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INTRODUCCION. 

El trabajo experimental se realizó en el Laboratorio de Catálisis y Fluidización del Depto. 

de lng. Química, de la Facultad de Química, U.N.A.M., dentro del proyecto· De.tarrollo Je 

catalizadores para la reducdón de contaminan/u en lo,, comhustlble.v de transporte, que 

incluye entre otras actividades, la construcción y puesta a punto de un equipo de medida de 

actividad catalílica con las caractéristicas necesarias para medir la funcionalidad catalll1cn de 

catalizadores de hidrotratamicnto. Los procesos de hidrotratamiento catalitico son nmpliamentc 

usados para la remoción de compuestos de azufre, nitrógeno, metales, ctc.,dc los derivados del 

petróleo; con el fin de obtener combustibles limpios y de esta manera disminuir la emisión de 

contaminantes a Ja atmósfera. 

Se sabe que el alto contenido de azufre y nitrógeno que tienen los combustibles de 

transporte que se producen a partir del petróleo, es el causante de gran pane del problema de Ja 

contaminación ambiental, pues al quemar Jos diferentes combustibles se produce una gran cantidad 

de 502 y óxidos de nitrógeno que son Jos causantes de Ja lluvia ácida. 

Por otro lado, nuestro país tiene una gran riqueza petrolera; más del 50% de las reservas 

están constituidas por los llamados crudos pesados, con altos contenidos de azufre, nitrógeno y 

metales (petróleo tipo Maya). Por esto , es indispensable desarrollar mejores procesos y 

catalizadores de hidrotratamiento. 

Esta Tesis consta de cinco capitulos. En el capítulo 1 se mencionan algunas C3.ractcristicas 

de Jos crudos a nivel mundial. Se habla de los procesos de hidrotratamiento, asf como de sus 

reacciones más caracteristicas. Se revisan los diferentes tipos de catalizadores utiliudos en los 

procesos de hidrotratamicnto, y los avances que se han logrado en los mismos. 

En el capítulo 11 se describe el desarrollo experimental, la construcción y puesta a punto 

del equipo de medida de actividad c.1tal irica, y Ja dctcnninación de las condiciones de operación 

para la reacción de hidrodcsulfuración de tiofeno. 

En el capitulo ru se presentan Jos resultados y la discusión de estos y en el capitulo IV se 

enumeran las conclusiones. 

1 .,. 
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l. GENERALIDADES. 

1.1 Hidrotratamiento 

1.1.1 Antecedentes. 

Generalmente, los residuos del petróleo contienen un alto porcentaje de compuestos de 

azufre, nitrógeno y metales contaminantes. Estos contaminantes además de contribuir al problema 

de la contaminación ambiental también son la causa de la desactivación de los catalizadores 

utilizados en Jos procesos de reformación y craqueo catalltico. Debido a esto, se requieren de 

procesos que remuevan una gran cantidad de dichos compuestos de azufre, nitrógeno y metales { I ). 

El análisis elemental de Jos crudos, se muestra en 1a Tabla 1.1. Los crudos comerciales en cuanto a 

calidad se clasifican en Ligeros, Intcnnedios y Pesados (Tabla 1.2) . 

Tabla 1.1 

ANALISIS ELEMENTAL DE LOS CRUDOS 121 

Elemento % 

Carbón 83-87% 

Nitr62eno 0.1-1.5% 

Hidróueno 11.15% 

Oxl2eno 0.3-1.2% 

Azufre 0.1~% 

Tabla 1.2 

CALIDAD DE CRUDOS SEGUN LA API fJJ 

"API > 35 

ºAPf <20 

API (American Pctrolcum lnstitute) 
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Tabla t.3 

CARACTERISTICAS DE PETROLEOS CRUDOS A NIVEL MUNDIAL 

PAJS IRAK ARABIAS. ClllMI ARGELIA USA 

CRl!DO KIRKU A.RABIAN D.-IQ/¡\'G llASSI WEST 

UGln' 

ºAPI J6 JJ.4 JH 4S.J ,, 
•/.RES• 44.65 49.ZS 11.1 :ZILJJ Jl.45 64.IJ 

•1.s 1.90 J.71 409 411 0.11 J.IJ J.JJ 

V+NI J9 " m m 

•(+34l"C) 

Las ca.{actcristicas de algunos petróleos se presentan en la Tabla 1.3, como se puede 

apreciar, el crudo argelino es uno de los mejores petroleos por su bajo contenido en nzufrc y 

metales contanúnantcs, no así el crudo Maya que es uno de los mas pesados. por ello se trabaja 

arduamente en el procesamiento de estos, para la obtención dC' combustibles con menos particulas 

comtaminantes. Por su parte, México es uno de los principales productores de petróleo a nivel 

mundial. Es el octavo lugar en reservas de crudo, el sexto en producción de petróleo crudo. 

PEMEX por su lado es la segunda f.-mprcsa mundi.il productora de petróleo crudo, después de 

Saudi Arameo. En México se procesan 1579.3 miles de barriles diarios de crudo que se llevan a 

procesos tales como la desintegración catalitica, reformación e isomcrización. Se sabe: que más del 

50% de las reservas están constituidas por los llamados crudos pesados (petróleo tipo Maya.) que 

tiene un alto contenido de contaminantes, tales como: Azufre. Nitrógeno, Vana.dio y Níquel, y es 

por la tanto dificil do procesar (fobia 1.4). 

Tabla 1.4 

Composidón del crudo Maya e ltsmo en S, N y metales f4] 

Elemento C 

+V 
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Debido a los altos contenidos de Azufre, Nitrógeno y metales en los crudos mexicanos, se 

hace necesario la mejora de los procesos de hidrotratamicnto, para obtener combustibles con menos 

contenidos de estos contaminantes. Actualmente, la mejora de los procesos de hidrotratamicnto se 

lleva a cabo a través del desarrollo de _catalizadores más activos y multifuncionales que los 

utilizados hasta el momento, los cuales ya no son capaces de dar menores contenidos de azufre, 

nitrógeno y metales, a menos que se trabaje a presiones más altas, mismas que las refineria.s no 

podrian soportar. 
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1.1.2 Procesos de bidrolratamiento (llDT). 

Los procesos de hidrotratamiento timen como función principal la remoción de los 

compuestos de azufre, nitrógeno, metales, etc. de los derivados del petróleo, con el fin de reducir la 

emisión de cootamiruuJtes a la atmósfera, tales cano, óxidos de azufro y nibógmo; asf como 

también disminuir la corrosiOO do Jos equipos de proceso. La Figura 1.1. muestra de manera muy 
general la localización de los procesos de bidrotratamiento dentro de los procesos de refinación del 

petnileo, que tienen entre sus objetivos principales la obtmción de gasolinas y combustibles de alto 

número de octano, asi como la producción de materias primas para la industria potroquímica. 

Importancia de los procesos de bidrotratamieoto. 

Crudo LPG 

Nafta 
Torre 

Procesos 
De Kero no 

Destilación De 

Atmosferica Gasoil L. Hidrotratamiento 

Gasoil P. 

Fuel 

Reformado 

Gasolina 
De 

Alto Octano 

Entre los catalizadores utilizados en los difermtes procesos de hidrotratamiento (HDT) se 

mCUClllran: NiMolAl20,, C0Mo/Al20,, NiW/Al10, [S]. Y dentro de estos procesos de 

hidrotratamimto se encuentran la hidrodesulfuración (HDS), hidrodesnitrogenación (HDN), 

hidrq¡onación {HYD) e hidrocraqueo (HC). 
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l.l.2.l llidrodeoulfunci6n (HDS). 

La HDS tinno cano fimciál principal la rcmocióo dol azufre p- on los cortes del 
petroleo m la fonna do sulfuro de hidn\gmo. Este azufre se nncucntra principalmcnto nn la fonna 

do compuestos, tales como: mercaplanos, sulfuros, disulfuros, tiofi<>os y bonzotiofmos. 

La molécula de tiofi:no (CJf,S), es una do las moléculas modelo que es estudiada on 

roacciooes do HDS. Kawaguchi y col. (6) reportarm el mecanismo do ICICCión do la HDS dol 
tiofmo (Figura 1 .2), el cual consiste primero m el rompimiento do la unión C-S (hidrogonólisis) 

seguido por la hidrogmacióo do los compuestos insaturados. 

1) Romplmlent> de C-S 

2) ................ ~ - .........,..... 

3)......,........·~-~ Hdrogenac:IOn 

flpral.2 
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1.1.2.2 Hidrodtsoitrogenación (HDN~ 

La HDN time como función principal eliminar los compuestos de nitrógmo preseotes m 

Jos cortes del petróleo. Entre los compu.,.1os de nitrógeno presentes, se encuentran las piridinas y 

quinoleinas. Estos compuestos desactivan con gran rapidez los catalizadores de craqueo catalltico, 

debido al caracter altamente básico que poseen (los catalizadores de craqueo son de caracter 
ácido). Anabtawi y col. [7) estudiaroo la reacción de HDN de piridina (C,H,,N). El mecánismo de 

reacción propuesto se muestra en la Figura 1.3; al cootrario que la HDS del tioftno. en la HDN de 

piridina, primero se hidrogena el anillo aromático y despues se lleva a cabo el ropimiento de la 
1D1ión C-N (bidrogenólisis). 

-
Plridina 

o 
~ 

Piperidina 

+ CsH11N~ 

Penlilamlna 

CoH12 + 

Peniano 

Fi¡ura 1.3 

- ó'· 
~ 

NH, 

n-penlil 
plpertdlna 

+ 
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t.l.2.3 llidro¡eoaci6n (llYD~ 

La hidrogmación time como ftmci6n principal hidrogmar los mlaces no saturados y as! 
awnentar la relación 11/C. Este proces<J es importante al tratar fracciones pesadu del petróleo, las 

cuales timm una baja relaci6n 11/C. Un ei""1'1o típico do este proceso os la roacci6n del 

ciclohexaio [B], Figura 1.4 . Se observa que además ele la hidrogmaci6n ele los 111laces no 

saturados, también se presenta WUl reacciérl de isomerización. 

lleoccno Ciclohexmo Ciclohexano 

Ciclcpmtmo Ciclop<mmo Ciclopentmo 

Fi111ra iA 
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... 

l.l.2.4 ffidrocnqueo (HC). 

El hidrocraquoo time como fimción principal cmvertir c:adcnas bu¡¡as do hidrocarburos m 

cxxnpuestos do bajo peso molócular; consiste en la ruptura do enlaces C-C y la subsecu

bidlOgmación do los bidrocatburos. La reacción do bidrocraqueo do o-bq>tano (C1H1.> ha sido 
estudiada por algunos invesligadores [9,10]. Como productos se obümen propano (C,Ha) y butano 

(C.tt.). En la Figura 1.5 se presenta la reacción dol HC do o-bq>tano. 

C,H" +Y.O H, -- C,Ha + C.tt. 

o-h<ptano o-Butano o-Propano 

- ./"-.../ + /"... 

l 
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1.2 Catalizadores para Procesos de Hidrotratamiento. 

1.2.J Catalizadores para hidrotratamiento. 

Los procesos de HDT utilizan catalizadores baso.dos en sulfuros de Mo o W asociados a 

un promotor Co o Ni. soponados generalmente sobre alúmina. La necesidad de procesar fracciones 

pesadas del petróleo con altos contenidos de compuestos contaminantes hace necesario el desarrollo 

de nuevos cataliz.aclores más activos y multifuncionalcs que los que se utilizan en la actualidad, Jos 

cuales ya no son capaces de dar menores contenidos de azufre, nitrógeno y metales a menos que se 

trabaje a presiones más altas, mismas que las refincrias no podrian soponar en algún caso. 

La mejora de estos nuevos catalizadores se intenta actualmente a través de tres lineas de 

investigación. ( 11) 

a) Búsqueda de nuevos sulfuros metálicos con mayor actividad que los actuales de Mo y W, por 

ejemplo Ru, Rh, Ir. 
b) Modificación de los cataliz.aclores convencionales mediante la incorporación aditivos 

adecuado~ por ejemplo: P, F, B. 

e) Sustitución o modificación del soporte usual de alúmina por otros soportes, como Si02, Ti02, 

ZrO,,CcO. 

A continuación se destacan algunos resultados publicados recientemente en la bibliografia 

de los avances logrados en el campo de ln catálisis. 

1.2.1,I Nuevos sulíuros meti\licos. 

Se han desarrollado nuevos elementos metálicos dentro de la catálisis, aparte de los ya 

mencionados con anterioridad. Entre estos se encuentran los catalizadores bimetálicos de Ru·U, 

Pd·U y Y·U [12}, Jos cuales se estudiaron para reacciones de hidrogenación y de hidrotratamicnto. 

Scott y col. (13] estudiaron la hidrogenótisis de n·hexano y Ja dcshidrogcnación de ciclohcxano 

para catalizadores de RuMo soportados sobre alúmina. El contenido de Ru se mantuvó constante 

en un orden de 11 6 1~;, en peso. mientras que el Mo se varió de 0.2 a 0.6 % en peso. Los resultados 

demostraron que para la hidrogenólisis de n·hexano existe un ligero aumento en la actividad al 

aumentar el contenido de Mo. Para la. deshidrogenación de ciclohcxano se obtu\'Ó un claro aumcnlo 

en la aclividad al incrementar el contenido de Mo. Para ambilS rca.ccioncs la óptima cantidad di.: 

Mo fue de 0.5K% en peso 
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1.2.t.2 lncorporaci6n de aditivos. 

La incorporación de aditivos a los soportes de los catalizadores de hidrotratam.iento tiene 

como objetivo disminuir o '-"Vitar la interacción entre el metal y el soporte, y aumentar b dispersión 

de la fase metálica sobre el soporte. Entre los aditivos más estudiados hasta el momento, se 

encuentran el flúor, el fósforo y el boro, por mencionar algunos. 

Flúor: 

Se ha encontrado que la incorporación del flúor en los catalizadores convencionales 

incrementa la actividad catalítica para algunas reacciones de hidrotratamicnto. Bcnítcz (14] estudió 

el efecto de la incorporación del fluor en catalizadores NiW/Al20, para reacciones de HDS, HDN 

y HC. Encontró un efecto positivo en las tres reacciones estudiadas al aumentar el contenido de 

flúor. López Agudo y col.[15) estudiaron el efecto de la incorporación de flúor en catalizadores de 

W/A!J03 para la HDS y HDN de gasoil. También encontraron, que la actividad se incrementaba 

confonne aumentaba el contenido de flúor. Ramlrez y col. (16) estudiaron el eft:cto de Ja 

incorporación del flúor, pero en un sistema. de CoMo soportado en alumina Sus resultados 

concuerdan con los anteriores de un aumento en la actividad de HOS a1 aumentar el porciento de 

flúor. Por otra parte, López Agudo y col.(17] estudiaron el efecto del flúor en catabzadorL."S de 

NiW soportados sobre aJúmina, sobre la selectividad en la reacción de HDN de piridina. 

Encontraron que la presencia del flúor favorece fundamentalmente la reacción de hidrogenólisis. R. 

Cuevas y co1. (18) estudiaron el efecto del flúor sobre la actividad y selectividad para las 

reacciones de HDS de tiofeno y HYD de ciclohexeno en cataJiz:ldores de CoMo/Ti02. Los 

rcsu1tados confinnan que la incorporación del flúor aumen!a la actividad catalítica para ambas 

reacciones conforme aumenta el contenido de ·flúor. Debido a la alta dispersión del flúor sobre la 

superficie de la alúmina., modificando e increment30do de esta manera la ácidez superficial y por 

consiguiente la actividad catalítica. 

F6sforo: 

Se ha encontrado que la adición del fósforo en los catalizadores convencionales aumenta la 

actividad catalítica para algunas reacciones de hidrotratamiento. J. Lcv.is y col. 119) estudiaron el 

efecto de la incorporación del fósforo en catalizadores de NiMo soportados sobre aliunina para 

reacciones de HDS y HDN. Encontraron que la actividad catalitica se incrementa al aumentar el 

con1cnido de fósforo. En este trabajo, tambien se encontró que la mcorporación del fósforo a los 

catalizadores de N1Mo mejora la ,·ida del cataliz.'\dor aumc...-ntando la resistencia al envenenamiento 

por deposición de coquc. Debido a que el P se dispersa en la superficie del soporte ··erunascarando" 
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Ja superficie y evitando de esta manera que el coque envenene el catalizador, reduciendo así el 

envenenamiento por deposición de coque y mejorando la vida del catalizador. 

Boro: 

El uso del boro como aditivo en catali.zadores de hidrotralamiento ha recibido un menor 

uso en comparación con otros aditivos (F,P). Chiuping y col. (20} reportan un estudio de Ja 

incorporación de boro en catalizadores de CoMo/Al20 3 para la reacción de HDS de Gas Oil. 

Obteniendo como resultado una a1ta actividad en comparación con Jos convencionales de 

C0Mo/Al103 . El estudio del boro como aditivo no esta muy bien investigado, por lo que se siguen 

realizando pruebas sobre esta linea. 

J.2.J.J Nuevos soportes. 

En los Ultimes años se han acumulado un gran nUmcro de resultados referente al estudio de 

nuevos sopones para catalizadores de HDT. Además de Ja alúmina, se han estudiado otros 

soportes, tales como: zeolitas, SiO,. TiO,. Zr02 o mezclas de ellos (12]. R. Cid y col. (21] 

estudiaron el efecto de incorporar Co, Mo y CoMo en una zcolita, NaY, para la HDS de gasoil en 

condiciones de alta presión, resultando en una mejora para esta reacción. Benitez y col.(22), 

estudiaron el efecto de impregnar dircrentes concentraciones de Mo en la estructura de una zeolita, 

tipo Y, obteniendo un incremento para Ja actividad catalítica de HDS. En cuanto al uso de óxidos 

de silicio, titanio y zirconia, se ha probado que rcsuftan más activos que la alúmina, pero existe el 

problema de la baja área superficial en comparación con la alUmina (11]. Por lo que es necesario 

estudiar la mezcla de estos compuc..~tos a fin de aprovechar las propiedades fisicas principalmente, 

tanto de la alUmina como de Jos diferentes óxidos, para obtener soportes con las caractcristicas 

apropiadas para el desarrollo de catalizadores de hidrotratamicnto. 
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1.3 Problemas difusionales de Jos catalizadores. 

En las reacciones heterogéneas se involucra el transporte de masa el cuaJ es importante 

para grandes moléculas. Con catalizadores porosos, la reacción transcurre en toda Ja interfase gas

sólido, tanto en la superficie exterior como dentro de los poros del catalizador. Por esto, para estas 

rcacciones han de tenerse en cuenta los distintos procesos que pueden ofrecer resistencia a la 

r<a<:ción [I). 

Para un catalizador poroso, podemos representas estos proasos como: 

1.3.1 Difwión externa. 

La transferencia de reactivo dt.'Sde el seno del fluido a la superficie externa del catalizador 

requiere de una fuerza impulsora, en este caso la diferencia de concentraciones. El que esta fuerza 

impulsora sea significativa o despreciable, depende de las caracteristicas de Ja velocidad del fluido 

cercano a la superficie, de las propiedades físicas del fluido; esto es, depende del coeficiente de 

tranfercncia de masa entre el fluido y la superficie (km). En cualquier caso, la concentración del 

rcactante en la superficie catalítica es inferior a la que prcva:lecc en el seno del fluido 

El mismo razonamicnlo sugiere que existirá una diferencia de temperatura entre el seno del 

fluido y Ja superficie catalítica. Si la reacción es endotCnnica, la temperatura de la superficie del 

catalizador será inferior a la del seno del fluido. Si la reacción es exoténnica, la temperatura de la 

superficie sera superior a la del fluido. Por lo tanto, la velocidad total puede ser mayor o menor; 

aumenta cuando Ja temperatura se elcvn y disminuye cuando se reduce la concentración de los 

reactivos [23]. 

Cuando se realiza una reacción quimica, Csta se desarrolla en una serie de pasos 

ek."ftlcntaJcs; el m:is lento de ellos impone su rapidez a la reacción. Bá.sicamcnte, la actividad 

catalítica consta de los pasos de. transpone de reJcti\'os de la fase gaseosa a la superficie del 

catalizador, reacción química y el transpone de las especies quimisorbidas de regreso a la fase 

gaseosa. 
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Para realizar un estudio cinético, es necesario situarse en condiciones tales que la reacción 

química imponga las condiciones de velocidad a la reacción, es decir, que sea la etapa más lenta del 

proceso de reacción. Con este objeto es necesario realizar pruebas de tiempo de contacto, WIF, o 

sea, variar el flujo volumétrico de ractivos y la masa de catalizador midiendo en cada caso el grado 

de conversión (XA). 

Definiendo W como Ja masa de catalizador expresada en gramos y F como el flujo 

volumétrico expresado en gmoVs. Teniendo una gráfica del grado de conversión (X,.V contra el 

tiempo de contacto (W/F), deberá ser una linea recta que pasa por el origen de pendiente (RA/CAO) 

en régimen diferencial (RA =constante). Los datos obtenidos en esta zona, nos pcnniten delimitar 

las regiones cinética y difusional. La Figura J .6, nos esquematiza este fenómeno 

50 100 
"""• 9 CAT.llMOt. S01, wJJ 

Fi¡ur1 1.6 

Koros·Nowak y Madon-Boudart realiz.aron estudios para verificar las resistencias de masa 

externa. Midieron la conversión a un tiempo espacial constante y a una velocidad de flujo variable. 

Encontraron que la conversión no cambiaba al variar Ja velocidad de flujo, de esto concluyen que 

en sus experimentos, los procesos de transporte externo no afectaron la \•elocidad de re.acción {24). 
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1.3.2 Dirusi6n intemL 

Como la porosidad del catalizador propon:iooa un área mucho mayor que la de la 

superficie exterior, la mayor parte de la reacción tendrá 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 efectos internos solamente influyen sobre la velocidad total de forma 

significativa cuando se. usan tamaños de partícula relativamente grandes, doodo la longitud dol poro 

también es grande. 

Morales, Galliasso, Huskoy y Carrasquel, [25] desarrollaron un catalizador de 

NiMo/A120 3 para HDS e hidrodesm<talización {HDV). Se demostró que la reacción de HDV esta 

más afoctada que la reacción de HDS por el tamaño de partieula. Esto se puede apreciar en la 

Figura 1.6, que a medida que aumenta el tamaño de partícula de catalizador, el problema de 

difusión externo es importante y que a tamaños de particula más pequeños el problema difusional 

es menos significativo. 
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Por otro lado, Ming-Chang Tsai y co1.[ll estudiaron la difusión intrnpartícular (interna) de 

residuos de crudos pesados con diferentes tamai\os de catalizador (2.38 a 1.50 mm). La Figura 1. 7. 

muestra la remoción de azufre y metales despucs de 40 hrs de reacción. 

% de remoción de S o metales. 

'º ---
1 

•·::sv---'~ 
6 o.ai.-:.-•• ~1 

,,_¡ 1:::~~:~::::::::::= 1 

.. t '\~~. 11 

25y ·¡~ 

1 -· ! ., _____ _ 
O :5 JO 4~ ;o 

lllapletro promedio de poro. nm 

Fir;ura J.8 

Se observa que el o/o de azufre o metales removidos decrece con el incremento del tamaflo 

de p:utlcula. indicando que el efecto de resistencia a la difusión interna es apreciable, por lo tanto, 

el tamaño pequeño de la partícula del catalizador reduce 13 resistencia a la difusión interna. 

El no considerar o despreciar los efectos disfusionales externos e internos nos podrían 

llevar a conclusiones erróneas relativas a la cinética de una reacción catalítica. Por ejemplo, 

medidas de actividad catalítica errónea, energías de activación menores y ordenes de reacción, 

siempre de primer orden. 
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1.4 Objetivos. 

Hemos visto la importancia de desarrollar nuevos cataliudores de hidrotratamicnto con 

mayor multffuncionalidad, requiriéndose, entre otras mayor actividad para HDS, HDN, craqueo e 

hidrogenación de fracciones pesadas del petróleo. 

El desarrollo de nuevos catalizadores requiere de Ja evaluación de su funcionalidad 

catalitica para las diferentes reacciones de hidrotratamicnto. Por esto, es de suma importancia 

contar con una instalación de medida de actividad catalltica con las características adecuadas para 

este fin. 

El objetivo principal de esta tesis es Ja construcción de un equipo a nivel laboratorio con 

un arreglo similar a una instalación industrial de hidrotratunicnto de crudos y se estudiaron las 

condiciones de operación óptimas en las que se van a evaluar Jos catalizadores desarrollados en el 

Laboratorio de Catálisis. 

Entre las actividades principales rcaJizadas se encuentran: 

• Construcción del equipo de reacción. 

• Puesta a punto del equipo de actividad catalítica (arranque). 

- Prueba de fugas. 

·Calibración de la bomba de alimentación. 

- Calibración de los controladores de flujo másico (M.F.C.). 

·Calibración del controlador de presión . 

.. Calibración del sistema de calentamiento. 

• Medida de la actividad catalítica de un catalizador para la reacción de HDS de 

tiofeno ya estudiado en un equipo similar. 

• Puesta a punto de la técnica de an.Uisis cromatognifico de los productos y reactivos de 

la reacción de HDS. 

• Detenninación de las condiciones de operación óptimas para la reacción de HDS. 
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11. DESCRIPCION DEL TRABAJO EXPERIMENTAL. 

2.1 Equipo de reacción. 

Se construyó un equipo de medida de Ja funcionalicbd catalítica de catalizadores de 

hidrotratrunicnto con un arreglo similar a una instaJación industrial de hidrotratamiento de crudos 

de petróleo. Este equipo puede operar hasta presiones de 800 lb/plg' y altas temperaturas (SOO'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 de reacción consta de las siguientes partes a) Sistema de alimentación, b) 

Prcca.lcntamicnto, e) Sistema de reacción, d) Separación de gases y líquidos, e) Sistema de control 

de presión y temperatura y f) medición de flujo de gases de salida 

A continuación se describen brevemente cada una de las panes: 

2.1.1 Sistema de alimentación. 

La alimentación de Ja mezcla liquida reactiva se realiza. mediante una bomba dosificadora, 

QA .. J, Milton Roy minipump. El flujo \'olumétrico se mide ron una burcta. FA·I. conectada a Ja 

succión de Ja bomba. Los reactivos utilizados tienen las siguientes especificaciones 

El H2 que entra al sistema se regula por medio de un controlador de flujo másico .M.F.C 

(Figura 2.2), marca UNIT, conectado por una inteñase a una unidad electrónica FCJ 1, marca 

CSIC ICP, con un canal correspondiente a la alimentación de hidrógeno, (Figura 2.3). El principio 

de funcionamiento de un M F.C.se basa en que el flujo de gas que atraviesa la unidad es desviado 

hacia un capilar donde se alojan unos filamentos cuya temperatura es afectada por Ja circulación 

del fluido en función del caudal másico y de la capacidad calorifica (m Cp). Al \•ariar la resistencia 

eléctrica del filruncn10. en función de Ja temperatura, proporciofl.1 Ufl.1 magnitud física medible 

proporcional al caudal m;i$iCo del gas que circula por el M.F C 
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LISTA DE EQUIPO 

CLAVE EQUIPO 

M.F.C Medidor controlador de fluio masico 

F Filtros 

PI Indicadores de orcsión .. 

VM Válvula de microfluio 

DC·I Reactor 

EA·I Condensador de nroductos de reacción 

PC Controlador de presión 

TMG Toma de muestra de ttascs de salida 

MB Medidor de burbu ·a --
FA·I Burcta de alimentación de mezcla reactiva 

GA-1 Bomba de alimentación a reactor DC·l 

FA·2 v FA-21 Seoaradorcs de fase Hauida 

TML Toma de muestra de nroducto 1iauido 

V4 Válvula de cuatro vias 

V3 Válvula de tres vías 

V Ch Válvula check 
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M.F.C. 

Fiaun 2.z 

2.1.2 Precaleat.uniento. 

FLDW) 

OllT 
F1 F2 . F3 F4 

UNIDAD ELECTllONICA 

Fipr12.3 

El sistema do precalentamiento consta de un tubo de acero inoxidable de 12 cm de longitud 

y un diámetro externo de '4 de pulgada. El calentamiento se realiza medianto una resistencia que 

permite a los reactivos evaporarse y llegar con una ~ra cercana a la de reacción antos de 

attrar al reactor. 

El reactor, DC-1, mostrado "' la Figura 2.4 . E!ta caistituido por un tubo de acero 

inoxidable de 1 cm do di~ interno, un espesor de l .S mm y una longitud de 30 an. En la par!4 

IU¡>Orior time acoplado un tubo de 1/8 de pulgada de diámetro externo de 30 cm de loegitud 

dispuesto axialmente "' el reactor, m dcltde se aloja un termopar mavil (tipo K). Una malla, 

igualmente de acero inoxidable, situada a 12 ande la parte interior del ractor, la cual sirvo como 

soporte del lecho catalítico. El reactor llova mrollada una resistencia, que permite el calenl.lmimto, 

cubierta cal un material aislante que nos permite tmer, m lo posible, mmores perdidad de calor. 

El C<llllrol de la tem¡>erotuta se realiza por modio de un equipo de control. 
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D.lnt.: lcm 

Esp.: l.5mm 

30cm 

Reactor 

Fieura2.4 

2.1.4 S.paraci6n de fues líquida y gaseo1a. 

Termopar 

4cm 

f-Malla 

llcm 

Para separar las fases do reacción Oíquidos y gases) a la salida del roaCIDr, se tiene 

previsto doo separadores m<tálicos de tipo cilindrico, F A-2, de 150 y 75 mi do capacidad, 

separadoo mtre sí por modio do una válwla do paso . El primer separador ti«1e como fundón 

romper o aliviar la presión de los productos de reacción. Este primer recipiente time cmectado tm 

tubo do teflÜl do 1/8 do pulgada de diamelro externo, desde la salida dol condensador, EA-1, hasta 

aproximadamente la mitad del recipiente con el fin do evitar fWheo y que los incondonsables 

arrastren una porción de la fase liquida. El segundo recipiente fundanwntalmmte es utilizado para 
purgar el sistema y para tomar la muestra liquida. A su vez. time conectado W1 recipiente de 
v1drio. TML, que nos fac:ilrta tomar las muestras para su análisis impidiendo rt11los olores. 
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2.1.S Sistema de control de presi6n y temperatura. 

La indicación do presión do entrada y salida del sistema se haco mediante dos manómetros, 

PI, marca WIKA y el cootrol pcr medio de un cartrolador de presión automatice BROOKS S866, 

cooectado mediante una interfase a un canal do la unidad electrónica FC 11 acoplado pam medir 

presii:a. El funcionamiento del cootrolador do presión es por medio do un díaftagma sobra el que 

actua la presión a medir, este a su vez actua sobre un elemento soo.sor que tiene manejo sobre una 
válwla que pennite el paso do ¡¡as y pennite tmer un control exacto do la prcsii:a. 

La medida y cartrol do temperatura m el reactor se hace por medio do un i.rmopar, tipo 

K, alojado en el interior del tennopom y díspuesto axialmerrte dentro del -ctor, el termopar está 

cooectado a la unidad de cootrol da temperatura TC20, (Figura 2.S) . 

TC20 
1 PV 

1 AIM - 4 o 2 
IBA - 1 sv 1 
oor - 4 o o 
AT -
o @¡ -<I 'V l:l 

1 SET 
INT MAX 

l'i&11ra 2.5 

2.1.6 Medíci6n de Dujo de gasea de ulida. 

La medida del flujo de gases do salida del sistema sa roaliza m un medidor do burbuja, 

MB; que es un tubo de vidrio graduado que nos permite conocer el Dujo gaseoso. 
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2.2 Puesta a punto del equipo de actividad catalftica. 

La puesta a punto del equipo consistió de varias actividades: Prueba de fugas, calibración 

de la bomba de alimentación, calibración de Jos controladores de flujo misico, calibración del 

controlador de presión, determinación del perfil de temperatura en el reactor y medición de la 

actividad catalítica de un cataJizador probado en otra instalación de características similares. 

2.2. t Prueba de fu¡:as. 

Se probaron fugas en todas las partes del equipo donde hubiera alguna unión, mediante el 

método de burbuja de jabón y a una presión de 600 lb/plg2 y con un flujo de hidrógeno. También el 

equipo se dejo presionado a la presión de 600 lb/plg2 en atmósfera de hidrógeno por espacio de 24 

hrs. 

2.2.2 Calibración de la bomba de alimentación (GA-1). 

Se utilizó como liquido de calibración ciclohexano, el flujo de alimentación al sistema fué 

de: 6, 10,12,15 y 18 mllbr. El equipo se mantuvó a presión atmósfcrica. 

2.2.3 Calibración de los controladores de Oujo misico (M,F.C.). 

Para la calibración de los controladores de flujo másico se utilizó un flujo de hidrógeno a 

presión atmósferica y temperatura ambiente. Los flujos de hidrógeno .. fueron de: 20, 30, 4S, 60, 70, 

80, 90, 109, 218 y 327 mVnún. Estos flujos se fijaron con ayuda del medidor de burbuja., MB. 

2.2.4 Calibración del controlador de presión (PC). 

Para Ja calibración del controlador de presión Controllcr Prcssurc BROOKS, se utilizó 

nitrógeno a diferentes presiones (0,71, 142, 199,284, 341, 426 y 500 lb/plg2
). La presión se fijó 

con la. ayuda de los manómetros, PI, y ajustando este valor en el display del controlador de presión. 
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2.2.S Determinación del perfil de temperatura en el reactor. 

Esta determinación se realizó moviendo el termopar axia1mente en el reactor y registrando 

la temperatura a diferentes alturas. 

2.2.6 Equipo de anAlisis de la mezcla reactiva y productos de rencción. 

El anáJisis de reactivos y productos se efcctU.o de dos maneras 

1) Mediante cromatografia de gases. Empicando un cromatografo Pcrkin·ElmL.T Sigma 38 con un 

detector de ionización de flama y un integrador Pcrkin·E1mcr LCl·IOO. Especificamente para la 

reacción de HDS de tiofeno, se utilizo una columna OV·l7 de 1/8 de pulgada de diarnetro externo 

y 1.8 m de longitud. Las condiciones de operación del cromatografo son las siguientes: 

Tcmocratura del horno 60ºC 

Tcmneratura del invcctor IOO'C 

Temperatura del detector IOO'C 

Presión del aire 30 ílb/oul•'l 

Presión de H1 26 (lbloul•'> 

Presión del l.!.a5 de arrastre He 12 Obloul•2l 

Para el análisis cuantitativo se hizo una curva de calibración, inyectado volumcnes 

conocidos de una mezcla de 20% en vol. de tiofeno en ciclohex:mo. 

2) También, mediante un analizador de azufre y nitrógeno totales, marca ANTEK 70008, que nos 

proporciona directamente las concentraciones de S y N totales de productos y reactivos, en % peso. 

Las condiciones de operación son las siguiente: 

Gas Fluio lmVhrl 

lnlet ArP6n 4.0 

Pvro 01.l2eno 3.5 

lnlct O:d~eno 1.0 

Otono--O:d2cno l.S 
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2.2. 7 Medición de la actividad catalltica de un catalizador probado en otra instalación 

Para verificar que el equipo construido funcionaba bien, se midió la actividad catalltica 

para la reacción de HDS de tiofeno de un catalizador de NiW/Al 20.l ya probado en un equipo 

similar [ 14}. Este catalizador denominado W-17 contiene 20.9% en peso de W03 y 3 17% en peso 

de NiO. Las condiciones de acti\'ación y operación utilizadas fueron exactamente las mismas en los 

dos equipos. Una vez que se verificó la funcionalidad del equipo con el catalizador W-17. se 

proccdio a estudiar los problemas difusionalcs externos e internos con el catalizador IMP-DSD· 

3(+). 

La activación es, generalmente, el paso final de conversión del precursor del catalizador a 

su forma activa de trabajo. En los catalizadores de hidrotratamiento, Ja activación es, en esencia, Ja 

reducción y sulfuración del óxido soportado por medio de una sulfuración con sulfuro de 

hidrógeno. Esta sutfuración se lleva a cabo en presencia de hidrógeno para evitar el depósito de 

azufre por descomposición del sulfuro de hidrógeno. 

Para este catalizador de NiW/Alz01, en particular, el proceso de reducción.lsulfuracíon se 

puede representar mediante la siguiente reacción: 

W03 + 2 H2S + H1 ---- WS2 + 3 H,O 

Observamos la reducción de W que pasa de su estado de oxidación VI al IV (26]. De la 

misma manera sucede con el Niqucl. 
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2.2.7.t Condiciones de sulíuraci6n y de reacción. 

Las condiciones de sulfuración útilizndas para la activación del ca.taliz.adorW-17 fueron las 

siguientes: 

Presión: atmósferica. 

Temperatura: 400 ºC. 

Flujo de Hl: 90 mVmin. 

Flujo de H1S: 10 mVmin. 

Tiempo: 4 hrs. 

En cuanto a las condiciones de operación útilizndas para la reacción de HDS de tiofcno, estas 

fueron las siguientes: 

Peso del catalizador: 0.2 g. catalizadorW-17 (NiW/A110 3). 

Flujo de H1: 45 mVmin. 

Flujo de mezcla liquida: 6 ml/hr (15% \'DI. de tiofcno en ciclohexano) 

Temperatura: 325, 350 11C. 

Presión: 284 lb/plg1. 
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2.2.7.2 Balance de materia. 

Para esta re.icción. se realizó un ba.Jancc de materia de ciclohcxano, debido a que este no 

interviene en 1il reacción, con el propósito de operar confiablcmcnte verificando que no haya 

pérdida de materia. 

2.3 Determinación de las condiciones de operación óptimas para Ja reacción de HDS de 

tiofeno. 

Para la detcnninación de fas condiciones de operación óptimas se puso mayor énfasis en Ja 

determinación de los flujos de alimentación y en el tamafto partícula del catalizador, ya que si estas 

condiciones no son fas adecuadas pueden presentarse problemas de difusión e1'tcma e interna. Las 

demás condiciones de operación; temperatura,. presión, relación molar hidrógcnoftiofeno, etc., se 

tomarán en base a ta experiencia del laboratorio. Para esta prueba se utilizó un catalizador de 

NiMo soportado en nlumina con fosforo, denominado; JMP-DSD-3(+). 

2.3.l Ensayos de difusión externa. 

El estudio de difusión mema se realizó utiliz.ando diferentes flujos de alimentaci6n. así 

como diferentes pesos de c;ata.Jiz.ador, manteniendo constante la relación W/F, según el apartado 

1.3.J 

2.3.l.t Condiciones de sulfuración. 

Las condiciones de sutfuración fueron las siguientes: 

Catalizador: IMP-DSD-3(+) 

Mezcla de sulfuración: 5.8 mVbr, J .33% en peso de azufre (CS2 en ciclohexano). 

Flujo de hidrógeno: 1 09 mVmin. 

Temperatura: 260 "C 

Presión JClX /b/plg1 

Tiempo de sulfuración: 4 hrs 
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2.3,1.2 Condiciones de reac<:i6n. 

Las condiciones de reacción para realizar los ensayos de difusión externa fueron los 

siguientes: 

Catalizador: IMP·DSD-3(+). 

Trunailo de partlcula: malla 100 (0.149 mm) 

Peso del cat.: 0.2, 0.4 y 0.6 g. 

Mezcla liquida: 4.414 % en peso de ilZUfre (tiofcno en ciclohcxí1110) 

Flujodemezclallquick 5.8, ll.6y 17.4mllhr. 

Flujo de hidrógeno: 109,118 y 327 ml/min. 

Presión: 500 lb/plg2 

Temperatura: 250 ºC 

Tiempo de reacción: 8 hrs 

2.3.2 Ensayos de difusión interna. 

Una vez verificado que los fenómenos de difusión externa no iníluyen en la reacción ) 

encontrados los flujos de alimentación indicados se procede a efectuar Jos ensayos de difusión 

interna, utilizando tres tamaños de partJcula de catalizador diferentes, con el propósito de obser'\'ar 

como afecta el tamaño de partícula en la reacción. Las condiciones de sulfuración son las que se 

mencionan en el apartado 2.3. l .1 . 

2.3.2.1 CondicioneJ de reacción: 

Catalizador IMP-DSD-3(+) 

Trunailo de particula: malla 100, 40 y 30 (0.149, 0.420 y 0.590 mm) 

Flujo de hidrógeno: 218 ml/min 

Mezcla liquida: 4.414 % en peso de azufre (tiofcno en ciclohexano) 

Flujo de mezcla lfquida: 11.6 ml/hr. 

Temperatura: 250 ºC 

Presión; ~00 lb/pJg2 

Tiempo de reacción: H hrs. 
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2.4 Descripción de una medidad de actividad catalítica. 

La muestra del catalizador (en su estado 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 

reacción y se comprueba l:t ausencia de fugas en las conexiones haciendo pasar nitrógeno a una 

presión de 575 lblplg2 (40 kg/em'J. 

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

l) Establecer presión atmosférica y medir en el burbujometro un flujo de N2 de 60 mVmin. 

Abriendo la válwla de N1 y la válvula VM en una posición de 0·14 en el vernier. 

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

temperatura de sulfuración adecuada. 

3) Cerrar la valwla de N2 una vez alcanzada Ja temperatura de 400 ºC. Una vez realizado lo 

anterior se sulfura según se determine, a presión atmósferica o alta presión. 

2.4.t Sulíuraci6n a presión atm6sferica. 

La sulfuración a presión atmosfCrica se realiza de Ja siguiente manera: 

a) Cerrar la válvula de N2 una vez alcanzada la temperatura de 400 ºC, abrir la válvula de 

H2 y ajustar con el potcnciomctro del M.F.C. a un flujo de 90 rnVmin., abrir la válwla de H2S y 

ajustar con el potcciomctro correspondiente a un flujo de 1 O mVmin. comprobando ambos flujos en 

el medidor de burbuja. Iniciando la sulfuración por 4 hrs. 

b) Tenninada Ja sulfuración, cerrar la válvula de H2S y enfriar a temperatura ambiente en 

aunósfera inene. Una vez enfriado, se presuriza a la presión de operación con H2, quedando listo 

para realizar la prueba de actividad catalitica. 
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2.4.2 Sutruraci6n a alta presión. 

Et procedimiento para activar et catalizador a alta presión se describe a continuación~ 

Se presiona el sistema hasta la presión de sulfuración 298 lb/plg2• haciendo pasar un flujo 

de 109 ml/min de hidrógeno. La temperatura de sulfuración, 260 °c, se ajusta por medio de la 

unidad ténnica de control. Se bombea la mezcla sulfhidranle a un flujo de 5.8 mllhr durante 4 

horas. Transcurrido el tiempo de sulfuración del catali7.ador, se deja de alimentar la mezcla de 

sulfuraci6n y se recoge el liquido sulfhidrante. Postcrionncntc se deja el flujo de hidrógeno y se 

incrementa la presión a la de reacción, quedando listo para la actividad catalítica a realizar. 

La medida de actividad catalltica se inicia ajustando primeramenre la temperatura de 

reacción a trabajar en presencia de un flujo de hidrógeno y simultanea.mente se ajusta el 

precalentador mediante el reostato (al 70%), de iguill fonna la presión se ajusta a la de reacción. A 

las condiciones establecidas se dejan transcurrir aproximadamente 90 mnmtos antes de rccojcr la 

primer muestra para su análisis, esto debido a que la experiencia indica qu~ el catalizador y el 

sistema requiere de cierto tiempo para poder alcanzar el estado estacionario La muestra liquida 

recogida durante los primeros 90 minutos se desecha. 

A partir de este momento se inicia el tiempo para tomar la primera muestra liquida de 

reacción, la toma de muestra liquida se hace cada 1.5 hr. Durante este tiempo se comprueba el 

flujo de alimentación liquida, el flujo de hidrógeno, así como la presión del sistema y la 

temperatura del sistema. Pasada la primera 1.5 hr se toma la muestra de condensado, se pesa y se 

analizan por cromatografia de gases y por análisis total de azufre. El procedimiento de análisis es 

similar para las dCinas muesuas hasta completar el tiempo de reacción. 

Al tennino de la medida de actividad catalítica. se deja de alimentar el rcactantc liquido y 

se cnfria a temperatura ambiente en atmósfera de hidrógeno, dejando presionado el sistema para 

evitar la desactivación del catalizador. 

Con los datos cromatográficos (áreas) obtenemos la composición en peso de tada muestra 

liquida, con ellos se calcula el número de moles a la salida. se tiene una curva de calibración de 

ciclohesano para mejor comodidad, y realizamos un balance de materia de ciclohexano. Una vez 

conocido el ntimero de moles, se catcula la con\'ersión total para HDS. 
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Los resultados de cada experiencia se expresan de acuerdo a los siguientes tenninos: 

HDS de tiofeno: 

• Conversldn total (X1): 

Xr (%) = 100 (mmolm • mmol 1...)1 mmol¡n 

donde: 

XT {%): Porcentaje de conversión total. 

mmol in: milimolcs al inicio de la reacción (alimcntacion). 

mmol 1--i: milimolcs cálcufo.das al tomar la muestra a un detcnninado tiempo, t = t. 
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111. RESULTADOS. 

3.1 Puesta a punto del equipo de actividad. 

El arranque y la puesta a punto del equipo de actividad catalltica implicó una serie de 

tareas, mencionadas con anterioridad, apartado 2.2, que nos llevó a Jos siguientes resultados: 

3.1.1. Prueba de fu¡:as. 

Se probaron fugas en todo el equipo, donde hubiera una conexión, mediante el método de 

burbuja de jabón a una presión de 600 1b/plg2 y con un flujo de hidrógeno. Con este método no se 

observaron fugas. También el equipo se dejo presionado a 600 lb/plg' durante 24 hrs. Al final de 

este tiempo la presión del sistema pcnnaneció igual a 600 lb/plg2
• Esto nos dió la seguridad de que 

no había fugas en el equipo y que se pcxllan realizar confiablcmente las medidas de actividad 

eatalltiea. 

3.1.2 Calibración de Ja bomba de alimentación (GA~I). 

Los flujos medidos fueron: 6, 10, 12, IS y 18 ml/hr, utilizando ciclohexano para la 

calibración. Los resultados obtenidos penniten aJ operador tener un punto de apoyo al momento de 

alimentar la mezcla reactiva para cualquier medjda de actividad catalítica. En la Figura 3.1, se 

mucsua la curva de calibración de Ja bomba de alimentación para tener una medida exa<ta d<I flujo 

de mezcla liquida que se esta aJimcntando. Se observa que la apertura del pistón es dircctamentc 

proporcional al flujo, lo que pcnnitc operar la bomba confiablcmcnte y cuantificar el flujo de 

aJimentnci6n de manera exacta. 



CURVA DE CALIBRACION 
BOMBA "MILTON ROY" 

Flujo (ml/hr) 
19~------------~ 

17 

16 

13 

11 

9 

7 
6,__...__.__.__,__.__.__.___.___..__..__..__,__, 

0.2 0.7 1.2 1.7 2.2 2.7 3.2 3.7 4.2 4.7 . 6.2 6.7 6.2 
% Apertura del Pistón 

Figura 3.1 
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3.1,3 Calibración de los controladores de flujo masico (M.F.C.) 

Para la calibración de los M.F.C. se útiJiro hidrógeno a diferentes flujos, corroborando los 

mismos en un medidor de burbuja. Los resultados obtenidos, nos pennitcn tener un control exacto 

de la cantidad de flujo gaseoso que se esta alimentando. En la Figura 3.2 se muestra la curva de 

calibración del M.F.C.,quc nos permite visualizar la tendencia lineal del flujo de gas con respecto a 

la apertura del potenciómetro del M.F.C .. Este comportamiento nos permite cuantificar, de 11WlCra 

exacta, la cantidad de gas que se alimenta al sistema por medio de un medidor de burbuja y 

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

CURVA DE CALIBRACION 
M.F.C. • UNIT • 

350 
Flujo da Gas (ml/mln) 

300 

250 

200 

150 

100 

50 

o'--"':........1-~.1-~.1-~.1-~-'-~-'-~-'-~-'-~..u 

o 0.6 1.6 2 2.6 3 3.6 4.6 
Potenclometro del MF.C. 

Figura 3.2 

35 



3.1.4 Calibración de controlador de presión (PC). 

El sistema de medición de la presión se realiza por medio de un controlador automatice de 

presión; elevando la presión de operación deseada con nitrógeno. Los resultados graficados nos 

proporcionan una buena correlación de la lectura del manómetro con el display del M.F.C. y 

permite operar confiablcmcnte el sistema a la presión de operación que se desee trabajar. En la 

Figura 3.3, si: muestra la curva de calibración para el controlador de presión y confinna la 

linealidad de la presión de operación con respecto al potenciómetro del M.F.C., de esta manera 

situamos el potenciómetro en un número determinado e inrncdiantamente tenemos una respuesta de 

presión, controlando de esta fonna la presión de manera precisa. 

CURVA DE CALIBRACION 
PRESSURE CONTROLLER " BROOKS " 
Presión de operación (lb/plg2) 

6oor--~~-'--~_:_~.:.::..~~~~~~~~~~ 

400 

300 

200 

100 

2 3 4 6 
Potenclometro del M.F.C. 

Figura 3.3 

6 7 

36 



3.1.5 Determinaci6n del perfil de temperatura en d reactor. 

Se realizó la medición de la temperatura a diferentes distancias del reactor, urücamcntc con 

un flujo de gas (H2 o Ni) para evitar que el aumcoto de temperatura afectara la estructura del 

reactor. El termopar se movió axialmente registrando la temperatura en la unidad de control. Con 

los resultados obtenidos observamos que a la distancia de 4 cm sobre la malla del reactor Ja 

temperatura es practicamcntc constante (se fijó una temperatura de 400 ºC). La Figura 3.4. nos 

muestra esta dependencia. Y se C1bscrva que contamos con un lecho catalítico de aproximadamente 

4 cm en donde la. temperatura se mantiene constante. Lo que nos pcnnitc operar confiablemcnte 

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

PERFIL DE TEMPERATURA EN EL REACTOR 

4 16 
Temperatura ( O ) 

410 

406 

• • 4 -

396 

390'-~~~--'~~~~-'-~~~~-L.~~~~~ 

o , 2 3 4 

Distancia a traves del reactor (cm) 

Figura 3.4 
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3.1.6 Equipo de anáfüis de mezcla reactiva y productos de reacción. 

El análisis cuantitativo de la mezcla liquida de reacción, asi como de los productos, se 

realizó por medio de cromatografla de gases. Se hizó una curva de calibración para tiofcno, 

inyectando volumcnes conocidos de una mezcla de 20% en vol. de tiofeno en ciclohexano, 

obteniendose Ja gráfica de nUmero de conteos vs. rnmoles (Figura 3.5). Los tiempos de retención de 

los reactivos puros son como siguen: 

TablaJ.5 

Componente RT Factor de Respuesta 

(mio) mmol/irea ::110·11 

Tiofcno 6.70 9.214 

Ciclohexano 1.33 4.318 

La Figura 3 .5 muestra, en la curva de calibración un comportamiento lineal de las mmolcs 

en función del área (conteos}, esta curva nos pennitc cuantificar de manera confiable las mmolcs de 

tiofeno obtenidas de ca.da muestra de producto de reacción de HDS y de esta manera saber la 

ftacción convertida en una medida de actividad catalltica. En la Figura 3.6, se presenta un 

cromatograma típico para los componentes puros. 

El análisis cuantitativo de los reactivos y productos de reacción, también se hiz6 mediante 

un analizador total de azufre y nitrógeno. La información que nos proporciona es Ja concentración 

de S y N2 totales de los reactivos y productos de reacción en % peso. Los datos tfpicos de un 

uláJisis se muestran en la Figura 3.7. 
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CURVA DE CALIBRACION 
DE TIOFENO 

mmoles (10E4) 
oo.--~~~~~~~~~~~~--, 

26 

20 

16 
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6 

6 10 16 20 
Millones de conteos 

l ""*'""Tfofeno 1 
Figura 3.5 

26 30 
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R Cromalograma tfpko dt' Ja mtzcla dt rtacC'fón. 
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Antek 70008 
Da t•• 89/021'94 
Ti111e1 17101155 

09-14-92 Rev. A 
<e> Antek Inst. 

IDI 1.3 ···;:¡.e¡ 1Ile4 
H 1 -e.en 
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IDI 2.1 n .. 1 11133 
H l -e.en 
s 79642 2.264 
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H 1 -e.en 
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3,1,7 Medición de Ja actividad cataUtica del catalizador w.17 para la reacción de HDS de 

tiofeno. 

La reacción que se llevo a cabo fue Utilizando un catalizador ya probado en un equipo con 

caractcrlsticas similares al que se instalo en el Laboratorio de Catálisis. En 111 Tabla 3.6, se 

presentan los resultados obtenidos en el equipo construido y en el equipo de referencia para la 

reacción de HDS de tiofcno. El valor que se presenta en la Tabla 3.6 es el promedio de las últimas 

3 horas de reacción, cuando et cataliz.ador ya se encuentra estabilizado. Se observa que para una 

misma temperatura de reacción el valor de conversión es muy similar para los dos equipos. Las 

pequeñas variaciones pueden deberse a errores experimentales. Estos resultados nos dan la 

confianm de que el equipo construido opera en óptimas condiciones. 

Equipo 

Referencia 

Construido 

TablaJ.6 

HDS de Tioícno 

Catalizador w .. 17 

Temp.(ºC) 

325 

350 

325 

350 

Conversión HDS,ª/a 

83.12 

96.52 

79.85 

98.0 

En la Figura 3.8 se muestra la variación dela conversión total con el tiempo de reacción a 

las dos temperaturas experimentadas. Se observa que para este catalizador, CW·17), el tiempo 

necesario para su estabilización es de - 2 hrs. 
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ACTIVIDAD CATALITICA PARA LA REACCION 
DE HDS DE TIOFENO 

llí Oonvars16n Total 
100.-~~-:::;¡i========::¡¡¡::::======11=======-

80 .----
• 

60 

40 

20 

0'---'---'---''---'--'---'~..._-'---1.~...__,__, 

o 0.6 1 1.6 2 2.6 3 3.6 4 4.6 6 6.6 6 
Tiempo de reacción (hrs) 

__,._ Temperatura (360 0) - Temperatura (326 C) 

Figura 3.8 
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Se efectuó un balance de materia de ciclohexano sobre el reactor. Para la reaccién de HDS 

de tiofmo con el catalizador W-17, con el propósito de verificar que no hubiera pérdidas de 

materia, pemútH:ndooos operar cmfiablenentc. En el siguiente esquema se muestra un diagrama 
de las corrientes de entrada y de salida del reactor. 

Balance de materia 

REACTOR 

donde: 
M 1 e.u: moles de ciclohexano que ontnut por la corrimta 1. 

M2 e.u: moles de cicloheltlno que salen por la corrionte 2. 

A cootinuación se muestran los balances de materia de cicloheiwto 111 el !Oidor cat el 

catalizadorW-17 a las dos~ do opmción. 



A continuación se muestran los balances de materia de ciclohcxano en el reactor con el 
catalizador w .. 17 a las dos temperaturas de operación. 

1) Temperatura: 325 ºC. 
Peso de catalizador: 0.25 g W-17 (NiW/Al,0,) 

Flujo de hidrógeno: 45 mVmin. 

Presión: 284 lb/plg1
. 

Mezcla reactiva: 6 mi/Ju (IS %v de tioíeno en ciclohcxano). 

Moles de alimentadas de cada componente: 

Tiofcno: l 1.12958E-3 (mol/hr) 

Ciclohexano: 46.90E-3 (mollhr) 

Reacción de HDS 

de Tiofeno 

TablaJ.7 

Componente 

Tiofeno Ciclohexano 

Corriente Muestra FA (moVhr) FA(moVhr) Error •1. 
No. No. 

1 1 11.129E-3 46.90E-3 ---
2 11.129E-3 46.90E-3 -·-
3 11.129E·3 46.90E·3 --

2 -- -- -- --
3 1 1.62E4 46.20E·3 1.492 

2 1.76E-4 46.JOE-3 1.279 

3 l.73E-3 46.90E-3 o 
4 -- -- -- --
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2) Temperatura: 350 ºC. 

Peso de catalizador: 0.25 g W-17 {NiW/AhO,) 

Presión: 284 lb/plg2• 

Flujo de hidrógeno: 45 mVmin. 

Mezcla reactiva: 6 mllhr (15 %v de tiofcno en ciclohcxano). 

Moles de alimentadas de cada componente: 

Tiofeno: 11.23 (moll1lr) 

Ciclohexano: 46.85E-3 (moll1lr) 

Reacción de HDS 

deTiofeno 

Tabla J.8 

Componente 

Tiofeno Ciclohes:ano 

Corriente Muestra FA(moVbr) FA(moVbr) Error•/. 

No. No. 

1 1 ll.23E-3 46.85E-3 --
2 ll.23E-3 46.85E-3 --
3 ll.23E-3 46.85E-3 ---

2 -- --- ----- --
3 1 1.009E-3 46.0IE-3 1.793 

2 5.770E-4 46. !SE-3 1.430 

3 7.927E-4 46.07E-3 1.664 

4 -- -- -- --
En los resultados presentados en las Tablas 3.7 )' 3.8 se observa que en el balance de 

materia de ciclohcxano, se tiene un error promedio de l. 276o/o. lo que nos indica que podemos 

operar confiablemcntc, es decir, trabajar sin considerables perdidas de materia 
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3.J. 7.2 Influencia de la temperatura sobre Ja reacción de HDS. 

Como se puede apreciar en la Figura 3.9. la temperatura ejerce influencia significativa 

sobre Ja actividad de la reacción, pues a mayor temperatura Ja conversión aumenta de manera 

notable, manteniendo las demás condiciones, constantes. De esta milfiera, queda corroborado el 

estudio del catalizador W·l7 en un equipo con características similares al que se instalo en el 

laboratorio de catilisis de Ja F.Q., obteniendo resultados favorables. 

INFLUENCIA DE LA TEMPERATURA 
SOBRE LA REACCION DE HDS DE TIOFENO 

11> Conversión Tótal 

1oor--:::::::::====~i 
80 ..-

60 

40 

20 

o~~~"'-~~"'-~~-'-~~-'-~~-'-~~-'-~~-' 

320 326 330 336 340 346 360 366 

Temperatura (O) 

-- Equipo Construido ....,_Equipo de Rererencla 

Figura 3.9 
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3.2 Determinación de las condiciones óptimas de operación para la reacción de HDS de 

tiofeno. 

3.2.1 Ensayos de difusión externa. 

Se llevaron a cabo tres experiencias para visualizar los problemas de difusión externa con 

diferentes flujos de alimentación liquida y gaseosa; manteniendo constantes la presión, temperatura 

y tamafto de particula de catalizador. Los resultados se presentan en las Tablas 3 9, :uo y 3.1 l. 

Tabla3.9 

1) 0.2021 E de catalizador IMP·DSD-3(+) malla 1001150. 

Muestra 

1 

2 

3 

4 

5 

Muestra 

1 

2 

3 

4 

5 

F1ujo de H1: 109 mVmin., Flujo de Hquido: 5.8 mUhr 

Presión: 500 lb/plg2
, Temperatura: 250 ºC 

Tiempo de Reacción (hrs) Connrsión HDS, 0/o 

Sil~ma 38 I Antek 70000 

o 23.53 • 48.07 

1.5 22.87 .• 36.24 

3.0 21.62. 24.63 

4.5 21.32. 22.56 

6.0 21.19-21.57 

Tabla3.IO 

2) 0.4020 E catalizador IMP-DSD-3(+) malla 1001150. 

Flujo de H1: 218 ml/min., Flujo de liquido: 11.6 mVhr 

Presión: 500 lb/ptg2
, Temperatura: 250 ºC 

Tiempo de Reacción (hrs) Convenión HDS, % 

·-

Sh!'ma 38 I Antek 70008 

o 2164 -24.01 

1.5 18.44. 22.36 

3.0 21.48 -19.70 

4.5 21.19-22.33 

1.5 21.67-23.73 
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Tabla 3.11 

3) 0.6017 g catalizador lMP-DSD-3(+) malla 1001150 

Flujo de H2: 327 mVmin., Flujo de liquido: t 7.4 mUhr 

Presión: 500 lb/plg1
, Temperatura: 250 ºC 

Muestra Tiempo de Reacción (hrs) Conversión HDS, •¡. 
Si•ma 381 Antek 70008 

1 o 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, se ha representado la variación de la conversión total en función del 

tiempo de reacción para uno de los tres experimentos realizados. Los otros dos presentan similares 

comportamientos. Se observa que el catalizador IMP·DSD·3{+) necesita de ~ 3 horas para 

alcanzar la cstabi1izaci6n. Por lo tanto, el valor de conversión que se toma como real será el 

obtenido dcspues de las 3 hrs de reacción. 
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CONVERSION DE TIOFENO 
T(250 C) P(500 lb/plg2) 

\¡ Conversión Total 
oo~~~~~~~~~~~~----, 

26 

20 

16 

10 

6 

r-~~~-..2...º~-o.~~~--~~~ 

0'---'--.....___.__.__.__,__.___.__...__..__...__, 

o 0.6 1 1.6 2 2.6 3 3.6 4 4.6 6 li.li 6 

Tiempo de Reacción (hrs) 

1 ° CAT. IMP-OSD-3!•) 1 
Figura 3.10 
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El valor promedio de la conversión total para cada uno de los experimentos realizados a 

partir de la 3 hrs de reacción, se presentan en función del flujo de alimentación en la Figura 3.11. 

En esta figura se observa que operando a flujos menores de 6.0 ml/hr de mezcla reactiva. los 

problemas difusionales externos son significativos y que trabajando con flujos mayores de 6.0 

ml/hr podemos asegurar que estos efectos se reducen debido a que hay mayor velocidad de flujo y 

la conversión no depende de la cantidad de flujo alimentado, haciendo que el contacto entre los 

reactivos y la superficie catalítica sea mas intima y homogenca. 

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

'! Conversión Total 
25.---~~~~~~~~~~~~~~~~~~~--. 

6 

o..-~~~~~~ ........ ~~_._~__.~~_._~__..__~_.___. 
o 2 4 6 e 10 12 14 16 

Flujo de alimentación (ml/hr) 

Figura 3.11 
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3.2.2 Ensayos de difusión interna. 

Una vez esU!.blecidas las condiciones donde Jos problemas difusionaJes externos son 

despreciables, se procedio al estudio de problemas difusionalcs internos, manteniendo constantes Ja 

presión, peso del catalizador, flujos de alimentación (gas-liquido) y variando el tamafto del 

Ciltalizador. Se utilizarón tres tamaños de partícula: malla 100, 40 y 30 (0.149, 0.42, 0.59 nun, 

respectivamente). Los resultados se presentan en las Tablas 3.12, 3.13 y 3.14. 

Tabla 3.12 

1) 0.4013 & catalizador IMP-DSD-3(+) malla 30 

Flujo de H1: 218 mUmin., Flujo de Uquido: 11.6 mUhr 

Presión: 500 lb/plg2, Temperatura: 250 ºC 

Muestra Tiempo de Reacción (hrs) Conversión HDS, % 

Siema 38 / Antek 70008 

1 o 25.38. 23.32 
··-

2 

3 

4 

5 

6 

1 20.99 • 20.23 

2 19.65. 18.73 

3 18.80 -16.88 

s 21.24. 18.24 

6 21.04. 23.22 

Tabla 3.13 

2) 0.4010 & catalizador IMP·DSD-3(+) malla 40 

flujo de H1: 218 mUmin,¡ Flujo de liquido: 11.6 mUhr 

Presi6n: SOO lbfplg1; Temper1tura: 250 "C 

Muestra Tiempo de Reacción (hrs) Conversión HDS, •.t. 
Sil?llla 38 I Antek 70008 

1 o 19.75. 24.70 

2 l.S 16.95. 22.78 

J 3.0 17.53· 1l.79 

4 4.5 15.74 ·15.28 

l 6.0 19 47. 17.59 

-
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TablaJ.14 

J) 0.4008 & catalizador IMP-DSD-3(+) malla 100/150 

Flujo de H1: 218 mUmin.¡ Flujo de Uquido: 11.6 mVhr 

Presi6n: 500 lb/plg1
; Temperatura: 250 ºC 

Muestra Tiempo de Reacción (hrs) Conversión HDS, ºI• 
Sioma JB I Antek 70008 

1 o 21.84 -27.00 ·--
2 l.S 19.98 -23.74 ·-
3 3.0 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 representado la variación de la conversión total en función del 

tiempo de reacción para uno oc los tres experimentos realizados. Los otros dos presentan un 

componamicnto similar. Se observa que el tiempo de cstabili:zación para el catalizador IMP·DSD· 

3(+) es de - 3 horas. Por lo tanto, el valor de conversión que se tomará como real será el obtenido 

dcspues de las 3 horas de reacción. 
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CONVERSION DE TIOFENO 
T(250 C) P(500 lb/plg2) 

% Conversión Total 
3ó 

30 

26 r--__ 
+ 

~o + 
16 

10 

6 

o 
o 0.6 1 1.6 2 2.6 3 3.6 4 4.6 6 6.6 6 

Tiempo de Reacción (hrs) 

l + CAT. IMP-OSD-3(+) 1 
Figura 3.12 
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El valor promedio de Ja conversión total para cada uno de los experimentos realizados a 

partir de la tercer hora de reacción se presentan en función del tamafto de partfcula en la Figura 

3.13. Se observa que en el rango de tamafto de partlcufa. utilizados no se presentan problemas 

difusionales internos; probablemente con tamaños de partícula mucho mayores los problemas de 

difusión interna si se presenten [25]. 

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

il Conversión Total 
60~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~ 

40 

0.149 mm 0.42 mm O.S9mm 
30 

10 

o~~~~~~~~~~~~~~~ ....... ~~~~~__, 
0.1 0.16 0.2 0.26 0.3 0.36 0.4 0.46 0.6 0.66 0.6 

Tamano de Partfcula (mm) 

1 o CAT. IMP-000-3(+) 1 
Figura 3.13 
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3.2.3 Condiciones de operación seleccionadas. 

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

HDS de tiofeno, se han seleccionado unas condiciones de operación óptimas. Estas condiciones de 

operación serán utiliz.adas para cvnluar la actividad catalltica para la HDS de tiofeno de los 

cataliudores desarrol1ados en el Laboratorio de Catálisis dentro del proyecto: " Desarrollo de 

catalizadores para la reducción de contnminantes en los combustibles de transporte". Estas 

condiciones de operación son las siguientes: 

Peso del catalizador: 0.1-0.5 g. 

Tamaño de partlcula: 100-30 mallas (0.149-0.59 mm) 

Flujo de hidrógeno: 109 - 327 mVmin. 

Flujo de alimentación liquida:mayor de 6.0 ml/hr 

Presión: 500 lb/plg2 

Temperatura: 200-300 ºC. 
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IV. CONCLUSIONES. 

En base a las experiencias realizadas y a los resultados obtenidos, podemos fonnular las 

siguientes conclusiones: 

• El equipo de medida de actividad catalítica, construido, asl como las partes que lo componen. 

están en óptimas condiciones de operación. 

- Los sistemas de control de temperatura, presión y de medida de los flujo de gases y liquidas 

operan en pcñcctas condiciones dando una respuesta rapida y confiable . 

.. Los resultados de conversión total del catalizador W-17 para la reacción de HDS de tiofeno 

obtenidos en el equipo construido son muy cercanos a los resultados obtenidos en un equipo 

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

consuuido opera adecuadamente y de manera confiable. 

- El método de análisis cromatográfico que se puso a punto es el adecuado para seguir la reacción 

de HDS de tiofcno. 

- Los problemas de difusión externos son significativos a flujo menores de 6.0 mllhr. A flujos 

mayores Jos problemas de difusión externa desaparoo:n. 

• En el rango de tamaños de partlcula de 100, 40 y 30 malla (0.149, 0.420 y 0.590 mm 

respectivamente) no se presentan problemas d~ difusión interna . 

• Las condiciones de operación seleccionadas para medir la actividad catalítica de catalizadores de 

HDT para Ja reacción de HDS de tiofcno son las siguientes: 

Peso de catalizador: 0.1-0.5 g 

Tamaño de partícula: Malla 100-30 (0.149-0.59 mm) 

Flujo de aJimcntación de mezcla liquida: mayor de 6.0 ml/hr 

Flujo de hidrógeno: 109·327 mUmin 

Presión: 500 Jb/plg' 

Temperatura: 200-300 ºC 
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