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INTRODUCCION

|1 GENERALIDADES

En atencién a la necesidad de Petrdleos Mexicanos de abtener combustibles de alta
caiidad que cubran las especificaciones requeridas del parque vehicular nacional, asl como
del medio ambiente. Este trabajo esta orientado hacia la busqueda de catalizadores con una
mayor selectividad para las reacciones principales de la hidrogenacién de los compuestos
arométicos para reducir su contenido en el Diesel de destilacién primaria, Esto se llevara a
cabo mediante los procesos de hidrotratamiento que ocupan un lugar muy destacado en la
refinacion de los productos del petrbleo. Su desarralio industrial estuvo fimitado, durante
mucho tiempo, por el elevado costo del hidrégeno. La disponibilidad de éste en grandes
cantidades, como subproducto de unidades de reformacién catalitica, y la demanda de
productos de mayor calidad han conducido a un ampiio desarrolio de estos procesos.

El petréleo y sus fracciones son mezclas muy complejas en las que junto a los
hidrocarburos existen diversos compuestos que contienen principaimente azufre, nitrégeno,
oxigeno y metales. Estos compuestos, cuya naturaleza y cantidad depende de la naturaleza
del crudo y de las fracciones consideradas, perjudican la buena calidad de los productos por
razones de contaminacién, olor, corrosion y de estabilidad. Los tratamientos cataliticos, en’
presencia de hidrdgeno son los métodos mas extendidos entre los numerasos métodos
preconizados para su eliminacion.

Dentro de este contexto, actualimente uno de los objetivos més importantes de
Petroleos Mexicanos es el de preservar el medio amblente, para lo cyal pone énfasis en la
produccién de combustibles de mejor calidad. Actuaimente PEMEX cuenta con 21 plantas
de hidrodesulfurizacién catalitica, con lo cuél se puede observar fa importancia que tiene éste
proceso en el sistema de refinacion del pais.

El petréleo y sus fracciones son mezclas muy complejas en los que junto a los
hidrocarburos existen diversos compuestos que contienen, principaimente, azufre, nitrégeno,
oxigeno y metales. De aqui que el hidrotratamiento contemple Ias siguientes reacciones:



a) Hidrodesulfurizacion..............ccoeevneee. HDS

b) Hidrodesnitrogenacion..............cuvevecen. HDN
c) Hidrodesmetalizacion...........c.cvvervonnens HDM
d) Hidrodesoxigenacion...............wesens HDO

Junto con estas se tienen reacciones paralelas como son:

) Hidrocraqueo..........ouvervveneennernrernnns HC
f) Hidroisomerizacion............c.overennonns, HI
g) Hidrogenacion..........c.couveveeriniensnnans HYD

Los compuestos anteriormente mencionados, cuya naturaleza y cantidad dependen
de la naturaleza del crudo y de las fracciones consideradas, perjudican la buena calidad de
los productos por razones de contaminacidn, olor, corrosidn y estabilidad. Hoy en dfa, los
cambios en la calidad y disponibllidad de los crudos y de la estructura del mercado de
combustibles, que tiende a desplazarse hacia gasolinas y destilados intermedios en
detrimento de los residuos, se ha impulsado fuertemente el crecimiento de los procesos
cataliticos que realizan la transformacién de las fracciones pesadas en ligeras y la

eliminacion de heterodtomos ( N,S,0 ) que son fos citados procesos de hidrotratamiento 6
hidroprocesamiento.

E! allo contenido de aromaticos en el combustible Diesel contribuye
significativamente en la formacién de compuestos indeseados en los gases de escape, por lo
que también se asocla con la idea de una baja calidad del combustible. Ya que estas
emisiones indeseadas tienen riesgo para la salud. Para esto los gobiernos de Europa y
Estados Unidos en sus departamentos de regulacidn ambiental han tomado medidas para
controlar estas emisiones indeseadas comenzando con un control sobre el contenido de
aromaticos en el Diesel.



La California Air Resources Board ( CARB ) aprob6 medidas legislativas en el limite
de contenido de azufre y de aromaticos en el Diesel de vehiculos de motor a un 0.05% wt y
10% vol. respectivamente efectivo desde el 1 de Octubre de 1993.

Un articulo de versién reciente de la administracién patrocinadora del proyecto de
apoyo esta deliberando que deberian prohibir 1a venta a vehiculos de motor el combustible
Diesel, con un contenido menor de 0.05% en peso de azufre y un fimite de compuestos
aromaticos en un standard como 35% vol. como méaximo y un indice de cetano con un valor
mayor de 40. En Europa ya fueron restringidas las especificaciones de aromaticos en un
requerimiento no mas del 5% vol. de aromaticos para la clase 1 de combustible Diesel. En
otros palses en la regién son consideradas medidas para fimitar el contenido de aromaticos o
estipular de un minimo el Indice de cetano.

Como resultado de la rigurosa regulacion ambiental, los procesos para la reduccion
de aromaticos en destitados intermedios han recibido considerable atencién en los afios
recientes. Estudios han demostrado que los procesos para el tratamientoesa de los destitados
infermedios estan disefiados para reducir azufre y nitrégeno a niveles bajos y los aromaticos
en Diesel solo marginaimente,

En el presente la tecnologfa convencional de los procesos de hidrotratamiento, es
adoptada para llevar a cabo la saturacién de aromdticos y esto se ha reconocido en que la
hidrogenaci6n de arométicos (AH) es mas dificil comparada con la hidrodesulfuraciéon ( HDS )
y la hidrodenitrogenacién ( HDN ) de combustible Diesel, bajo condiciones normalmente
utilizadas para hidrotratamiento del combustible Diesel. En adicién a esto, hay iimitaciones por.
equilibrio termodinamico sobre la hidrogenacién de arométicos dentro del rango de operacion
‘normal de hidrorrefinacién. Se necesila un claro entendimiento de los efectos de las variables
de proceso, tipo de catalizador y la interaccion de estas variables sobre la quimica y el
equilibrio termodindmico de diferentes tipos de compuestos presentes en la alimentaclon,
Todo esto es necesario para la determinacion de la estrategla de la operacién éptima para
manejar los aromaticos presentes en las corrientes de mezcla de Diesel.

A pesar de la importancia de la hidrogenacion de aromaticos en la industria de la
refinacién, el problema no ha recibido mucha atencién. Comparada con la extensa literatura
sobre HDS y HDN, el nimero de publicaciones sobre la hidrogenacion de los compuestos

aromaticos es relativamente pequefia.



Sl bien el centro catalltico (metales promotores) responde para la hidrogenacion, en
las reacclones de hidrotratamiento han recibido alguna atencién sobre HDS y HDN en la
literatura,

TIPOS DE COMPUESTOS AROMATICOS EN FRACCIONES DEL PETROLEO.

Andlisis detallados por técnicas tales como cromatografia liquida de alta presion,
resonancia magnética nuclear, cromatografla de gas, espectroscopia de masas, ultravioleta e
infrarrojo, Han demostrado que los aromaticos encontrados en petréieo y destilados
intermedios, principalmente, caen dentro de los cuatro grupos sigulentes, (de acuerdo con
Stanislaus and Cooper (1))

a) Monoaromaticos  c) Triaromaticos
b) Diaromaticos d) Poliarométicos

Los poliaroméaticos con cuatro 0 mas anillos bencénicos condensados estan
presentes, en gran parte, en algunas fracciones de petréleo de alto punto de ebullicion ( P.B.
> 350°C ) mientras los otros tres tipos son compuestos importantes de destilados intermedios.
Datos de andiisis tipico sobre el tipo de compuestos aromaticos presentes en las fracciones
intermedias son principalmente diarométicos ( alkyl naphtalenos ), sin embargo en aceites
hidrotratados, los  monoaromaticos (  alkyl-bencenos, benzocicloparafinas y
benzodicicloparafinas ) estan presentes en grandes cantidades mas que los di y
triaromaticos. ( ver tabla 1 ).



Contenido de aromaticos en dos tipos de destilados intermedios, antes y despues del

TABLA 1.

hidrotratamiento, segtn Stanislaus y Cooper (1).

Pri | le hidrotratami
LGO LGO LCO LCO
TIPO DE AROMATICO SIN TRATAR TRATADO SINTRATAR  J TRATADO
TOTAL DE AROMATICOS |33.7 316 70.2 709
MONOAROMATICOS 17.7 224 11.2 38.5
DIAROMATICOS 11.6 5.7 49.5 269
TRIAROMATICOS 4.5 35 9.5 5.5
POLARES - - 08 0.0

Nota: LGO = Gasdleo ligero

De acuerdo con Stanislaus and Cooper (1) compuestos aromaticos de multianilios
son hidrogenados mas faclimente al corespondiente monoaromaticos bajo condiciones leves
de hidrotratamiento. Por esto se ve el aumento de los monoaromaticos al tratar compuestos
con contenido alto de poliaromaticos.La cantidad y tipo de aromaticos en.los destilados
intermedios varlan en gran parte dependiendo del origen de la alimentacion, En la tabla 2 se.
muestra un resumen de un analisis tipico sobre la distribucién del tipo de aromaticos en ei'

LCO = Aceite ciclico ligero

gasdleo de diferentes fuentes.




TABLA 2
DISTRIBUCION EN GASOLEOS DE DIFERENTES TIPOS DE AROMATICOS

Stanislaus and Cooper (1)
ANALISIS % wt
SATURADOS

TOTAL DE
AROMATICOS

MONOAROMA-
TICOS

DIAROMATI-
Ccos
TRIAROMATI-
cos

NOTA: LGO = GASOLEOQ LIGERO LCO =CICLICO LIGERO DE F.C.C.

FE-1.CO = PUNTA DE LCO BE-LCO=FONDO DE LCO

Los catalizadores de hidroprocesamiento, que comenzaron a emplearse hace mas
de 60 aflos, estan constituidos generalmente por sulfuros de los metales de transicion. Antes
de la segunda guerra mundial el interés de estos cataiizadores se centraba en su actividad.
para la hidrogenacion del carbon y liquidos derivados del carbon. Basandose en esta
habilidad para mantener alta actividad hidrogenante en presencia de compuestos de azufre se
desarrolld su utilizacion en procesos de HDS. Ellos estdn formados de 6xidos de Co, Ni, Moy
W soportados sobre y-alimina, y las superficies son generalmente sulfuradas "in situ". Y los
metales sulfurados son los menos caros de los metales de transicién. Los catalizadores mas
utilizados en la mayoria de las refinerias del mundo fueron inicialmente los de CoMo
soportados sobre y-alimina, que presentaban una aita actividad para HDS. Con los cambios
en la calidad de los crudos, precio del petréleo y modificacidn en la demanda de los productos
de refinacidn, asi como calidad de los productos ( s < 0.05 % peso, Aromaticos < 20 % vol. )
esto ha producido que se de un enfoque hacia los catalizadores para una mayor actividad
hidrogenante, por io cual han surgido los catalizadores de Ni-Mo/Ai203 y Ni-W/AI203.



Dadas las nuevas necesidades se requiere que los catalizadores actuales se
formulen, dependiendo de la alimentacién y producto deseado, con un balance entre las tres
funciones que deben realizar: hidrogendlisis, hidrogenacién e hidrocraqueo.

Para dar solucién a los problemas planteados la catalisis se encamina a través de
tres lineas de investigacion:

a) Modificacion de los catalizadores convencionales mediante la incorporacion de
aditivos adecuados.

b) Sustitucion o modificacién del soporte usual de alimina por otros soportes.

c) Busqueda de nuevos sulfuros metalicos con mayor actividad que los actuales de
Moy W.

OBJETIVO:

Por lo que el objetivo de este trabajo de tesis es la de llevar a cabo reacciones para reducir el
contenido de los compuestos aromaticos en el Diesel de destilacion primaria. Esta serie de
reacciones que se efectuaran tendran como variable la de modificar en cada reaccién el
catalizador utilizado. Por lo que se utilizaran catalizadores preparados en este estudio,
modificando el soprte de y allimina con fésforo y los proporcionados por el proyecto EOC-
7198.Todo esto con la finalidad de encontrar los catalizadores de mayor selectividad hacia lo
que se busca, que es la reduccién de los compuestos aromaticos en el Diesel de destilacién
primaria.

1.2 ANTECEDENTES DE CATALIZADORES DE NiW/AI,0, PARA HIDROTRATAMIENTO.

A Ultimas fechas se ha incrementado el uso de catalizadores de Ni-W en el
hidrotratamiento de destilados intermedios por la necesidad de incrementar las reacciones de
hidrogenacién. Debido a esto dltimamente se han realizado estudlos para determinar la
estructura y superficie de éstos catalizadores, de los cuales se tenia, hasta muy
recientemente, un conocimlento esencialmente indirecto, que procedia mayoritariamente del
logrado sobre los catalizadores homodlogos de CoMo y NiMo, que se hacia extensible a los de
NiW basandose en la similitud de la quimica de los compuestos de Moy W.



Asl encontramos que dentro de los primeros estudios reportados en la literatura
estan los de Ahujay col. (2), donde estudian la selectividad entre las diferentes reacciones de
hidrotratamiento, la influencia de la naturaleza de diferentes agentes activos, la importancia
del efecto sinergético ejercido por los metales del grupo Vil ( Coy Ni ) en los metales del
grupo VI A ( Moy W), efectos medidos por las respectivas actividad y selectividad asl como
la influencia del soporte utilizado. Después estan los estudios realizados, exclusivamente
sobre los catalizadores de NiW soportados sobre y-alimina y los no soportados, de Voorhove
y col. (3). La comparacién entre ambos, muestra que los mismos tipos de sitios activos estan
presentes en ambos catalizadores y que los centros activos parecen ser vacantes-aniénicas.
Se encontro que la alimina no tiene efecto en las propiedades intrinsecas de los sitios,
solamente sus nimeros aumentan por dispersién de los sulfuros. También demostraron (4,5)
que los sitios para la hidrogenacion son blogueados por el sulfuro de hidrégeno y
particularmente por el disulfuro de carbono. Se afladla ademas que estos centros activas son
iones de tungsteno localizados probablemente en los vértices y bordes de las placas de
disulfuro de tungsteno. Postularon que el niquel esta colocado en la lltima capa de la
estructura WS,, entre capas de azufre adyacentes, y que el efecto promotor se debe a un
incremento en la concentracién electrénica de las laminas de WS,, produciendo un aumento
en el nimero de iones tungsteno activo en la superficie.

En un pequefio estudio comparativo entre los sistemas Mo/Al,03 y WIAI,O,
promavidos por Co ¢ Ni De Beer y col. (6) resaltan la importancia del método de preparacién y
el efecto promotor considerable en la hidrogenaclén del benceno, sobre todo del niquel. Un
primer Intento de caracterizacion de los catalizadores de NIW/AI,0,, Kung y Hercules (7)-
examinaron por espectroscopia (XPS) la estructura superficial de éstos catalizadores, tras su
reducclon y sulfuracién en funcién del tiempo y temperatura de tratamiento. Observaron que
no se forman especies NIO, WO,, NIWO, y Al;(WO5) en la superficle de los catalizadores en
el estado oxidado, que el Ni esta presente en la superficie como Ni,0, y NiAl,0,, y que el W
interacciona con la y-alimina formando una monocapa de interaccién compleja, sobre la que
se deposita el Ni,O4 de forma muy dispersa. Ademas encontraron (8) que las especles Ni;O,
se reducen completamente a metal, mientras que las especies de W no son reducibles, y que
la sulfuracidn es mas rapida a altas temperaturas y también a altas concentraciones de H,S.
Posteriormente caracterizaron empleando espectroscopia laser Raman (LRS) y difraccién de
jones (ISS). Concluyeron que para contenidos de WO, menores al 15%, las especies de W
superficiales tienen coordinacion tetraédrica; que para contenidos entre el 15y 24% se forma



una especie polimérica de WO, en coordinacion octaédrica; y que por encima del 24% se
forman cristalitos de W03 masico sobre la monocapa de W.

- Finalmente observaron que las especies de interaccion de W no se reducen,
mientras que el WO4 masico se reducia a W metalico.

Xi-Yao y col. (9) estudiaron el efecto del método de preparacion sobre la distribucion
y estado quimico de los compuestos activos en cataiizadores de NiW/AI,04, utilizando XPS,
espectroscopia Raman y microscopla electronica anaiitica (EMPA); vieron que tiempos de
impregnacion prolongados son adecuados para obtener una mejor distribucién y que en la
coimpregnacion del Ni y W existe una adsorcion competitiva entre ellos por los centros
superficiales de la Al,0, lo cual reduce la velocidad de penetracién de ambos.

En el afio de 1988 Catalysis Today (10) presenta los resuitados de estudios llevados
a cabo por miembros de la agrupacién cientlfica de hidrotratamiento catalitico, en asociacion
con varios laboratorios franceses, todos trabajando con los mismos catalizadores de NiwW
soportados sobre alimina. Dicha monografia se traduce en 7 capitulos donde se contemplia:
1. Optimizacién de la composicion de los catalizadores de hidrotratamiento (11) de NIW/AI,04
usando moléculas modelo y estudios en cargas reales, 2.Naturaleza y estructura de las
especies de W en la superficie (12),presentes en los catalizadores de Ni-W/ALO, . 3.
Influencia de ias condiciones de sulfuracion (13) en las propiedades de los catalizadores de
Ni-W/Al,05. 4.Estudio de la sulfuracion de catalizadores (14) de WO4/y-Al,O4"in situ" por
espectroscopia laser Raman. 5. Quimisorclon del monéxido de carbono y oxigeno (15) y
funcionalidades de los catalizadores sulfurados de hidrotratamiento de NI-W/Al,04, 6. Estudio
de fa acidez superficial de Bronsted (16) sobre catalizadores sulfurados de hidrotratamiento
de Ni-W/ALO;. 7. Relaciones estructura-actividad (17) en el hidroprocesamiento de
compuestos aromaticos sobre catalizadores suifurados de NiO-MoO4/y-Al,04 y NiO-WO3/-
A,0,, evidencia quimica de dos diferentes tipos de sitios activos cataliticos. Concluyen que
los catalizadores no promovidos de WO,/A!l,0, tienen muy poca actividad catalitica para
HYD e HDS, lo cuél se atribuye al bajo grado de sulfuracién de los catalizadores. Baséndose
en los resuitados de actividad de las series de catalizadores que prepararon, y de acuerdo
con las moléculas usadas ( bifenil, tiofeno, piperidina, dibenzotiofeno y piridina ), han
conciuido que los catalizadores con contenidos dei 20.9% en peso de WO3 y 3.17% de NiO,
son los éptimos para reacciones de HDS y catalizadores con contenidos del 36.6% en peso
de WO, y 4.43% en peso de NIO son los Gptimos para reacciones de hidrogenacion (11).
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Con respecto a la estructura de los catalizadores se concluyo que las variaciones de
la relacion de intensidad (12) deducidas de mediciones en XPS e ISS, conduce a que las
especies depositadas en lay-Al,04, estan bien dispersas hasta una carga correspondiente a
nWinAl= 0.15610. De los resultados de IR en la regién OH, al parecer los hidroxilos de la
superficie de la almina estan involucrados durante el deposito (impregnacion y/o calcinacion)
de las especies de tungstato. Sin embargo se ha visto que la desaparicion completa de los
OH de la alimina ocurre antes de completarse la monocapa de tungstato. Suponen que el
primer paso durante la preparacion de la mezcla es una reaccion entre W-O-H y Al-O-H para
formar simultineamente W=0O (tetraédrico), puentes Al-O-W con el soporte y agua. El
segundo paso probablemente serfa un rearreglo del tungstato soportado para formar W-O-W
y puentes Al-O-W,

Dependiendo de la carga de W, tres diferentes especies han sido evidenciadas por
LRS:(a) especies tetraédricas aisladas (b) especies politungstato hasta completar el
recubrimiento de una monocapa (c) WO, madslco para contenidos altos de W. Por LRS
determinaron que la introduccién de Ni en los catalizadores de W favorece la formacién de
especies de politungstatos en detrimento de especies tetraédricas aisladas. Como con XPS y
ISS se concluy6 la buena dispersion del Ni para cargas de W menores del 40% (estructura
tipo monocapa), se propone que el Ni Interactia con la fase politungstato para formar una sal
de isopolitungstato de Ni como se propuso para las muestras de NiO-MoO, (18). Para altas
cargas de tungsteno, la formacion de WO, masico es probablemente prevenido por ésta
interaccion con Ni.

En los estudios de sulfuracion (13) se encontré que la sulfuracién completa del
tungsteno requiere de altas temperaturas (arriba de 500° C). Arriba de estas temperaturas se
induce un aumento lateral del cristalito, disminuyendo el nimero de posiciones en los bordes
necesarios para la formacién de sitios mixtos NIWS y por lo tanto una disminucién en la
adsorcién de moléculas sonda. Se observé que la actividad para la HYD del bifenil no varia
con la temperatura de sulfuracion en la misma forma como para las reacciones de HDS e
HDN. Tal comportamiento apoya |a hipotesis de diferentes sitios cataliticos para las
reacciones de hidrogendlisis e hidrogenacion. Las variaciones de las actividades cataliticas
con ia temperatura concuerda bien con el modelo de dos tipos de sitios mixtos propuestos
previamente por Candia y col. (19): el tipo de alta temperatura de sulfuracion, tiene una alta
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actividad intrinseca para HDS y el tipo baja temperatura de sulfuracién tendria una alta
actividad intrinseca para fa hidrogenacién.

Una investigacion LRS "in situ" (14) de la naturaleza de las especies superficiales
generadas durante la sulfuracién de los catalizadores con base de W, indicaron existencia de
un oxisulfuro intermedio el cual es solo una especie de transicion, un tipo WS, intermedio
después de una sulfuracién media a 500°K por unas pocas horas, mientras que WS, fue solo
la Gnica fase encontrada después de la sulfuracion completa en ambos catalizadores
WO4/AL,0, y NiIO-WO4/A1,0,. Se vio también que el NiS, se forma a bajas temperaturas de
sulfuracion, mientras que ninguna evidencla de sulfuros de Ni se encontré en el catalizador
totaimente sulfurado. Este efecto de la formacién de una fase de NiWS deblda a la alta
afinidad de la WS, hacia el Ni. De estos resultados se considera que la sulfuracion del
tungstenao procede via a las siguientes etapas:

0xXidQ = oXisutfurg ----- WSy -~ WS,

Esta secuencia de transformacién al parecer no depende de las condiclones
experimentales. Ha sido claramente mostrado que la hidratacién del éxido acelera la
formacién del WS, alin bajo condiciones de sulfuracion moderadas, mientras que la presencia
del Ni parece aientar el proceso.

Con respecto a la acidez (16) estudios de espectroscopia IR de adsorcion de
piridina mostraron que tanto sitios acidos de Brénsted como de Lewis estan presentes en las
muestras calcinadas de NiW, pero la acidez de Brinsted no pudo ser detectada después de
sulfurar, Se demostré que los centros acidos no juegan un papel importante en Ioé
catalizadores sulfurados, pero sf inducen una mayor actividad para isomerizacién y craqueo
del 3 metilpentano, bajo condiciones de HDS, que fos catalizadores de craqueo, pero la
selectividad del producto es diferente.

Se ha observado (17) que fa saturaclén de los anillos heteroaromaticos siempre
ocurre primero que cualquier rompimiento de enfaces C-N y que las velocidades de
hidrogenacion de los anillos heteroaromaticos mostraron estar mas Influenclados por la
aromaticidad de estos anillos (deslocalizacién de electrones Pi) que por la basicidad del
atomo de nitrégeno.
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Finalmente cabe mencionar que las compafias que fabrican catalizadores a nivel
industrial se han preocupado Ultimamente en desarrollar catalizadores de NiWIALO; ¥
estudiar actividades en fracciones del Petréleo (20,21,22,24), donde se ha podido evidenciar
el incremento del poder hidrogenante de los catalizadores de NiW sobre los de NiMo.

1.3 FOSFORO COMO ADITIVO PARA CATALIZADORES DE HIDROTRATAMIENTO.

Una area de interés, comin para todos los catalizadores, ha sido el uso y desarrolio
de promotores que aumentan la actividad y vida del catalizador, La incorporacion del fosforo
como aditivo, en los catalizadores de hidrotratamiento de NiMo es una practica que en estos
Gltimos afios se viene utilizando, en algunos catalizadores comerciales. De las propiedades
que se le atribuyen al fosforo (25) estan: (a) mejora la capacidad de HDS y HDN (b) mejora la
capacidad de hidrogenacion (c) aumenta la capacidad para estabilizar soluciones de
concentraciones altas de metal y asi producir una impregnacion mas uniforme (d) aumenta la

resistencia al carbon evitando su formacion que disminuye la vida acyiva del catalizador ¢) Da
estabilidad al catalizador.

Un primer estudio fue desarroliado por Fits (26) para ver el efecto del fosforo en la
actividad y selectividad, a presion atmostérica, y su relacién con el contenido de metales de
un grupo de catalizadores similares a base de NiMo/Al,0,. Se observé que tanto a baja como
a alta carga metalica, en los catalizadores sin fosforo, se produce coque con un contenido
bajo de hidrogeno con una relacién molar HIC entre 1.2 y 1.4. El coque producido en
catalizadores conteniendo fosforo es mas rico en hidrogeno, teniendo una relacion, HIC de
2.1 a 2.3 para catallzadores con un bajo contenido de metal y medio/alto fosforo. Para altos
niveles de metal y fosforo se obtiene una relacion de 2.7, Conciuyeron que la acidez
superficial es importante para la formacién del carbén por el efecto que tiene en el ion
carbonlo. Se piensa que el coque se forma via mecanismo del ién-carbonio y a alta acidez
superficial aumenta la produccion de iones carbonio. Consecuentemente, conforme el
contenido de fosforo se incremente, el grado de carbonizacién disminuye.

Se ha observado (27) que una pequefia parte del f6sforo en los catalizadores de P-
Ni-Mo/Al,0,, participa en fa formacion de compuestos heteropolares solubles en agua. Se vio
que esta cantidad es constante independientemente del contenido de fésforo. A una relacion
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de P/Al de 6E-02, en el sistema P-NiMo/Al,0,, el fosforo se distribuye en monocapa (por co-
impregnacion). La méxima dispersion del molibdeno, cercano a una distribucién de
monocapa, se observo para muestras con concentraciones de 2.7-4.2% peso de fésforo, Se
concluyo ademas, que la calcinacion Incrementa la dispersién del Mo y decrece la del Ni.

Estudios de XPS (28) han determinado que la distribucién del Ni y Mo es uniforme
por el fosforo sin importar el método de preparacion. Observaron que la carga de fésforo del
catalizador gastado, el cudl habla estado operando por 32 hrs., fue el mismo que el
correspondiente catalizador fresco, demostrando que el fosfato, aiin cuando esta presente en
altas concentraciones, esta fuertemente unido al soporte de Al,O4. Corroborando lo dicho por
Fitz (25) en el sentido de que el coque formado en los catalizadores con fésforo tienen una
relacién H/C alta y fue mas reactivo.

Se ha encontrado (29) que el acido fosférico reacciona con los OH de la alumina en
una reaccion &cido-base durante el proceso de impregnacién. Los OH mas basicos son los
que se considera reaccionan preferentemente. A altas concentraciones de fosforo ( > 10E+13
H3PO,/cm?), el 4cido fosférico reacciona no solo con la superficie Al-OH, sino también con
grupos P-OH para formar especies de polifosfatos en la superficie. Aqui cabe distinguir entre
los diferentes grupos de OH que se tienen en la alimina (30):

Tipo Ib: OH terminal unido a un aluminio de coordinacién octaédrica siendo éste el
mas basico.

Tipo la:terminal unido a un aluminio de coordinacion tetraédrica siendo el siguiente
basico.

Tipos lay lib: OH unido por doble enlace.
Tipo 1li: OH unido por tripie enlace y el menos basico.

Los sitios Ib son generados a bajo contenido de fésforo por la reaccién del HyPO4 con OH de
tipos iy lil:

Al-OH-Al + HyPO, + HyO «erereme A-OH + O-P(OH), + Hy0 + AIO

Arriba de 51E + 13 HyPO,/cm? el fosfato de aluminio ALPO, se empieza a formar.
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Decanio (31) menciona que el &cido fosfdrico reacciona con fos OH de la alimina
para producir especies fosfatadas monoméricas y poliméricas y a altas cargas de fosforo, se
forman fosfatos de aluminio amorfos y cristalinos. Asf mismo que el Ni*2 reacciona con los
PO, para producir e fosfato de niquel. Determiné que la presencia de 1.5% peso de fasforo
en catalizadores conteniendo molibdeno promueve la formacién de molibdatos octaédricos y
sugiere que estas especies son las precursoras del apifiamiento de especies Ni-Mo-S, los
cuales se han demostrado ser sitios activos para las reacciones de HDN y HDS. Arriba del
2% peso de fésforo, se promueve la formacion de MoO; y Al,(MoO4); en muestras de
Mo/Al, O3,

El efecto promotor del fosforo en catalizadores de NI-Mo/Al,04 en 1a HDS del tiofeno
(22), sin importar el método de preparacion, es significativo cuando el fosforo se impregna
antes que los metales. El efecto promotor se debe a que el fosfato bloquea los sitios donde se
adsorberia el Ni; asi que mas Ni esta disponible para la fase activa, por lo tanto influye
favorablemente ambas, impregnacion y reductibllidad/sulfurabilidad del Mo. Optimizado en &l
hidroprocesamiento de un gasoleo de Syncrude se observé que los niveles éptimos del
fésforo son : 1% para la HDS, 0.3-3 % en el caso de la HDN y 1a HYD con un 3%. Se observé
(22) que en la ausencia de fosforo, la actividad de HYD del catalizador es pobre en el caso de
hidroprocesamiento de la carga "contaminada" con quinoleina, mientras que el catalizador
conteniendo fosforo (1,3%) mantiene buena hidrogenacion en las cargas con alto nitrégeno.
Se concluye entonces que la adicidn del fosforo incrementa la fraccidn de Mo en formas
tacilmente reducibles tales especles de Mo en multicapas y probablemente la formacién de
MoO, masico (32) a altos contenidos de fdsforo.

OTROS PROMOTORES PARA CATALIZADORES DE HIDROTRATAMIENTO.

1.4 TIO, COMO PROMOTOR PARA CATALIZADORES DE HIDROPROCESAMIENTO.

En un estudio desarraliado por Okamoto y col. (32) se abservé que el catalizador de
Mo04/TiO, fue completamente sulfurado para producir predominantemente la fase de MoS,,
en tanto que el catalizador MoO4/Al,0, fue parclamente sulfurade para producir especies
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Mo(V) asi fa fase de MoS,. La actividad de HDS del catalizador soportado en titania fue
mayor que la de! catalizador soportado en aliimina (32).

En otros trabajos (33,34) el MaO, fue altamente y homogéneamente dispersado en
TiO, y hetercgéneamente dispersado en Al,0,, pobremente y heterogéneamente dispersado
en SI0, y AlL,04-Si0,. La reducibilidad del catalizador disminuyé en el orden TiO,-
Al,04>Al,04-SI0,. La reducibilidad fue gobernada tanto por la dispersion del Mo como por la
interaccién molibdeno-soporte siendo ésta interaccion mas débil para TiO, que para Al,04
.Con respecto a la alumina madificada con TiO2 se ha encontrado que 1a Al,0, madificada
con TiO, evita la formacién de la fase Al,(MoO,); y promueve la dispersion del MoO,,
aumentando ia actividad del catalizador en {a HDS de tiofeno. (35, 34).

Asl mismo la presencia de la TiO, en la Al,04 facilita fa reduccion del MoB* al Mo%*, y se
mejora {a actividad inicial en la HDS de tiofeno y en la HYD de ciclohexano (37). Al igual que
los xidos mixtos de Al,O4-TiO, presenta mayor drea superficial y un controf adecuado de la
acidez superficial, que los dos dxidos de los metales impregnados por separado (38). Por lo
que la presencia de TiO, en la Al,O4 provoca un incremento en la dispersion del Co promotor
con el incremento en el contenldo de TiO, (39). Esto lleva a que en los dxidos mixtes de
Al,O,-TiO, existe un efecto cooperativo de ambos soportes. Los catalizadores de NiMo
soportados en éstos soportes mixtos mostraron mayor aclividad de HYD y HON, en
comparacién a los catalizadores de NiMo soportados en fos Oxidos simples (40). Asl mismo
en los 6xidos mixtos del Al0,-TiO, existe una interaccion entre la TiO, y la A0, y el sélide
coprecipitado es diferente, en sus propiedades superficiales, a los de una mezcla mecanica
de los 6xidos. La dispersién del MoS, se incrementa con el incremento en el contenido de
TiO,. La actividad de HDS de tiofeno se incrementa marcadamente a altas cargas de TiO,

(41).

1.5 2r0, COMO PROMOTOR PARA CATALIZADORES DE HIDROTRATAMIENTO

Cuando el Mo es soportado en ZrO, se observa solamente ia formacion de especies
superficiales de MoS,. La actividad del catalizador de Mo/ZrO, en fa HDS de tiofeno fue
mucho mds alta que para el catalizador de Mo/Al, 0, (42).
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El ZrO, promueve una buena dispersién del Mo y un apifamiento mas pequefio de
los cristales de MoS; en comparacion a la Al,O; esto explica porque el Mo en ZrO, presenta
mayor actividad hacia HDS de tiofeno y HYD de bifenilo (43). Esto nos lleva a que la
concentracién de sitios activos de Mo en ZrO, es mayor que en Al,O5, debido a que el Mo en
2O, es completamente transformado en MoS,. Por lo que, el Mo/ZrO, presenta mayor
actividad en HDS de tiofeno, mientras que el catalizador de NiMo/ZrO, tiene mayor
selectividad hacia HYD que hacia HDS (44). Asl mismo el catalizador de CoMo/Zr0,-TiO,
mostr6 actividades de HDS de tiofeno y HDN de piridina mas del doble que el mismo
catalizador soportado en alimina (45).

Las especies de MoO; en ZrQ, son distribuidos mas homogeneamente y mas
quimicamente similares que en Al,O5; lo que conduce, a un catalizador de Mo/ZrO, con
mejores propledades hidrogenantes e hidrodenitrogenadoras (46).Se ha encontrado que en el
ZrO, existe una alta densidad de sitios de Mo y una mejor reductibilidad de éstos sitios; la
actividad en HYD, por atomo de Mo, es el doble en ZrO, que en Al,O4 (47). Asi mismo el
catalizador de CoMo/ZrO,-TiO, present6 una actividad inicial en HDS de tiofeno més dei
doble que de un catalizador comercial de CoMo/Al,0,. Se sugirié que la alta actividad de ese
catalizador se debe a la formacion de un nimero mayor de sitios no-coordinados de
saturacion (vacantes) (48,49).

1.6 Boro como promotor para catalizadores de hidrotratamiento.

La mayor actividad de la alimina modificada con boro en la reaccion de
desproporcién de tolueno y en reaccién de transalquinacion se debe al incremento de la
acidez de Bronsted (63). Y la presencia del boro en la Al,0, evita el efecto perjudicial de la
interaccién Ni-Al,O5 y en consecuencia se mejorara la actividad del catalizador hacia la HYD
de arométicos, HC de parafinas y Cicloparafinas y la HDI de Parafinas (64). Por lo que el Boro
en la Al,O4 evita fuertemente la interaccion del Co promotor con la Al,O5 (65).

Asi mismo como la presencia de Boro en la Al,O; mejora la acidez de Lewis e incrementa
moderadamente la acidez de Brénsted e incrementa el 4rea superficial, Los catalizadores de
Pt y PtRe soportados en alimina medificada con Boro, presentaron un significante
mejoramiento hacla la formacion de aromaticos, en la conversion de N-heptano (66). Esto
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lleva a que el drea superficial de la Al,O4 modificada con Boro disminuye con el incremento
en el contenido de Boro. La pérdida de actividad de los catalizadores con la formacion de
coque disminuye para altos contenidos de Boro. La selectividad a caprolactama, en la
conversion de oxina ciclohexanona, fue asociado a la presencia de sitos 4cidos superficiales
de fuerza intermedia generada en la superficie (67). Esto desprende que la presencia del
Boro en la Al,04 promueve un incremento pronunciado en la fuerza de los sitios cidos y un
incremento significativo en el numero total de sitios 4cidos. Se promueve ademds la formacian
de materiales fuertemente acidos y mas activos que la Al,03 sin Boro, asl como un
incremento en la estabilidad térmica de! material (68).

El Boro en la Al,O4 provoca un incremento en el drea superficial y una alta
reductibilidad del metal activo y en consecuencia promueve mas sitios activos que van a
mejorar la actividad HDS del catalizador de CoMo (69). Dicho lo anterior se concluye que la
presencia del Boro en la alimina incrementa la dispersion del metal activo y la capacidad de
Hidrogenacion y de HDS del catalizador de CoMo, por otro lado, se mejora la acidez y la
habllidad de cracking de los catalizadores (70). Por todo lo anterior se encuentra que la
adiclon del Boro a la Al,O4 produce una ligera disminucién en el area superficial. l.a acidez
superficial se incrementa con el contenido de Boro. La incorporacién de Boro previene la
interaccién del Co promotor con la Al,03 y conduce a un nimero menor de especies de
C040,4(71).

Al modificar la alumina con Boro se produce una disminucion en el area superficlal y
un incremento en la acidez superficial. La incorporacién de Boro conduce a la formacion de
catalizadores mds activos en HDS de tiofeno, debido a que el Boro previene la interaccion del
CO promotor con la Al,0, (75). Asl mismo la incorporacién del Boro a la alimina produce
sitios acidos de Bronsted y en consecuencia incrementa la dispersion del metal activo (76,78).
Esto nos lleva a que de los estudios anteriores se desprende el interés por llevar a cabo
estudios adiclonales utilizando cargas reales sobre los catalizadores NiW soportados sobre
alomina modificada con fésforo y sobre catalizadores soportados sobre alumina modificada
con TiOy, ZrO, y B,0,.



Los catalizadores utilizados fueron los siguientes:

NIW/AL,O5-P (X)
NIWIAL,05-Z" (X)
NIWIALO5-Ti (X)
NIW/AI,03-B ()

donde x= % en peso del oxido modificador
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Il. TECNICAS EXPERIMENTALES



Il. TECNICAS EXPERIMENTALES

11 APARATOS PARA LAS MEDIDAS DE ACTIVIDAD

Las medidas de actividad catalitica para las reacciones de hidrodesulfuracion,
hidrodesnitrogenacion e hidrogenacién de aromaticos se han llevado a cabo en dos tipos de
reactores ambos metalicos de alta presion, el primero que fue un reactor por lote y el segundo
un reactor continuo de lecho fijo, en régimen diferencial.

Ambos reactores se describiran en sus partes fisicas que los componen.

El esquema del reactor continuo se presenta en la Fig. 1. Consta de las siguientes
partes: a) sistema de alimentacion; b) precalentador; c) reactor; d) separador de gases y
liquidos; e) sistema de medida de presion y temperatura; f) medida de flujo de los gases de
salida; y g)dispositivo de seguridad.

A continuacién se describen brevemente cada una de Ias partes.
Sistema de reaccién en continuo:

Las reacciones llevadas a cabo en este reactor (flujo continuo) es con Ia finalidad de
valorar cuantitativamente los catalizadores que fueron, tanto los preparados como parte de
esta tesis y los proporcionados por el proyecto EOC-7198 en las reacciones de HDS, HDN,
HA en el Diesel de destilacion primaria.

i1.1.1. Sistema de alimentacién.

La alimentacién del Diesel se realiza mediante una bomba dosificadora, (R). El
caudal de entrada se mide con una bureta (A), acoplada a la entrada de la bomba
dosificadora. Los reactivos utilizados como reactantes fueron reactivos de alta pureza.
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El hidrogeno es de una pureza del 99.99%. La regulacion del flujo de entrada se mediante una
valvula micrométrica de aguja (B), situada antes del precalentador, midiéndose el caudal por
medio de un medidor de flujo masico (C).

11.1.2. Precalentador.

El precalentador (S), es un tubo de acero inoxidable de 25 cm. de longitud, con un
diametro externo de 1/2 pulgada, con un termopozo axial de 1/8 de pulgada de diametro
exterior y relleno de anillos rasing; con una resistencia que mantiene la temperatura de los
reactantes a 200°C antes de entrar al reactor.

11.1.3. Reactor.

Un esquema de! reactor se muestra en la figura 1. Esta constituido por un tubo de
acero inoxidable de 10mm de didmetro interno, de 1.5mm de espesor y 30 cm. de longitud.
Lleva acoplado en la parte superior un tubo (1/8 de pulgada de didmetro externo) de 20 cm.
de longitud dispuesto axialmente al reactor, que se utiliza para alojar un termopar mévil. Una
rejilla, iguaimente de acero inoxidable, situada a 20 cm. de la parte superior sirve de soporte
del material de relleno.

Para proporcionar la temperatura adecuada para que se lleven a cabo las
reacciones el reactor esta cubierto por una resistencia que mantendrd la temperatura
adecuada (la resistencia va conectada a un controlador de temperatura), finalmente el reactor
es recubierto por lana mineral para aislarlo y no tener gran perdlda de calor.

I1.1.4 Separador de gases y liquidos

Para separar en la corriente de salida del reactor la fase liquida de la gaseosa se
dispone de dos separadores metdlicos cilindricos, (F) y (f), de 150 y 75 cm.3 de capacldad,
conectados en serie y con una llave para su alslamiento. La ruptura de la alta presion se
produce en el primer cilindro separador. E! segundo se utiliza fundamentaimente para la purga
o tomo de muestra liquidas.

iI.1.6 Sistema de medida de la presién y de la temperatura.

La medida de la presidn del aparato se realiza mediante dos manoémetros, (q),
colocados uno a la entrada del reactor y el otro a la salida del mismo. La medida de la
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temperatura a lo largo del reactor se realiza mediante el termopar de chromel-alumel que va
alojado en el tubo axial del reactor, conectado a un termorregulador.

11.1.8, Medida de flujo de los gases de salida.

La medida del fiujo de los gases de salida del reactor se lleva acabo con un medidor
de burbuja (1).

11.1.7. Dispositivo de seguridad.

El aparato dispone de una valvula antiretroseso, (M), situada a la salida de la
bomba dosificadora y de una valvula de seguridad, (N), regulada a una presion de desfogue
de 35 atm, conectada a la entrada del reactor.

f Un diagrama del equipo se muestra en la figura No 1
figura No 1

Diagrama de flujo del sistema de reaccién continuo

0g
3 3 3 £ 1 1 3

e
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i.2 REACTOR POR LOTES

La evaluacion de manera cualitativa de la actividad de los catalizadores para las
reacciones de hidrdesulfurizacion, hidrodenitrogenacién y la hidrogenacién de arométicos. en
el Diesel de destilacion primaria. Se llevo a cabo en un reactor por lotes Parr (serie 4561) el
cual esta representado en la figura 2 y consta de las siguientes partes:

1. Vaso o bomba de reaccién. Fabricada de acero Inoxidable tipo 316 de 300 ml. de
capacidad y para una maxima presién de trabajo de 3000 psl (211 Kg./cm.2).

2. Manémetro. Con bourdon de acero inoxidable, con rango de 0 a 2000 psi (0 a 140
Kg./cm.2),

3, Disco de ruptura. De inconel, con presién de relevo a 2000 psi (140 Kg./cm.2),
4. Valvula de admision de gas. Empleada para cargar el reactor de hidrégeno.

5. Valvula de muestreo. Por la cual se estuvo muestreando continuamente la fase llquida del
reactor.

6. Vélvula de descarga del gas. Requerida para depresionar el sistema después de probar
fugas y al termino de la reaccion.

7. Sistema de agitacién. Con conduccién magnética para mantener el catalizador en
suspensién y al mezcla reaccionante homogénea.

8. Termocople. A base de hierro-constantano o tipo J.

El reactor se demuestra en la figura No 2 en (a pagina siguiente:
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REACTOR PARA MEDICION DE ACTIVIDADES

PARTES DEL REACTOR

VASO O BOMBA (NO APARECE)
MANOMETRO
VALVULA DE SEGURIDAD
VALVULA DE ADMISION DE GAS
VALVULA DE MUESTREQ
VALVULA DEPRESIONADORA
SISTEMA DE AGITACION
TERMOCOPLE
SISTEMA DE ENFRIAMIENTO

« AGITADOR MAGNETICO

® W NS EN
N

-
o %

Fig. No. 2

113 ANALISIS DEL PRODUCTO DE REACCION.

Los andlisis de nitrogeno y al azufre se Hevaron a cabo en el analizador ANTEK
7000, el contenido de aromaticos en el equipo Perkin Elmer 1310 (espectrofometro infrarrojo).
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El punto de anilina en el equipo fabricado en el laboratorio que esta basado en el ASTM cuya
prueba esla ASTM D 611.

11.3.1.1 El anélisis del nitrégeno y ei azufre

Realizado en el ANTEK 7000 y su principio de operacién consiste de varios pasos.
Para determinar el nitrégeno es por pyro-quimiluminicencia, el primer paso de este método de
analisis es la alta temperatura de oxidacion (1000 a 1100 grados centigrados)de la muestra.
Toda la carga de nitrégeno es convertido a oxido nitroso (NO). R-N +0, —-> NO +
productos de combustion.,

El NO es entonces mezclado con ozono para formar NO,. Como esta molécula esta
exitada la molécula decae emitiendo luz y percibida por un tubo fotomultimetro. NO+ Qg —
>NO," + 0, ~—> NO, + O, + luz. Esta luz emitida es medida dentro del rango de 650-900
nanémetros.

Para determinar ei contenido de azufre por pyro-fluorescencia este método esta
basado en la alta temperatura de oxidacién de la muestra (1000-1100 grados centigrados)
todo ei azufre es convertido a dioxido de azufre ( SO, ). R-S + 0, —> S0, + productos de
combustion. Entonces los gases de combustion fluyen dentro e una cdmara fluorescente los
cuales estan expuestos a radiacién ultravioleta y ocurre el sigulente proceso:

80, + radiacién ultravioleta ——> 80, + LUZ. Esta emision de luz ultravioleta
proporciona una Interface del método Instrumental para andiisis de azufre.

11.3.1.2 Contenido de Arométicos

Determinacién del contenido de aromaticos en el equipo Perkin Elmer que es un
espectrofometro de infrarmojo y su principio de operacién consiste en: Proporcionarle a la
materia cambios desde una sencilla orientaclén hasta la destruccién mediante la aplicacion de
energla. Para nuestro proposito el rango de la radiacién infrarroja esta comprendido entre
4000 y 400 em-l. Este rango de energla provoca, en la molécula de aromatico, estados
vibracionales, que hace que los enlaces entre los atomos se comporten como resortes, en
cuyas puntas se encuentran sendas masas. Cuando esta vibracién provoca cambios en el
momento dipolo de la molécula, la energla absorbida se manifiesta dandonos una banda en el
espectofotometro.
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11.3.1.3 Punto de anilina.

El punto de anilina es utilizado como ayuda en la caracterizacién de hidrocarburos
puros y el analisis de mezclas de hidrocarburos. Aunque esto es usado ocasionalmente en
combinacién con otras propledades fisicas para andlisis de hidrocarburos el punto de anilina a
menudo proporciona un estimado de hidrocarburos aromaticos contenidos en la mezcia.

Esta prueba mide la capacidad de dilucién de un producto de petréleo por medio de
anilina y sustanclas arométicas. La anilina es cuando menos soluble parciaimente en casi
todos los hidrocarburos aumenta su grado de solubiidad a medida que aumenta la
temperatura de la mezcla.

Cuando se liega a la temperatura de solubilidad total la mezcla se convierte en una
solucién clara por el contrario a bajas temperaturas la mezcla se enturbia. La prueba utiliza
esta caracteristica determinando 1a temperatura a la cual la muestra se enturbia. Usuaimente
los hidrocarburos parafinicos presentan la menor dilucion por anilina teniendo por
consiguiente los puntos de anilina mas altos por el contrario los hidrocarburos aromaticos
presentan valores bajos. Ciclo-parafinas y olefinas dan valores Intermedios entre estos. En
series homologas el punto de anilina se incrementa con el aumento de peso molecular.

Por lo que el objetivo de esta prueba es la de determinar 1a temperatura minima de
equilibrio de 1a solucién en partes iguales de anilina pura y del producto del petroieo que se va
a analizar.

11.3.2 Determinaclién del indice de Cetano

El nimero de cetano evalla la calidad de ignicién del Diesel entre mayor sea el
nlimero de catano de un combustible mejor es su ignicion.

El calculo del Indice de cetano es una herramienta util para estimar el numero de
cetano donde la prueba de la maquina no esta disponible para determinar esta propiedad.
Existen dos métodos indirectos para determinar el indice de cetano ambos métodos estan
basados en técnicas ASTM. El primer método probablemente el mas confiable, es la
gravedad APly el punto medio de ebullicién del combustible. Los resultados se correlacionan
en una grafica que se maneja en el método que es el, ASTM D-613. El segundo método que
es el que se utiliza en este trabajo en el cual se relaciona con el punto de anilina que se
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determino anteriormente y la ecuacion de Steere D.E: and Nunn T.J. "Diesel Fuel Quality
Trends in Canad4" Sae Tehcnical pape series 790922 octuber 1 1979. con el cual se calcula
el Indice de cetano I.C. = 4.9714 + 0.2465*(AP) + 0.0002372*(AP)2 donde AP es la
temperatura del punto de anilina.

iIL4. DESCRIPCION DE UNA MEDIDA DE ACTIVIDAD PARA EL REACTOR FLUJO
CONTINUO

La muestra del catalizador (en estado oxidado) a emplear se diiuye con particulas
de carborundum de aproximadamente 1mm de tamafio en proporcion 1:1 en volumen y se
coloca en el centro del reactor. El reactor se aloja dentro del horno, se conecta al resto del
equipo de reacciony tras comprobarse la ausencia de fugas en las conexiones se hace pasar
nitrégeno para purgar el sistema.

A continuacién se procede a la sulfuracion del catalizador. Este tratamiento se inicia
haciendo pasar por el reactor un flujo de 60 ml/min de nitrégeno y elevando gradualmente la
temperatura del horno hasta la temperatura de sulfuracién, generalmente de 400°C. Cuando
se ha alcanzado la temperatura de sulfuracién, se ajusta el fiujo del gas de sulfuracion
(H2/H,S) a una velocidad de 20 cm.3/min, y se mantienen estas condiciones por 4 horas.
Terminada la sulfuracién queda listo el catalizador para el ensayo catalltico.

El ensayo se Inicia ajustando primeramente las condiciones de presién y
temperatura. El reactor se lleva graduaimente a la temperatura de reaccion deseada en
~ presencia de un flujo de hidrogeno. Cuando se ha alcanzado la temperatura de reaccion a
340°C y a una presion de 650 PSI se ajusta el flujo de hidrégeno a 3.7 mi/miny se comienza
a pasar la mezcla de reaccion (Diesel)con un flujo de 11.538 ml /hr

A partir de este momento se mide el tiempo para tomar las muestras liquidas cada
hora y ser analizadas para el contenido de azufre, nitrégeno y contenido de aromaticos. La
reaccion se llevara a cabo durante 6 horas por lo tanto se tomaran 6 muestras.

Concluidas todas las medidas, se corta la alimentacion liquida y se deja enfriar el
catalizador, ya enfriado el reactor se desmonta y se iimpia y se procede a cargar el nuevo
catalizador siguiendo todo el procedimiento anterior para la nueva reaccion.
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Il.4.1.- DESCRIPCION DE UNA MEDIDA DE ACTIVIDAD PARA UN REACTOR

POR LOTES.

El catalizador fue sulfurado en un equipo como el que se muestra en la figura 3.

FIGURA 3

20 CMP /I MIN

YERMOPAR’

i}

VENTEO

NaOH ]
ROTAMETRO

Para ello se carga el microrreactor con el peso de catalizador determinado para el
ensayo, se hace flulr, a una velocidad de 20 cm.%/min, una corriente de nitrégeno a medida
que se va subiendo la temperatura de! horno hasta alcanzar aproximadamente 150°C, en la
cual se cambia el nitrégeno por la mezcla sulfurante cuya composicién es de 15.41% de H,S
e hidrégeno y se lieva el sistema hasta 400°C con el mismo flujo de gas. Se mantienen estas
mismas condiciones de flujo y temperatura por un tiempo de 4 hrs. al cabo del cudl se
suspende el calentamiento y se enfrla con una corriente de nitrégeno hasta alcanzar la

temperatura ambiente,

E! catalizador previamente sulfurado se coloca en el vaso del reactor junto con el
volumen deseado de la mezcla reaccionante (Diesel). A continuacion se presiond el reactor
hasta 900 psi (63.4 Kg./cm.?) despues de haber purgado el aire entrampado, y se comprobd
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la hermeticidad por inmersién del reactor en agua. Siendo positiva la prueba anterior se ajusta
la presion del sistema a 700 psi y se instala el reactor en su base junto con su mantilla de
calentamiento en la caja de guantes. Se programd el controlador de temperatura para llevar la
mezcla de reaccion de temperatura ambiente hasta 340°C en un tiempo de 30 min; para
luego conservar esta temperatura por un lapso de 6 hrs. La reaccién se estuvo monitoreando,
para cada uno de los catalizadores cada hora durante el periodo de la reaccién para su
andlisis.

11.5. PREPARACION DE LOS CATALIZADORES

En el presente trabajo se utilizaron Ibs catalizadores mostrados en la tabla 3. De
estos los modificados con P fueron preparados de acuerdo al procedimiento que se detalla
mas adelante y los modificados con Ti, Zr y B fueron proporcionados en su forma oxidada los
cuales fueron preparados para el proyecto EQC-7198. del convenio UNAM-PEMEX-IMP. La
preparaciéon de los catalizadores multicomponentes soportados, tales como los de
hidrotratamiento, constituyen un conjunto de variadas operaciones unitarias enfocadas a
generar la(s) fase(s) cataliticamente activa(s) mdy dispersa sobre el soporte. El
comportamiento del catalizador depende, en general, de la secuencia de las etapas y de
como se realicen esas operaciones.
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CATALIZADORES QUE FUERON PREPARADOS Y ANALIZADOS

NiW/AI;05  0%P

U]

NIW/AI03-P (1.5%P)

@

NIWIAIR03-P (4%P; 05

@)

NIW/ALO3-P (6%P,05) (4)

NiMo/Al,04 (Patrén)

NiMo/Al;04-TiO;  (Monocapa)
6)

)
NiMo/Alp03-TiOg (12| NiMo/Al 0520,  (Mcnocapa) | NiMO/A}, 04-210, R
Monacapa) (7) @® Monocapa) (9)
NiMo/AI,04-B (0.5%) NiMo/Al,04-B (0.8%) NiMo/Al03-B (1.5%)

(10) (1) (12)
NiMOW/Al205 3% peso| NWIALO;  16% peso de W|NWIALO4-B (0.8%) y 16%
deW (13) (14) pesode W (15)
NIMoWIAI;05-B (0.8%) y 3% ]CoMOWIAL,O-B (0.8%) y 3% |NIMOWIAO3TIO, 3% Wy
peso W (16) peso W (17) TiO, (Sup.) (18)
NIMo/AI;05-TiO (3% pesof DSD+3 ACREON
de TiO,) (19)

(20) (1)

En el caso especlfico de los catalizadores de hidrotratamiento la secuencia

general de las principales operaciones o etapas a seguir es la siguiente:

a) Limpieza del soporte

b) Impregnacién del soporte

¢) Impregnacién
d) Secado
@) Calcinacién

f) Activacion
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Cuando las sales de la solucion de impregnacién son poco solubles o la
incorporacion de las distintas fases se desea realizar separadamente, es frecuente que antes
de la activacion se repitan Ias etapas a), b) y c).

11.5.1 Limpleza del soporte

Se utilizd una alimina con una area superficial de 188 m?/gr. y voiumen de poro de
0.7 cm.3/gr. La misma fue crribada para obtener un tamafio de particula de 0.05-0.15 mm.

Ya triturada y tamizada fue caicinada a 500°C para su limpleza total durante 18 hrs.
I1.5.2 inpregnacion del soporte.

Para la impregnacion del soporte se emplearon las soluciones adecuadas asl como
su cantidad en solucién para impregnar el soporte con el metal que se desea, la técnica fue
diferente para cada uno de los metales.

11.5.3. Etapa de Impregnacién.

La impregnacién tiene como objetivo adsorber o depositar el o los precursores sobre
el soporte, condicionando, pues, que la distribucién del precursor en el soporte, tanto en el
interior de los poros como en la superficie externa de las particulas, pueda ser uniforme o
heterogénea. La impregnacion determina, en gran medida, el grado de dispersidn de la fase
activa. La impregnacién también influye sobre el tipo de interaccién entre el soporte y el
precursor impregnado, ya que las propiedades superficiales del soporte, € incluso a veces su
textura, puede ser alterada, como consecuencia del contacto con la solucién de impregnacién.

La tcnica de impregnacién utilizada para preparar los catalizadores finales de este
trabajo de tesis ha sido denominada impregnacion "seca"; en donde lo soporte se embebe en
un volumen de solucién de la sal precursora dé la fase activa igual al volumen de sus poros.
De esta forma, la sal precursora se dispersa homogéneamente el interior de los granos. En la
practica este volumen de impregnacion, aunque casi igual al volumen de los poros del
soporte, lo determina la naturaleza de Ias sales disueltas en la solucién de impregnacién y de
su viscosidad.

Este método de impregnacién no permite introducir mas componentes activos que
aquellos que pueden ser disueitos en el volumen de impregnacién. Si esto no sucede, se
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hace necesario una doble o triple impregnacion. Sin embargo esta técnica conduce a una
gran repruducibilidad y permite un ajuste exacto de las sales y de la relacion componentes
activos/soporte.

11.5.4, etapa de secado.

En ella tiene lugar la eliminacion del disolvente, generalmente agua, llevandose a
cabo a temperaturas entre 80 y 110°C. En el caso de una adsorcion débil de los componentes
del catalizador este paso puede afectar al resuitado de la etapa de impregnacién cambiando
la distribucion del metal obtenida. En el caso de una adsorcién fuerte, es improbable que
cambie la distribucion del metal durante el secado; en este caso, la distribucién viene
determinada generalmente por el procedimiento de impregnacion.

El procedimiento general seguido aqui para eiiminar el disolvente que permanece en
el material impregnado en la etapa anterior ha consistido en: dejar reposar las muestras
impregnadas al alre libre durante 24 Hrs. y posteriormente secarlas en la estufa a 110°C
durante 2 Hrs. .

11.8.5. Etapa de calcinacién.

Esta etapa implica la descomposicion de las sales precursoras (deshidratacién y
descomposicién a dxidos) y la calcinacion en sl. La interaccion entre el dxido soportado y el
soporte, aunque determinada por todas las etapas de la preparacion, depende principaimente
de los fendmenos que tienen lugar durante la calcinaclén. La calcinacion del precursor
depositado origina algunas transformaciones y reacciones de estado sélido, que pueden
resumirse como sigue: a) descomposicion del precursor secado, b) reacciones de estado
sélido del 6xido soportado (cambios cristalograficos) u 6xidos (reacciones entre oxidos de los
metales precursores); c) transformacion de estado sdlido del soporte; d) reacclones entre
oxidos depositados y el soporte; f) sinterizacién de las distintas fases (fases soportadas y
sopaorte).

En el presente trabajo en la preparacion de catalizadores, la calcinacion se llevo a
cabo durante un periodo de 4.5 Hrs. a una temperatura de 500°C.
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I1.5.6. etapa de activacion

La activacion es, generalmente, el paso de conversién del precursor del catalizador
(en este caso Oxidos depositados) a su forma activa de trabajo. Puede implicar diferentes
transformaciones, dependiendo del caso por ejemplo, deshidratacién, descomposicion,
reduccién o sulfuracién ( cualquiera de las dos o combinadas). En esta etapa se producen
generaimente cambios quimicos, como consecuencia de las reacciones entre diferentes
solidos. En relacion con la reduccidn, es necesario considerar que los diferentes pasos de
este proceso (contacto de agente reductor con el s6lido, adsorcién, nucleacién y reaccion), se
ven su vez influidos por las variables de las condiciones de reduccién. Las principales son: 1)
composicion del gas reductor (naturaleza del agente reductor, impurezas, presencia de
productos gaseosos de la reaccién, etc.); 2) temperatura; y 3) vanacion gradual de algunas
condiciones (variacién progresiva de la composicion y/o temperatura). Algunas de ellas se
han considerado en el estudio preliminar correspondiente a la preparacién de los
catalizadores. i

En los catalizadores del presente estudio, la activacién, es en esencia, la reduccion
y sulfuracién del dxido soportado por medio de una sulfuracion con una mezcla sulfuro de
hidrégeno e hidrégeno. Esta sulfuracion se lleva a cabo en presencia de hidrégeno para evitar
el depésito de azufre por descomposicion del sulfuro de hidrégeno. La relacion molar Hy/H,S
utilizada fue igual a 10, la temperatura fue de 400°C, por un tiempo de 4 Hrs. En apartados
posteriores nos referimos a la activacion del catalizador con el término de sulfuracion
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TABLA 4

Composicion de los catalizadores preparados.
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% Peso de P P4 pesojgr.salde W |pr.salde Ni Jar. WO3 . N0 P4 WO, L’,6 NiO
205
0 0 0.2925 0.1625 0.2752 0.0417 20,90 317
1.6 3.438 0.2838 0.1574 0.2671 0.0405 2043 3.09
1.7451 4,000 0.2838 0.1466 0.2482 0.0378 19.30 2.92
26175 6.000 0.2622 0.1457 0.2467 0.0347 19.21 2.9

En los calculos se considera la base de 1 gr. de soporte fosforado a impregnar,



TABLA S

Composicién de los catalizadores proporcionados por proyecto EOC-7198
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NI (3.4%)Mo (10%)/A1203 "catallzador de referencla”.

Ni (3.4 %) Mo (10%) /AI203-TiO2 (11.40 %, monocapa, superficial)

Ni (3.4 %) Mo (10%) /AI203-TiO2 (6.13 %, media monocapa, superficlal)

Ni (3.4 %) Mo (10%) /AI203-2r02 (16.32 %, monacapa, superficial)

NI (3.4 %) Mo (10%) /AI203-2:102 (9.08 %, medla monocapa, superficlal)

Ni (3.4%)Mo (10%)/AI203-B (0.5% superficial).

Ni (3.4%)Mo (10%)/A1203-B (0.8% superficial).

Ni (3.4%)Mo (10%)/Ai203-B (1.5% superficial).

Ni (3.4%)Mo (10%) W (3% como aditivo)/Al203.

Ni (3.4%) W (16%) /Ai203-B (0.8 % superficial).

Ni (3.4%) W (16% monocapa)/Al203.

Ni (3.4%)Mo (10%) W (3% como aditivo)/AI203-B(0.6 % superficial),

Co (3.4%)Mo (10%) W (3% como aditivol/Ai203-B(0.6 % superficiai),

NI (3.4%)Mo (10%) W (3% como adHivol/AI203-TIO2(3 % superficial).

NI (3.4%)Mo (10%)/AI203-TIO2(3 % superficiai).
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Il. RESULTADOS EXPERIMENTALES
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il. RESULTADOS EXPERIMENTALES

En este capltulo se dan los resultados obtenidos en las pruebas de reaccién en la
cual se determino el contenido de azufre, nitrégeno, aromaticos e Indice de cetano. Asl como
el estudio que se efectlo para relacionar el punto de anilina con el Indice de cetano y el
contenido de aromaticos. El punto de anilina s muy importante en los solventes ya que es
una indicacioén del poder de dilucion del hidrocarburo. En general mientras méas bajo sea el
punto de anilina mas alto es el poder de dilucion

3.1. Procedimiento para determinar el punto de anilina

Si la anilina y el producto son completamente miscibles a la temperatura ambiente la
solucién se enfria lentamente hasta que se note turbidez en ia muestra. Esta temperatura
también se determina como el punto de anilina.

En el caso de los productos altamente aromaticos la determinacién del punto de
anilina se hace imposible debido ala solidificacion y separacién de la anilina en solfucién
durante el enfriado antes de que aparezca la turbidez en la muestra.

En este caso se determina el punto de anilina mixto. Se hace una mezcla de § mi de
la muestra con 5 mi de n-heptano (un material parafinico) y luego se afiade 10 ml de anilina.
Se sigue luego el mismo procedimiento anterior y se determina el punto de anilina mixto

Estos métodos cubren la determinacién del punto de aniiina en productos de! petréleo y
solventes hidrocarburos.

Método A: Es conveniente para muestras transparentes con y donde el punto de anilina esta
debajo del punto de burbuja y sobre el punto de solidificacion de la anilina y mezcla de
muestra.

En la figura A se muestra el equipo para determinar el punto de anilina.



FIGURA: A
APARATO PARA DETERMINAR
EL PUNTO DE ANILINA
Termametro
Agitfdor ] - Corcho
a % ——
Tubo clle pruebs | a 15 150
Tubo de cuh[em
Sopode(Unkcrull y
Todes las medidas son
en milimetros.

3.1.1 Determinaciones de Punto de aniiina,

TABLA §,

Resuitados obtenidos con la varlacién del contenido de aromiéticos
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MUESTRA temperatura de Punto de anilinaen °C
Diesel Primario 748
§% vol de Tolueno +n-heptano 69.8
10% vol de tolueno + n-heptano 66.0
20% vol de tolueno + n-heptano 536
30% vol de tolueno + n-heptano 36.0
40% vol de tolueno + n-heptano 210
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Continuacidn Tabla 6

MUESTRA temporatura de Punto de anliina an 0¢
5% vol de Benceno +n-heptano 66.0
10% vol de benceno + n-heptano 03.4
20% vol de benceno + n-heptano 82.2
30% vol de benceno + n-heptano 39.0
40% vol de henceno + n-heptano 21.0

En la tabla 5 se presenta la grafica de la relacion entre 1a temporilura del punt duy
anilina y el porciento de aromaticos contenidos en la muetlia, que nus Eirves pasta conese la
relacién gue guarda el contenido de arornéticos con 13 temperatura de punte e anlling. $in ol
apéndice A se anexan mas gréficas similares en 1as que relacionanvs o syt o
punio de anilina y con variacién de la muestra de aroraticsus.

3.2, Determinacién del contenido de azufre, nitrégenc y corntenidn final de arnmbticn,

Se reaizaren pruebas para detenming! el contenids de aulie, oittigete | iy
ce arométices & 8 muestra (Diese! prirann) para Catelerastn. EY ataderuniil sy
presenta el 12 120i3 6.

Tatis €.

CARACTERIZTICAS DEL DIESEL UE DESTILALIGN PRIMARL

DENSIDAD 1 HTA
TEMPERATURA INICIAL DE EBULLICION o
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Continuacién Tabla §

MUESTRA temperatura de Punto de aniiina en °C
§% vol de Benceno +n-heptano 65.0
10% vol de benceno + n-heptano 63.4
20% vol de benceno + n-heptano 52.2
30% vol de benceno + n-heptano 39.0
40% vol de benceno + n-heptano 21.0

En la tabla § se presenta la grafica de la relacién entre la temperatura del punto de
anilina y el porciento de aromaticos contenidos en la muestra, que nos sirve para conocer la
relacién que guarda el contenido de aromaticos con la temperatura de punto de anilina. En el
apéndice A se anexan mas graficas similares en las que relacionamos la temperatura de
punto de anilina y con variacidn de la muestra de aromaticos.

3.2, Determinacién del contenido de azufre, nitrégeno y contenldo final de arométicos.

Se realizaron pruebas para determinar el contenido de azufre, nitrégeno y contenido
de aromaticos a la muestra (Diesel primario) para caracterizario. Esta caracterizacién se
presenta el la tabla 6.

‘ Tabla 6.
CARACTERIZTICAS DEL DIESEL DE DESTILACION PRIMARIA

DENSIDAD 0.8304
TEMPERATURA INICIAL DE EBULLICION 180°C
TEMPERATURA MEDIA DE EBULLICION 206°C
TEMPERATURA FINAL DE EBULLICION 360°C
CONTENIDO DE AZUFRE 9500 PPM
CONTENIDO DE NITROGENO 530 PPM
TEMPERATURA DEL PUNTO DE ANILINA 74.80C
INDICE DE CETANO 528
CONTENIDO EN % VOL. DE AROMATICOS 22.78
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. En la tabla 7 se presentaran los resultados obtenidos al utilizar cada uno de los
catalizadores que fueron preparados y los que fueron proporcionados por el proyecto
EQC.7198. En el reactor por lotes utilizando como carga DIESEL primario, con las
caracteristicas menclonadas en la tabla 6.

Las condiclones de operacion son las siguientes Temp= 340°C Pre.= 640Psi. y un tiempo de
corrida de 6 horas

Tabla 7.
Resultados obtenidos en el primer ensayo utilizando el reactor por lotes
CARACTERIZTICAS DE LA CARGA AL REACTOR
Carga Diesel de destilacién primaria
Contenido de Azufre: 9500 PPM
Cor'\tenido de Nitrégeno: 530 PPM

Contenido de Aromaticos: 22.78 % vol.

l
catalizador | pesoen | vol.de | contenido] contenido jContenido
grs.de | muestra | final de final de finai de
ratalizado | ml. Diesel | Azufre | Nitrogeno |aromético
r 8. % Vol.
NIW/AI203 (0% 0. 100 6795 23 228
P2085)
NIW/AI203-(0% 0.2 50 4205 199 258
P205)
NIW/AI203 (0% 02 100 5448 459 21.8
P205)
NIW/AI203 (1.5% 02 50 5631 435 247
P205)
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CONTINUACION TABLA No 7

catalizador | pesoen | vol.de | contenido] contenido |Contenido
grs.de | muestra | finalde final de final de
catalizado] ml. Diesel ] Azufre Nitrégeno jaromatico
r 8. % Vol.
NIW/AI203 0.2 100 7400 510 26.6
(1.8% P20%)
NIW/AI203 0.2 50 5531 435 4.7
(1.5% P203)
NIW/AI203 0.2 100 7400 510 26.6
(1.5% P208)
NiW/AI203 0.2 100 7684 519 25.6
(4% P208)
NIW/AI203 0.2 50 4432 453 215
(4% P208)
NIW/AI203 0.2 §0 2496 4“7 303
(6% P208)
NiMo/Ai203 0.2 80 121 311 4.0
Patrén
NIMo/A1203- 0.2 80 2010 404 40.8
Tio2
(monocapa)
NIMo/AI203- 0.2 50 2561 413 4.8
TiO2 (12
monocapa)
NiMo/AI203- 0.2 80 2911 368 285
Zr02 (1/2
monocspa)
NIMo/AI203- 0.2 80 2715 387 294
2102
(monocspa)
NIMo/A1203- 0.2 50 2011 368 28.5
Zr02 (172
monocepa)
NIMo/AI1203-B 0.2 50 2029 338 356
(0.5%)
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CONTINUACION TABLANo 7
catalizador }pesoen grs. vol. de contenido § contenido ] Contenido
de muestra mi, final de final de final de
catalizador Diesel Azufre Nitrégeno | arométicos.
% Vol.
NiMo/AI203-B 0.2 50 2106 345 294
(1.5%)
NiMoW/AI203 0.2 50 1700 425 36.8
(3% Peso W)
NiW(16% 0.2 50 1615 321 35.9
peso)/Ai203-B
(0.8%)
NIW/AI203 0.2 50 2490 375 331
(16% peso W)
NiMoW(3% 0.2 §0 1877 329 39.1
peso)/Al203-B
(0.8%)
NIMoW(3% 0.2 80 1430 2585 331
peso)lAI203-
TiO2 (sup)
CoMoW(3% 0.2 &0 1550 3 26.6
peso)Ai203-8
(0.8%)
NiMo/AI208.TI 0.2 80 1870 296 294
02 (3% peso)
ACREON 0.2 80 2294 378 33.0
DSD+3 0.2 50 2328 384 313

En la tabla 8 presentamos los resultados obtenidos en el segundo ensayo en el cual
se utilizé un reactor de flujo continuo en el cual las condiciones de operacién fueron las
siguientes:
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Peso de catalizador en el reactor para todos los catalizadores utilizados fue el mismo 0.3 g.

El fiujo de hidrégeno fue de 222 ml/min. = 3.7 m/seg.

El fiujo de muestra (Diesel) de 11.538 mifhr.

La presién del sistema se manejo a 650 psi.

La temperatura del sistema se mantuvo en 340°C.

LHSV =21.9 h-1

Relacién H2/HC = 4530 ft3 H2/B HC

Tabla 8

Resuitados obtenidos en el segundo ensayo en el cual fue utilizado un reactor de flujo

continuo
catalizador | contenido contenldo contenido contenido contenido
min.de 8 finalde S min. deN finaldeN final de
ppm ppm ppm ppm arométicos %
Vol
NIW/AI203 | 4800 (1 HR) 8600 140 (1 HR) 370 237
(0% P208)
NIW/AL203 | 8123 (6 HR) 8123 310 (2 HR) 370 228
(1.6% P208) +
[NwiaL203 | s200(1HR) | 5400 318 (2 HR) 380 20.0
(4% P208)
NIW/AI203 | 4570 (8 HR) 4700 325 (1HR) 350 220
(6% P208) A
NiMo/AI203] 4328 (2HR) 4567 310 (1HR) 347 214
(Patrén)
NIMo/AI203 § 8700(1HR) 6300 320 (2HR) 359 228
-Tio2
(monocapa)
NiMo/AI203 | 5042 (1HR) 8717 321 (2HR) 360 21.85
-Ti02(1/2
monocaps)
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CONTINUACION TABLA No 8

catalizador | contenido contenido contenido contenido contenido
min.de S finalde S min.de N finalde N final de
ppm ppm ppm ppm aromaticos %
Vol
NIMo/AI203 | 6420 (1HR) 7250 322(3HR) 355 21.75
-Zr02
(monocapa)
NIMo/AI203 § 6900 (4HR) 6960 347 (2HR) 362 22,78
~Z2r02 (1/2
monocapa)
NIMo/AI203 § 6850 (2HR) 7210 325 (2HR) 359 22,6
-B (0.5%)
NIMo/AI203 § 5750 (3HR) 6950 305 (2HR) 378 22.0
-B (0.8%)
NiMo/AI203] 6930 (1HR) 7090 321 (1HR) 355 22.6
B(1.8%)
NiMoW/AI2 | 7130 (1HR) 7330 321 (2HR) 370 22,0
03 (3%
peso W)
NIW(16% | 7150 (3HR) 7360 300 (2HR) 378 20.9
pesoc)/Al20
3-8 (0.8%)
NiMoW(3% § €980 (2HR) 7240 354(2HR) 372 22.5
peso)Ai20
3-8 (0.8%)
CoMoW(3% [ 7100 (2HR) 1210 326 (2HR) 366 22.7
pesco)/Ai20
3-B (0.8%)
NiMoW(3% [ 2100 (2HR) 4180 280 (1HR) 347 20.9
peso)lAi20
3-TiOo2
(sup)
NiMoWI/AI2 7200 7330 365 370 22,0
03 (3% de
W)
DSD+3 5119 (1HR) 6228 340 (1HR) 360 21.68
ACREON ] 70680 (2HR) 170 315 (2HR) 380 22,78
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Se efectio un tercer ensayo en el cual solo se utilizaron los catalizadores
NIW/AI203-P (4% P205) y NiMoW8(3% peso)/Al203-TiO2 (sup). Que resultaron los mejores
para la reduccién de aromaticos, azufre y nitrdgeno. Por lo cual se llevo a cabo este tercer
ensayo variando las condiciones de operacion como el flujo de hidrégeno y el flujo de carga al
reactor. Tamblén se vario la cantidad de catalizador que se cargo al reactor, que fue de 0.8
grs.

Flujo de hidrogeno = 108.08 mi/min = 1.81 ml/seg.
Fiujo de muestra (Dlesel) = 6.8 mifhr.

Presion en el sistema = 650 psi

Temperatura del sistema se mantuvo a 340°C
LHSV = 4,15 h-1

Relaclén H2/HC = 4530 3 Ho/B HC

En la tabla No 8 se muestran los resultados obtenidos tanto para contenido de
azufre, nitrégeno y contenido de aromaticos.

TablaNo 9
catalizadores | contenido min| contenido final] contenido | contenido fina] contenido
de S de S minimo de deN final de
€ © N ppm opm. | 2romético
Ppm. Ppm. T | e
NIW/AR203-P (4 | 6217 (1 hr) 7165 260 (2 hr) 355 14.0
P205)
NiMoW(3% 6414 (2 hr) 6915 237 (2 hr) 362 14.3
peso)/Al203-TiO
(sup).
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V. DISCUSION DE RESULTADOS
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V. DISCUSION DE RESULTADOS

VA EFECTO DEL PROMOTOR Y PRECURSOR DE LOS CATALIZADORES
UTILIZADOS PARA HDS, HDN Y HA,

Apoyados en los resultados de la determinacion del contenido de azufre, nitrégeno y
aromaticos de la muestra de Diesel podemos determinar lo siguiente:

En el caso de las pruebas en reactor por lotes podemos concluir que no es |a mejor
opcién para la reduccion de los aromaticos en Diesel ya que por el tipo de reactor que se
utilizé y condiclones de operacion, los resultados obtenidos no fueron del todo satisfactorios
por lo siguiente; Para el efecto de la reducclén de los aromaticos los resuitados obtenidos nos
indican que existi6 rompimiento de los compuestos aromaticos por lo siguiente. De acuerdo
con la literatura la reaccién para la reduccion de los aromaticos son mas lentas que las
reacciones de hidrodesulfuracion, Como es sabldo al efectuarse las reacciones de
hidrodesulfuraclon se produce una gran cantidad de sulfuro de hidrégeno (que no es
desalojado del reactor por su operacion) y este bloquea los sitios activos del catalizador donde
se lleva a cabo la hidrogenacion. Por este motivo la reduccion de los aromaticos es poca y
solo se observa ataque a los anlllos poliaromaticos que son los mas faciles de hidrogenar. Por
otro lado los tiempos de residencia en el reactor ( 6 hrs,) dan oportunidad a que se lleve acabo
el rompimiento de los compuestos aroméaticos causando que al terminar la reaccién y
contabilizar los aromaticos existentes estos aumentaron, concluyéndose que la utilizacién de
un reactor por lotes no es la mejor opcion de llevar a cabo el estudio de hidrogenacion para la
reduccion de aromaticos en presencia de compuestos de azufre a menos que se trate de
observar el efecto de estos compuestos sobre las reacciones de hidrogenacion.

En lo que respecta a la hidrodesuifuracién podemos decir lo siguiente: Como ya se
menciond las primeras reacclones que se llievan a cabo dentro del reactor por su factibiildad
son estas reacciones por lo que en este acpecto s! se obtuvieron resultados que nos indican
que hubo reduccion del azufre contenldo en los compuestos de Diesel, habiendo en algunos
casos resultados satisfactorios.

En los catalizadores que se utiliz6 NiIW/AI203-p donde se vari6 el contenido de
P205 en la alumina, en promedio la reduccion de azufre fue de un 60%. El catalizador que
se utilizo como patrén (NiMo/AI203) se obtuvo una conversion de azufre del 86.33%. En los



catalizadores NiMo/AI203-TiO2 con variaciones de TiO2 en la alumina se obtuvo una
conversion de azufre en promedio del 75%.Para los catalizadores de NiMo/AI203-ZrO2 con
variacién de ZrO2 en la alumina la conversién de azufre que se alcanzé fue de un 70% en
promedio. Los catalizadores de NiMo/Al203-B con variacién de B205 en el soporte de
alumina las conversiones de azufre que se alcanzaron en promedio fue de un 77%. En los
catalizadores en que se varié el metal promotor o se adicloné un segundo elemento promotor
se obtuvieron los sigulentes resultados. Para e! catalizador de NiMoW/AI203-B (0.8%): se
obtuvo una conversién de azufre del 83.4%, para el catalizador de CoMoW/AI203-B
(0.8%):se llego a una conversién de azufre del 83.69%. Y finalmente para e! catalizador
NiMoW/AI203-TiO2 (3% sup): se alcanzé una conversién de azufre del 84.95%.En los
catalizadores IMP DSD+3 se obtuvo una conversiéon de azufre del 75.53% y usando el
catalizador comercial Acreon se alcanzé una conversion de azufre del 75.86%.

Para la hidrodenitrogenacién considerando ya el bajo contenido de nitrégeno que
contiene la muestra de Diesel, se alcanzaron conversiones hasta de un §1%.

Los resultados graficos de este ensayo se presentan en el apéndice A.

Para el segundo ensayo en el que se utiiizé un reactor de flujo continuo se observa
un comportamlento favorable para los catalizadores con una formulacién de NIW/AI203
donde la Al203 se modificd con (4% de P205) y NiMo activada con 3% peso de W para
tener una formulacién de NiIMoW soportada en Al203 modificada superficiaimente con
niveles de 0.8% en peso de B, o con 3% en peso de TiO2 se obtuvieron ios mejores
resultados de actividades en hidrogenacion de aromaticos, alcanzandose niveles de
contenido de aromaticos de un 20% en volumen de ios mismos Este vaior de un 20% en
volumen de aromdticos cumple ya con los requerimientos establecidos para ei Diesel por
parte de PEMEX.



En las graficas No 1 @ No 15 se muestran ios resultados obtenidos con 1as diferentes

formulaciones.

Catalizadores modificados con Fésforo.

tra |a serie de catalizadores madificados con P.
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En la grafica No 2 se presenta la variacién de azufre en el producto al variar el
contenido de fésforo en los catalizadores.

Gréfica No 2

NWA2 NWA2D NWA2D NWAD
3P (0% 3P 3PE@%  3PE%
PXR 343% PXR PXHR

Los resultados muestran que al ir aumentando el contenido de P en la alumina la
eliminacién de azufre se incrementa, asl vemos que el catalizador que contiene el 6% de
P20g es el que disminuye mas el contenido de azufre. En la grafica se observa que para el
catalizador con un 4% de P20g hay un aumento en el contenido de azufre. Por el momento
no se tiene una explicacién clara para este comportamlento. Pudiera deberse a cambios
estructurales en el tipo de fases precursoras de la fase activa tal como se ha observado en
otros trabajos (85).



En la grafica 3 se presenta para la misma serie de catalizadores los resultados
obtenidos en las reacciones de hidrodenitrogenacion del Diesel de destilacién primaria.

GRAFICA No 3

En esta grafica observamos que al ir aumentando el contenido de P en la alumina la
disminucién del contenido de nitrégeno en el Diesel va decreciendo por lo que el mejor
catalizador para este tipo de reaccién es ef que no contiene P en la alumina.

De la serle anterlor de catalizadores analizados podemos llegar a la conclusion de
que el mejor catalizador tomando en cuenta que debemos considerar los tres tipos de
reacciones que se llevan a cabo y de los resultados obtenides que estan dentro del objetivo
de este proyecto, el mejor catalizador es el NW/Alx03-(4% P05g).



Catalizadores modificados con Titania.

En la grafica No 4 presentamos los resultados obtenidos en las reacciones de
hidrogenacion de aromaticos cuando se utilizo un catalizador que en el soporte fue modificado
con TiOg,

Grafica No 4

De esta serie de catallzadores se observa que el catalizador que contiene como
metales al Ni, Moy W es el que mejor efecto tiene en el tratamiento del Diesel en la cuestién
de reduccién de los compuestos aromaticos, Aicanzandose valores que son satisfactorios con
el objetivo de este proyecto.( 20% en Vol de Arométicos).
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En la grafica No § presentamos los resultados obtenidos sobre la misma serie de
catalizadores pero ahora observamos los obtenidos en la disminucion del contenido de azufre.

GréficaNo 5

De esta gréﬂcav se podra decir que al igual que en la gréfica anterior el mejor
catalizador para la reduccién del azufre en el Diesel es el que contiene Ni, Mo y W
alcanzandose una reduccién aceptable del azufre en el Diesel, de 9500 PPM de Azufre en la
carga a4180 en el producto.



En la gréfica No 6 se presentan los resultados para esta misma serie de
catalizadores pero ahora se analizan los resultados en Ias reacciones de hidrodenitrogenacion
en el Diesel.

GréficaNo 6

De esta grafica se observa nuevamente que el catalizador que mejor llevd a cabo
las reacciones de hidrodenitrogenacion fue el que contiene Ni, Mo y W siendo el mismo que
en los casos anteriores.

En vista de lo anterior se puede decir que el mejor catalizador de esta serie es el de
NiMoW/AI;03-TiO5 ya que reduce el contenido de aromaticos a valores aceptables y al
mismo tiempo reduce los contenidos de Azufre y Nitrégeno. Para una reduccién mayor de
Azufre y Nitrégeno se requerird posiblemente de una segunda cama de catalizador.
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Catalizadores modificados con Boro

En la grafica No 7 se analiza la serie de catalizadores modificados con Boro. Con

respecto a la reduccion de aromaticos.

GréaficaNo 7
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En esta gréfica se observa que el mejor catalizador que lleva acabo las reacclones
de hidrogenacién de los aromaticos es el que contiene Ni en 3.4%, W en un 16% y B en un
8%



La grafica No 8 muestra la misma serie de catalizadores pero ahora se muestra el
contenido de azufre en el producto de reaccion.

Grafica No 8
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De las reacciones de hidrodesulfurizacién que se llevaron a cabo con esta serie de
catalizadores podemos desprender lo siguiente que los catalizadores que contienen solo
como promotores al Ni y Mo se alcanzan valores menores de contenido de azufre en el
producto, que los que contiene a demdas el W, observandose que el mejor es el que contiene
en su soporte un 0.8 % de (B).
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En la gréfica siguiente No 9 se ven los resultados obtenidos con fa misma serie de
catalizadores pero ahora con respecto a la reduccion de nitrdgeno.

GréficaNo g

Aqui podemos observar que los catalizadores que solo contienen Ni y Mo son los
mejores en la reaccion de reduccion de nitrégeno observandose que al aumentar el contenido
de (B) en la alumina se aumenta la disminucién del contenido de nitrégeno.

De esta serie de catalizadores, para {as tres reacciones que nos interesan, vemos
que uno es mejor para la reduccién de los aromaticos, ofro para la reduccion del azufre y otro
diferente a los dos anteriores para la reduccion del nitrdgeno, por lo que podemos decir que
esta serie, en la que su base es la modificacion de la alumina con (B), no tiene el efecto
deseado para los alcances de este proyecto.



Catalizadores modificados con Zirconia.

Ahora se analizara una nueva serie de catalizadores en los que se modifica
nuevamente el soporte ahora con ZrO,. En la grafica No 10 se presenta el efecto de este
madificador sobre la reduccion de los aroméaticos

GréaficaNo 10

De esta grafica se puede observar que el catalizador que mejor efecto tiene en la
reduccién de los aromaticos es en el que se adiciona ZrO2 en concentraciones equivalentes a
una monocapa
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En la grafica No 11 se observa para la misma serie de catalizadores el
comportamiento de estos con respecto ala reduccién de azufre.

Gréfica No 11

Se ve que para la reduccién de azufre en el Diesel el mejor catalizador es el que
tiene media monocapa en su soporte como modificador
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De la misma serie de catalizadores ahora analizaremos en la grafica No 12 los
resultados obtenidos en la reduccion del contenido de nitrégeno.

Grafica No 12

Aqul se observa que para eliminar el nitrogeno en el Diesel el mejor catalizador es el
que contiene media monocapa de ZrO2 en el soporte.

De esta serie de catalizadores en el que el soporte modificado con 2O, se observa
que la reduccién de los aromdticos queda muy por dehajo de otros catalizadores ya
analizados por lo que se considera que este tipo de catalizadores no presenta una ventaja

real sobre los anteriores.
Catalizadores Comerciales.

Con el objeto de tener un punto de referencla a continuacion se presenta el
comportamiento de algunos catalizadores Industriales con respecto a la eliminacion de

Aromaticos, Azufre y Nitrogeno.
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Los catalizadores estudiados fueron el Acreon, el IMP DSD+3 que es un catalizador
muy utilizado en las plantas de PEMEX Refinacién, igualmente se incluyen los resultados de
un catalizador de NiMo/AI203 sin modificar preparado en el laboratorio y un catalizador de
NiMoW/AI203 también sin modificar.

En la grafica No 13 se observan los resultados de dichos catalizadores en cuanto a
la reduccion del los aromaticos.

Grafica No 13

Lo importante del andlisis de estos resultados es poder observar y comparar los
obtenidos por los catalizadores aqui preparados contra el catalizador comercial y del IMP
DSD+3. Teniendo en cuenta esta consideracidn, vemos que los catalizadores del IMP y
Acreon tienen valores de hidrogenacion de los compuestos aromaticos por debajo de los
catalizadores preparados para este trabajo.
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En la grafica No 14 se compararan los resultados obtenidos para reduccién del

azufre.

GraficaNo 14

Los resultados de esta grafica nos llevan a la concluslon de que los catalizadores
tanto comercial como IMP, utilizando las condiciones de operacién ya mencionadas con
anterioridad no satisfacen los propésitos de este proyecto
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En la grafica No 15 se analizan los resultados obtenidos para esta misma serie de
catalizadores tomando en cuenta solo la reduccién de nitrégeno.

Grafica No 15

Al igual que para la reduccién de los aromaticos y azufre lo mismo que los
catalizadores comerciales tanto el del IMP como el Acreon quedan por debajo de los
preparados en el laboratorio.
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En la tabla 10 se comparan los resultados obtenidos tanto de los catalizadores del
IMP DSD+3, Acreon y los dos mejores que fueron preparados en el laboratorio, tomando en
cuenta las reacciones que nos interesan.

Primeramente se pondra una gréfica con las caracteristicas def Diesel, con la
finalidad de tener una mejor perspectiva de los resultados obtenidos en este trabajo.

CARACTERIZTICAS DEL DIESEL DE DESTILACION PRIMARIA

DENSIDAD 0.8384
TEMPERATURA INICIAL DE EBULLICION 1800C
TEMPERATURA MEDIA DE EBULLICION 2960C
TEMPERATURA FINAL DE EBULLICION 3600C
CONTENIDO DE AZUFRE 9500 PPM
CONTENIDO DE NITROGENO 530 PPM
[ TEMPERATURA DEL PUNTO DE ANILINA 74.80C
INDICE DE CETANO 528
CONTENIDO EN % VOL. DE AROMATICOS -22.718

Tabla 10

CATALIZADOR J% DE AROMATICOS | % DE AZUFRE |% DE NITROGENO

NIW/AI203-P(4%P205)  ]14.3 %Vol. 7100 PPM.  |260 PPM.

NIMOW  (3%)/AI203-TiO2 ] 14.0 %Vol. 6900 PPM.  |237PPM.

(3%)

ACREON 21,68 %Vol. 5119 PPM, 360 PPM.

IMP DSD+3 22,78 %Vol. 7470 PPM. 380 PPM.
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En resumen para todos los catalizadores aqul estudiados las actividades obtenidas

$On como siguen:

Reduccion de Aromaticos: CAT
3>18>15>5>20>8>7>11>13>19>6>16>12>1>10>17>21>9>2>4

Reduccién de azufre: CAT
18>5>4>20>2>3>1>7>6>11>9>12>21>10>16>8>17>13>19>15

Reduccién de nitrégeno: CAT
18>5>4>3>6>10>9>20>7>8>12>17>2>1>13>14>16>11>15>21>

Donde los ntiimeraos de los catalizadores se dan de acuerde con la siguiente tabla,

NIW/AIDO3  0%P
(1)

NIWIAIyO3-P (1.5%P)
@)

NiWIAI203-P (4%P205) (3)

NIWIALO3-P (6%P05) (4)

NiMo/Al03 (Patron)

NiMo/Al;03-TIOy (Monacapa)
6)

(5)
NiMo/Al;03-TiOg (172 NiMo/Alx03-2r0p NiMO/AlH03-2r09 (112
Monocapa) (7) (Monocapa) (8) Monocapa) ()
NiMo/Al203-B (0.5%) NiMa/Al,O3-B (0.8%) NiMo/Al;03-B (1.5%)

(10) (11) (12)
NiMoW/AIz03 3% peso] NIW/AIhO3 16% peso deJNIW/AI)O4-B (0.8%) y 16%
deW (13) W (14) pesc de W (15)

_
NiMoW/AIg03-B (0.8%) y 3%]CoMoW/AIyO3-B (0.8%) y INiIMOW/AI;04-TiO7 3% Wy
peso W(16) 3% peso W(17) TiO2 (Sup.) (18)
NiMo/A1303-TiO9 (3% pesojDSD+3 ACREON

Con el objeto de analizar el comportamiento de los mejores catalizadores a
condiciones de operacion similares a las de la industria, se efectuaron los experimentos para
observar {a reduccion de los Aromaticos, Azufre y Nitrégeno con los catalizadoresNiW/AI203-
P (4% P205) y NiMoW (3%)/AI203-TiO2 (3%). Las graficas del No 16 al No 18 muestran

estos resultados.
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Las condiciones de operacién en las que se efectio este tercer ensayo son las
siguientes: Flujo de Hidrégeno = 109.09 ml/min

Flujo de Muestra (Diesel) = 5.8 ml/min
Presion del sistema = 650 psi
La temperatura del sistema se mantuvo a: 340°C
LHSV = 4,15 h-1

Relacion H2/HC = 4530 ft3 H2/B HC

Grafica No 16
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Grafica No 17

e

T T >
NW/AIZO3-P (4% P206{ NMOW (3% pasol/AI203-1102 (»p.)

Gréfica No 18

NWIN203 MW (3%
P 4% P208) Poso)/N203

Con los resultados obtenidos en este tercer ensayo se puede concluir que el
objetivo que se pretendia con este trabajo de reducir el contenido de aromaticos, azufre y
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nitrdgeno, en el corte de Diesel de una destilacidn primaria se alcanzé de una manera
aceptable en base a los requerimientos que se pretenden por parte de Petréleos Mexicanos,
ya que se obtuvieron reducciones en aromaticos por debajo del 20% en volumen (14% val) y
reducciones importantes de azufre y nitrégeno. Sin embargo los resultados también muestran
que un solo catalizador no puede cumplir con los requerimientos de las tres reacciones (
hidrodesulfuracion, hidrodenitrogenacion e hidrodearomatizacion) por lo que se sugiere el uso
de una cama con dos tipos de catalizadores, uno de CoMo que se sabe realiza muy bien la
funcién de HDS y otra con catalizador NiMoW(3% peso)/AlgO3-TiOg (3%) que realizaria la
funcién de HDA.

CONCLUSIONES y RECOMENDACIONES.

De los resultados anteriores se pueden extraer las sigulentes conclusiones y
recomendaciones.

Las conclusiones del presente trabajo son:

Que es posible bajar el contenido de aromaticos en el Diesel por debajo del 20% en
vol. utilizando catalizadores de NIW/AIO3-P (4% P70s5) y NIMoW(3% peso)/AlpO3-TiOg
(3%)que fueron los mejores en este trabajo.

El sistema de estudio en reactor por lotes no es adecuado para analizar la reacclén
de HDA en cargas reales con contenidos aftos de compuestos de Azufre y Nitrégeno, ya que
se presenta el fenomeno de inhibicion de fa reaccién por los productos de la misma, El
sistema por lotes servird solo para analizar efectos cualitativos de envenenamiento del
catalizador por dichos compuestos.

La prueba de punto de anilina es un buen indicador cualitativo para observar la
reduccién de aromaticos en el corte de Diesel.

RECOMENDACIONES:

Con la finalidad de promover simuitaneamente las reacciones de hidrodesulfuracién
e hidrodesaromatizado de! Diesel primario, considerando los esquemas actuales y
condiciones de operacion de las unidades de HDS del sistema de PEMEX-Refinaclén, se
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propone la aplicacion de formulaciones cataliticas de NiMo con integracion de W como
aditivo(2-3% peso) soportados en Gamma alumina modificada con 2-3% peso de TiO2 o el
catalizador de NiW soportado en Gamma alumina modificada con un peso de P205 (4%).

Se suglere para un estudio posterior optimizar las condiciones de operacion ( P, T,
LHSV, Relacién H"/HC) considerando solo los mejores catalizadores de este trabajo. Y llevar
a cabo una caracterizacién detallada de los mismos para relacionar su estructura con la
actividad catalltica en las tres reacciones aqul estudiadas.

Los sistemas catallticos y arreglos de proceso considerados de interés para
continuar el estudio, se listan a continuacion;

1.- Definicion del tipo de sistemas de reaccion

a) Combinacién de dos lechos cataliticos ( HDS_HDA) en un solo reactor.
b) Uso de dos reactores. ( HDS y HDA, respectivamente).

2.- Definicién del sistema catalltico mas adecuado en términos econémicos.

Para llevar a cabo en forma mas eficiente las reacciones de hidrotratamiento y
favorecer substancialmente las reacciones de HDA, se recomienda la aplicacion de las
formulaciones NIW/AI203-P (4% P205) o NIMoW/AI203-TiO2 (3%). La utilizacién de uno de
estos dos catalizadores dependera de un estudio mas profundo de las condiciones de
operacion que se utilizaran en las plantas de HDS de PEMEX-Refinacion. Asi como de un
estudio econémico del costo de manufactura y operacién y recuperacién o reposicion de
catalizador. Considerado lo anterior y elegido el catalizador mas adecuado y en caso de que
fuese tomada en cuenta la propuesta de tener dos camas de catalizador o dos equipos de
reaccion la propuesta seria de utilizar el catalizador para HDA en el primer lecho o reactor,
con el fin de disminuir el efecto de envenenamiento de los sitios de hidrogenacién por el H2S
producido en la reaccion de HDS.

Por 1o tanto el desarrollo de catalizadores especificos para el hidrotratamiento de
compuestos aromaticos en el Diesel de destilacion Primaria podran ser enfocados de acuerdo
al tipo de sistema, esto es:
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Para el caso de un sistema con dos lechos cataliticos, se propone el desarrollo de
un catalizador para obtener una actividad de HDA profunda y que presente resistencia a
atmosferas contaminadas con compuestos de azufre.

En un sistema con reactores Independientes, donde se tiene el segundo reactor con
una atmoésfera libre de compuestos de azufre para favorecer las reacciones de HDA,(si se
lleva a cabo una separacion previa del H2S.). Se proponen formulaciones convencionales en
hidrogenacién del tipo de Ni, Pd, Pt, soportados en y alumina.
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APENDICE “A”

GRAFICAS DE REACCIONES
DEL REACTOR POR LOTES
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APENDICE “B”

GRAFICAS DE REACCIONES
DEL REACTOR FLUJO CONTINUO
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APENDICE “C”

GRAFICAS DE REACCIONES
DEL REACTOR FLUJO CONTINUO
CON CATALIZADORES OPTIMOS
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