impurezas
alimentadas, la perdida de cloro y la sinterizacién del metal. La desactivacion del
catalizador es determinada por la presién de hidrégeno y la temperatura a las cuales

operan las reformadoras cataliticas. Dado que la desactivacidon del catalizador en este
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proceso es inevitable, el catalizador es sometido a un proceso de regeneracidén. Para
realizar la regeneracion en este proceso, el catalizador es removido continuamente del
ultimo reactor para ser llevado a la seccidon de regeneracion donde es reacondicionado a
condiciones controladas para ser alimentado al primer reactor, para asi mantener una alta
actividad del catalizador dentro del reactor. Esto representd un cambio tecnoldgico en la
reformacidn. El tiempo de residencia del catalizador a través de los reactores es de siete a
doce dias lo cual representa un tiempo de operacién muy bajo. En este caso el coque
formado es menos polimérico y menos grafitizado lo que lleva a tiempos de quemado mas
cortos.

La regeneracidon del catalizador consta de cuatro operaciones basicas: [3] En la
columna de regeneracién se quema el carbdn, se oxidan los metales promotores se ajusta
el balance del cloro y se seca. Posteriormente en la zona de reduccién, que esta en la
parte superior del primer reactor, se reducen los metales promotores.

La transferencia del catalizador gastado y regenerado se da por medio de un proceso
intermitente de transferencia controlado por dos sistemas ldgicos. El catalizador fluye por
gravedad del fondo del ultimo reactor a través de un colector hacia una tolva de
almacenamiento, de ahi va a un elevador que por la accién de una corriente de nitrégeno
es transportado a una tolva de venteo situada en la parte superior de la torre de
regeneracion. El nitrogeno y los finos del catalizador son removidos en esta tolva, el gas se
recircula y el polvo de catalizador va a dar a un colector de finos. El catalizador baja por
gravedad al regenerador, el cual tiene un disefo similar al de los reactores. El catalizador
cae a través de una seccion anular y entra en contacto con el gas que fluye radialmente
hacia el centro. Inicialmente se realiza el quemado del coque para lo cual pasa una
corriente compuesta principalmente de nitrégeno con una baja concentracidon de oxigeno
(de 0.9 a 1.1% mol). Esta reaccidn es altamente exotérmica y los productos son CO, y H,0.
En esta zona hay pérdida de dispersion del metal por las altas temperaturas y el cloro es
arrastrado por el agua que se produce. Dado que las altas temperaturas pueden causar un
dano permanente al catalizador, esta debe ser controlada en el proceso de quemado de

coque. El control se lleva a cabo modificando la concentracién de oxigeno.
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Cundo se lleva a cabo la oxidacién y la cloracidn del catalizador la corriente de gas se
enriguece en O,, adema3s se inyecta dicloroetano. En este paso se ajusta el contenido de
cloro y se dispersan los metales (Pt y Sn) en el catalizador. El cloruro es necesario para
mantener la actividad apropiada de la funcién dacida. La concentraciéon de cloruro es
controlada mediante la inyeccion de un compuesto de cloruro. La concentracion de
cloruro en el catalizador debe mantenerse entre 1.0 y 1.3 % peso de cloro. Entre mejor
sea disperso el metal sobre la superficie del catalizador, mejor serd su funcidon metalica.
Las condiciones que se deben controlar para ayudar a una mejor oxidacion y dispersion
del metal son altas concentraciones de oxigeno, tiempo de residencia, temperatura y
concentracion de cloruro.

Para el secado del catalizador se inyecta una corriente de aire caliente en la base del
regenerador, este es necesario para retirar el exceso de humedad que se produjo en el
area de quemado de coque. Para el secado del catalizador se usa nitrégeno previamente
calentado. El secado se favorece con altas temperaturas, tiempos de secado prolongados
y un flujo de gas de secado adecuado.

De ahi pasa a un colector en el cual se realiza la reposicion de catalizador. El
catalizador es transportado a la zona de reducciéon por medio de un sistema similar al
usado para transportar el catalizador usado al regenerador, pero en este caso el gas
utilizado es hidrdogeno, el cual ademas de servir como medio de transporte, realiza la
reduccion de los metales en el catalizador. Para un éptimo desempefio del catalizador en
la reformacion, es necesaria una reduccién lo mas completa posible. Este se favorece con
una alta pureza del hidrogeno, un flujo adecuado de hidrégeno y una temperatura entre
450y 500°C.

Este catalizador se alimenta al primer reactor y este fluye a través de los reactores por

gravedad, cerrandose asi el ciclo.

-28 -



CAPITULO 2 PROCESO DE REFORMACION

2.4 COMPARACION

Las diferencias entre los dos procesos (SR y CCR) discutidos en este capitulo son:

= El catalizador. En cada caso el catalizador es diferente ya que el tiempo de vida en un
proceso SR el catalizador debe permanecer mds tiempo en operacion. Por el otro lado

en un proceso CCR el catalizador tiene tiempos de operacion continuos mas cortos.

= En el proceso CCR el catalizador es un lecho movil, en el proceso SR el catalizador estd

en lecho fijo.

= Para mantener la productividad, en el proceso SR se aumenta la temperatura
progresivamente. En el caso del CCR la productividad se asegura con la regeneracion

continua del catalizador y reemplazos periddicos de catalizador.

= Para realizar la regeneracion en el proceso SR es necesario un paro total en el reactor
en el que se va a hacer el proceso de reactivacidon de catalizador. Por esto mismo las
plantas SR cuentan con reactores que entran en operacion durante el tiempo que dura
la regeneracion de otro reactor. Una vez regenerado el catalizador, este reactor entra a
suplir el siguiente reactor que entra a regenerarse. En el caso de las plantas CCR la
regeneracion del catalizador es continua. El catalizador esta fluyendo por los reactores
gue esta conectados uno sobre otro, de tal forma que al llegar el catalizador al final del
ultimo reactor, este entra al proceso de regeneracidn. El catalizador regenerado es
alimentado al primer reactor, por lo que este siempre trabaja con el catalizador en

opimas condiciones.
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[3,7]Las condiciones de operacién también varian de una planta a la otra. En el caso de
la planta SR, esta opera a una presion de 16.5 kg/cm, la relacion H,/HC es de 5.5
mol/mol y el LHSV es de 1.1 Bls/BIs h. La operacion del proceso CCR se da de una presion
de 3.5 kg/cm a una de 10.5 kg/cm, la relacidon H,/HC es de 2.5 mol/mol y el LHSV es de
1.8 Bls/Bls h.

El indice de octano de un proceso SR es de 97, el porcentaje de volumen reformado es
de 75.7% y la produccidén de hidrogeno es de 189 m> H, /m>. En la planta CCR se obtiene
un indice de octano de 102, un porcentaje de volumen reformado de 81.7% y la

produccién de hidrégeno es de 272 m® H, /m>.
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CAPITULO 3

DISPERSION

INTRODUCCION

[1]Una de las caracteristicas importantes en un catalizador bimetalico es la dispersién
de las especies metdlicas activas en el soporte poroso. Igualmente importante es
mantener dicha area durante periodos largos de operacién del proceso. Las dimensiones
de las particulas y la alta dispersién del Pt proveen mayor actividad y selectividad para un
numero de reacciones sensibles a la estructura. Dado que el fendmeno catalitico se da en
la superficie interna del sdélido, en los poros, la optimizacién del tamaifio de poro se
convierte en una variable importante para la transferencia de masa y la difusién de los
reactivos a los sitios activos. Por los poros no solo fluyen los reactivos y productos, sino
también influencian en la incorporacion de metales activos en la preparacién del
catalizador y la deposicidn del coque en la desactivacion del catalizador. Se ha encontrado
que los mesoporos de 20-100 A de didmetro son de suma importancia para alcanzar una
buena dispersidn del platino en los catalizadores de Pt-Sn/Al,O5; y al menos el 30% del
volumen de los poros debe caer en este rango. Un incremento de poros en dicho rango de
didmetros beneficia la dispersion del platino pero el volumen total de poro disminuye por
lo que es necesario encontrar un equilibrio entre el volumen de poro, la distribucién del
tamafiio de poro y la dispersidn del metal. También se ha reportado que el drea superficial

de la alimina debe ser mayor a 150m2/g para obtener una buena dispersidn del metal.
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[2] La dispersidn del catalizador es la relacidon que existe entre los atomos metalicos
de la superficie (Pts) y el numero total de atomos metadlicos (Pt;): D=Pt/Pt;. El estafio
puede bloquear algunos sitios de la superficie del platino, lo cual no altera la dispersiéon
real pero puede dar una dispersién aparentemente menor.

[1]El cloro en presencia del oxigeno durante la calcinacidn y regeneracién mejora la
formacidon de oxicloruros de platino moviles (Pt'VOXCIy), estas especies se distribuyen
uniformemente e interactlian fuertemente con el soporte lo que resulta en una dispersion
de platino alta y estable.

[4]El método de preparacién del catalizador tiene una gran influencia en la dispersion
del metal y el comportamiento de la adsorcién. La coimpregnaciéon del soporte de Al,O3
con Pty pequeias cantidades de Sn facilita la formacién de una alta dispersién de Pt. Por
el otro lado, si se impregna de forma secuencial, es decir, primero con Sn y después con Pt

se conduce a una dispersion baja.

3.1 MODELO DE SINTERIZACION Y DISPERSION

[3] La sinterizacién es una de las principales causas de la desactivacion del catalizador
bifuncional utilizado en la reformacidn de naftas. Principalmente ocurre en la
regeneracion del catalizador bajo condiciones oxidantes dado que la reaccion es
altamente exotérmica y forma agua. La sinterizacidon del Pt se puede evitar parcialmente
agregando compuestos clorados a la mezcla oxidante.

Se ha establecido que, en la mayoria de los casos, los datos de sinterizacién no
alcanzan valores de dispersion igual a cero después del tiempo de sinterizacion por lo que
se pueden utilizar modelos de dispersidn residual. Estos modelos son conocidos como
modelos de desactivacion con actividad residual DMRA por sus siglas en inglés

(Desactivation model with residual activity).
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Sinterizacion

Se han reportado resultados experimentales de procesos de sinterizacién a diferentes
temperaturas, en los cuales se ha observado que para el mismo tiempo de sinterizacion la
dispersion relativa decrece con el incremento de temperatura y que la dispersion decrece
en funcidn del tiempo hasta llegar a ser asintético a un valor de dispersién residual,
siempre diferente de cero. Este valor corresponde a un seudo estado estacionario llamado
dispersion residual. Una temperatura mas alta de sinterizacion produce un incremento en

la rapidez de sinterizacion y una disminucion en la dispersién residual. Un aumento en la

concentracidn de oxigeno disminuye la rapidez de sinterizacién.
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Fig. 3.1.1 Influencia de la temperatura en la rapidez de sinterizacién, Po,=0.001 atm (de ref 3)
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Fig. 3.1.2 Influencia de la temperatura en la rapidez de sinterizacién, Po,=0.21 atm (de ref 3)

Con base en estos resultados se propuso un modelo de rapidez de sinterizacién. La

rapidez de sinterizacidén debe ser funcién de la dispersidn relativa,

dD
D,=D/D, como dtr =y,(D, =D, )". En esta expresion Up es la constante de

desactivacién por sinterizacién, Dy es la dispersién inicial, D, es la dispersion residual
relativa alcanzada cuando t—2>e y n es el orden de la reaccién de sinterizacion. Se ha
demostrado que el valor de n para reacciones de sinterizaciéon puede ser 1 o 2, para
ambos valores se ha se han planteado mecanismos y modelos matematicos. Considerando
D
elvalorden=1, D, =D " D, + (1 - Drr)exp(— y/Dt)
0
Los parametros Yp y D,, dependen de las condiciones de operacién, presion del
oxigeno y temperatura. Los resultados revelan que al aumentar la presién del oxigeno los
valores de Yip y D, decrecen, lo que nos dice que la presién del oxigeno inhibe el proceso

de sinterizacion del platino. D, decrece al aumentar la temperatura, es decir a mayor

temperatura menor sera la dispersion residual.

-35 -



CAPITULO 3 DISPERSION

Redispersion

[3] Se ha encontrado que la mas alta redispersion se obtiene cuando la temperatura
estd entre 753Ky 773K. . El efecto de la concentracién de oxigeno durante la redispersion
es directamente proporcional. Un incremento en la concentracion de oxigeno produce un
incremento en la rapidez de redispersidon y el valor de dispersién del estado estacionario
también aumenta. Cuando la concentracidon del oxigeno es cero, se da un proceso de
sinterizacién en lugar de redispersién. Esto nos dice que es necesaria la presencia del HCl y

del O, para producir la redispersidn del catalizador.

60
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Fig. 3.1.3 Influencia de Po, en la rapidez de redispersién (de ref 3)

El efecto de la concentracidn del HCl en la redispersidon es similar a la del oxigeno, es
decir que al aumentar la concentracién del HCl, la rapidez de redispersion aumenta y el

valor de dispersion del estado estacionario también aumenta.
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Fig. 3.1.4 Influencia de P, en la rapidez de redispersion (de ref 3)

Los fendmenos de sinterizacion — redispersién se pueden considerar como un proceso

reversible de primer orden. De aqui se puede tomar una sola rapidez de variacién de la

dispersidn y puede ser escrita de la siguiente forma: ZD =Yy (DT — D)—lys D

Ur Y Us son las constantes de redispersion y sinterizacién respectivamente. El termino
Dt corresponde al valor maximo de dispersidon posible del catalizador. El termino (D+-D)
representa la fuerza de redispersion del proceso y el termino D, la fuerza de sinterizacién
del proceso. Como consecuencia si Pr(Dr-D) > PsD se da el fendmeno de redispersidon
mientras que si Yr(Dr-D) < YsD se observa la sinterizacion en el catalizador.

La sinterizacién — redispersidon del platino en el catalizador se puede considerar como
un fendmeno reversible. De acuerdo con esta hipdtesis se puede obtener un modelo que
nos permita explicarlo y sus parametros cinéticos tienen un significado fisico. El modelo

propuesto satisface los datos obtenidos experimentalmente, permitiendo Ila
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determinacién de la influencia de las condiciones de operacién en la variacion de la

rapidez de cambio de la dispersion durante la redispersiéon y la sinterizacién.

3.2 EFECTO DE LA REGENERACION DEL CATALIZADOR EN LA DISPERSION (EFECTO DE LA
DISPERSION EN LA SELECTIVIDAD).

[5]La regeneracion de los catalizadores de Pt/ Al,0; después de ser usados en la
reformacidn de hidrocarburos se alcanza mediante un proceso de oxidacion/reduccidn, en
el cual se remueven depdsitos de coque. También se utiliza un proceso de regeneracion
en el cual se realiza un ciclo de oxicloracién/reduccién mediante el cual no solo se
remueve el coque sino también se realiza la redispersidn del Pt sinterizado. Cambios en la
dispersion inducidos por el proceso de regeneracién del catalizador se reflejan en un
cambio de actividad catalitica y en la selectividad. El efecto del cloro durante la
regeneracion del Pt/ Al,O; en la dispersion es mucho menos significativo en la

regeneracion de catalizadores de Pt-Sn/ Al,Os.

Pt/ Al,O;

La actividad del catalizador disminuye con el tiempo debido a la deposicion de coque.
Para remover dicho coque el catalizador se somete a un proceso de oxidacién. Al
aumentar la temperatura en el proceso de oxidacién se reduce la actividad del catalizador
debido a la sinterizacion, el efecto aumenta al repetir el tratamiento de oxidacion. Por el
otro lado, el tratamiento de oxicloracién mantiene la dispersion y la actividad, por lo que
es muy importante la presencia de cloro en el proceso de regeneracién del catalizador. Sin
embargo la presencia de cloro tiene un pequefio efecto en el grado de envenenamiento
del catalizador por deposicion de coque durante la operacion.

La deposicidon de coque durante el proceso no tiene ningun efecto significativo en la
selectividad, pero en general favorece la hidrogendlisis a expensas de la aromatizacién y

ciclizacién. Ciclos de oxidacion repetidos producen cambios en la selectividad, al aumentar
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el nimero de ciclos inicialmente favorece la aromatizacion y ciclizaciéon a expensas de la
hidrogendlisis.

La presencia de cloro induce la estabilidad en la selectividad al repetir los ciclos de
oxicloraciéon. Sin embargo al comparar los catalizadores que contienen cloro con los que
no lo contienen se observa que la presencia de cloro favorece la hidrogendlisis expensas
de la aromatizacién y en menor grado de la ciclizacién e isomerizacion.

La hidrogendlisis tiene un el siguiente comportamiento de productos: C;>C3>C,, la
proporcion de C;/C; es ligeramente menor con catalizadores que contienen cloro que con
lo que no lo tienen. Al repetir los ciclos se llega a una relacion estable
independientemente de la presencia de cloro o no. Por el otro lado, la proporcién de los
productos de la isomerizacidon permanecen constantes al ser sometidos a procesos de
oxicloracion pero reportan una variacion apreciable con procesos de oxidacion.

El principal producto de la aromatizacidn reportado es el tolueno con trazas de
benceno. La ciclizacién dio principalmente 1,2-dimetilciclopentano vy etilciclopentano. En
estas reacciones, el proceso de oxicloracion induce la estabilidad del funcionamiento del
catalizador con una pequena disminuciéon en la mayoria de los productos menos en el
ciclohexano del cual se reporta un aumento. Un tratamiento de oxicloracién después de
una serie de seis de oxidacion da una selectividad similar a la que se tiene después de la
primera oxicloracion después de la calcinacion.

El factor dominante que influencia en la actividad del catalizador es la dispersion del
Pt. El cambio en la dispersidn del Pt se refleja en un cambio en la superficie expuesta del
Pt. En el caso de la isomerizacidon y aromatizacién no son funcién del tamano de particula,
mientras que la hidrogendlisis aumenta con el aumento de la dispersion del Pt. La
selectividad correspondiente como funcién de la dispersién aumenta para |la
hidrogendlisis, decrece para la isomerizacidn y no cambia para la aromatizacién. Aqui las
pérdidas de dispersion causadas por oxidaciones sucesivas presentan un patrén similar
con la selectividad de la hidrogendlisis tendiendo hacia abajo, la de la isomerizaciéon y
ciclizacién que tiende hacia arriba, y la de la aromatizaciéon que no cambia. De igual forma

la mejora en la dispersidn después de la oxicloracién tiene sus consecuencias en cada una
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de las selectividades de las diferentes reacciones. El estudio de espectro infrarrojo
demuestra que las particulas de Pt tienen una forma similar después de ciclos de
oxidacion y oxicloracién sin presentar un cambio significativo en las proporciones relativas
de los sitios expuestos de Pt.

También el resultado del infrarrojo nos sugiere que el efecto electrénico del Cl en
arreglos medianos o largos de atomos de Pt es despreciable.

A pesar de la perdida de actividad debida a la deposiciéon de coque durante el tiempo
de reaccién y el cambio significativo relativo de las proporciones de diferentes tipos de
sitios de Pt provocado por la coquizacién, las variaciones de las selectividades para la

aromatizacidn, ciclizacién, isomerizacién e hidrogendlisis fueron muy ligeras.

Pt-Sn/ A|203

[5]Al igual que con el Pt/ Al,03, al aumentar la temperatura previa a la oxidacion, se
produce una mayor sinterizacién del catalizador y por lo tanto se reduce su actividad. En
este caso con la presencia del cloro se produce una caida en la actividad debido a que
mejora la unién entre el Sn y el Pt inducido por la presencia del cloro, esto reduce la
cantidad de sitios de Pt disponibles para adsorcién y reaccion.

[5]La adicién de Sn reduce la actividad para la aromatizacion hacia tolueno. La
oxicloracion produce una mayor disminucion en la aromatizacion, este efecto aumenta al
aumentar la cantidad de Sn contenida en el catalizador. No se encontrd benceno usando
catalizadores de Pt-Sn después de los ciclos de oxicloracion. La selectividad hacia
ciclizaciéon se redujo ligeramente por el Sn después del tratamiento de oxidacion, y se
redujo mas significativamente después de los ciclos de oxicloracidon especialmente para
concentraciones mayores de Sn. Por el otro lado, la isomerizacién después de ciclos de
oxidacion presenta cambios ligeros en presencia de Sn. Sin embargo, después de ciclos de
oxicloracioén, los catalizadores con Sn mejoran la isomerizacion. La hidrogendlisis también
se favorece con la presencia del Sn y el Cl, pero en el caso del catalizador sin cloro y una

pequefia cantidad de Sn no se reporta un aumento significativo. El Sn provee estabilidad
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en la selectividad como funcién de un numero de ciclos de oxidacion. Sin embargo,
después de varios ciclos de oxicloracidon hay una mayor variacion en el comportamiento
gue en el que se presenta con catalizadores sin Sn.

Después de ciclos de oxidacion la relacion entre C;/C3 es menor en presencia de Sn
gue si él, incluso al aumentar la concentracién de Sn la relacidon disminuye. El efecto
provocado por la presencia del Sn incluso es mayor para los catalizadores que contienen
Cl.

La adicion de Sn al catalizador tiene un efecto muy ligero en la selectividad de los
productos de la ciclizacién en ausencia de cloro. Sin embargo, la selectividad de dichos
productos se redujo por la oxicloracion del catalizador de Pt-Sn en secuencia de ciclos de
oxicloracion después de la calcinacion y reduccidn.

La perdida general de actividad al introducir el Sn al catalizador de Pt/ Al,O3 que no
contiene cloro es consistente con el resultado obtenido del infrarrojo, el cual indica que
las particulas de Pt° son cubiertas parcialmente por el sn°. El efecto aumenta por el
contenido de cloro del catalizador de acuerdo con el efecto del cloro el cual promueve la
interaccion entre el Pty el Sn. Esto provee una explicacién del significativo decaimiento en
la actividad del Pt-Sn/ Al,03; debida a la oxicloracion que contrasta con el resultado
obtenido para el Pt/Al,Os en el que la oxicloracién promueve la dispersién y una mayor
actividad.

La adicién del Sn al Pt puede aumentar o disminuir la selectividad de la hidrogendlisis.
Para catalizadores que contienen pequenos sitios de Pt adyacentes a una superficie de
alimina modificada por el estafio, el atomo de Pt tendra deficiencia electrénica y esto
favorecerd la hidrogendlisis. EIl aumento en la selectividad de la hidrogendlisis y la
reduccion en la selectividad de la ciclizacidon y aromatizacidn debidas a la adicién del Sn es
el efecto inverso a los ciclos de oxidacidén, en cual permite el aumento de tamafio de
particula del Pt, pero es el mismo efecto que el de la oxicloracion el cual permite una
disminucion de tamaio.

El efecto insignificante que tiene la adicion de Sn al catalizador Pt/Al,O3 libre de cloro

en la selectividad de la isomerizacidn indica que el efecto del Sn de bloquear los sitios de
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Pt tiene un efecto menos significativo en las reacciones de isomerizaciéon que en las de
hidrogendlisis. Esto implica que la selectividad de la isomerizacion es independiente del
tipo de sitio de Pt.

La similitud entre las relaciones de los productos de la isomerizacidén para los
catalizadores Pt/Al,05 y Pt-Sn/Al,O3 contrasta con el resultado después del tratamiento de
oxicloracion en el cual el efecto del cloro es inducir una disminucion en las relaciones de
los productos de isomerizacién.

La oxicloracion del Pt-Sn/Al,03; favorece una mayor interaccion entre el Pt y Sn,
aumenta el bloqueo de sitios por el Sn y la retencidén de pequefios conjuntos de Pt que son
influenciados por el efecto del cloro. La alta dispersion del Pt favorece la ciclizacién que

involucra C1 en heptano, lo cual implica se tiene un intermediario en la isomerizacién.
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CAPITULO 4

SECCION EXPERIMENTAL

INTRODUCCION

El objetivo central de este trabajo fue hacer un estudio experimental sobre el efecto
de la redispersién del platino en el catalizador en la selectividad en la reformacién de
naftas. Para alcanzarlo, se plantearon un grupo de actividades que se mencionan a

continuacion:

e Elaboracién de curvas de calibracién de los diferentes productos esperados en el
cromatégrafo de gases acoplado al reactor

e Determinacién de las condiciones iniciales de operacién y rampas de
calentamiento del cromatégrafo con base en los tiempos de retencion de los
productos y reactivo

e (Calibracién del medidor de flujo del reactor

e Determinacién de las condiciones de operacién del reactor de reformacién de
heptano

e Determinacién de los productos de reaccién mediante el uso de un detector de
masas.

e Ajuste del programa de calentamiento del cromatdgrafo de gases para la

identificacion de todos los productos encontrados en el detector de masas
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e Medicién de la concentracion de reactivo en la corriente de alimentacion a

condiciones controladas del saturador

e Caracterizacion de los diferentes catalizadores. Determinando la:

©)

o

o

©)

o

Adsorcion fisica
Adsorcidn quimica
Area

Porosidad

Dispersion del platino

e Determinaciéon de la selectividad de los diferentes catalizadores. Repitiendo los

experimentos para asegurar la reproducibilidad

e Analisis de resultados

4.1 REACTIVOS

e Se utilizaron dos tanques de gas G1 y G2. El gas G1, consiste en una mezcla argén-

hidrégeno o nitrégeno-hidrégeno al 4.8 % mol/mol. El gas G2 es hidrégeno

comprimido grado 4.5, ambos suministrados por Praxair

e Como hidrocarburo se utilizdé Heptano 99 % de pureza (GC) marca Sigma - Aldrich.

4.2 EQUIPO DE REFORMACION

Una de las actividades fue el armado y puesta en operacidon de un sistema de

reaccion, en el cual se pudiera dar la reformacién de naftas de forma controlada,

reproducible y con condiciones de operacion medibles. A continuacién se describe su

conformacion y funcionamiento.
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El sistema de reacciéon armado constd de tres secciones principales: alimentacién,

reaccion y analisis (figura 4.1.2):

1.- Alimentacion y acondicionamiento de reactivos

En esta seccién se contd con dos tanques de gas (G1 y G2). La alimentacién de estos
gases depende de la etapa del proceso y se regula con un programa que controla las
valvulas de alimentacion. Después se tenia una valvula de tres pasos, la cual controld la
alimentacion directa al reactor o la alimentacién al saturador. El hidrocarburo se
encontraba en el saturador el cual estaba embobinado con una tuberia de cobre y un
aislante térmico. Por esta tuberia circulaba agua de un bafio el cual contaba con un
control de temperatura. El bafio contaba con un termémetro y en el saturador se colocé
un termopar para vigilar la temperatura en cada punto. De la salida del saturador hasta la
alimentacion del reactor se enchaquetaron las tuberias y se colocd una resistencia para
calentar el flujo y evitar condensacién o variaciones en los resultados por cambios en el

ambiente.

2.- Reactor catalitico continuo de lecho fijo

Se usd un reactor tubular de acero inoxidable con las siguientes dimensiones: 2.5 cm
de didmetro y 38 cm de largo (figura 4.1.1). Para su calentamiento, el reactor se ubicé
dentro de una mufla tubular con control de temperatura. La salida del reactor cuenta con
un calentamiento y aislante térmico para evitar la condensacién en las tuberias. También

contaba con un monitor para medir la presion.
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Reactor tubular

Medidor de
de acero temperatura
Catalizador
» Mufla

Figura 4.1.1 Esquema del reactor

3.- Sistema de andlisis

El equipo de andlisis consistido en un Cromatdgrafo de gases marca Hewlett Packard
6890 con detector FID y columna Ultra 2 (Reticulado 5 % Ph Me Silicona) 3 m x 0.32 mm x
0.52 um, acoplado a una estacion de trabajo para procesar datos. La salida del
cromatdgrafo también contaba con calentamiento y aislante térmico en las tuberias para

evitar condenacion. A la salida de la tuberia se midié el flujo de salida del reactor.
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Alimentacion
de Reactivos

Alimentacion
de Hidrogeno

Reactor

v

Sistema de
analisis.

Figura 4.1.2 Esquema general del sistema.

4.3 DETERMINACION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION

Condiciones de operacion del cromatdgrafo

Se realizaron diferentes corridas en un detector de masas para identificar los
productos de la reaccion. Después de determinar los productos esperados se realizaron
inyecciones en el cromatdgrafo acoplado al sistema de reaccién para obtener una grafica
con todos los picos obtenidos en el detector de masas. Se modificaron las condiciones
iniciales y las rampas de calentamiento del cromatdgrafo con el fin de separar
completamente todos los picos esperados.

El horno del cromatégrafo se programé con una temperatura inicial de 35°C, a esta
temperatura se realizaron las inyecciones, se mantuvo durante 16 minutos, después se

calenté a una velocidad de 4°C /min hasta llegar a los 60°C y se mantuvo durante 20 min.
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Después el calentamiento fue de 5°C/min hasta llegar a 180°C, esta temperatura no se

mantuvo, finalmente se programdé el enfriamiento a 35°C para realizar la siguiente

inyeccion.

Se realizaron pruebas a temperaturas mayores a 180°C, sin embargo ya no se obtenia

ningun producto por lo que se dejé como maximo esta temperatura. Dado que se tienen

productos muy ligeros, se decido iniciar a 35°C, esta temperatura no se bajé mas ya que la

temperatura inicial debe estar por arriba de la temperatura ambiente.

Condiciones de operacion del sistema de reaccion.

1.

3.

4.

Temperatura y Presion. La temperatura y presion de reaccién se definieron a partir de
las condiciones a las que operan las plantas de regeneracién continua. La temperatura
a la que se trabajo fue de 510°C y la presion de 64 psi.

Masa velocidad. Inicialmente se definié el flujo de alimentaciéon buscando una masa
velocidad de 2 h™%, debido a que con este flujo la conversién era del 100% para todos
los catalizadores se aumentd el flujo de alimentacion. El flujo que se usé fue de
64ml/min y 0.5g de catalizador quedando una masa velocidad de 128.2 h™.
Temperatura de embobinado de saturador. Inicialmente el saturador se encontraba a
temperatura ambiente. Con el fin de tener un mayor control en la alimentacion y
debido a cambios en la temperatura ambiente de mdas de 18°C se definid una
temperatura de saturador de 34°C.

Tiempo de reaccidn. Para determinar el tiempo de reaccién se realizaron corridas de
hasta 24 horas, a partir de los resultados obtenidos se definié un tiempo de reaccion
en el cual se garantizara el régimen permanente y ningln efecto de desactivacién del
catalizador por la deposicion de coque por lo que el tiempo de reaccién minimo por

corrida fue de 6 horas.
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4.4 DESCRIPCION DE LAS CORRIDAS EXPERIMENTALES

La primera etapa para un catalizador en el proceso industrial es la reduccién de los
metales promotores. En este caso el reactor fue de lecho fijo, por lo que la reduccién se
hizo en el mismo reactor. Se hizo pasar la corriente de hidréogeno (G2) por el reactor. En
esta misma etapa se realiza el calentamiento del reactor, por lo que la reduccidn inicia a
temperatura ambiente y aumenta hasta la temperatura de reaccion (510°C). El flujo de
hidrogeno se mantiene durante 1 hora y media. En esta misma etapa se inicia el
calentamiento del bafio que regula la temperatura del saturador y de las tuberias de
alimentacion y salida del reactor (a 34°C). Una vez alcanzadas las temperaturas deseadas y
transcurrida la hora y media se abre el flujo de la mezcla nitrégeno-hidrégeno (G1), sin
gue pase por el saturador, y se cierra el flujo del G2. Una vez estabilizada la presién de
operacion (a 64 psi) se cambia la valvula de tres pasos y se alimenta la mezcla G1 al
saturador y se abre la valvula de salida de este al mismo tiempo, de tal forma que se inicia
la alimentacion del hidrocarburo al reactor, siendo este el tiempo de inicio de reaccion.
Dado que el saturador se mantiene a las condiciones de presién de operacién (64 psi) el
cambio de valvulas no ocasiona ningin cambio de presién en el sistema.

En este momento se enciende el cromatdgrafo de gases (sistema de analisis), el cual
tarda aproximadamente 30 min en llegar a las condiciones de temperatura determinadas
en el punto 4.3. Una hora después de iniciada la reaccidn se realiza la primera inyeccién. A
partir de este momento, el cromatdgrafo, previamente programado, realiza las
inyecciones siguientes cada vez que se alcanzan las condiciones temperatura de inyeccion.
Los resultados de concentracidon de salida se van guardando en la computadora para su
analisis posterior.

Durante el tiempo de reaccién (6 hrs), se observa el equipo para que no cambien las
condiciones de operacion, no se apague ningun equipo y en caso de que se vaya la luz
cerrar la valvula del saturador y dejar correr el gas G1. Esto se hace ya que el equipo

regulador, el calentamiento y el cromatégrafo se apagan. Sin embargo la valvula de
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alimentacidn queda abierta y el hidrocarburo se puede condensar en las tuberias. En estos
casos, al reiniciar el equipo se realiza todo el procedimiento desde el principio. De ser
necesario, también se realiza un proceso de limpieza de tuberias de los tres sistemas,

alimentacion, reaccidén y analisis.

XV

N

DN,

E=l
<
T

Analizador

Figura 4.1.3 Esquema del equipo utilizado para la reformacidn de naftas

G1.- Gas 1, mezcla argén-hidrogeno

G2.- Gas 2, hidrégeno comprimido

S.- Saturador que contiene el hidrocarburo
R.- Reactor

MF.- Medidor de flujo
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Una vez alcanzado el régimen permanente de reaccién se realizan minimo 4
inyecciones mas, las cuales se promedian para realizar el andlisis de resultados.

Al finalizar la corrida, se cierra la valvula de salida del saturador y se cambia la valvula
de tras pasos del gas G1 al mismo tiempo, de esta forma se deja de alimentar el
hidrocarburo y se mantiene la presion en el saturador. Se deja correr la mezcla de gas por
media hora. Se apaga el calentamiento del reactor, de las tuberias y del bafio del
saturador.

Una vez terminado el analisis del cromatdgrafo se realiza una corrida de apagado en
la cual se enfria el cromatégrafo. Al final se libera la presién del equipo, se saca el
catalizador usado y se carga otro.

Se introduce otra muestra de catalizador, se cierran todas las valvulas y se alimenta
nitréogeno. Para verificar que no haya fugas se mide la presion y se deja toda la noche, la

presién debe mantenerse.

4.5 PRUEBAS DE CARACTERIZACION

4.5.1 ADSORCION FiSICA

DETERMINACION DE PROPIEDADES TEXTURALES

El drea superficial, volumen y tamafio de poro fueron determinados utilizando la
técnica de adsorcidn-desorcion de Nitrégeno en un equipo AUTOSORB-1 marca
Quantachrome. El procedimiento de caracterizacion de los catalizadores ser realizd como

sigue:

e Se introdujo una muestras de 0.1 g, se sometié a un pre tratamiento en las
estaciones de desgasificaciéon del mismo equipo en donde se sometieron las
muestras a una presion de vacio de 10° mmHg y temperatura de 573 K por 12

horas.
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e Después del pretratamiento, las muestras se colocaron en las celdas de fisisorcidn

del equipo para su caracterizacion.

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

Los datos experimentales de volumen de gas adsorbido Vs. y la presidn relativa se
procesan en un programa que calcula el volumen de la monocapa superficial, dato a partir

del cual se calculan las demas propiedades texturales.

4.5.2 ADSORCION QUIMICA

DISPERSION METALICA

Con la quimisorcion se busca determinar el numero de sitios activos metalicos

accesibles de cada una de las muestras. Se midié la adsorcién quimica en un equipo

AUTOSORB-1 marca Quantachrome.
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Se sometid cada muestra a un pretratamiento de vacio a 10° mmHg y una
temperatura de 300°C durante 8 horas. Después de esto se inicia el analisis en el cual se
inyectan cantidades conocidas de hidréogeno el cual se adsorbe en el catalizador. Cada
molécula de gas se adsorbe en un sitio activo, por lo que se obtiene directamente el
numero de sitios activos por gramo de catalizador. Se obtiene la cantidad de adsorbato
requerida para formar una monocapa de gas (Vm).

El analisis de dispersidn se realizd con hidrégeno grado 5.0 de ultra alta pureza marca
Praxair a una temperatura de 33°C. Se realizd un pretratamiento durante 90 minutos a

500°C y un vacio durante 120 minutos.
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CAPITULO 5

RESULTADOS Y DISCUSION

INTRODUCCION

En este capitulo se presentan los resultados mds importantes obtenidos. En Ia
primera seccién se presentan los resultados de calibracién de los equipos y de
caracterizacién de los catalizadores utilizados. En la segunda seccién se presentan los
resultados de la reaccidn, la conversion y la selectividad. En funcién de esto se determina
cualitativamente un comportamiento de la selectividad en funcién de la dispersién de los

catalizadores.
5.1 CALIBRACION Y CARACTERIZACION
Masas

En el detector de masas se realizaron diferentes corridas para obtener todos los
productos de la reaccion. A partir de este cromatograma, se establecieron las condiciones
de operacion del cromatdgrafo de gases HP6890 FID adaptado al reactor. Se identificaron
18 productos principales.

En la tabla 5.1.1 se enlistan los productos encontrados segun el pico del

cromatograma (grafica 5.1.1).
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Grafica 5.1.1 Cromatograma, productos de reaccién

# de pico Producto # de Carbonos
Pico 1 Propano 3
Pico 2 Butano 4
Pico 3 Metil propano 4
Pico 4 2 metil 1 propeno 4
Pico 5 2 metil 1 propeno 4
Pico 6 2 buteno 4
Pico 7 2 metil butano 5
Pico 8 3 metil buteno 5
Pico 9 2 metil 2 buteno 5
Pico 10 2 penteno 5
Pico 11 Metil hexano 7
Pico 12 Dimetil ciclo pentano 7
Pico 13 Heptano 7
Pico 14 Etil ciclo pentano 7
Pico 15 Tolueno 7
Pico 16 Etil benceno 8
Pico 17 Dimetil benceno 8
Pico 18 Dimetil benceno 8

Tabla 5.1.1 Productos del cromatograma y carbonos por compuesto
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Cromatdgrafo

Inicialmente se hizo la calibracién del cromatégrafo HP6890 con detector FID con
inyecciones de diferentes voliumenes y se determiné el area para diferentes cantidades de
heptano. La grafica 5.1.2 muestra el resultado de las inyecciones de heptano y el area

obtenida para cada una de ellas.
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Grafica 5.1.2 Grafica area vs moles de heptano

De esta grafica se obtiene el nimero de moles correspondiente al drea obtenida de
heptano y a partir de la regresion lineal se realiza el balance de materia.

Se definié una rampa de calentamiento del cromatdgrafo suficiente para obtener los
picos identificados correspondientes a los principales productos de la reaccidn. Dicha
rampa inicié a 35°C y alcanzando una temperatura maxima de 180°C.

Se definié un Split de inyecciéon 100:1; nitrégeno: mezcla.
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Caracterizacion de los catalizadores

Se seleccionaron 3 catalizadores, uno nuevo y dos regenerados de diferentes
refinerias. De cada uno se determiné la cantidad de adsorbato requerido para formar una
monocapa de gas empleando el método de la doble isoterma. La primera isoterma
generada representa la adsorcidn fisica y quimica en los sitios activos del catalizador. La
segunda isoterma se obtiene a partir del vacio (10° mmHg) durante 90 minutos, esta
isoterma representa lo fisicamente adsorbido. Se empleo el equipo AUTOSORB-1 de la
compania Quantachrome. Mediante la técnica de adsorcion-desorcion de Nitrogeno a 77K
se determinaron el drea superficial, el volumen y el tamano de poro, asi como, la

distribucién de tamafio de poro.

Volumen
&

Presion

Grafica 5.1.3 Isotermas de adsorcién y desorcién (BET)

Para la determinacion de sitios metdlicos activos (dispersién) se midié la adsorcion
quimica en el mismo equipo. Se sometié cada muestra a un pre tratamiento de vacio a 10°

> mmHg y una temperatura de 300°C durante 8 horas. Después se inyectaron cantidades
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conocidas de hidrogeno el cual se adsorbe en el catalizador en los sitios activos. Se

obtiene la cantidad de adsorbato requerida para formar una monocapa de gas (Vm).

En la tabla 5.1.2 se presentan los datos experimentales obtenidos de las
determinaciones de dispersidon y area BET, hechas a las muestras regeneradas y al
catalizador referencia (nuevo). Para la medicién de la dispersién se toma como referencia

el 67% de dispersion considerado para un catalizador nuevo.

Area BETm?/g % Dispersion

Nuevo 203.4 67 %
Regenerado 1 156.6 46.65 %
Regenerado 2 165.5 60.19 %

Tabla 5.1.2 Caracterizacion de los catalizadores

5.2 CONVERSION Y SELECTIVIDAD.

Balance de materia

Para determinar la composicién de cada especie contenida en una mezcla, se cuenta
con técnicas que requieren diferente informacién. Debido a que el nimero de productos
es alto se decidio usar el método de Factor de Respuesta, el cual toma en cuenta la
sensibilidad del detector. Este método utiliza un nimero adimensional denominado
“Factor de Respuesta”, que se emplea para corregir el drea reportada y asi obtener la
concentracion de cada componente.

Para el caso del detector FID y muestras de hidrocarburo, el factor de respuesta es
funcién del nimero de atomos de carbono y de hidrogeno que contiene la molécula del

compuesto.
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El factor de respuesta se define como:
CC, +HH, K
Cy
C

FR =

Donde:

C= Peso Molecular del Carbono (12.011g/mol)
Cn=Numero de carbonos en la molécula
H=Peso molecular del hidrégeno (1.008g/mol)
Hy=Numero de hidrégenos en la molécula

K=constante.

El valor de la constante K depende del compuesto que se tome como referencia. En
este caso se uso el heptano como referencia por lo que el valor de K=0.83905.

A cada uno de los productos identificados se les determina el Factor de Respuesta. A
partir de este factor, el drea obtenida para cada producto y el area obtenida para el
heptano, se puede determinar la concentracién de cada especie. En la tabla 5.2.1 se
mencionan los Factores de respuesta para cada uno de los productos. Con este factor y el
peso molecular de los productos podemos determinar la concentracidn en porciento en
mol a la salida del reactor y a partir de la curva de calibracién del heptano del
cromatégrafo se determinan los moles de cada uno de los productos a la salida del
reactor.

A partir del valor del Factor de Respuesta (FR) se puede calcular una aproximacion a la

concentracidn de cada compuesto con la siguiente funcion:

AIFRI

Ci=—
> AFRi
i=1

Donde
Ci= concentracién del compuesto i
Ai= area del compuesto i

FRi= factor de respuesta del compuesto i
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Producto # de PM FR
Carbonos

Propano 3 44.097 1.02683
Butano 4 58.124 1.01509
Metil propano 4 58.124 1.01509
2 metil 1 propeno 4 56.108 0.97988
2 buteno 4 56.108 0.97988
2 metil butano 5 72.151 1.00805
3 metil buteno 5 70.135 0.97988
2 metil 2 buteno 5 70.135 0.97988
2 penteno 5 70.135 0.97988
Metil hexano 7 100.205 1.00000
Dimetil ciclo pentano 7 98.189 0.97988
Heptano 7 100.205 1.00000
Etil ciclo pentano 7 98.189 0.97988
Tolueno 7 92.141 0.91953
Etil benceno 8 104.152 0.90947
Dimetil benceno 8 106.168 0.92707

Tabla 5.2.1 Factor de respuesta y peso molecular de los productos identificados

Se realizaron inyecciones a diferentes tiempos para garantizar que se alcanzé el
régimen permanente y que el catalizador no se desactivd por deposiciéon de coque. A
continuacion se muestra el comportamiento del heptano (reactivo) y tolueno (producto

principal) a lo largo del tiempo de reaccién.
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Grafica 5.2.1 Comportamiento del heptano y tolueno en el tiempo de reaccion

Como se puede observar en la grafica 5.2.1 a partir de los 180 minutos se alcanza el

régimen permanente por lo que los resultados se consideraron a partir de este momento.

Se realizaron corridas sin la presencia del catalizador a las mismas condiciones de
presién y temperatura como blanco. A partir de dichos resultados y la curva de calibracion

del cromatdgrafo se determind la concentracidn de alimentacidn del reactor.

De los tres catalizadores seleccionados se realizaron minimo 3 corridas para
determinar la conversion en el reactor. En la tabla5.2.3 se observa que la conversién de
cada catalizador es diferente y esto se debe al area superficial de cada muestra. El
catalizador con la menor conversidn corresponde al catalizador con el drea superficial mas
baja y la mayor conversidn se logré con el catalizador con la mayor area superficial. De

aqui la importancia de maximizar el drea superficial de un catalizador.
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,:;,rze/c; BET A::;i;:; Moles iniciales Moles finales rel\::cll?z)anL;Zn Conversion
Muestral 2.53E-06 3.51E-08 2.49E-06 99%
Muestra2 2.53E-06 5.11E-08 2.48E-06 98%
Nuevo 203.4 Muestra3 2.53E-06 5.50E-08 2.47E-06 98%
PROMEDIO 2.53E-06 4.71E-08 2.48E-06 98%
Muestral 2.53E-06 2.53E-07 2.28E-06 90%
Muestra2 2.53E-06 2.72E-07 2.26E-06 89%
Regenerado 1 156.6 Muestra3 2.53E-06 1.71E-07 2.36E-06 93%
PROMEDIO 2.53E-06 2.32E-07 2.30E-06 91%
Muestral 2.53E-06 5.06E-08 2.48E-06 98%
Muestra2 2.53E-06 4.52E-08 2.48E-06 98%
Regenerado 2 165.5 Muestra3 2.53E-06 1.05E-07 2.43E-06 96%
PROMEDIO 2.53E-06 6.69E-08 2.46E-06 97%

Tabla 5.2.2 Conversidn del heptano de los diferentes catalizadores

Area BETm2/g Conversién
Nuevo 203.4 98%
Regenerado 1 156.6 91%
Regenerado 2 165.5 97%

Tabla 5.2.3 Conversién del heptano de los diferentes catalizadores

La distribucion de los productos para cada catalizador se muestra en la Grafica 5.2.2.

Esta grafica demuestra que la selectividad del tolueno frente a los otros productos varia

entre los diferentes catalizadores utilizados.
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Grafica 5.2.2 Distribucién de tolueno para cada muestra (% mol)

A partir de una corrida de blanco se calcula la cantidad de heptano que se estd
alimentando. Después de la reaccidn se tienen las concentraciones molares a la salida del
reactor. Con estos datos podemos calcular los moles de heptano que reaccionaron, los
moles de tolueno que se formaron y los moles de los otros productos con lo que podemos
calcular la selectividad. La selectividad del tolueno la obtenemos del cociente de los moles
de tolueno que se generaron entre la suma de moles que se produjeron de otros

productos, sin considerar el heptano que corresponde a los moles que no reaccionaron.

moles de tolueno

Selectividad =
Y. moles de otros productos

En la tabla 5.2.4 se reporta la selectividad obtenida para cada uno de los catalizadores

considerando el promedio de las 3 muestras de cada catalizador.
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Suma de Moles de otros Selectividad
Moles de . ..
productos (sin tolueno y mol Tol Selectividad
tolueno S
hexano) mol otros
2873E—-06
Nuevo 2.873E-06 4.458E-07 _ 6.44
4 458E — 07
6.068E — 06
Regenerado 1 6.068E-06 1.739E-06 S — 3.49
1.739E — 06
4 407E — 06
Regenerado 2 4.407E-06 7.524E-07 _— 5.86
7.524E — 07

Tabla 5.2.4 Selectividad de tolueno

El rendimiento del reactor también se ve afectado por la dispersidon del platino. Este
lo podemos obtener del cociente de los moles de tolueno que se generan entre los moles

gue reaccionaron de heptano.

5.3 EFECTO LA DISPERSION EN LA SELECTIVIDAD

El catalizador utilizado estd formado por sitios acidos y metalicos en los que se
realizan diferentes reacciones. Las reacciones de desintegracidn catalitica ocurren en los

sitios acidos del catalizador.

A

CH3(CH2)5CH3 + H, ﬁ CH3CH2CH3 + CH3CH2CH2CH3

Los sitios acidos del catalizador son independientes de la dispersién del metal por lo

que los sitios disponibles para la desintegracidn catalitica no se modifica con la dispersion.

Para que las reacciones de ciclizacién y aromatizacidn ocurran son necesarios ambos

sitios, acidos y metalicos.
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Los sitios metdlicos disponibles son independientes de la dispersion del metal, sin
embargo la reaccidn de aromatizacién requiere sitios acidos y metdlicos por lo que al
aumentar la dispersion del platino se aumentan los sitios “acidos —metalicos”, por lo que
al aumentar la dispersidon, aumentan los sitios disponibles para las reacciones de

aromatizacion.

En la tabla 5.3.1 se muestran los resultados de la dispersion, la selectividad y la

conversion para cada uno de los catalizadores.

Area BET Conversion Dispersion Selectividad
m2/g
Nuevo 203.4 98% 67% 6.44
Regenerado 1 156.6 91% 46.7% 3.49
Regenerado 2 165.5 97% 60.2% 5.86

Tabla 5.3.1 Resumen de selectividad y conversién de los catalizadores

En esta tabla se observa que la dispersién del catalizador tiene un efecto muy
importante en la selectividad del catalizador. Cuando tenemos una mayor dispersién en el
catalizador, la produccién de tolueno respecto a los demas hidrocarburos aumenta. Este

efecto puede llegar a ser muy importante dependiendo de la disminucién de dispersion.
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Tomando como referencia el catalizador nuevo como maxima dispersion vy

selectividad podemos calcular el efecto de la dispersidn.

Regenerado 1 Regenerado 2
Dispersion Reg 1 46,70 Dispersion Reg 2 60.20
PETTON A © _ = 70% pETTOn TS £ _ — 900
Dispersion Nuevo 67% Dispersion Nuevo 6700
Selectividad Reg1  3.49 Selectividad Reg 2  5.86
= = 5404 = = 9104
Selectividad Nuevo 6.44 Selectividad Nuevo  6.44

Con un decaimiento en la dispersidén del 10%, la selectividad decae 10%, sin embargo

con un decaimiento en la dispersion del 30% la selectividad decae 46%.

50%
45%
40%
35%
30%
25%
20%
15%
10%

5%

0%

Decaimientode selectividad

0% 5% 10% 15% 20% 25% 30% 35%

Decaimiento de dispersion

Grafica 5.3.1 Efecto del decaimiento de la dispersién en la selectividad
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Con los resultados obtenidos podemos ver que al aumentar el decaimiento en la
dispersion, la selectividad va cayendo de forma exponencial. A partir de estos resultados
podemos concluir que la dispersion del metal afecta la selectividad de la reformacion por
lo que serd muy importante realizar estudios para determinar la dispersién minima
aceptable de un catalizador para su utilizacion en planta. También se sabe que al
aumentar la temperatura de quemado del coque, disminuye la dispersion del catalizador
por lo que se podran estudiar las condiciones optimas de quemado de coque y
oxicloraciéon en la regeneracion de los catalizadores para maximizar el tiempo de vida del

catalizador asi como maximizar la selectividad de aromaticos en planta.
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CONCLUSIONES

1. El sistema de reaccidn-andlisis armado para la reformacién catalitica funciond
eficientemente, ya que permitié evaluar la selectividad con diferentes catalizadores. La
pérdida de actividad por deposicién de coque no afectd los resultados ya que las

mediciones se hicieron a régimen estacionario.

2. Las condiciones de operacién del cromatdgrafo permitieron identificar los diferentes

productos de la reaccion para los diferentes catalizadores.

3. Las condiciones de operacién de la regeneracion de los catalizadores (quemado y
oxicloracion) afectan la dispersion del metal en el catalizador. A mayor temperatura de
guemado mayor es la sinterizacidn del platino. En el proceso de oxicloracidn se realiza la
redispersion. En esta etapa es necesaria la presencia de oxigeno ya que de otra forma el
metal presentaria una sinterizacion. En el proceso de dispersion del platino se obtiene un

mayor numero de sitios metalicos disponibles en el catalizador.

4. Es muy importante la recuperacién de la dispersion en el metal, ya que esta afecta la
selectividad de los productos obtenidos. A mayor dispersion mayor es la selectividad de
los productos aromaticos, en este caso tolueno. Esto se debe a que aumentan los sitios
activos “acidos-metdlicos” en el catalizador necesarios para las reacciones de

aromatizacion del hidrocarburo.

-71 -



CAPITULO 6 CONCLUSIONES

5. La diferencia de conversion se debe a la diferencia de darea superficial en los
catalizadores utilizados. Aun cuando el area superficial de los catalizadores utilizados

varia, la conversion se mantiene arriba del 90% para todos los catalizadores.

6. Independientemente del nivel de actividad de las muestras de catalizador (diferente

envejecimiento) se encontrd una relacidn entre la dispersién y la selectividad.

7. Cuando se registran caidas en la dispersidon de 10%, la selectividad hacia tolueno baja
10%, es decir que la selectividad baja linealmente con pérdidas ligeras de dispersion.
Cuando la pérdida de dispersion es del 30%, la selectividad baja 46%. Si graficamos este
comportamiento podemos observar que el comportamiento es exponencial por lo que es
muy importante mantener una buena dispersion metdlica para obtener productos

aromaticos de la reformacion.

8. Aun cuando se han hecho estudios sobre el efecto de las condiciones de regeneracién
en la dispersién del catalizador, hace falta profundizar en este tema, principalmente en el
caso del catalizador usado en este trabajo (Pt-Sn/Al,03). De esta forma se podrian
determinar las condiciones optimas de operacién del procedo de quemado y oxicloracion
y asi maximizar la produccion de aromdticos nivelando el tiempo de vida de los

catalizadores y la selectividad.
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