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INTRODUCCION.
El trabajo experimental se realizd en ¢} Laboratorio de Catalisis y Fluidizacion del Depto.
de Ing. Quimica, de la Facultad de Quimica, UN.AM., dentro del proyecto: Desarrollo de

lizade Bos crihl,

es para la reduccidn de i en los ¢ de transporte, quc

incluyc entre otras actividades, la construccion y pucsta a punto de un cquipo de medida de
actividad catalitica con las caractéristicas nccesarias para medir la funcionalidad catalitica de
tizad de hi amicnto. Los p de hidrot i talitico son

usados para la remocion de compuestos de azufre, nitrogeno, metales, ctc.,de los derivados det
petrdleo; con el fin de obtener combustibles Jimpios y de esta manera disminuir la emision de

contaminantes a la atmoésfera.

Sc sabe que ¢l alto contenido dc azufre y nitrégeno que ticnen los combustibles de
porte que se prodi a partir del petréleo, es ¢l de gran parte de! problema de la

d idad
se pi una gran

st bl

contaminacién ambiental, pucs al quemar los difercutes
de SO, y éxidos de nitrégeno que son los de 1a Huvia dcida.

Por otro lado, nuestro pais ticnc una gran riqueza petrolera; mas del 50% de las rescrvas
estin constituidas por los llamados crudos pesados, con alios contenidos de azufre, nitrogeno v

metales (petrdleo tipo Maya). Por esto , es indispensable desarrollar mej procesos y
lizadores de hid .
Esta Tesis consta de cinco capitulos. En el capitulo I se i algunas istica

de los crudos a nivel mundial. S¢ habla de los procesos de hidrotratamicento, asi como de sus
reacciones mis caracteristicas. Se revisan los diferentes tipos de catalizadores utilizados en los
procesos de hidrotratamicnto, y los avances que se han logrado en los mistnos.

En el capitulo 1] se describe ¢l d llo cxperimental, la construccidn y puesta a punto

del equipo de medida de actividad catalitica, y la d inacion de las condici de op b
para la reaccién de hidredesulfuracién de tiofeno.

En ¢l capitulo ] se presentan los resultados y la discusién de estos y en el capitulo IV sc

cnumeran fas conclusiones.

1.
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I. GENERALIDADES,

1.1 Hidrotratamiento
1.1.1 Antecedentes.

G 1 los residuos del petrél i un alto p je de p de
azufre, nitrégeno y metales i Estos i ademas de contribuir al problema
de la inacio bicntal también son la causa de la d ivacién de los lizad

utilizados en los procesos de reformacién y craqueo catalitico. Debido a esto, se requieren de
Pprocesos que remucvan una gran cantidad de dichos compuestos de azuffe, nitrégeno y mctales (1].
El anilisis elemental de los crudos, sc muestra en la Tabla 1.1. Los crudos comerciales en cuanto a
calidad se clasifican en Ligeros, Intermedios y Pesados (Tabla 1.2) .

Tabla 1.1
ANALISIS ELEMENTAL DE LOS CRUDOS |2]

Elemento %
Carbon 83-87%
Nitrégeno 0.1-1.5%
Hidrog 11.15%
Oxigeno 0.3-1.2%
Azufre 0.1-6%

Tabla 1.2

CALIDAD DE CRUDOS SEGUN LA API {3]

Ligeros “API > 35
Intermedios 20< "API<35
Pesados °API <20

API (American Petrolcum Institute)



Tabla 1.3
CARACTERISTICAS DE PETROLEOS CRUDOS A NIVEL MUNDIAL

PAIS IRAK | ARABIAS. | crna ARGELIA UsA MEXTCO | VENEZUELA
CRUDO | KIRKU | AmaBtaN | paginG FIASSE WEST MAYA CERRO
LIGHT. MESSAOUD | TENAS NEGRO
*API 36 334 327 45.1 1) 219 124
% RES* 44.85 49.28 217 28.58 3848 64.85
%S 130 L78 0.09 ¥} 027 3.1 332
VNI 39 ” 3 2 4 328 473
L.Qﬂ‘;]
*(+342°C)

Las caracteristicas de algunos petrélcos s¢ presentan en la Tabla 1.3, como se puede
apreciar, el cmdo argelino es uno de los mejores petroleos por su bajo contenido en azufre y
metales contaminantes, no asi ¢! crudo Maya que ¢s uno de Jos mis pesados. por cllo se trabaja

n

en el p i de estos, para la obtencion de combustibles con menos particul

comtaminantes. Por su parte, México es uno de los principales productores de petroleo a nivel
mundial. Es el octavo lugar en reservas de crudo, ¢} sexto en produccién de petréleo crudo.
PEMEX por su lado cs la segunda cmpresa mundial productora de petroleo crudo, después de
Saudi Aramco. En México se procesan 1579.3 miles de barriles diarios de ¢rudo que se llevan a
procesos tales como la desintegracid it ion e i izacion. Se sabe que mas del

50% de las reservas estan constituidas pot los llamados crudos pesados {petréleo tipo Maya) que
tiene un alto contenido de contaminantes, tales como: Azufre, Nitrdgeno, Vanadio y Niquel, y es
por la tanto dificil de procesar (Tabla 1.4). :

Tabla 1.4
Composicidn del crudo Maya e Jtsmo en S, N y metales [4]

Elemento Crudo Maya Crudo Itsmo
ﬁ—-——————m

S 4.7 % peso 1.4 % peso
N 0.54 % peso 0.11% peso
Ni+V 480 ppm Nil5-V13.1ppm




Debido a los altos contenidos de Azufte, Nitrégeno y metales en los crudes mexicanos, se

hace necesario la mejora de los p de hid; i para obtener tibles con menos
Ia mejora de los procesos de hidrotratamicnto se

o i de estos contamit A

Nleva a cabo a través del desarrello de catalizadores mas activos y multifuncionales que los
utilizados hasta el momento, los cuales ya no son cap de dar idos de azufre,

nitrdgeno y metales, a menos que se trabaje a presiones mads altas, mismas que las refinerias no
podrian soportar.

i
|
i



1,12 Procesos de hidrotratamiento (HDT).

Los procesos de hidrotratamiento tienen como funcidn principal la remocidn de los

1p de azufre, nitrd metales, etc. de los derivados del petroleo, con el fin de reducir la
emisién de i ala osfera, tales como, dxidos do azufre y nitrogeno; asi como
también disminuir la corrosion de los equipos de proceso. La Figura 1.1, muestra de manera muy
general la localizacién de los da hidrot iento dentro de los procesos de refinacién del
petroleo, que tienen entre sus objetivos principales la obtencitn de gasolinas y combustibles de alto

niimero de octano, asi como la produccion de materias primas para la industria potroquimica.

Importancia de los pi de hidrot

Crudo

Procesos

Keroino
Destilacién De Reformado

4 ica . Hidrotratamiento

Gasolina

Alto Octano

Figura 1.1

Entre los catalizadores utilizados en los diferentes procesos de hidrotratamiento (HDT) se
encuetran: NiMo/AliO5, CoMo/Al0;, NiW/ALO; [5]. Y demtro do estos procesos de
hid 1 se fa hidrodesulfuracion (HDS), hidrodesnitrogenacion (HDN),
hid ion (HYD) e hid queo (HC).




1.1.2.1 Hidrodesulfuracién (HDS).

La HDS tiene como fincién principal la remocién del azufre presente en los cortes del
petroleo en la forma do sulfuro de hidrogeno. Este azufre se encuentra principalmente en 1a forma
de comp , tales como: sulfuros, disulfiros, tiefenos y benzotiofenos.

P

La molécula de tiofeno (C4H,S), es una de las moléculas modelo que es estudiada en

do HDS. Kawaguchi y col. [6] rep el ismo de in de la HDS del
tiofeno (Figura 1.2), el cual consiste primero en el rompimiento de la unidn C-§ (hidrogenélisis)
seguido por 1a hidrogenacién de los comp i d

e e e
1) (74-“: —> &, + HS Rompimienode CS

D NN T NS Hidrogenacion
3) Ty TSt H T N Hidrogenacion
Figura12



1.1.2.2 Hidrodesnitrogenacién (HDN).

La HDN tiene como funcién principal eliminar los de nitrégeno p en
los cortes del petroleo. Entre los comp do nitrd P 50 las piridinas y
quinoleinas. Estos compuestos desactivan con gran rapidez los catalizadores de craq it

debido al camcter altaments basico que poseen (los catalizadores de craqueo son de caracter
cido). Anabtawi y col. [7] estudiaron Ia reaccién de HDN ds piridina (CsHgN). El mecanismo de
reaccidn propuesto s¢ muestra en la Figura 1.3; al contrario que la HDS del tioftno, en la HDN do
piridina, primero se hidrogena el anillo arcmético y despues se lleva a cabo ¢l ropimiento de la
unién C-N (hidrogendlisis).

CsHyq
+ 3H, —» O + CoHyNH; ——» + Ny
' Pentitamina |
‘ H eni
) n-pe
Piridina Piperidina piperidina
+
Hy
CsHpa *+ O
Pentano |
H
Figura 1.3



1.1.2.3 Hidrogenacién (HYD)

La hidrogenacién tiene como funcitn principal hidrogenar los enlaces no saturados y asi
aumentar la relacién H/C. Este proceso es imp al tratar fracciones pesadas del petrélkeo, las
cuales tisnen una baja relacin H/C. Un ejemplo tipico de este proceso es la reaccién del
clclohexmo [8), Figura 1.4 . Se observa que ademis de la hidrogenacion de los enlzces no

bién se una ion de isomerizacion.

Ciclohexano

0~ @ O
é«bh

4-Metil- 2-Metil- 3-Metil-
Ciclop Ciclop Ciclop

ﬁgun 14



1.1,2.4 Hidroeraqueo (HC).

El hidrocraqueo time come finicidn principal convertir cadenas largas de hidrocarburos en
compuestos de bajo peso molécular; consiste en la ruptura do enlaces C-C y la subsecuente

hidrogenacién de los hidrocarburos. La reaccién de hidrocraqueo de n-heptano (C7Hie) ha sido
diada por algunos investigadores [9,10]. Como produ se obti propano (C3Hg) y butano
(CHy). En la Figura 1.5 sep Ia ién del HC de n-hey
CiHis +% Hy —— C3Hy + Cutly
.3 0 n-Butano n~Propano

s e NS Y N

Prod doi izacid

Figura 15



1.2 Catalizadores para Procesos de Hidrotratamiento.

1.2.1 Catalizadores para hidrotr

Los procesos de HDT utilizan catalizadores basados en sulfuros de Mo o W asociados a

un promotor Co o Ni, soportados g \ sobre alimina. La idad de p fra

pesadas del petréleo con altos idos de i hace io el desarrollo

de nucvos catalizadores mis activos y multifuncionales que los que se utilizan en la actualidad, los

cuales ya no son cap: de dar idos de azufre, nitrd y metales a menos que se

trabaje a presiones més altas, mismas que las refincrias no podrian soportar en algun caso.

La mejora de estos nucvos lizad se intenta I a través de tres lineas de

investigacién. [11]

a) Busqueda de nuevos sulfuros metilicos con mayor actividad que los actuales de Mo y W, por
cjemplo Ru, Rh, Ir.

b) Modificacién de los lizad ol jonal: di la i i0 diti
adccuados, por ejemplo: P, F, B.

c) Sustitucién o modificacion del soporte usual de alimina por otros soportes, como SiO;, TiO,,
Zr0;, Ce0.

A continuacion sc d algunos resultados publicad i en la bibliografia
de los avances logrados en ¢l campo de Ia catlisis.
1.2.1.1 Nuevos sulfuros metélicos.

Se han d llado nucvos el metdlicos dentro de la catalisis, aparte de los ya
mencionados con anterioridad. Entre estos se encuentran los catalizadores bimetilicos de Ru-U,
Pd-U y V-U [12], los cuales s¢ estudiaron para i de hids ion y de hid
Scott y col. [13] estudiaron 1a hidrogenélisis de n-l y 1a deshid ion de ciclot

para catalizadores de RuMo sobre alimina. El de Ru ser

en un orden de 0.6% ¢n peso. mientras que el Mo se vario de 0.2 a 0.6 % en peso. Los resultados
demostraron que para fa hidrogenolisis de n-hexano existe un ligero aumento en la actividad al

aumentar cl contenido de Mo. Para la deshid ion de ciclohe: sc¢ obtuvé un claro aumento
cn la actividied al incrementar ¢! contenido de Mo. Para ambas reacciones la optima cantidad de
Mo fue de 0.58% en peso

10



1.2.1.2 Incorporacitn de aditivos.

La incorporacién de aditivos a los soportes de los catalizads de hid i tiene

i

como objetivo disminuir o evitar la i
de 1a fase metilica sobrc el soporte. Entre los aditivos mis estudiados hasta el momento, sc
encuentran ¢l fior, el fosforo y ¢l boro, por mencionar algunos.

entre el metal y el soporte, y aumentar Ia dispersién

Flior:

Sec ha encontrado que la incorporacion del fliior cn los catalizadores convencionales
incrementa la actividad catalitica para algunas i de hidrotr i Benitez [14] estudié
¢l efecto de 1a incorporacion del flior en catalizadores NiW/AL Oy para reacciones de HDS, HDN
y HC. E S un efecto positivo en las tres i diadas al el ido de
flior. Lopez Agudo y col.[15] estudiaron el efecto de fa incorporacion de flior en catalizadores de
‘W/AL O3 para 1a HDS y HDN de gasoil. También cncontraron, que la actividad se incrementaba

fc ba el ido de flior. Ramirez y col. [16] estudiaron el efecto de Ja
incorporacién del flior, pero en un sistema de CoMo soportado en alumina. Sus resultados
dan con los i de un en la actividad de HDS al aumentar el porciento de

flor. Por otra parte, Lopez Agudo y col {17] cstudiaron ¢l efecto del flior en catalizadores de
NiW soportados sobre alimina, sobre la sclectividad en la ion de HDN de piridina,
E quelap ia del flior fave fund 1 la ion de hidrogenélisis. R.

Cuevas y col. [18] estudiaron el efecto del flior sobre la actividad y selectividad para las
reacciones de HDS de tiofeno y HYD de ciclohexeno en catalizadores dc CoMo/Ti03. Los
resultados confirman que a incorporacién del flior 1 la actividad catalitica para ambas

i fi cl ido de flior. Debido a la alta dispersion del flivor sobre la
superficie de 1a alimina, modificando e incrementando de esta mancra la cidez superficial y por

consiguicnte la actividad catalitica.

Fésforo:

Se ha encontrado que 1a adicién del fosforo en los lizad convencional la
actividad catalitica para algunas i de hidrotr i 1. Lewis y col. [19) estudiaron ¢l
efecto de la incorporacion del fosforo en lizadores de NiMo soportadas sobre alimina para
reacciones de HDS v HDN. E; que la actividad catalitica se i al ¢l

contenido de fosforo. En este trabajo, tambicn se encontrd que la incorporacion del fosforo a los
la ia al i

Tind, 1

catalizadores de Niblo mejora la vida del
por deposicion de coque. Debido a que ¢l P sc dispersa en la superficic del soporte “enmascarando”
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la superficie y evitando de esta manera que el coque cnvenene el catalizador, reduciendo asi el
iento por deposicién de coque y mejorando la vida del catalizador.

Boro:

El uso del boro como aditivo cn catalizad de hid; it ha recibido un menor
uso en comparacion con otros aditivos (F,P). Chiuping y col. [20} reportan un estudio de la
i i6n de boro en catalizad de CoMo/Al;0; para la reaccion de HDS de Gas Oil.
Obteniendo como tado una alta actividad en paracién con los ionales de

CoMo/Al; 04, El estudio del boro como aditivo no esta muy bien investigado, por lo que se siguen
realizando prucbas sobre esta linea.

1.2.1.3 Nuevos soportes.

En los dltimos afios se han acumulado un gran nmero de resultados referente al estudio de
nueves soportes para catalizadores de HDT. Ademds de la alimina, se han estudiado otros
soportes, tales como: zeolitas, Si0;, TiOz, Zr0; o mezclas de ellos [12]. R. Cid y col. [21)
estudiaron el cfecto de incorporar Co, Mo y CoMo en una zcolita, NaY, para la HDS de gasoil en
condiciones de alta presién, resultando en una mejora para csta feaccion. Benitez y col.[22],
estudiaron el efecto de i fife i de Moenla de una zeolita,

pregn

tipo Y, obtcnicndo un incremento para la actividad catalitica de HDS. En cuanto al uso de éxidos
de silicio, titanio y zirconia, se ha probado que resuftan mis activos que la alimina, pero existe el
problema de Ia baja drea superficial cn comparacién con la alimina [11]. Por lo que ¢s necesario

- adad, 1

estudiar [a mezcla de cstos compucstos a fin de aprovechar las prop fisicas princig

tanto de la alimina como de los diferentcs oxidos, para obtener sop con las istica

apropiadas para ¢l desarrollo de catalizad de hidr

12



1.3 Probl, difusionales de los catalizadores.

En las reacciones heterogéneas se involucra el transporte de masa el cual es importante
para grandes moléculas. Con catalizaderes porosos, la id) Tc entoda la i gas-
sélido, tanto cn la superficic exterior como dentro de los poros del catalizador. Por esto, para estas
teacciones han de tencrse en cuenta los distintos procesos que pueden ofrecer resistencia a la
reaccion {1].

Para un catalizador poroso, podeimos represcntas €stos Proccsos como:
1.3.1 Difusién externa.

La transferencia de reactivo desde el seno del fluido a la superficie externa del catalizador
requiere de una fucrza impulsora, en este caso la diferencia de concentraciones. El que esta fuerza
impulsora seca significativa o despreciable, depende de las isticas de la velocidad del fluido
cercano a la superficic, de las propiedades fisicas del fluido; esto s, depende del cocficicnte de
tranferencia de masa entre el fluido y la superficie (k). En cualqui
Teactante en la superficie catalitica es inferior a la que prevalece en el seno del fluido.

caso, la ién del

El mismo razonamicnto sugierc que existira una diferencia de temperatura entre el seno del
fluido y Ia superficie catalitica. Si la reaccion ¢s endotémmica, la temperatura de la superficie del
catalizador serd inferior a la del seno del fluido. Si la ion es émica, la temp a de la
superficie sera superior a la del fluido. Por lo tanto, la velocidad total puede ser mayor o menor,

cuando la temp se eleva y disminuye cuando se reduce la concentracién de los

reactivos {23].

Cuando sc realiza una rcaccion quimica, ésta se desarrolla cn una seric de pasos

[T la T

elementales; ¢ mas lento de ellos impone su rapidez a ta
catalitica consta de los pasos de: transporte de reactivos de la fase pascosa a la superficie del
catatizador, reaccion quimica v ¢l transponte de las especics quimisorbidas de regreso a la fase

gascosa,

13



Para realizar un cstudio cinético, cs necesario situarse en condiciones tales que la reaccion
uimica imponga las condici de velocidad a la ion, s decir, que sea 1a ctapa mas lenta del
proceso de reaccidn. Con este objeto es neccsario realizar pruebas de tiempo de contacto, W/F, o
sea, variar el flujo volumétrico de ractivos y la masa de catalizador midiendo en cada caso ¢l grado

de conversion (Xa).

Definiendo W como Ja masa dc catalizador expresada en gramos y F como ¢l flujo
volumétrico expresado en gmol/s. Teniendo una grifica del grado de conversion (X,) contra el
tiempo de contacto (W/F), deberd ser una linca recta que pasa por cl origen de pendiente (Ra/Cap)
¢n régimen diferencial (R4 = constante). Los datos obtenidos en esta zona, nos permiten delimitar
las regiones cinética y difusional. La Figura 1.6, nos esquematiza cste fenomeno

o

!
T 1
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Figura 1.6
Koros-Nowak y Madon-Boudart reali dios para verificar las resistencias de masa
externa, Midicron la conversién a un tiempo espacial y a una velocidad de flujo variabl
Encontraron que la conversion no cambiaba al variar la velocidad de flujo, de esto concluyen que
en sus experil los p de porte extemo no afe 1a velocidad de ion [24).
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1,3.2 Difusién interna.

Como la porosidad del catalizador proporciona un drea mucho mayor que la de la
superficie exterior, la mayor parte de la reaccién tendra lugar en el interior del catalizador. Por lo
anterior, los reactivos han de desplazarse hacia el interior a través de los poros del catalizador.
Debe recordarse que estos efoctos intemos solamente influyen sobre la velocidad total de forma

significativa cuando se.usan fios de particula relati grandes, donde la longitud del poro
también es grande.
Morales, Galliasso, Huskey y Carrasquel, [25] & 1L umn lizador de

NiMo/Al;0; para HDS e hidrodesmetalizacion (HDV). Se demostré que la reaceidn de HDV esta
mis afoctada que la reaccion de HDS por el tamaiio do particula. Esto se puede apreciar en 12
Figura 1.6, quo a medida que aumenta el tamafio de particuls de catalizador, ¢l problema de

difusitn externo es imp yquea fios de particula mis fios el problema difusional

£ P

- €8 manos significativo.

Influencia del tamaito de particula del catalizador sobre la actividad.

% HDS Y % HDV

100 {.

' i
0 132" me* e
TAMANO DE PARTICULAS (PULG)

Figura 1,7
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Por otro lado, Ming-Chang Tsai y col.{1] di 1a difusidn i icular (interna) de
residuos de crudos pesados con dife flos de catalizador (2.38 a 1.50 mm). La Figura 1.7,

muestra la remocidn de azufre y metales despues de 40 hrs de reaccién.

% de remocién de S o metales.
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(O 63 (e g 13imvm)
2\ R

Jonglamemme e
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>

00 Y
& A
\"e\‘
3
\.
- L]
4] 18 30 48 30

Diametro promedio de poro. nm
Figura 1.8

Se observa que ¢l % de azufre o metales removidos decrece con ¢l incremento del tamafio
de particula, indicando que e efecto de resistencia a la difusidn intema es apreciable, por lo tanto,

el 1amaiio pequeiio de la particula del catalizador reduce fa resi ia a la difusion interma.
El no iderar o despreciar los efectos disfusional ¢ internos nos podrian
llevar a 1 erroneas relativas a la cinética de una reaccion catalitica. Por cjemplo,

medidas de actividad catalitica errénea, energias de activacién menores y ordencs de reaccion,
siempre de primer orden.
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1.4 Objetivos.

Hemos visto la importancia de desarrollar nuevos lizadores de hidrot i con
mayor multifuncionalidad, requiriéndose, entre otras mayor actividad para HDS, HDN, craqueo ¢

hidrogenaci6n de fracci pesadas del petrol

PR Tarry

El desarrollo de nuevos catalizadores requiere de la evaluacion de su

catalitica para las diferentes i de hid, i Por csto, ¢s de suma importancia
contar con una instalacion de medida de actividad catalitica con las caracteristicas adecuadas para
este fin.

El objetivo principal de csta tesis es In construccion de un equipo a nivel laboratorio con
un arreglo similar a una instalacién industrial de hidrotratamiento de crudos y se estudiaron las
dici dc £ Lol

Laboratorio de Catilisis.

en las que se van a evaluar los catalizadores desarrollados en ¢l

1 Tizad

Entre las actividades pri s¢

* Construccién del equipo de reaccion.
* Pucsta a punto del equipo de actividad catalitica (arranque).
= Prucba de fugas.
- Catibracion de la bomba de alimentacion.
- Catibracion de los controladores de flujo misico (M.F.C.).
- Calibracién del controlador de presion.
- Catibracion del sistema de calentamiento.
- Medida de la actividad catalitica de un catalizador para la reaccién de HDS de
tiofeno ya estudiado en un equipo similar.

AF

* Puesta a punto de la téenica de andlisis de los prod y ivos de

Ia reaccién de HDS.
* Detenminacion de las condiciones de operacion dptimas para fa reaccion de HDS.

17
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IL DESCRIPCION DEL TRABAJO EXPERIMENTAL.
2.1 Equipo de reaccién.

Se construyd un cquipo de medida de Ia funcionalidad catalitica de catalizadores de
hidrotratamicnto con un ameglo similar a una instalacién industrial de hid i de crudos
de petrdleo. Este oquipo puede operar hasta presiones de 800 1b/plg? y altas temperaturas (500°C).
El esquema general del proceso se presenta en la Figura 2.1 y posterior a él se muestra la lista de
equipo. El sistema dc reaccion consta de las siguicntes partes. a) Sistema de alimentacién, b)
Precalentamiento, €) Sistema de reaccion, d) Scparacion de gases y liquidos, ¢) Sistema de control
de presién y temperatura y f) medicion de flujo de gases de salida.

A { ion se describen b cada una de las partes:

2.1.1 Sistema de alimentacién,

La alimentacion de Ia mezcla liquida reactiva se realiza mediante una bomba dosificadora,
GA-, Milton Roy minipump. EI flujo volumétrico se¢ mide con una burcta, FA-]. conectada a la
succion de la bomba. Los reactivos utilizados tienen las siguientes especificaciones

Tiofeno {Aldrich) Ciclohexano (Fisher-Chemical)
Densidad: 1.051 (¢/ml) |} Densidad: 0.774 (g/mi)
‘ PM: 84.14 (g/gmol) PM: 84.16 (g/gmol)

El H; que entra al sistema se regula por medio de un controlador de flujo masico ,M.F.C
(Figura 2.2), marca UNIT, conectado por una interfase a una unidad clectrénica FC11, marca
CSIC ICP, con un canal pondicnte a la ali ion de hidrog: (Figura 2.3). El principio
de funcionamiento de un M.F.C.s¢ basa ¢n que el flujo de gas que atraviesa la unidad es desviado

hacia un capilar donde sc alojan unos filamentos cuya temperatura es afectada por la circulacién
del fluido en funcion del caudal masico y de la capacidad caforifica (m Cp). Al variar la resistencia
cléctrica del filamento, cn funcion de la tura, proporci una itud fisica medible

proporcional al caudal masico de? gas que circula por ¢l M.F.C

18
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LISTA DE EQUIPO

CLAVE EQUIPO
M.F.C Medidor controlador de flujo masico
F Filtros
Pl Indicadores de presion
VM Valvula dc microflujo

Reactor

Controlador de presion
Toma de muestra de gascs de salida

Medidor de burbuja -
Bureta de ali ion de mezcla iy

Condensador de productos de reaccién - |

Bomba de alimentacién a reactor DC-1

Scparadores de fase liquida

Toma de muestra de producto liquido

Vilvula de cuatro vias

Valvula de tres vias

VCh

Valvula check

20
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2.1.2 Precalentamiento.

El sistema do precalentamiento consta de un tubo de acero inoxidable de 12 em de longitud
y un didmetro externo de % de pulgada. El call i se realiza medi una resistencia que
permite a los reactivos evaporarse y llegar con una temperatura cercana a la de reaccidn antes de

" entrar 2l reactor.

2.1.3 Sistema de reaccién.

El reactor, DC-1, mostrado en la Figura 2.4 . Esta constituido por un tubo de acero
inoxidable de 1 cm de didmetro intemo, un espesor de 1.5 mm y una longitud de 30 cm. En la pants
superior tiene acoplado un tubo de 1/8 de pulgada de diametro externo de 30 cm de longitud
dispuesty axialments en ¢l reactor, en donde se aloja un termopar movil (tipo K). Una malla,
igusimente de acero inoxidable, situada a 12 cmde la parte inferior del reactor, la cual sirve como
soparte del lecho catalitico. El reactor lleva enrcflada una ia, quo permite ¢! calentamiento,
cubierta con un material aislante que nos permite tener, en lo posible, menores perdidsd de cator.
El control de 1 tesuperatura se realiza por medio de un équipo de contral.
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2.1,4 Separacitin de fases liquida y gaseosa.

Para separar las fases de reaccion (liquidos y gases) a la salida del reactor, se¢ tiene
previsto dos separadores metilicos de tipo cilindrico, FA-2, de 150 y 75 ml de capacidad,
soparados antre si por modio de una vilvula de paso . El primer separador tiene camo funcién
romper o aliviar |2 presién de los productos de reaccion. Este primer recipiente tiene conectado un
tubo do teflan de 1/8 de pulgada de diametro extemo, desde la salida del condensador, EA-1, hasta
aproximadamente la mitad del recipiente con el fin de evitar flasheo y que los incondensables
arrastren una porcion de la fase liquida. El k ipi fund. 1§ es utilizado para
purgar el sistema y para tomar la muestra liquida. A su vez, tims conectado un recipiente de
vidrio, TML, que nos facilita tomar las muestras para su analisis impidiendo malos olores.

22



2.1.5 Sistema de contro! de presién y temperatura,

La indicacion de presitn de entrada y salida del sistema ss hace mediante dos manémetros,
Pl, marca WIKA y el control por medio de un controlador de presion avtomatico BROOKS 5866,

d diante una interfase a un canal de la unidad electrénica FC11 acoplado para medir
presion. El funcionamiento del controlador de presién es por moedio de un diafragma sobre el que
actua la presién a medir, este a su vez actua sobre un elemento sensor que tiene manejo sobre una
valvula que permite el paso de gas y pennite tener un control exacto de la presicn.

La modida y control de temperatura en e} reactor se hace por medio de un termopar, tipo
K, alajado en el interior del pozo y disy ial dentro del reactor, el termopar esti
conectado a la unidad de control do temperatura TC20, (Figura 2.5) .

TC20 -

o
2
o@] e ava
INT MAX

Figura 2.5
2.1.6 Medicién de flujo de gases de salida.

La medida del flujo de gases de salida del sistema se realiza en un medidor de burbuja,
MB,; que es un tubo d¢ vidrio graduado que nos permite conocer el flujo gaseoso.
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2.2 Puesta a punto del equipo de actividad catalitica,

La puesta a punto del equipo istié de varias actividades: Prueba de fugas, calibracion
de 1a bomba de alimentacién, calibracién de los controladores de flujo masico, calibracion del
controlador de presion, determinacién del perfil de temperatura en ¢l reactor y medicion de la

ividad catalitica de un catalizador probado en otra instalacién de caracteristicas similares.

2,21 Prueba de fugas.

Sc probaron fugas cn todas las partes del equipo donde hubiera alguna unién, mediante el
método de burbuja de jabén y a una presion de 600 Ib/plg? y con un flujo de hidrégeno. También el
equipo sc dejo presionado a Ia presién de 600 Ib/plg® en atmésfera de hidrégeno por espacio de 24
hrs.

2.2.2 Calibracién de la bomba de alimentacién (GA-1).

Se utilizd como liquido de calibracion ciclohexano, el flujo de alimentacion al sistema fud
de: 6, 10,12,15 y 18 mlbr. El cquipo sec mantuvé a presién atmésferica.

2.2.3 Calibracién de los controladores de lujo masico (M.F.C.).

Para la calibracién de los controladores de flujo mésico se utilizé un flujo de hidrégeno a
presién atmésferica y temperatura ambiente. Los flujos de hidrégeno fueron de: 20, 30, 45, 60, 70,
80, 90, 109, 218 y 327 ml/min. Estos flujos sc fijaron con ayuda del medidor de burbuja, MB.
2,2,4 Calibracion del controlador de presién (PC).

Para la calibracién del controlador de presion Controller Pressure BROOKS, sc utilizd

itré a diferentes presi (0,71, 142, 199,284, 341, 426 y 500 lb/plg’). La presion se fijé
con la ayuda de los mandémetros, PI, y ajustando este valor en ¢l display del controlador de presion.
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2.2.5 Determinacién de! perfil de temperatura en el reactor .

Esta detcrminacion se realizd moviendo el termopar axialmente en el reactor y registrando
la temperatura a difercntes alturas.

2.2.6 Equipo de analisis de 1a mezcla reactiva y productos de reaccion.
E! analisis de rcactivos y productos se efectito de dos maneras :

1) Medi rafia de gases. Empleando un fo Perkin-Elmer Sigma 3B con un

detector de ionizacién de flama y un integrador Perkin-Eimer LC1-100. Especificamente para la
reaccion de HDS de tiofeno, se utilizo una columna OV-17 de 1/8 de pulgada de diametro externo

y 1.8 m de longitud. Las condici de oy ion del rafo son las sigui
Temp del horno 60°C
‘Temperatura del inyector 100°C
Temperatura del detector 100°C
Presion del aire 30 (bipulg?) |
Presion de Hy 26 (Ibipulg’)
|LPresion del gas de arrastee, He 12 (&Im}g’)

Para ¢l analisis cuantitativo se hizo una curva de calibracion, inyectado volumenes
conocidos de una mezela de 20% en vol. de tiofeno en ciclohexano.

2) También, medi un analizador de azufte y nitrd totales, marca ANTEK 7000B, que nos

prop d las i de S y N totales de productos y reactivos, en % peso.
Las condiciones de operacion son as sig
Cas Flujo (mlfhr)
Inlet Argén 4.0
1L_Pyro Oxigeno 3.5
nlet Osigeno 10
Ozono-Oxfgeno | ]
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2.2.7 Medicitn de la actividad catalitica de un catalizador probado en otra instalacién

Para verificar que el equipo construido funcionaba bien, se midio fa actividad catalitica
para la reaccion de HDS de tiofeno de un catalizador de NiW/Al; 0y ya probado en un equipe
similar [14]. Este catalizador d inado W-17 conticne 20.9% ¢n peso de W03 v 3.17% en peso

de NiO. Las condiciones de activacién y operacion wtilizadas fucron exactamente las nismas en los

dos equipos. Una vez que se verifico la funcionalidad del equipo con ¢l catalizador W-17. se
procedio a estudiar Jos problemas difusionales externos € intermos con ¢l catalizador IMP-DSD-
3(+).

La activacién es, gencralmente, el paso final de conversion del precursor del catalizador a

15y

su forma activa de trabajo. En los
reduceién y sulfuracion del éxido soportade por medio de una sulfuracién con sulfuro de

de hidrotr iento, Ja activacion ¢s, en esencia, la

hidrégeno. Esta sulfuracién se Hleva a cabo en presencia de hidrogeno para evitar ¢l depésito de
azufre por descomposicion det sulfuro de hidrégeno.

Para este catalizador de NiW/AL O3, en particular, ¢l proceso de reduccion/sulfuracion se
pucde representar mediante la siguiente reaccién:

WOy + 2 H;S + H ———— WS§;+3H;0

Observamos la reduccion de W que pasa de su estado de oxidacion VI al IV [26]). De la

misma mancra sucede con el Niquel.
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2.2.7.1 Condiciones de sulfuracién y de reaccién.

Las condiciones de sulfuracion utilizadas para la activacién del catalizador W-17 fucron las

siguicntes:

Presion: atmosferica.
Temperatura: 400 °C.
Flujo de H;: 90 mU/min.
Flujo de H,S: 10 ml/min.
Tiempo: 4 hrs.

En cuanto a las condiciones de operacién tilizadas para 1a reaccién de HDS de tiofeno, estas

fucron las siguicntes:

Peso del catalizador: 0.2 g. catalizador W-17 (NiW/AL,0,).

Flujo de Hy: 45 ml/min.

Flujo de mezcla liquida: 6 mV/hr (15% vol. de tiofeno en ciclohexano)
Temperatura: 325, 350 °C.

Presitn: 284 Ib/plg’.

27



2.2.7.2 Balance de materia.
Para esta reaccidn, se realizd un balance de materia de ciclohexano, debido a que este no

interviene en la reaccién, con el propésito de operar confiablemente verificando que nio haya
pérdida de materia.

2.3 Determinacién de las condiciones de operacién 6ptimas para la reaccién de HDS de

tiofento.
Para la d inacion de las dici de of ién Gplimas s puso mayor énfasis en la
determinacién de los flujos de alimentacién y en ¢l tamafio particula del catalizador, ya que si estas
dici no son las ad: das pueden pi probl de difusion externa e interna. Las
demis dicioncs de operacion: temp , presion, relacién molar hidrégenoitiofeno, ete., sc

tomardn en basc a la experiencia del laboratorjo. Para esta prucba sc utilizé un catalizador de
NiMo soportado en alumina con fosforo, denominado: IMP-DSD-3(+).

2.3.1 Ensayos de difusién externa,

El cstudio de difusién externa se realizé utilizando dift flujos de al ibn, ast
como diferentes pesos de catatizador, iend, fa relacién W/F, segin el apartado
131

2.3.1.1 Condiciones de sulfuraci¢n.
Las condiciones dc sulfuracién fueron las siguientes:

Catalizador: IMP-DSD-3(+)

Mezcla de sulfuracion: 5,8 mbmr, 1.33% en peso de azufre (CS; en ciclohexano).
Flujo de hidrégeno: 109 mYmin.

Temperatusa: 260 °C

Presion 298 Ib/plg?

Tiempo de sulfuracion: 4 hrs
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2.3.1.2 Condiciones de reacci6n.
Las condiciones de reaccién para realizar los ensayos de difusién extemna fueron los
siguicntes:

Catalizador: IMP-DSD-3(+).

Tamafio de particula: malla 100 (0.149 mm)

Pesodel cat.: 0.2, 04y 0.6 g.

Mezcla liquida: 4.414 % en peso de azufre (tiofeno en ciclohexano)
Flujode mezcla liquida: 5.8, 11.6 y 17.4 mUhr.

Flujo de hidrégeno; 109,118 y 327 mY/min.

Presién: 500 [b/plg?

Temperatura: 250 °C

‘Tiempo de reaccién: 8 hrs

2.3.2 Ensayos de difusién interna.

Una vez verificado que los fend! de difusion extemna na influyen cn la ion )
encontrados los flujos de alimentacién indicados se procede a efectuar los ensayos de difusion
interna, utilizando tres tamafios de particula de catalizador diferentes, con ¢l propésito de observar
como afecta el tamafio de particula en la reaccidn. Las condicioncs de sulfuracion son las que se
mencionan en ¢l apartade 2.3.1.1 .

2.3.2.1 Condiciones de reaccién:

Catalizador IMP-DSD-3(+)

Tamaiio de particula: malla 100, 40 y 30 (0.149, 0.420 y 0.590 mm)
Flujo de hidrégeno: 218 ml/min

Mezcla liquida: 4.414 % en peso de azufre (tiofeno en ciclohexano)
Flujo de mezcla liquida: 11.6 ml/hr.

Temperatura: 250 °C

Presion: 500 Il':/plg2

Tiempo de¢ reaccion: ¥ hrs.
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2.4 Descripeién de una medidad de actividad catalitica.

La muestra del catalizador (en su estada oxidado) a utilizarse se mezcla con particulas de
carborundum y se coloca dentro del reactor, Figura 2.4. El reactor se conecta al sistema de

;e faeiend, et

pasar geno a una

h

yse p fa ia de fugas cn las
presion de 575 Ib/plg? (40 kg/cm®).

A continuacién de procede a activar el catalizador. Los pasos son los siguientes:

1) Establecer presion férica y medir en el burbujometro un flujo de N; de 60 mUmin,
Abriendo la vilvula de N; y la vilvula VM en una posicién de 0-14 en el vemier.

2) Una vez establecido lo anterior, elevar la temperatura del reactor lentamente hasta alcanzar la
temperatura de sulfuracién adecuada.

3) Cerrar 1a valvula de N; una vez alcanzada la témperatura de 400 °C. Una vez realizado lo
anterior se sulfura segiin se determine, a presién atmésferica o alta presion.

2.4.1 Sulfuracién a presi6n atmésferica.

La sulfuracion a presion atmosférica se realiza de la siguiente manera:

a) Cerrar la vilvula de N3 una vez alcanzada la temperatura de 400 °C, abrir la valvula de
H; y ajustar con cl potenciometro del M.F.C. a un flujo de 90 ml/min., abrir la valvula de H,;S y
ajustar con el poteciometro correspondiente a un flujo de 10 mYmin. comprobando ambos flujos en
¢l medidor de burbuja. Iniciando Ia sulfuracion por 4 hrs.

b) Terminada la sulfuracion, cerrar 1a valvula de HyS y enfriar a temperatura ambiente en

atmésfera inerte. Una vez enfriado, se presuriza a 1a presién de operacién con H;, quedando listo
para realizar la prueba de actividad catalitica.
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2.4.2 Sulfuracitn a alta presion.
El procedimicnto para activar el catalizador a alta presion se describe a continuacion”

Se presiona el sistema hasta la presion de sulfuracién 298 lb/plg,‘ haciendo pasar un flujo
de 109 mU/min de hidrogeno. La temperatura de sulfuracion, 260 OC, se ajusta por medio de 1a
unidad térmica de control. Se bombea la mezcla sulfhidrante a un flujo de 5.8 mlhr durante 4
horas. Transcurrido el tiempo de sulfuracién del catalizador, se deja de alimentar la mezcla de
sulfuracidn y se recoge el liquido sulfhidrante. Posteriormente sc deja el flujo de hidrégeno y se
incrementa 1a presin a 1a de reaccién, quedando listo para 1a actividad catalitica a realizar,

La medida de actividad catalitica sc inicia aj do pri c la de

P 7

reaccidn a trabajar en presencia de un flujo de hidrégeno y simultancamente sc ajusta el

precalentador mediante ¢l reostato (al 70%), de igual forma la presion sc ajusta a la de reaccion. A
las condiciones establecidas sc dejan transcurrir aproximadamente 90 minutos antes de recojer Ia
primer muestra para su andlisis, esto debido a que la experiencia indica que el catalizador y el
sistema requicre de cierto tiempo para poder al cl estado ionario La muestra liquida

recogida durante los primeros 90 minutos se desecha.

A partir de cste momento se inicia el tiempo para tomar la primera muestra liquida de
reaccion, la toma de muestra liquida se hace cada 1.5 hr. Durante este tiempo se comprueba ¢l
flujo de alimentacion liquida, el flujo de hidrogeno, asi como la presion del sistema y la
temperatura del sistema. Pasada 1a primera 1.5 hr se toma la muestra de condensado, se pesa y s¢
analizan por cromatografia de gases y por anAlisis total de azufre. El procedimiento de andlisis cs
similar para las demas mucstras hasta completar ¢l tiempo de reaccion.

Al termino de la medida de actividad Yitica, se deja de ali el liquido y
se enfria a temp bi en a de hidrogeno, dejando presionado el sistema para

cvitar la desactivacion del catalizador.

Con los datos cromatogrificos (arcas) obtenemos la composicion en peso de cada muestra
liquida, con cllos se calcula ¢l mitnero de moles a la salida, se tiene una curva de calibracién de
ciclohexano para mejor comodidad, ¥ realizamos un balance de materia de ciclohexano. Una vez
conocido ¢l nimero de molvs, sc calcula la conversién total para HDS.
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Los resultados de cada experiencia se exp de do a los si

HDS de tiofeno:
= Conversidn total (Xt):

Xt (%) = 100 (mmoly, - mmol y)/ mmoly,
donde:
Xt (%): Porcentaje de conversion total.

mmo! i milimoles al inicio de la reaccién (alimentacion).
mmol 1. milimoles cAlculadas al tomar la aund inado tiempo, t = 1.
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1L RESULTADOS,
3.1 Puesta a punto del equipo de actividad.

El arranque y la puesta a punto del equipo de actividad catalitica implicé una seric de
tarcas, mencionadas con anterioridad, apartado 2.2, que nos llevé a los siguientes resultados:

3.1.5. Prueba de fugas.

Se probaron fugas cn todo el equipo, donde hubicra una conexién, mediante ¢l método de
burbuja de jabdn a una presién de 600 Ib/plg? y con un flujo de hidrégeno. Con este método no se
observaron figas. También el equipo se dejo presionado a 600 Ib/plg” durante 24 hrs. Al final de
este tiempo la presion del sistema permanccié igual a 600 Ib/plg?. Esto nos di6 Ia scguridad de que
las medidas de actividad

no habia fugas en ¢l cquipo y que s¢ podian realizar
catalitica.

3.1.2 Calibracitn de la bomba de alimentacion (GA-1).

Los flujos medidos fueron: 6, 10, 12, 15 y 18 mlhr, utilizando ciclohexano para la
calibracion. Los resultados obtenidos pemiten al operador tener un punte de apeyo al momento de
alimentar la mezcla reactiva para cualquier medida de actividad catalitica. En la Figura 3.1, se
muestra [a curva de calibracion de 1a bomba de alimentacién para tener una medida cxacta del flujo
de mezela liquida que sc esta alimentando. S¢ observa que la apertura del pistén es directamente
proporcional al flujo, lo que permite operar la bomba confinblemente y cuantificar el flujo de
alimentacion de manera exacta.



CURVA DE CALIBRACION
BOMBA "MILTON ROY”

17F
16}
18F
1f
ol
7

Flujo {mi/hr
19 jo {mi/hr)

i i 1 i i 1 i i 1 1

6 1
02 07 12 17 22 27 32 87 42 47°62 657 62

% Apertura del Plstén

Figura 3.1
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3.1.3 Calibracién de los ¢controladores de flujo masico (M.F.C))

Para Ia calibracién de los M.F.C. se utilizo hidrégeno a di flujos, borando los
mismos en un medidor de busbuja. Los resultados obtenidos, nos permiten tener un control exacto
de 1a cantidad de flujo gascoso que sc esta alimentando. En la Figura 3.2 se muestra la curva de
calibracién del M.F.C.,que nos permite visualizar Ia tendencia lineal del flujo de gas con respecto a
Ia apertura del potenciometro def M.F.C.. Estc comportamiento nos pemitc cuantificar, de manera
exacta, la cantidad de gas que se alimenta a) sistema por medio de un medidor de burbuja y

mediante una unidad de control monitorear y controlar el flujo de gas a alimentar

CURVA DE CALIBRACION
MF.C.” UNIT *

Flujo de Gas {ml/min)
50

260 L

160

o 1 [ i L i - . 1 )
0 06 1 16 2 26 3 B85 4 46
Potenclometro del MF.C.

Figura 3.2
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3.1.4 Calibracién de controlador de presién (PC).

El sistema de medicién de Ia presién se realiza por medio de un controlador automatico de
presién; elevando la presidn de operacién deseada con itrd Los tad ficad

)S Nos

proporcionan una buena correlacion de la lectura del manémetro con cf display del MFC. y

permite operar ¢l sistema a la presion de operacion que se desec trabajar. En Ia

Figura 3.3, s¢ muestra la curva de calibracién para el controlador de presion y confima la
lineatidad de la presién de operacién con tespecto al potenciémetro del M.F.C., de esta manera
situamos el potenciémetro en un nimero determinado ¢ inmedi P de
presion, controlando de esta forma la presion de mancra presisa.

una

CURVA DE CALIBRACION
PRESSURE CONTROLLER " BROOKS "

ooPrelen de operaclén {ib/plg2)

400F
3001
200
100}
-
0 1 1 ! ! 1 1
0 1 2 3 4 6 8 7

Potenciometro dsl MF.C.

Figura 3.3
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3.1.5 Determinaci6n del perfil da temperatura en ¢l reactor.

Se realizo la medicion de la temperatura a diferentes distancias del reactor, unicamente con
un flujo de gas (Hp o Np) para evitar que el de temy f la del
reactor. El termopar se movié axial i do la a ¢n la unidad de control. Con
los resultados obtenidos observamos que a Ia distancia de 4 cm sobre la malla del reactor la

p €s practi (se fij6 una temperatura de 400 °C). La Figura 3.4, nos

mucstra esta dependencia. Y se abscrva que contamos con un lecho catalitico de aproximadamente

4 cm en donde la se i Lo que nos permite operar confiablemente

teniendo Ia seguridad de que no hay grandes variaciones de temperatura que afecten el proceso.

PERFIL DE TEMPERATURA EN EL REACTOR

5 Temperatura { C )

4101
406+
* *
400 *
386 F
300 L . .
0 1 2 3 4

Distancia a traves del reactor {cm)

Figura 3.4
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3,16 Equipo de analisis de mezcla reactiva y productos de reaccion,

El andlisis cuantitativo de 1a mezela liquida de reaccidn, asi como de los productos, se
realizd por medio de cromatografia de gases. Se hizo una curva de calibracién para tiofeno,
inyectando volumenes conocidos de una mezcla de 20% en vol. de tiofeno en ciclohexano,
obteniendose la grafica de nimero de contcos vs. mmoles (Figura 3.5). Los tiempos de retencién de

los reactivos puros son como siguer:

Tabla 3.5
Componente RT Factor de Respuesta
{min) mmol/ires x10"!
Tiofeno 6.70 9.214
Ciclohexano 1.33 4.318

La Figura 3.5 mucstra, en la curva de calibracién un comportamiento lineal de las mmoles
en funcién del 4rea (conteos), csta curva nos permite cuantificar de mancra confiable las mmoles de
tiofeno obtenidas de cada stra de producto de ién de HDS y de esta mancra saber la
fraccién convertida en una medida de actividad catalitica. En la Figura 3.6, se presenta un
cromatograma tipico para los componentes puros.

El anlisis cuantitativo de los reactivos y productos de reaccin, también se hizé mediante
un analizador total de azufre y nitrog La infe ion que nos proporciona es la i6
de S y Nj totales de los reactivos y productos de reaccion cn % peso. Los datos tipicos de un
anslisis s¢ muestran en la Figura 3.7 .
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3.1.7 Medicién de la actividad catalitica del catalizador W-17 para la reaccién de HDS de
tiofeno,

La reaccion que se llevo a cabo fue ttilizando un catalizador ya probado en un equipo con
caracteristicas similares al que se instalo cn el Laboratorio de Catalisis. En la Tabla 3.6, sc
p los Itados obtenidos en €] equipo construido y en el cquipo de referencia para la
reaccién de HDS de tiofeno. El valor que se presenta en Ia Tabla 3.6 es el promedio de las ultimas
talizador ya se estabilizado. Se observa que para una

3 horas de i6n, cuando cl
misma temperatura de reaccion ¢l valor de conversion es muy similar para los dos equipos. Las
pequeilas variaciones pucden deberse a errores experii lcs. Estos ltados nos dan la
confianza de que ¢l equipo construido opera en dptimas condicioncs.

Tabla 3.6
HDS de Tiofeno
Catalizador W-17
Equipo Temp. (*C) Conversién HDS,%

Referencia 325 83.12

350 96.52
Construido 325 79.85

350 98.0

En Ia Figura 3.8 se muestra la variacion dela conversion total con el tiempo de reaccion a
las dos temperaturas experimentadas. Sc observa que para este catalizador, (W-17), ¢l tiempo
necesario para su cstabilizacion es de ~ 2 hrs.
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ACTIVIDAD CATALITICA PARA LA REACCION
DE HDS DE TIOFENO

% Converslon Total
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Se efectud un balance de materia do ciclohexano sobre el reactor. Para 1a reaccién de HDS
de tiofeno con ¢l catalizador W-17, con el propdsito de verificar que no hubicra pérdidas de

materia, permitiend aoperar confiabk En el sigui o\ 3o muestra un diagrama
de las corrientes de entrada y de salida del reactor.
Balance de materia
—<>- ] ——w
- ]
REACTOR
- |

W—— —O—w

Mcn+M = Mceu+M

donde:
My moles de ciclohexano que entrast por la corriente 1.
MPc.q1: moles do ciclohexano que salen por Ia corrients 2.

A continuacion se tos bal de materia de ciclohexarno en ¢l rasctor con o
estalizador W-17 a las dos tempersturas de opencion.



A conti

se

Hal

los

catalizador W-17 a las dos temperaturas de operacién.

1) Temperatura: 325 °C.
Peso de catalizador: 0.25 g W-17 (NiW/ALO;)
Flujo de hidrégeno: 45 ml/min.

Presion: 284 Ib/plg®.

Mezcla reactiva: 6 mbhr (15 %v de tiofeno en ciclohexano).

Moles dc ali d

de cada

Tiofeno: 11.12958E-3 (mol/hr)
Ciclohexano: 46.90E-3 (mol/hr)

de materia de ciclohexano en el reactor con el

Tabla 3.7
Reaccitn de HDS Componente
de Tiofeno
Tiofeno Ciclohexano
Corriente | Muestra Fu (mol/br) Fa (moVhr) | Error %
No. No.

1 1 11.129E-3 46.90E-3 —
2 11.129E-3 46.90E-3 eeesevecee
3 11.129E-3 46.90E-3 mermme

2

3 1 162E-4 46.20E-3 1492
2 1.76E4 46.30E-3 1.279
3 1.713E-3 46.90E-3 0

4
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2) Temperatura: 350 °C.
Peso de catalizador: 0.25 g W-17 (NIW/ALO;)
Presion: 284 Ibiplg?.
Flujo de hidrogeno: 45 mV/min.
Mezcla reactiva: 6 mUhr (15 %v de tiofeno en ciclohexano).
Moles de ali das de cada
Tiofeno: 11.23 (mol/hr)
Ciclohexano: 46.85E-3 (mol/hr)

P

Tabla 3.8
Reaccién de HDS Componente
de Tiofeno
Tiofeno Ciclohexano
Corriente | Muestra Fa (mol/hr) Fa (moVhr) | Error %
No, No.
1 1 11.23E-3 46.85E-3 r—
2 11,233 46.85E-3 o
3 11.23E-3 46.85E-3 ——
1 1.009E-3 46.01E-3 1.793
2 5.770E-4 46.18E-3 1.430
3 1.927E-4 46.07E-3 1.664
4

En los resultados presentados en las Tablas 3.7 y 3.8 se obscrva que en ¢l balance de
materia de ciclohexano, se ticne un crror promedio de 1.276%, lo que nos indica que podemos
operar confiablemente, es decir, trabajar sin considerables perdidas de materia
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3.1.7.2 Influencia de la temperatura sobre la reaccitn de HDS.

Como se puede apreciar en la Figuea 3.9, la temperatura ejerce influencia significativa
sobre la actividad de la reaccion, pues a mayor temperatura la conversién aumenta de manera

o

notable, iendo las demas De esta manera, queda corroborado el

estudio del catalizador W-17 en un equipo con caracteristicas similares al que se instalo en el
laboratorio de catalisis de la F.Q., obieniendo resuitados favorables.

INFLUENCIA DE LA TEMPERATURA
SOBRE LA REACCION DE HDS DE TIOFENO

% Conversién Total
00

1
50?‘ /

60

401

201

| 1 Il Il L 5

0
820 826 830 836 340 846 360 356
Temperatura {(C)

! —*—Equipo Construldo  —® Equipo de Referencla '

Figura 3.9
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3.2 Determinacién de las condici opti de operacién para la reaccion de HDS de
tiofeno,

3.2.1 Ensayos de difusién externa,

Se lievaron a cabo tres experiencias para visualizar los problemas de difusion externa con
diferentes flujos de alimentacion liquida y gascosa; d ta presion, temp
y tamafio de particula de catalizador. Los resultados se p enlas Tablas 3 9,3.10 y 3.11.

Tabla 3.9
1) 0.2021 g de catalizador IMP-DSD-3(+) malla 100/150.
Flujo de Hy: 109 mUmin., Flujo de liquido: 5.8 mihr

Presion: 500 lblplgz. Temperatura; 250 °C

Muestra Tiempo de Reaccitn (hrs) Conversidn HDS, %
Sigmn 38/ Antek 7000B
1 0 23.53 - 48.07
2 1.5 22.87.-36.24
3 3.0 21.62 - 24.63
4 4.5 21.32-22.56
5 6.0 21,19 -21.57
Tabla 3.10

2) 0.4020 g catalizador IMP-DSD-3(+) malla 100/150.
Flujo de Hj: 218 mVmin., Flujo de liquido: 11.6 ml/hy
Presitn: 500 Iblplgz. Temperatura: 250 °C

Muestra | Tiempo de Reaccion {hrs) Conversién HDS, %
Sigma 3B / Antek 70008

1 0 2164-24.0)
2 1.5 18.44 - 22.36
3 30 21.48-19.70
4 4.5 21.19-2233
5 1.5 21.67-23.73
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Tabla 3,11
3) 0.6017 g catalizador IMP-DSD-3(+) malla 100/150
Flujo de Hy: 327 ml/min., Flujo de liquido: 17.4 mUhr
Presion: 500 lhlplg’ » Temperatura: 250 °C

Muestra Tiempo de Reaccién (brs) Conversién HDS, %
Sigma 3B / Antek 7000B
1 0 20.17-25.21
2 1.5 20.00 -23.63
3 3.0 19.83 - 20.38
4 4.5 19.66 - 20.10
5 6.5 19.32 - 19.14
En la Figura 3.10, sc ha rcp do la variacion de la ion total en funcién del

tiempo de reaccion para uno de los tres experimentos realizados. Los otros dos presentan similares
comportasientos. Sc observa que ¢l catalizador IMP-DSD-3(+) necesita de - 3 homas para
alcanzar la estabilizacién. Por lo tanto, el valor de conversién que se toma como real serd el
obtenido despues de las 3 hrs de reaccion.
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CONVERSION DE TIOFENO
T(250 ©) P(500 Ib/pig2)

% Converelén Total
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Figura 3.10
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E! valor promedio de la conversion total para cada uno de los experimentos realizados a
partir de la 3 hrs de reaccion, se presentan en funcion del flujo de alimentacion en la Figura 3.11.
En esta figura se observa que operando a flujos menores de 6.0 mlhr de mezcla reactiva, los
p difusional son significativos y que trabajando con flujos de 6.0
ml/hr podemos ascgurar que estos cfectos se reducen debido a que hay mayor velocidad de flujo y

la conversién no depende de la idad de flujo ali do, hacicndo que el entre fos

reactivos y la superficic catalitica sca mas intima y homogenca.

INFLUENCIA DEL FLUJO DE ALIMENTACION
SOBRE LA ACTIVIDAD DE LA REACCION DE HDS

% Converslén Total
26

20F g * )
16}

10f

5t

o ; : S ; : ; . .

0 2 4 8 8 10 12 1
Flulo de allmentacion {mi/hr)

Figura 8.1
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3.2.2 Ensayos de difusién interna.

blecid: dici donde los prob difusional son

Una vez las

despreciables, s¢ procedio al estudio de probl difusionales intemos, iendo Ia
presién, peso del catalizador, flujos de alimentacién (gas-liquido) y variando cl tamafio del
catalizador. Se utilizardn tres tamaifios de particula: malla 100, 40 y 30 (0.149, 0.42, 0.59 mm,

pecti Los Itados se presentan en las Tablas 3.12,3.13 y 3.14,

Tabla 3.12
1) 0.4013 g catalizador IMP-DSD-3(+) malla 30
Flujo de H;: 218 ml/min., Flujo de liquido: 11.6 mVhr
Presisn: 500 Ib/plg?, Temperatura: 250 °C

Muestra | Tiempo de Reaccién (hrs) Conversién HDS, %
Sigma 3B/ Antek 7000B
1 0 25.38-23.32
2 ! 20.99-20.23 n
3 2 19.65 - 18.73
4 3 18.80 - 16.88
] 5 21.24-18.24
6 6 21.04-23.22

Tabla 3.13
2) 0.4010 g catalizador IMP-DSD-3(+) malla 40
Flujo de H;: 218 ml/min.; Flujo de liquido: 11.6 mlhr
Presién: 500 lb/plg’; Temperatura: 250 °C

Muestra | Tiempo de Reaccion (hrs) Conversién HDS, %
Sigma 3B/ Antek T000B

1 o 19.75 - 24.70
2 1.5 16.95- 22.78
3 30 17.53- 15.79
4 4.5 15.74 -15.28
5 6.0 19.47-17.59
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Tabla 3.14
3) 0.4008 g catalizador IMP-DSD-3(+) malia 100/150
Flujo de Hj: 218 ml/min,; Flujo de liquido: 11.6 mVhr
Presién: 500 Ib/plg’; Temperatura: 250 °C

Muestra Tiempo de Reaccién (hrs) Conversién HDS, %

Siga 3B/ Autek 7000B

i 0 21.84-27.00 |
2 15 19.98 - 23.74
3 30 19.51 -23.07
4 4.5 20.26 -23.24
5 6.0 21.06 -22.84
En la Figura 3.12, se ha rep do la variacién de la ion total en funcién del

tiempo de reaccién para uno ae los tres experimentos realizados. Los otros dos presentan un

comportamiento similar. Se obscrva que ¢l tiempo de estabilizacion para el lizador IMP-DSD-
3(+) es de ~ 3 horas. Por lo tanto, ¢l valor dc conversion que se tomara como real serd el cbtenido
despues de las 3 horas de reaccion.
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CONVERSION DE TIOFENO
T(250 C) P(500 Ib/plg2)

% Converslén Total
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Figura 3.12




El valor promedio de la conversion total para cada uno de los experimentos realizados a
partir de a tercer hora de reaccion se presentan en funcién del tamafio de particula en la Figura
3,13, Se observa que en ¢l rango de tamafio de particula utilizados no se presentan problemas
difusionales intemos; probabl con de particula mucho mayores los problemas de

difusion intemna si s¢ presenten [25),

INFLUENCIA DEL TAMANO DE PARTICULA
SOBRE LA ACTIVIDAD DE LA REACCION DE HDS

% Converslén Total
60
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I © CAT, IMP-DSD-3(+) '

Figura 3.13
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3.2.3 Condiciones de operacitn seleccionadas.

En base a los resultados obtenidos para el catalizados IMP-DSD-3(+) para la reaccitn de

HDS de tiofeno, se han seleccionado unas condiciones de operacion opti Estas condici de
operacion serén utilizadas para evaluar la actividad catalitica para la HDS de tiofeno de los
catalizadores desarrollados en ¢l Laboratorio de Catdlisis dentro del proyecto: “ Desarrollo de
lizadores para la reduccion de i en los combustibles de transporte . Estas

diciones de i6n son las sig!

P

Peso del catalizador: 0.1-0.5 g.

Tamaiio de particula: 100-30 mallas (0.149-0.59 mm)
Flujo de hidrégeno: 109 - 327 ml/min.

Flujo de alimentacién liquida:mayor de 6.0 mUhr
Presién: 500 [b/pig?

Temperatura: 200-300 °C.
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1V. CONCLUSIONES.

C) 1 engi ) £ 1

En base a las experiencias realizadas y a los
siguientes conclusiones:

- El equipo de medida de actividad catalitica, construido, asi como las partes que lo ¢otponen.
estdn cn 6ptimas condiciones de operacion.

- Los sistemas de control de temperatura, presién y de medida de los flujo de gases y liquidos
operan en perfectas condiciones dando una respucsta rapida y confiable .

~ Los ftados de ion total del lizador W-17 para la reaccion de HDS de tiofeno
Itados obtenidos en un equipo

similar, con el mismo catalizador y para la misma reaccién. Esto nos confirma que ¢l equipo

obtenidos en el equipo ido son muy a los

ido opera ad f: y de manera confiable.

- El método de analisis cromatografico que s¢ puso a punto es ¢} adecuado para scguir la reaccitn
de HDS de tiofeno.

- Los probl de difusion son significativos a flujo menores de 6.0 mUhr. A flujos

y los probl de difusion externa di

- En el rango de tamailos de particula de 300, 40 y 30 malla {0.149, 0420 y 0.590 mm
b de difusién interna.

respecti ) no se p

- Las condici de operacion scleccionadas para medir la actividad litica de lizadores de

HDT para la reaccién de HDS de tiofento son las siguientes:
Peso de catalizador: 0.1-0.5 g

‘Tamailo de particula: Malta 100-30 (0.149-0.59 mm)

Flujo de alimentacion de mezcla liquida: mayor de 6.0 mbhr
Flujo de hidrégeno: 109-327 mU/min

Presién: 500 Ib/plg’

Temperatura: 200-300 °C
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