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Solamente ¢l,
¢l Dador de la Vida.
Vana sabiduria tenia yo,
cacaso alguien no lo sabia?
(Acaso alguien no?
No tenia yo contento al lado de la gente.

Realidades preciosas haces llevar,
de ti proviene tu felicidad,
iDador de la vida!

Olorosas flores, flores preciosas,
con ansia yo las deseaba,

vana sabiduria tenia yo...

Canto de Nezahualcoyotl, tlatoani de Tezcoco, poeta, arquitecto y sabio en las cosas

divinas (1402-1472)*
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VINIMOS A SONAR
De pronto salimos del sueiio,
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Algunas abren sus corolas,
luego se secan.
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*Tomado del libro " Quince poetas del mundo ndhnatl” de Miguel lLeon-Portilla.

Ed. Diana; la. Edicion, México D.F. 1994.
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A) MARCO ESTRATEGICO DE LA CATALISIS DE
HIDROTRATAMIENTO EN MEXICO

En el discurso pronunciado por el Dr. Emesto Zedillo Ponce de Leén con
motivo del XXX aniversario del Instituto Mexicano del Petréleo "), el Presidente de
la Republica Mexicana resaltd los siguientes aspectos:

i) México requiere de una gran transformacion tecnolégica y operativa de
forma, si es que quiere preservar su soberania y otorgar un porvenir esperanzador
a las generaciones futuras.

ii) Un factor prioritario para elevar la productividad y la competitividad del
pais es el acceso de la planta industrial (en particular las refinerfas de PEMEX) a
los insumos bdsicos en condiciones adecuadas de calidad y cantidad, oportunidad
y precio.

i) La industria, la tecnologia y el petréleo seguirdn siendo claves para
definir la posicion productiva y competitiva de México en las décadas por venir.

iv) Un objetivo estratégico de la politica econdmica del sexenio es alcanzar
niveles competitivos en los productos que elabora PEMEX y que éstos cumplan
cabalmente con la normatividad ambiental.

De estos cuatro puntos podemos intuir que la produccién de catalizadores
para México es de suma importancia pues son un elemento clave para lograr las
transformaciones adecuadas de materias primas en productos con valor agregado,
los cuales pueden ser colocados en el mercado nacional y mundial. Para nadie es
un secreto que un barril de petrolec es mucho mas barato que un barril de diesel ¢
de gasolina, ni que de cada tres nuevas tecnologias que surgen en el mundo, dos
de elias implican ia utilizacion de una nueva formulacién catalitica. Por otra parte,
en estos tiempos de ardua competencia econémica global, es sumamente peligroso
que un pais quede en manos de otros en lo concemiente a ia toma de decisiones
trascendentes; ;que pasaria si las grandes compaidias estadounidenses, francesas
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y britanicas decidieran dejar de suministrar catalizadores con el propdsito de
impedir que los productores de petréleo produjeran sus propios combustibles?.

Si México consigue garantizar que elementos nacionales puedan abastecer los
caltalizadores adecuados para los procesos requeridos por la planta industrial, se
tendrian mayores oportunidades de colocar productos con alto valor agregado en el
mercado mundial. Si nos centramos en el caso particular del petrdleo, se lograria
reducir al minimo las onerosas importaciones de catalizadores de compadias
extranjeras con la consecuente disminucién de los costos de produccion de los
combustibles consumidos en el pais, inclusive obteniendo grandes oportunidades
de poder exportar estos mismos catalizadores a paises productores de petrdleo
dentro de la esfera de influencia latinoamericana, como son Venezuela, Ecuador,
Colombia y Brasil.

Dejando de lado el discurso politico, hay datos reveladores que nos
confirman la preocupacién por construir un mayor nimero de planlas de
hidrotratamiento en México, en particular de hidrodesulfuracién (HDS), que es la
cueslion de relevancia dentro de la industria nacional para la presente lesis. A
continuacion se presenta la tabla | en donde podemos observar la evolucién en
México de la capacidad de la planta de PEMEX para hidrodesulfurar distintos
cortes de crudo, asi como los proyectos de inversion en plantas de HDS estimados
a futuro.

Tipo de corte 1977 1991 1993 | 1994-2005 lncre.mento
1993/-‘2005
Naftas 83 230 278 363 30.5
Destilados intermedios 122 322 370 550 48.6
Gasdleos R - e 280 ——
Residuales - - — 50 I
TOTAL 205 552 648 1240 91.8

Tabla I. Capacidad hidrodesulfuradora en miles de barriles por dia de PEMEX para
distintos cortes de crudo y proyectos de inversion en plantas hidrodesulfuradoras. (Ref2)



INTRODUCCION

En ella se puede apreciar que se pretende aumentar en casi un 100% la
capacidad hidrodesulfuradora global , principaimente por la construccién de un
nuevo tren en la unidad Salina Cruz |l, ademas de que se tendra la capacidad de
hidrodesulfurar gastleos y residuales, situacién que en el pasado no se
presentaba.

Estas nuevas unidades tendran reactores que necesitan ser abastecidos con
catalizadores eficientes y de vanguardia tecnoldgica. Debe hacerse un esfuerzo
para que sean connacianales quienes efectlen esta tarea.

Cabe destacar que la Unidad de Investigaciones en Catalisis (UNICAT) del
Depto. de Ingenieria Quimica de la UNAM, lugar donde se efectud la presente
tesis, realiza varios trabajos con la colaboracién y apoyo econdmico de PEMEX y
del IMP, por lo que las opiniones de los funcionarios que dirigen estas instituciones
deben ser tomadas en consideracion. En este sentido, el Dr. Francisco Barnés de
Castro, actual director del IMP, ha manifestado @) que se estdn observando varios
cambios en el entorno como son la necesidad de una mayor rentabilidad de los
procesos de PEMEX, el aumento en el procesamiento de crudos pesados,
incremento en la demanda nacional relativa de destilados intermedios
(principalmente gasolina, diesel y gasoleo) y, finalmente, especificaciones
ambientales mds estrictas para los combustibles. Todas estas modificaciones del
medio y del mercado deben ser encaradas implementando acciones de desarrollo
tecnolégico, siendo una de las mas importar}tes el producir nuevos catalizadores
que igualen al menos en precio y calidad a los que actualmente se deben importar,

B) HIDROTRATAMIENTO

Hasta la década de los cuarenta existid poco incentivo en [a industria
petrolera para mejorar la calidad de los productos por medio del tratamiento con
hidrégeno. El proceso de hidrotratamiento (HDT) comprende la ruptura de enlaces
C-X (X=§, N 6 0) y la hidrogenacidn de dobles enlaces. A partir def comienzo de la
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década de los cincuenta aparecieron varios factores que han estimuladc el
desarrolio de varios procesos de hidrotratamiento. Entre los mas importantes
podemos mencionar los siguienlas“’:

a) Aumento en la extraccion de crudos con alto contenido de azufre.

b) Especificaciones mas exigentes de los productos derivados del petrdleo
debido a requerimientos ambientales.

c) La necasidad de aumentar la produccidn de productos ligeros a partir de
las fracciones pesadas de crudo con el objeto de tener combustibles de alto valor
agregado.

Esto ha motivado la instalacion de equipos de hidrotratamiento, con
capacidades adecuadas, en todas las refinerias alrededor del mundo de forma tal
que, actualmente. las plantas de hidrotratamiento representan las mayores
capacidades de procesamiento de todos los procesos de refinacion secundaria. En
lafigura 1 se presenta un esquema simplificado de una refineria estAndar en donde
se puede observar que todos los destilados medianos y pesados deben ser
sometidos a un proceso de hidrotratamiento.

Entre las funciones de los procesos de HDT esta el remover los compuestos
de azufre (hidrodesulfuracion, HDS) por reaccién con hidrégeno en presencia de un
calalizador apropiado para formar el sulfuro de hidrdgeno, el cual es retirado de la
corriente gaseosa del proceso usando un lavado con solvente (por ejemplo, amina)
para ser finalmente convertido en azufre elemental en una planta Claus.

De manera mas particular podemos decir que los procesos de
hidrotratamiento se aplican para alcanzar los siguientes objetivos“):

I.- Remocidn de azufre, nitrégeno y oxigeno de cargas que se envian a las
unidades de reformacion catalitica® (naftas) previniendose, de esta forma, el

* La reformacién catalitica es, de forma genérica, la conversién, por medio de
catalizadores, de parafinas normales y cicloparafinas en aromaticos y en isoparafinas, Es
la conversién de fracciones de nafla a productos con alte valor de octano, manteniéndose
una alta presion parcial de hidrégenc para prevenir la formacién excesiva de coque.



FIGURA 1. ESQUEMA SIMPLIFICADO DE UNA REFINERIA (Ref. 4)
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envenenamiento de los catalizadores de platino de esas unidades reformadoras. Se
produce, asi mismo, la hidrogenacion de los hidrocarburos insaturados
provenientes de las naftas ya craqueadas, minimizando la deposicion de coque en
los catalizadores de reformacion

Il.- Incrementar la estabilidad térmica de las kerosinas. Adicionaimente,
puede ayudarse al mejoramiento del “smoke point” con la hidrogenacion parcial de
los aromaticos presentes en este corte. El “smoke point® es una prueba de medicion
de la calidad de quemado de turbosinas y kerosinas. Se define por ASTM D-1322
como la altura de la flama, en milimetros, a la cual tiene lugar la combustion.

Il.- Remocion de compuestos de azufre de los destilados medios (gaséleos)
para lograr calidades aceptables de diesel y de aceites refrigerantes ligeros. Los
hidrocarburos insaturados provenientes de gaséleos craqueados son hidrogenados
para mejorar la estabilidad de color y reducir la tendencia de los productos a
transformarse en coque.

IV.- Remocién de azufre, nitrégeno y compuestos metélicos de las cargas
que van a procesarse en las unidades de craqueo catalitico (gaséleos de las
unidades de vacio y residuos atmosféricos) para limitar la desactivacion del
catalizador por el nitrégeno y los metales. Ademas los productos craqueados se
obtienen con bajos contenidos de azufre.

V.- Reduccién del contenido de azufre de los combustibles pesados
(combustoleos).

VI.- Hidrogenacién de diolefinas de las gasolinas de pirdlisis (originadas en
las plantas de produccién de etileno) para evitar la formacién de conglomerados
poliméricos, los cuales deterioran la estabilidad de estas gasolinas.

ViI.- Mejoramiento del olor, color y estabilidad a la oxidacién de aceites
lubricantes, a través de un terminado con hidrotratamiento moderado, el cual
implica la desaromatizacion y la remocién de compuestos de azufre, nitrbgeno y
oxigeno por medio de hidrogenaciéon profunda (HDT a altas presiones) de los

aceites lubricantes.
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VIIl., Remocion de compuestos de azufre y nitrdgeno, asi como de metales
pesados de las corrientes residuales.

C) CATALIZADORES DE HIDROTRATAMIENTO

Los catalizadores de hidrotratamiento, basados en los sulfuros de metales
de transicién, han sido ampliamente utilizados por mas de sesenta afios, siendo los
catalizadores de Co/Mo/Al,O; los ‘caballos de batalla® en la industria del
hidroprocesamiento de cargas derivadas del pelrdleo. Estas aplicaciones incluyen
la remocién de azufre (hidrodesulfuracién), de nitrégeno (hidrodenitrogenacién) y
mejoras en la calidad del producto (hidrogenacidn).

Previo a la Segunda Guerra Mundial, el interés original en estos
catalizadores estuvo centrado en su actividad para la hidrogenacién de coque
liquido, el cual contiene cantidades considerables de azufre, manteniendo al metal
de transicion en estado sulfurado. Répidamente se descubrié que los sulfuros de
cobalto, niquel, molibdeno y tungsteno, asi como sus combinaciones, eran los mas
activos y los menos caros de los sulfuros de metales de transicion. Después
de la Segunda Guerra Mundial sus mayores aplicaciones han sido para el
hidroprocesamiento de alimentaciones provenientes del petréleo que contienen
azufre y nitrégeno con catalizador‘es de molibdeno y tungsteno promovidos con
cobalto y niquel, normalmente soportados en aliimina. En la tabla }l se muestra una
lista de diversos procesos de HDT junto con los catalizadures patentados
recomendados por el Institut Frangais du Pétrole.

Sin embargo, como se prevee que los suministros de petréleo vayan
menguando en corto y mediano plazo (por no hablar de que dentro de 50 afios
muchas de las reservas probadas estardn finalmente agotadas) se requerird
procesar grandes cantidades de cargas “sucias” las cuales contendrén cantidades
notables de azufre, nitrégeno y metales. Asi mismo, cabe recordar que alrededor
del 70% de las reservas probadas de hidrocarburos de nuestro pais, México, son
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PROCESO TIPO DE PRESION PARCIAL LHSV®
CATALIZADOR H, (kg/em?) (volival)
HDT Naftas CoMo 5-8 5-8
HDT Kerosina CoMo 8-12 4-6
HDS Gaséleo Co/Mo 10-20 4-6
HDS Gaséleo CoMo 26-41 1-3
(vaclo)
HDS-HDN Naftas NiMo 20-31 2-3
HDS-HDN NiMo 20-31 15-25
Gasdleo
Mejoramiento del Niw 31-4 1-15
“smoke point” de
Kerosina
HDS de Naftas y NiMo 20-31 15-3
de Gasoleos
insaturados

Tabla Il. Tipos de catalizadores y principales critenos de %peracién enlos
procesos de hidrotratamiento de destilados. " #
a.- LHSV= espacio velocidad de llquido por hora (volumen de producto por volumen de
catalizador)

de petréleo tipo Maya el cual es un crudo con grandes contenidos de azufre,
nitrégeno, vanadio y niquel. Con el propésito de enfrentar adecuadamente estos
retos en el futuro, es necesaria una nueva generacion de catalizadores basados en
sulfuros de metales de transicion los cuales deberan tener activldadyes mayores,
gran selectividad a los productos deseados y una gran resistencia al
envenenamiento .

Las tres funcionalidades que presentan los sulfuros de metales de transicion
(hidrogendlisis de heterodtomos, hidrogenacion e hidrocraqueo) no sélo son

requeridas para un hidrotratamiento catalitico efectivo, sino que deben ser



INTRODUCCION

apropiadamente balanceadas. Coino ejemplos tenemos que el hidrocraqueo
excesivo puede producir grandes cantidades de gases ligeros con la consecuente
pérdida de producto liquido aprovechable para la produccion de combustibles,
mientras que la hidrogenacion excesiva de anillos arométicos consume enormes
cantidades de hidroégeno, provocando un proceso bastante caro M Asi que con el
objeto de preparar una nueva generacion de catalizadores, bien balanceados, se
han abierto cuatro lineas de investigacion.

Estas vias de mejora de los catalizadores son:

- Utilizacién de nuevas fases activas (Fe, Ir, Ru, Re, Pt, Rh, Cr).

- Uso de nuevos soportes (ZrO;, Mg0, TiO,).

- Maodificacion de soportes (B, La, F, P)

- Uso de nuevos precursores.

La presente tesis se relaciona con el uso de nuevos soportes y con la
modificacion de soportes, poniendo énfasis en esta dltima (siendo el modificador el
fésforo) para mejorar la actividad catalitica de catalizadores de hidrotratamiento en
reacciones de hidrogendlisis de heterodtomos (hidrodesulfuracion e
hidrodenitrogenacion). Con los nuevos soportes se buscan modificaciones
texturales que permitan una mayor dispersion superficial de los sulfuros metélicos,
asi como proporcionar una mayor resistencia mecanica. Los enfoques que se han
dado al uso de los modificadores han sido el evitar la reaccién del cobalto o del
niquel con la alimina perdiéndose sitios activos, el variar la acidez del soporte asi
como el actuar sobre las interacciones entre la solucién de impregnacion y el

soporte, lograndose una mayor dispersion de |as fases activas @)

Estudios recientes en hidrodenitrogenacion (HDN) ® han demostrado que
los catalizadores de uso convencional en la industria, basados en sulfuros de
CoMo, no son lo suficientemente efectivos para una remocién exhaustiva de
nitrdgeno de compuestos modelo (piridina, quinoleina, eic) excepto bajo
condiciones muy drasticas. Inclusive se encontrdé que para la reaccion de
hidrodenitrogenacién con tales catalizadores se obtiene una baja selectividad, lo

10
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cual provoca que la remocion del nitrdgeno este acompaiada por reacciones
laterales como son la innecesaria hidrogenacion a profundidad de anillos
aromaticos carbociclicos previo a la hidrogendlisis del enlace C-N y la extensiva
polimerizacién de reactivos intermedios que conduce a la formacion de coque con

su posterior deposicion en la superficie del catalizador.

D) JUSTIFICACION

En este breve analisis de |la importancia del hidrotratamiento, el cual parte de
lo general hacia lo particular, podemos darnos cuenta de que el desarrollo de
catalizadores de hidrotratamiento es una cuestién de suma importancia para el
pais. Estos catalizadores permiten obtener combustibles que dafien menos al
medio ambiente y que sustituyan la costosa importacion en délares de los mismos.
Son estas las razones que me motivaron para emprender el presente trabajo para
obtener el grado de Licenciado en ingenieria Quimica.

E) OBJETIVOS

Cuantificar el efecto que sobre Ia actividad catalitica, para la reaccion de
hidrodesulfuracién (HDS), tiene el modificador fésforo en catalizadores de niquel y
tungsteno soportados en un 6xido mixto de alimina-titania.

Cuantificar el efecto que sobre la actividad catalitica, para las reacciones de
hidrodesulfuracion (HDS) e hidrodenitrogenacion (HDN) realizadas en forma
simultanea, tiene el modificador foésforo en catalizadores de niquel y tungsteno
soportados en un dxido mixto de alimina-titania.

Establecer hipétesis en base a lo reportado en la literatura para explicar las
variaciones que se observen en la actividad catalitica, tanto para la reaccion de
HDS como para las reacciones de HDS y HDN realizadas simultaneamente, de los
catalizadores modificados con fésforo con respecto a aquellos que no les fue
aplicada la modificacién en el soporte.

i1
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F) FORMATO DE LA TESIS

Esta tesis consta de cuatro partes: antecedentes tedricos; desarrollo
experimental; resultados y discusion de resultados; conclusiones y bibliografia.

En los antecedentes se da un marco tedrico en base a trabajos publicados
en revistas de prestigio internacional. La revisidn se enfoco sobre catalizadores de
nique! y tungsteno, el soporte de déxidos mixtos de allmina-titania y el efecto del
fésforo en catalizadores de HDT.

En la seccién de desarrollo experimental se trata acerca de los catalizadores
utilizados (preparacion, caracteristicas fisicas), el sistema utilizado para efectuar
las mediciones de actividad catalitica, la descripcion de la realizacién de los
experimentos y las condiciones de operacién utilizadas.

En la parte correspondiente a resultados y discusion de resultados se
presentan los resultados para HDS de tiofeno, HDS de tiofeno en presencia de
quinoleina, hidrogenacién (HYD) de quinoleina en presencia de liofeno e
hidrodenitrogenacion total (HDN) de quinoleina en presencia de tiofeno. En seguida
se presentan los aspecios mds relevantes de lo expuesto en la seccidn de
anrtecedentes para tratar de entender los fenémenos observados en la
experimentacion. Finalmente se desarrolla una discusidn con el fin de establecer el
vinculo entre lo ya reportado en la literatura y los resultados obtenidos, intentando
explicar lo més convincentemente posible estos ultimos.

En las conclusiones se presentan los aspectos més importantes a que se
lleg6 en la discusién de resultados.

12
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Este capitulo tiene como interés general el dar a conocer los trabajos que
diversos grupos cientificos han publicado en revistas internacionales de reconocido
prestigio. Estos trabajos los he dividido en tres grandes areas:

1.1 Catalizadores NiW para HDT. Debido a que los catalizadores utilizados
en el presente trabajo usan como metal activo al tungsteno y como metal promotor
de actividad al niquel, decidi presentar los estudios que, sobre los catalizadores con
Niy W para HDT, han sido publicados. En estos trabajos se pretenden encontrar ias
fases o compuestos que dan origen a las estructuras adecuadas para que puedan
llevarse a cabo las reacciones de HDS, HYD y HDN principalments. En cada uno se
presentan las técnicas de caracterizacion utilizadas para estudiar 1a superficie de
los catalizadores y, en algunos casos, ias reacciones de HDT seleccionadas para
observar el efecto de las estructuras halladas sobre la actividad catalitica. Cabe
sefialar que en todos estos estudios las fases metalicas se encontraban soportadas
en alamina.

1.2 Soporte Al,0;5-TiQ; para catalizadores de HDT. La fase metélica de los
catalizadores estudiados para elaborar esta tesis estuvo soportada en un Oxido
mixto de alimina-titania. En Ja mayoria de los estudios que se presentan en esta
seccion, se trabajo con el sistema molibdeno (metal activo) y cobalto (metal
promotor). Al ser el niquel del mismo grupo de Ja tabla periddica que el cobalto (Vilf)
ambos presentan un comportamiento quimico bastante similar. Lo mismo puede
decirse respecto al tungsteno y al molibdeno, que pertenecen al grupo VIB. Asi
mismo, en muchos de estos trabajos se hicieron estudios comparativos entre
catalizadores soportados en alumina con catalizadores sdponados en titania. Sin
embargo, se encontré bastante literatura en donde ya fueron empleados soportes
compuestos de 6xidos mixtos de alumina-titania. De igual forma, se presentan {as
técnicas de caracterizacion usadas para determinar las fases y especies que se
tienen presentes en la superficie; en su caso, se presentan las reacciones llevadas
a cabo con el fin de establecer actividades cataliticas de los distintos catalizadores,
buscando correlacionar los estudios de caracterizacién con las variaciones de
actividad catalitica respecto a un catalizador de comparacion.

14
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1.3) Efecto del fosforo como modificador de catalizadores de
hidrotratamiento. Esta parte es la que presenta mayor interés para el presente
trabajo. Nuevamente se encuentra que una buena parte de lo encontrado en la
literatura se refiere a catalizadores que usaron como especies metalicas los
sistemas cobaito-molibdeno o niquel-molibdeno. No obstante se encontraron
aigunos trabajos que utilizaron el sistema niquel-tungsteno. Se presentan las
técnicas de caracterizacion usadas para determinar las fases y especies presentes
en la superficie del soporte; asi mismo, cuando procede, se mencionan las
mediciones de actividad catalitica para las diferentes reacciones de HDT y ia
posterior correlacién de Jos cambios observados en la actividad con lo encontrado a
través de la caracterizacion.

1.1 CATALIZADORES NiW PARA HIDROTRATAMIENTO.

Uno de los primeros trabajos efectuados con catalizadores NiW fue e! de
Ahja y col'® quienes estudiaron la importancia de los efectos sinergéticos
ejercidos por los metales de! grupo VIII (Co y Ni) sobre los metales del grupo VIB
(Mo y W), midiendo estos efectos para las actividades y selectividades entre las
diferentes reacciones de hidrotratamiento, asi como la influencia de! soporte usado.
En esta investigacion postularon que la actividad 4cida es causada principalmente
por los soportes, la actividad hidrogenante por los sulfuros metalicos y fa actividad
desulfurizante es producida por ambas partes del catalizador. Encontraron asi
mismo que, para los diferentes pares metalicos usados cominmente en la industria,
las actividades maximas de hidrogenacion y de desulfurizacion se obtienen en un
rango de relaciones Metal VIII/(Metal Viil+Metal VIB) de entre 0.25 y 0.35. (metal
VIlI=Ni o Co, agente promotor; metai VIB=Mo o W, agente activo)

Otro trabajo fue el realizado por Voorhoeve y col ™ que estudiaron la
hidrogenacién (HYD) del ciclohexeno y del benceno con catalizadores NiW mésicos

y catalizadores NiW soportados en y-alimina, determinando que la alimina no tiene

15
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efecto en las propiedades intrinsecas de los sitios cataliticos y que estos Gltimos
aumentan sblo con una mejor dispersion de los sulfuros metalicos.

1213) ancontraron que los sitios para HYD son blogqueados

Posteriormente
por el sulfuro de hidrégeno, siendo estos sitios iones de tungsteno. probablemente
localizados en los vérlices y bordes de las placas de WS,. Postularon que el niquel
esta colocado en las Ultimas capas de la estructura de WS,, entre capas de azufre
adyacentes, debiendose el efecto prometor a un incremento en la concentracion
electrénica de las laminas de WS,, 1o que a su vez produce un aumento en el
numero de iones de tungsteno activo en ia superficie.

Ng y Hercules ) analizaron la superficie de catalizadores NiW/y-ALO; en
los estados oxidado y sulfurado utilizando espectroscopia fotoelectronica de rayos-
X (XPS) hallando que el niquel esta presente en la superficie del catalizador como
NiAl,O4 mientras que el tungsteno forma una monocapa de un complejo estable de
interaccion con el soporte y-Al,0s. Encontraron que especies Ni;O; se encuentran
dispersas sobre la monocapa de tungsteno y al efectuar ia reduccion estas especies
se reducen a Ni°, mientras que las especies de tungsteno no son faciimente
reducibles. Determinaron que la sulfuracion es mas rapida a altas temperaturas y a
altas concentraciones de H,S en la corriente de sulfuracion, formandose durante la
misma NiS, Ni;S; y WS,. En una caracterizacién posterior realizada por estos
mismos investigadores con XPS, espectroscopia de ladser Raman (LRS) y
espectroscopia de difraccion idnica (ISS) 1) gq concluyé que el complejo de
interaccién esta tetraédricamente coordinado, formandose especies de W en
coordinacién tetraédrica para contenidos de WO entre 15 y 24 % en peso. Para
contenidos superiores al 24% se forman cristales de WO; masico scbre la
monocapa de tungsteno que son reducibles a W° contrastando con las especies de
interaccion que no son facilmente reducibles a 550° C. Por ultimo, se enconlré que
los iones niquel se incorporan dentro de la monocapa de tungsteno, desplazando
una porcidn de las especies W de interaccion.
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En un estudio comparativo de acividad catalitica de Mo/Al,Qy y W/ALQO,
pramovidos por Co o Ni, De Beer y col. (%) resaltaron que el método de preparacion
y el promotor empleados son factores importantes. Scheffer y col. estudiaron el
efecto def contenido del metal y de la temperatura de calcinacion sobre las especies
formadas en los catalizadores de NiW/AI,O; en estado oxidado. Para elflo utilizaron

(17)

espectroscopia de reflectancia difusa UV-visibie y reduccion a temperatura

programada“e’. Encontraron que existe una fase superficial “NiWOAI" que se forma
al incorporarse el Ni en el W superficial y que, a bajos contenidos de Ni y bajas
temperaturas de calcinacién, la mayoria del niquel esta bajo fa forma de “NiWOA!".
Ya en un estudio anterior \'¥
de calcinacion desde 600 hasta 700°C se induce la formacion de especies de Wy
Ni bien dispersas sobre la superfiCie, pero provocando que el Ni que se encuentra
debajo de la monocapa emigre al interior del soporte.

No es sino hasta el afio de 1987 en que la revista Catalysis Today publica
una edicion especial dedicada a presentar los resultados de los estudios que, sobre
el hidrotratamiento catalitico en sulfuros de Ni y W soportados en Al;Q;, realiz6 el
grupo cientifico francés de hidrotratamiento. Esta publicacién monogréfica incluye
siefe frabajos que se mencionan a continuacion, presentando asi mismo las
conclusiones a las que se llegaron;

a) Optimizacion de la composicion del catalizador NiW por medio de estudios
de actividad catalitica en reacciones de HYD, HON y HDS.”® Se concluyé que los
catalizadores no promovidos (WOyAI,0,) presentan poca actividad catalitica para la
HYD y la HDS como consecuencia del bajo grado de sulfuracion que se presenta.
En el caso de los catalizadores promovidos con niquel se encontrd que la actividad
catalitica en las tres reacciones aumenta con el incremento en el contenido de W,
postulando ademas que con contenidos de 20.9% en peso de WOy y 3.17% en peso
de NiO se obtienen los catalizadores Optimos para reacciones de HDS, asi como
que cantenidos de 36.3% en peso de WO, y 4.43% de NiO san los optimos para el
caso de las reacciones de HDN e HYD.

se habia observado que Incrementando la temperatura
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b) Caracterizacion de los catalizadores, por medio de XPS, ISS, LRS y
espectroscopia de infrarrojo con transformada de Fourier (FTIR), para estudiar la
naturaleza y estructura de las especies W superficiales.”” De los resultados
obtenidos con FTIR parece que los grupos superficiales OH de la alumina
intervienen en el deposito de las especies tungstato. Se postula que durante la
preparacion del catalizador ocurre una reaccion entre W-OH y Al-OH para formar W
octaédrico y puentes Al-O-W con el soporte, para que posteriormente se de un
rearreglo formandose puentes W-O-W y AI-O-W. Por XPS e ISS encontraron que
las especies de tungsteno depositadas sobre y-AL O, se dispersan muy bien hasta
contenidos correspondientes a una relacion nW/nAl = 0.151 asi como que el nique!
se dispersa adecuadamente con contenidos de W menores al 40% en peso en los
cuales se tiene una estructura tipo monocapa. Al introducir Ni en los catalizadores
de W se favorece la formacién de especies de politungstatos en perjuicio de las
especies W tefraédricas aisladas, asi como se previene la formacién de WO,
masico en altas cargas de tungsteno.

c) Estudio de la influencia de las condiciones de suifuracién sobre las
propiedades cataliticas de los catalizadores en reacciones de HYD, HDS y HDN; asi
como sobre su estructura superficial a través de su caracterizacién por XPS y por
microscopla electronica de alta resolucion (HREM)‘”’. Se hallé que a temperaturas
mayores de los 500° C se da fa sulfuracion completa del W pero induciendose, a ia
vez, un aumento jateral del cristai de WS, disminuyendo el numero de posiciones
necesarias en los bordes para la formacion de la fase mixta “NiWS", Al observar que
la actividad para la HYD no variaba con la temperatura de sulfuracién como sucedia
en el caso de las reacciones HDS y HDN, lievé a apoyar la hipdtesis de diferentes
centros cataliticos para las reacciones de hidrogenacién y de hidrogendlisis. Este
modelo de dos fipos de sitios de actividad catalftica hablia sido propuesto por
Candia y cal. @) gstablecienda que hay un tipo de sitio favorecido a altas
temperaturas de suifuracién, con alta actividad intrinseca para HDS, y un segundo
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lipa de sitio formado a bajas temperaturas de sulfuracién. con alta actividad
intrinseca para HYD.

d) Estudio “in situ” de los catalizadores durante el proceso de sulfuracion por
medio de caracterizacion por LRS.® En este trabajo se abservé Ia presencia de
especies intermedias de oxisulfuros y WS; antes de la sulfuracion total, mientras
que la Unica fase encantrada al efectuarse completamente la sulfuracidn fue el WS,.
Asi mismo se encontré que el NiS; se forma a bajas temperaturas de sulfuracion, no
observandose su presencia en los catalizadores después de la sulfuracion
completa, lo que Ilevé a concluir que este efecto es el resultado de la formacién de
la fase “NiWS", debido a que la fase WS, presenta aita afinidad por ! Ni.

o) Determinacion de la naturaleza y el nimero de silios superficiales
presentes en los catalizadores NiW/AI;O; a través de quimisorcién de COy O,y de
FTIR!® se propuso que para contenidos de alrededor de 21% en peso de WO;
existen dos tipos de centros de adsorcion activos para HDS, apareciendo un tercer
tipo para contenidos mayores de W. Se observd que estos centros son distintos a
los existentes en los catalizadores WQ4/Al,03 debido muy probablemente a la
presencia de la fase *NiWS", lo que conduce a un mayor grado de reduccidn de los
iones metalicos. Finalmente, de los resultados de quimisorcién de CO se concluye
que las reacciones de HDS y HDN se llevan a cabo en sitios con la misma
funcionalidad mientras que la hidrogenacién ocurre en centros diferentes.

f) Estudio de la acidez superficial Bronsted de los catalizadores sulfurados
mediante adsorcion de distintas bases.®® Se encontré que las muestras calcinadas
de los catalizadores tienen sitios acidos tipo Lewis y tipo Bronsted pero tras la
sulfuracién no se detectan sitios con acidez Brénsted. Asi mismo demostraron que
los centros dcidos inducen una mayor actividad para el craqueo y la isomerizacion
del 3-metil-pentano bajo las condiciones de HDS que los mismos catalizadores de
craqueo, aunque con una selectividad del producto diferente.

g) Determinacidn de relaciones estructura-actividad catalitica como evidencia
quimica de la existencia de dos tipos de sitios cataliticos para el hidrotratamiento de
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compuestos aramaticos y heteroaromaticos.?”’ Se mostro que la saturacién de los
aniflos helercarométicos ocurre siempre primero antes que cualquier rompimiento
de enlaces C-N, asi como que las velocidades de hidrogenacién e hidrogendlisis
donde se encuentran involucrados aniones Csp’-X (X = NHz, NHCeHs, OH, OCgHs,
SH, SCqHs, F, Cl, Br) estan mas influenciadas por la aromaticidad de estos anillos
{deslocalizacién de electranes ) que por la basicidad del &tomo de nitrégeno. Para
reacciones de hidrogendlisis donde se presenta ruptura def enlace Csp’N, en
ausencia de efectos estéricos, se encontré que la desnitrogenacién depende de la
basicidad def 4tomo de nitrgeno en relacién directa.

(28)

En un estudio realizado por Saiprasad Rao y Murali Dhar se

correlacionaron las funcionalidades cataliticas de HDS e HYD con la quimisorcion
de O; a bajas temperaturas para catalizadores de W y NiW soportados en Al O5-
Si0;. Observaron una relacién lineal entre la cantidad de O, quimisorbido y la
funcionalidad de HYD, mientras que para la funcionalidad de HDS la refacion fue no
lineal, indicdndose que las dos funcionalidades cataliticas se originan en dos
diferentes tipos de sitios.

Al realizar una investigacion con XPS de modelos planos de NiW/AL O3 en
estado oxidado ® Horrell y Cocke encontraron que la adicion de una pequeria
cantidad de niquel incrementa considerablemente la cantidad de especies tungstato
superficiales. El niquel migra hacia el interior de! soporte a altas temperaturas de
calcinacion, mientras que el tungsteno se redistribuye en la superficie. Asi mismo,
existe una competicién entre Ni y W por los sitios de interaccidén a bajas
temperaturas de calcinacion habiendo una preferencia hacia la fuerte interaccion
con el tungsteno y un amontonamiento del misma al agregar un exceso de niquel.

En una investigacibn comparativa para actividad en reaccién de HDS de
tiofeno entre sistemas cataliticos de CoMo, NiMo y NiW soportados en altimina @0)
se concluyd que el sistema NiW presenta una mayor actividad para la etapa de
HYD, habiendo una adsorcién relativamente débil de tiofeno y H,S comparado con
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los otros dos sistemas cataliticos. Asi mismo, el H, se adsorbib en mayor cantidad
para el sistema NiW.

Scheffer y col. realizan un estudio ' de catalizadores NiO, WO, y NiO-WO,
soportados en alimina. concluyendo que. i) La sulfuracion del catalizador NiO/Al, 04
comienza a temperatura ambiente y continua hasta los 1200 K. Los iones de Ni en
las capas superficiales del soporte se sulfuran a lo largo de todo el intervalo de
temperaturas. Para altas cargas de Ni se presenta una fase dispersa de NiO la cual
se sulfura completamente debajo de los 610 K. i) El catalizadar WOyALO; es dificil
de sulfurar debido al efecto estabilizador de las figaduras W-0O-Al con el soporte. iii)
En los catalizadores NiO-WO,J/AI,0; la presencia del Ni aumenta la sulfurabilidad
del W. Ademas se forma una nueva fase NiWOAI que presenta un maximo de
sulfuracién a NiIWS para un contenido de Ni de airededor de 2 tomo/nm?’.

(32,33,34)

Respecto a la reaccién de HDN, en varios trabajos se ha hallado que

los catalizadores NiW tienen generalmente una mayor actividad catalitica para la
reaccién de HDN que fos catalizadores NiMo, siendo imporiante investigar la
cinética de HDN de compuestos de nitrégeno en competicién, debido a que esta
depende no solo en la reactividad intrinseca de la molécula, sino también en su
adsorbilidad. Fue por ello que Moravek y col. %) 3¢ abocaron a realizar un trabajo
donde se compararia la competencia por l0s sitios activos de ires parejas de
compuestos de nitrégeno: pirrol/piridina, pirralidina/piperidina y n-butilamina/n-
pentilamina. E! catalizador NiW mas activo alcanzd casi fa misma actividad para
HDN de pirrol que el catalizador NiMo estdndar. Mientras que en reaccién
competitiva con piridina, la HDN del pirrol se inhibe en mucho mayor medida para el
catalizador NiW que en el catalizador estandar NiMo, debido a |a pobre adsorbilidad
def pirrol comparada con tos demds compuestas de nitrégeno.

U




ANTECEDENTES

1.2 SOPORTE ALO;-TiO, PARA CATALIZADORES DE
HIDROTRATAMIENTO.

Un primer trabajo donde se comenzé a comparar a la alimina y a Ia titania
como soportes de catalizadores de hidrotratamiento fue el de Chan y col.%® que
mediante un estudio “in situ” con LRS de WO,, MaQs y V,0s soportados en Ti0; y
AJ,O, observaron que las fases Oxidas de fos metales estan presentes sobre ef
soporte como especies de 6xidos superficiales altamente dispersas y enlazadas a la
superficie del soporte.

En otro estudio comparativo, Ng y Gulari @n escogen a la titania para
compararia con la ajumina por ser un soporte de fuerte interaccion; caraclerizaron
ambos soportes con LRS e IRS en funcién de las variables de preparacion. Con
algunas excepciones, encontraron que la estructura del Mo en la superficie de la
titania es bastante similar a la que se presenta en la superficie de la alumina,
ademas de que la adsorcién de molibdatos fue bastante uniforme en el TiQ,,
existiendo grandes fuerzas de interaccién entre el soporte y las especies
superficiales de Mo. Sin embargo, y a diferencia del caso de ia Al,0,, fa interaccion
entre Mo y el promotor Co no dependié del orden de impregnacién. Establecen que,
si una interaccion mas fuerte entre el soporte y el Mo tiene un papel importante en
determinar la dispersidn de las especies activas en monocapas, entonces se
esperaria observar un incremento en la actividad de HDS para Mo/TiO, respecto a
Mo/ALOs. Es por ello que realizan un estudio comparativo entre estos dos
catalizadores ** para aclividad y selectividad en HDS de tiofeno, encontrando que
efectivamente los catalizadores soportados en TiQ, con baja carga metdlica fueron
los mas activos, aunque contrariamente a lo que sucede con los catalizadores
soportados en Al;O; y carbono la promocién con Co incrementa modestamente la
actividad. Del estudio de selectividad concluyen que en la titania los sitios para
HYD son diferentes de aquellos donde se efectia la hidrogendlisis, dependiendo su
distribucién del tipo de especies molibdato presentes en la superficie de TiO;.
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Con el objeto de encontrar st la naturaleza del soporte afecta a la dispersion
final de los ingredientes activos, teniendo una influencia benéfica en la dispersion
en los bordes de MoS;, provocando una cobertura maxima de los mismos y una
promocién méxima, Ramirez Solis y col ©* estudiaron catalizadores de Mo y
CoMo soportados en AlLO; TiO, y en un soporte mixto de Al,04-TiO,,
caracterizandolos con XPS y HREM y midiendo su actividad catalitica para HDS. De
los resultados obtenidos concluyeron que la actividad catalitica por atomo de Mo
fue mayor para los catalizadores Mo y CoMo soportados en TiO;, pero el efecto
sinergético fue mayor para los catalizadores soportados en Al;Os. Asi mismo,
dashecharon la idea de que la causa principal de las grandes diferencias en
actividad entre los catalizadores soportados en Ti0; y en Al,0, sea un efecto
electronico, puesto que no se hallaron cambios significativos en las energias de
enlace del Mo soportado tanto en TiQ, como en Al,O,. Las diferencias en actividad y
en efecto sinergético fueron explicados por los resultados de HREM, los cuales
indicaron que la longitud y altura de los cristales disminuyen en TiO, respecto a los
soportados en Al,0;. Por su parte, el promotor, Co, afecta mas la disminucién de la
longitud de! cristal que el numero de capas por cristal, siendo este efecto mas
pronunciado en TiO,.

Otro estudio comparativo fue el realizado por Okamoto y col. (40)

que
realizaron la caraclerizacion de catalizadores MoO4y/Al,0; y MoO4/TiO, en su estado
sulfurado por medio de LRS, XPS, IRS y espectroscopla de desorcion térmica (TDS)
de NO, asi como reacciones de HDS e HYD. Los resultados de LRS y de XPS
indicaron que los catalizadores MoQ4/Al,O5 sulfurados consisten de fases tipo MoS;
y especies Mo(V), mientras que los catalizadores MoOyTiO; fueron completamente
sulfurados a fases tipo MoS,. Ademas, se demostrd, a partir de fos resultados de
TDS de NO, que existen al menos dos sitios completamente diferentes de adsorcién
de NO cuya fraccion depende tanto de la carga de Mo, como del soporte. Una clase
de estos sitios identificados se correlaciono linealmente con la actividad de HYD de
butadieno, en tanto que, para la reaccion de HDS, se obtuvieron correlaciones

parabdlicas entre la actividad y la adsorcién de NO sugiriéndose por elio que los
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centros activos para efectuar la HDS son sitios duales. Finalmente, propusieron que
las interacciones de MoS;-soporte tienen un efecto negativo en la HDS ya que los
catalizadores soportacos en TiO, presentaron mayor actividad que los soportados
en Al,O;.

Una de las primeras publicaciones donde se estudia la integracion de fos
oxidos de titanio y de aluminio para conformar un soporte catalitico mixto para
reacciones de hidrotratamiento fue el de Nishijima y col. @ quienes estudiaron al
molibdeno sobre diversos soportes (entre ellos 6xidos mixtos de TiO-ALO; y TiO;-
Zr0;) a través de caracterizacion por XPS y LRS y efectuando reacciones de
hidrocraqueo (HC) e HYD. Hallaron que el TiO; presentaba la mayor actividad para
HC respecto a los demas oxidos simples mientras que la AlO3 tenla la mayor
actividad de HYD. Asi mismo se observaron mayores actividades de HC para el
soporte mixto Ti0,-Al,0; respecto a fas de fos dxidos simples, o cual indicd un
efecto sinergético de ambos componentes de! soporte, aunque no haya habido este
mismo efecto para HYD. Por ultimo, el soporte TiO;-A,Q; dio mayor actividad de
HDN de destilados medios que la alumina.

Una segunda investigacion fue la realizada por Stranick y col. “2) quienes
encontraron que, a mayor parcentaje de TiO; se tenga en el soparte mixto, se
disminuye la formacion de Co0,0, y de Co(ll) coordinado tetraédricamente,
favoreciéndose asi misma fa farmacion de una fase superficial de mayor interaccion,
CoTi0;; sin embargo, la adicion de fa TiO; disminuy6 |a actividad catalitica de HYD
lo que fue atribuido al bloqueo de sitios activos que resulta de la migracion de
especies de titanio reducidas. Otro estudio can un soporte de Al,O; modificado con
(43)

TiO, fue el realizado por Zhaobin y col. utilizanda al molibdeno como metal

activo. En base a los resultados que obtuvieron de XPS y de reduccion a
temperatura programada (TPR), encontraron que el tipo de especies Mo® depende
en gran medida de la cubierta de TiQ; sobre la Al;0;, mejordndose la concentracion
atomica superficial de Mo cuando 1a mayor parte de la red superficial de la ALO;
estaba ocupada por TiO,, promoviéndose, ademas la reduccion del Mo a una
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valencia mucho menor Asi mismo, los soportes de alimina modificados con TiO,
mejoran {a actividad primaria de HDS del catalizador sin alterar {a actividad de HYD.

Recientemente Ramirez Solis y col prepararon soportes de TiO;-Al,03 por
coprecipitacién impregnandolos con Mo. En fos sopories preparados se presentaron
interacciones entre la TiO; y la AlLOs siendo sus propiedades superficiales
diferentes a las de una mezcia mecanica de los dos Oxidos. Se encontr6 la
presencia de sitios acidos tipo Lewis y tipo Bronsted, incrementandose su numero a
altos contenidos de TiQ,. La comparacion de la actividad con las medidas de acidez
sugiere una correlacion entre la actividad de HDS y el nimero de sitios &cidos en el
soporte que afectan tanto la dispersién durante el paso de impregnacion como la

reactividad de los sitios MoS,.

En Ia Unidad de Investigacion en Catalisis (UNICAT) del Depto. de Ingenieria
Quimica de fa UNAM, se han realizado estudios sobre el mejor meétodo de
preparacién de los éxidos mixtos TiO,-Al,0, “4548) asi como de los catalizadores

7 con el fin de obtener catalizadores mas activos y

soportados en los mismos
resistentes a los procesos de hidrotratamiento de los crudos del petréleo.

En un estudio se prepararon catalizadores de Mo y NiMo soportados en
éxidos mixtos de TiOz-ALO; “® tanto por el método sol-gel como por el método
tradicional a partir de los oxidos simples, siendo probados para la reaccion de HDS
de tiofeno con los siguientes resultados: i) Los 6xidas mixtos obtenidos por sol-get
tuvieron mayor drea superficial y mayor acidez que las presentadas por las mezclas
mecanicas de los 6xidos simples. ii) Los catalizadores Mo y NiMo soportados sobre
oxidos mixtos sol-gel presentan una mayor actividad catalitica para HDS de tiofeno
que los catalizadores soportados sobre las mezclas mecanicas de los Oxidos
simples.

También se prepararon catalizadores W y NiW soportados en 6xidos mixtos
Ti0ALO; U9 Jos soportes se sintetizaron por el método sol-gel con diferentes

proporciones de titania y de altmina, probandose su actividad en las reacciones de
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HDS de tiofeno @ HYD de ciclohexeno con las siguientes conclusiones. I) Se
encontrd que para una relacion de soporte igual a 0 7 de titania se tenia la mayor
drea superficial, siendo esta casi el doble que la de un soporte preparado con
oxidos simples. ii) Para la reaccidén de HDS de tiofeno se encontré que para los
catalizadores de W sobre los soportes con 0.7 de titania se tiene la mayor actividad
caltalitica, lo que se debe quiza a la mejor dispersion de la fase activa, WS;, a bajos
contenidos de alumina. iii) En los catalizadores promovidos con niquel se encontro
que este incrementa apreciablemente la actividad especifica por atomo de W. iv)
Para la reaccion de HYD de ciclohexeno la mayor actividad catalitica se obtuvé para
los catalizadores NiW sobre 6xidos mixtos con relaciéon molar TiOy/ TiO;+Al,0; de
0.5.

En una preparacion de catalizadores W y NiW por impregnacion de las
tiosales sobre 6xidos mixtos TiOz-Al,0; % la actividad especifica para HDS de
tiofeno fue mayor para los catalizadores soportados sobre dxidos mixtos con una
relacién molar de TiO,/(Al,04#+TiO,) igual a 0.95.

Finalmente en un trabajo realizado con catalizadores de W soportados en
Oxidos mixtos titania-alimina preparados por el método sol-gel (5”, se obtuvo el
mayor grado de reducibilidad para el catalizador con un contenido de titania en el
soporte de 50%.

Vermaire y van Berge % prepararon catalizadores WOyAI;0; y WOYTIO;
por el método de adsorcidn al equilibrio de oxianiones metalicos, caracterizadndolos
por TPR. Sus resultados apuntaron hacia el hecho de que la reduccién del WO; en
la TiO; (analasa) toma lugar en dos pasos bien diferenciados: W3*—» W** —» W°.
Durante la reduccién, la TiO; cambia de la fase anatasa a la fase rutilo. En ambas
fases se tiene practicamente la misma longitud del enlace metal-oxigeno, como
WO,, pudiendose de esta forma facilitar y estabilizar a los iones w* En cambio, no

se observo esla reduccion por etapas en la Al,Os debido a que la alumina tiene un
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efecto estabilizador Gnicamente de los iones W' no pudienda hacer 1o mismo con
los estados intermedias de oxidacion del tungstena

A través de ia caracterizacion de un catalizador WOTiQ0,, Busca y cal. (53)
concluyeron que el WO; inhibe la sinterizacion inicial de TiO, en fase anatasa, asi
como la transicidn de la fase anatasa a rulilo, teniendose comao resultado una alta
estabilidad térmica de! sistema. Las especies de oéxido de (ungsteno, en
calalizadares con baja carga de W, consisten de complejos superficiales con salo
un oxigena enlazado (wolframilas), los cuales estan coordinadamente insaturados,
puedienda actuar cama sitios acidos fuertes tipa Lewis. Finalmente, este sistema

catalitico mostré propiedades redox asaciadas con la reducibilidad de! we,

1.3 EFECTO DEL FOSFORO COMO MODIFICADOR EN
CATALIZADORES DE HIDROTRATAMIENTO.

En un primer trabajo ** Lépez Agudo, Lépez Cordero, Fierra y col.
encantraron que al aumentar la cantidad incorporada de fosforo, ya fuera por
impregnacion simultanea o por impregnacioén sucesiva de HiPO4y sal de molibdeno,
a un catalizadar MoOy/Al,Q;, se pravoca un incremento de la fraccién reducible de
Mo coordinado octahédricamente, ya sea en multicapas de molibdato o como
pequeriios cimulos de MoQ;. Este fendomeno se vio favoracido cuando la alumina
fue impregnada previamente con H,PO,. Asi mismo, estos cambias inducidos por el
fosforo aumentan notoriamente la actividad de HYD de las catalizadares en estado
reducido. Estudiaron también la estructura y dispersidn de las fases sulfuradas del
catalizador MoOyAILQO;, por media de IRS de NO adsorbido y XPS ‘55’. ohservaron
varios fanémenos: i) El incremento del contenido de P provaco un descenso de la
cantidad de NO adsarbido y un aumento del tamafio de las placas de MoS,. ii)
Cuanda se impregno el P al saporte previo a la incorporacion del metal activo, se
abtuva un enriquecimiento de Mo en la superficie externa de las particulas
cataliticas. iii) No hubo evidencia de la existencia de interacciones de P-Mo. Por

27



ANTECEDENTES

otro lado, el efecto promotor del fosforo en reacciones de HDS de tiofeno e HYD de
butenos lo asociaron a los cambios que éste produce en la distribucion superficial
del Mo, ya sea en el tamario y contorno de los cristales de MoS; o bien en el tipo de
sitios superficiales coordinadamente insaturados. Estudiaron asi mismo los cambios
que el P induce unicamente sobre el soporte, y-Al,O; por medio de DRX,
microscopia electronica de barrido (SEM) y mediciones de migracion electroforética
%) Al tratar la alumina con acido fosférico en medio acuoso. se observé una
solubilizacion parcial de cationes AP, los cuales precipitaron como AIPQ, durante
el secado, ademas de que hubo un desmoronamiento de grandes agregados de
AlPO,, los cuales se esparcieron como pequefios grupos en la Al,O, remanente.
Para contenidos de hasta 2.5% en peso de P;0s (1 % en peso de P), el P
permanece disperso homogeneamente en la superficie de la aiimina, posiblemente
en forma de una monocapa, mientras que a allas cargas (~ 12% en peso Pzds)
aparecieron especies fosfato pobremente dispersas aunque no se detectaron
estructuras AIPO, cristalinas. Asi mismo, obtuvieron evidencia a través de TPR, LRS
y XRD ®7) ge que la impregnacion de H;P0,4 en y-Al;03, antes de la incorporacion
del molibdato, induce la formacién de especies cristalinas de Al;(MoO4); y MoOs.

(58) estudiaron un

En un trabajo més reciente de estos mismos investigadores
sistema catalitico menos complejo, Ni/A,O,, para entender la participacion directa
del P en la estructura de los sitios activos del soporte, auxiliandose con BET, DRS,
TPR, SEM y XPS. La incorporacion del P en estos catalizadores aumento la
distribucién no homogénea del Ni, sobre todo cuando se afadio el P al soporte
antes que el Ni. No se hallé evidencia de la formacion de fases fosfato de niquel,
aunque la reduccién previa de NiZ* a N° promovi6 |a reduccion de una parte del
AIPQ, superficial. La presencia de P en este catalizador promovié simultdneamente
la reaccion de HDS de gasoleo y la HDN de piridina, observandose un mayor efecto
sobre la HDN respecto a la HDS, lo cual asociaron con la formacion de nuevos
sitios activos, muy probablemente grupos AIPO, 4cidos. Estos resultados
concordaron con aquellos reportados previamente en la literatura, donde se
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manifestaba que la presencia del P incrementa la afinidad catalitica por la
quinoleina ‘59), que ademds de promover efectos estructurales y de dispersion, el P
tendria una influencia directa en los sitios activos, particularmente en las reacciones

0.6 .
(8081) por reemplazamiento

(62)

de HDN, a través de sitios asociados con fosfatos

directo de algunas especies sulfuro por especies tipo fosfuro

Otros dos investigadores que han mostrado interés en este tema,
encabezando diversas publicacionss, son Paulina Atanasova y Todor Halachev del
instituto de Cinética y Catdiisis de Bulgaria; en dos primeros trabajos (63.64)
determinaron que, en catalizadores NiMo/Al,O5, la funcidn del P es mejorar la
dispersién de los metales promotor (Ni) y activo (Mo) creando de esta forma un
mayor numero de las especies oxidicas precursoras de la fase activa Ni-Mo-S,
estableciendo ademds una correlacidén entre fas dispersiones de Ni y de Moy la
actividad de HDS. Para el sistema P-Ni-Mo/Al,O;, y en base a resuitados de IRS,
indicaron que el efecto promotor del fdsforo para HDS es ia formacién de iso-
policompuestos (AIPO,) y de hetero-policompuestos (P-Ni-Mo), debiendose la
estabilizacién de los mismos a una optimizacién de la acidez superficial. Un
siguiente trabajo %) fue analizar datos de XPS con raspecto a la distribucién de P,
Ni y Mo después de aplicar el tratamiento térmico (ya que éste juega un papei
importante en la formacidn de sitios activos) y la extraccidn con agua (esta técnica
permite distinguir ciertos compuestos superficiales y remover especies solubles en
agua) al catalizador P-Ni-Mo/Al,0;. Hallaron que solo una pequefia parte del P
participa en la formacién de hetero-policompuestos solubles en agua, siendo esta
cantidad constante sin importar el contenido de P en las muestras. La méxima
dispersién del Mo, cercana a una distribucién de monocapa, se observé en
muestras con un contenido de 2.7 a 4.2 % en peso de P;0s (1.2 a 1.8 % en peso de
P). Ademas, la calcinacién de las muestras aumenta la dispersion del Mo y
disminuye la del Ni, aunque el fésforo impide de manera bastante efectiva la
difusidn del Ni al interior del soporte cuando se encusntra en cantidades de 1.4% en

peso.
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En los EE UU. de Ameérica, Lewis y Kydd estudiaron el mecanismo de
adsorcion del acido fosforico en y-Al;O; auxiliandose con IRS'®". Hallaron que el
acido fosférico reacciona con Jos hidroxilos de la alimina en una reaccidn acido-
base durante el proceso de impregnacion excepto con los mas basicos, estos
Ultimos incluso aumentan a una intensidad méxima alrededor de 1% en peso de P.
A altas cargas de P, el acido fosfdrico reacciona no sdlo con Al-OH superficial sino
también con grupos P-OH, formando especies polifosfato superficiales. Por estudios
cataliticos determinaron que cualquier acidez de Bronsted que pueda desarrollarse

por la adicidn de H;PQ, a y-Al,0; es demasiado débil como para lograr el craqueo

©7) gstudiaron la

de cumeno en grandes proporciones. En un trabajo posterior
promocion del P en catalizadores NiMo/Al;Os. Al encontrar que la impregnacion de
P antes de las especies metdlicas conduce a catalizadores més activos para HDS e
HC, sugirieron un doble efecto promocional del fésfora: uno es que el P incrementa
tanto la dispersién y la reducibilidad/sulfuribilidad de las especies molibdato y el
segundo es que aumenta la cantidad de Ni disponible para formar la fase activa en
reacciones de HDS, Ni-Mo-S, impidiendo la formacién de aluminato de niquel. Al
probar estos catalizadores en reacciones de HDS, HYD y HDN, efectuadas
simultdneamente, de gastleo y combustdleo encontraron que las méximas
actividades se dan para los catalizadores con contenidos de fésforo de entre 1y 3%
en peso.

En mediciones realizadas de actividad catalitica para la reaccion de HDS con
catalizadores sulfurados de Co y Co-Mo soportados en y-Al:0; a presién
a!mosférica‘“’, se encontré que la presencia de fésforo no afectd esta actividad.
De estudios de XPS se infirié que el fésforo mejora la dispersién de la fase cobalto
en el precursor en estado oxidado, mientras que en el estado sulfurado no se
presenta un aumento de la misma.

En un estudio por HRTEM de catalizadores sulfurados de Mo soportados en
alimina y modificados con varias cantidades de fésforo ‘69’, se encontrd que para

contenidos de P,Os mayores al 4% en peso, en catalizadores con baja carga de Mo,
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se promueve Ia formacion de capas de MoS, cuando el fosforo y el molibdeno se
impregnan simultaneamenle. Por el contrario, cuando la adicion del fésforo es
previa a la impregnacion del Mo se produce un mayor apilamiento de los cristales
de MoS; y se promueve la formacion de particulas de MoQ; parcialmente
sulfuradas. En los catalizadores con altos contenidos de Mo la adicién del fosforo
previene la aglomeracion de particulas de MoS,, efecto que se refuerza con una alta
temperatura de sulfuracién (s 400°C).

En otra investigacion se estudio la influencia del fésforo en la estructura y en
las actividades de HDS y HDN de catalizadores WIALO,"% utilizando para la
caracterizacion de los mismos XPS y TPR para el estado oxidado y HRTEM para el
estado suifurado. Los resultados de TPR indicaron que la adicion del fosforo
incrementa la cantidad de las especies tungsteno que son mas facilmente
reducibles, como son los politungstatos octaédricos. Las micrografias de HRTEM
mostraron, a su vez, que al incrementar el contenido de fosforo la dimension lateral
de las estructuras WS; no varié de forma significativa, mientras que el nimero de
apilamientos aumenté claramente. Por otro lado la actividad de las reacciones de
HDS y HDN se incrementd notablemente al aumentar el contenido de fosforo,
siendo esta promocion mayor para HDS que para HDN.

Halachev, Atanasova y Lopez Agudo junto con otros investigadores estudian
el sistema catalitico P-Ni-W/AI;,0,, comenzando con un primer trabajo ™ donde
estudiaron el efecto de la concentracion de P y del método de preparacion sobre la
actividad de este sistema catalitico para la reaccion de HDS. Observaron que, en
general, los catalizadores donde el P fue impregnado al soporte antes que los
metales, fueron mds activos que que aquellos donde se impregno el P
simultdneamente con los metales. El espectro de IR de NO adsorbido de los
calalizadores impregnados sucesivamente (primero el P y luego los metales) indico
que en presencia del P cambié el nimero de sitios accesibles para la adsorcion de

(72)

NO. En un trabajo mas reciente procedieron a estudiar la influencia de la

concentracion del fosforo y del procedimiento de preparacién sobre la estructura y
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dispersion de los compuestos formados en catalizadores NiW/AL;O,, utitizando DRS,
IRS y XPS. Concluyeron que la introduccion del fosforo impide la formacion de la
fase NiAl,O, incrementando la cantidad de iones Ni** octaédricos en la forma 6xida
de las muestras. Este efecto es mayor cuando el fosforo se introduce primero en la
red de alimina que cuando es impregnado simultaneamente con Niy W, ademas de
que, para el primer caso, se presenta mayor actividad HDS. Se present6 formacion
de AIPO, independientemente del método de preparacién. El incremento del
contenido de fosforo en las muestras conduce a un aumento en el grado de
polimerizacion de especies de W a través de enlaces W-O-W, aumentando, asi
mismo, el tamafio de particula de las especies de W, cambiando, por lo tanto, la
dispersion de los componente;s activos.

En cuanto a la incorporacion de P a TiO, solamente se encontré en la

literatura el trabajo de Hadjivanov y col.”

, quienes estudiaron el efecto
modificador del fosforo en titania fase anatasa, utilizando IRS, XPS y microscopia
electrénica. Establecieron que los aniones fosfato estan fuertemente enlazados a la
superficie de la anatasa, siendo estables aun a la temperatura de transicién de
fases anatasa-rutilo. Los sitios activos para la adsorcion de fosfato son los grupos
hidroxilo y los sitios acidos tipo Lewis de |a superficie de la anatasa, permaneciendo
libres los iones Ti** coordinadamente insaturados, los cuales exhiben una acidez

tipo Lewis débil.
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DESARROLLO EXPERIMENTAL

2.1 CATALIZADORES NiW / TiO;-Al;05 -P(x).

Cabe destacar que los catalizadores empleados para desarrollar el presente
trabajo de investigacién fueron preparados por el Sr. José Angel Ojeda Nava como
parte de su trabajo de tesis de Licenciatura, que lleva por titulo “Preparacion y
caracterizacion de catalizadores NiW/AL,O,-TiO,-P(X) bajo !a supervision del Dr.
Adrian Benitez Patricio. Asi mismo, Ojeda Nava realiz6 la caracterizacion de dichos
catalizadores através de las siguientes técnicas:

- Acidez superficial con n-butilamina.

- Area superficial (BET).

- Difraccion por rayos-X. (DRX).

- Espectroscopia de reflectancia difusa (DRS).

- Microscopia electrénica de alta resolucién (HREM).

- Reduccion a temperatura programada (TPR).

- Espectroscopia Raman - FTIR (Fourier Transform Infra Red)

A continuacion se hace una mencion breve de la forma en que fueron
preparados los catalizadores y de algunas caracteristicas de los mismos.

2,1.1 METODO DE PREPARACION

A) SOPORTES

Los soportes cataliticos fueron preparados por el método sol-gel a partir de
los isopropoxidos de aluminio (IPA) y de titanio (IPT), usdndose alcohol n-propilico
como disolvente. Se prepararon dos soportes que difirieron entre si por la relacion
molar titania-alimina (R), establecida como sigue:

_ . molesdeTiOy
moles de TiO, +moles de Al, 0,
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Se nombrd como serie | a los catalizadores con una R = 0.50 en el soporte y
como serie |l a los catalizadores conuna R = 0.95 en el soporte.

Estas relaciones molares para el soporte mixto de oxidos de titanio y de
aluminio se seleccionaron en base al trabajo que se ha realizado previamente en la
UNICAT de la Facultad de Quimica de la UN.AM.. Asi, Gutiérrez Alejandre en su
trabajo de tesis de Licenciatura “9) encontro que en calalizadores de NIW
deposilados sobre soporte mixto de tilania y altmina, la mayor actividad calalitica
de hidrogenacion se tiene para una relacién en el soporte (R) de 0.50. En cuanto al
soporte con una R de 0.95, Absalén Vasco, también en su trabajo de tesis de

Licenciatura (50)

, esltudio catalizadores NiW soportados en dxidos mixtos de
aluminio y de titanio encontrando que la mayor actividad catalitica para HDS se
presentaba para el catalizador con una relacién molar (R) de 0.95.

La preparacion de los soportes consta de cuatro etapas: a) Preparacion de
los alcoxidos metélicos a partir de los isopropoxidos; b) Hidrdlisis para formar el sol
de los hidroxidos, c) Secado para eliminar el agua contenida en los poros o
adsorbida fisicamente en la superficie; y d) Calcinado para obtener los oxidos de
aluminio y titanio.

Una vez obtenidos los soportes se procedio a modificarlos con fésforg de
forma que cada serie de soportes tuviera lres cantidades distintas como porcentaje
de fosforo en peso a saber: 0.0, 1.5 y 2.0. A este porcentaje de fdsforo se le llamara
en adelante %P. Las cantidades a afiadir se seleccionaron a partir de lo que se
encontré en la literatura:

i) Se ha encontrado que para un 2.5% en peso de P,0s(1.1%P) en altimina,
el fosoforo se encuentra disperso en una monocapa (%8),

i) En catalizadores NiMo/Al,0, modificados con fésforo se obtuvo la maxima
dispersién de molibdeno para contenidos de 2.7 a 4.2% en peso de P05 (1.2 a 1.8
%P). Con 1.4 %P en el soporte se presenta el mayor impedimento de difusion de

niquel a! interior de! soporte ()
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iii) Para catalizadores NiMo/Al,O; se obtuvo el maximo de actividad para
HDS, HDN e HYD con contenidos de entre 1 y 3 %P ©”

La metodologia seguida para maodificar los soportes fue: a) Impregnacién del
soporte con una solucién de H;P04 a un pH de 1 0; b) Maduracién con el prop6sito
de lograr una concentracion de sal uniforme en el soporte; c) Secado para eliminar
el agua contenida en los poros o adsorbida en la superficie del soporte modificado;
d) calcinado para lograr la interaccion del fésforo con la red superficial del soporte

B) CATALIZADORES

Los catalizadores se prepararon por el método de impregnacion_simultdnea.
La impregnacién consiste en depositar y dispersar una cantidad determinada de
metal sobre la superficie del soporte ya preparado y modificado. Se dice que es
simultanea por el hecho de que se incorporan al mismo tiempo los metales promotor
y activo (Ni y W respectivamente) como sales diluidas en una misma solucion. La
cantidad de solucién a preparar se establece a partir del volumen de poros que
tenga el soporte modificado; la cantidad de sales a diluir se calcula a partir del drea
superficial de! soporte modificado, de forma tal que se obtenga una cantidad
aspecifica de atomos de metal por unidad de area superficial {nm?). Asi mismo, en
todos los calalizadores se mantuvo constante la relacién atémica niquel-tungsteno

(r) definida como:

__ atomosNi/nm? oo
atomos Ni/nm? +atomos W/nm?

Los pasos que se realizaron para la preparacion de los catalizadores fueron
los siguientes: a) Impregnacién del soporte modificado con una solucién de
metatungstato de amonio ((NH4)H:W204) y de nitrato de niquet ((NiNQ1),"6H:0); b)
Maduracién de forma que la solucién penetre en la mayor cantidad posible de
poros,; c) Secado para eliminar el exceso de agua; d) Calcinacién de forma que se
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obtengan los éxidos de los metales promotor y activo. Estos oxidos son los
precursores de los sulfuros metalicos que son la forma activa cuyo efecto se estudia
en el presente trabajo de investigacion.

2.1.2. CARACTERISTICAS DE LOS CATALIZADORES

Es muy oportuno establecer la nomenclatura que se dard a los seis
catalizadores con los que se llevé a cabo este estudio. Se menciond anteriormente
que se tienen dos series de soportes con una R de 0.50 y 0.95 respectivamente.
También se puntualizé que cada serie iba a estar modificada con fdsforo en tres
cantidades diferentes: 0.0, 1.5 y 2.0 % en peso. Finaimente se establecié que la
relacion atémica (r) de Ni y W se mantuvo constante e igual a 0.32 en todos los
casos. Por lo que a cada catalizador se le identificara por la relacion molar alimina-
titania del soporte (R) y la cantidad de fésforo en peso agregada en el mismo (%P),
como se muestra en la tabla Ill que se presenta a continuacion:

%P | R=0.50(seriel) | R=0.98 (serie i)
0 NIWR50%P(00) | NIWR95%P(0.0)
1.5 | NIWR50%P(1.5) | NIWRG5%P(1.5)
2 NIWRS0%P(2.0) | NIWRI5%P(2.0)

Tabla lll. Nomenclatura de los cata'izadores utilizados

En la tabla IV se muestran las propiedades fisicas de los catalizadores
utilizados. Estas fueron determinadas por Ojeda Nava en su tesis a través de las
distintas técnicas de caracterizacion mencionadas al principio de este capitulo.

En esta tabla se puede apreciar que la serie | tiene, a cualquier cantidad de
fésforo adadida, una mayor area superficial que la serie ll, debido a que esta Ultima
préacticamente consiste sélo de titania, especie que presenta un érea superficial

menor que la alumina en estado puro.
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Catalizadores ] Area su;mrﬂclal Ni w r
(m'Ig) (atomos/nm’) | (dtomos/inm’)
NiIWR50%P(0.0) 218.34 5.16 10.97 0.32
NiIWR50%P(1.5) 216.64 516 10.97 0.32
NIWR50%P(2.0) 220.94 5.16 1097 0.32
NiIWR95%P(0.0) 40.03 1.19 2.54 0.32
NiIWR95%P(1.5) 35.29 1.19 2.54 0.32
NiIWR95%P(2.0) 32.48 1.19 254 0.32

Tabla IV. Caracteristicas fisicas de los catalizadores utilizados

2.2 ESQUEMAS DE REACCION

2.2.1 HIDRODESULFURACION (HDS) DE TIOFENO

En la figura 2 se presenta un esquema global para representar los

mecanismos de reaccion, propuestos en la literatura, para la hidrodesulfuracion del

tiofeno.

Para esta reaccion se va a determinar el grado de conversién de tiofeno, a
través del analisis con un analizador de azufre y nitrégeno Antek 7000, por medio

de |a siguiente ecuacién;

2
o
|

[e]
XHps

Ng
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Figura 2. Esquema de dos mecanismos de reaccién ’propues(os parala |
hidrodesulfuracion del tiofenc. " 79 |

En la reaccion de hidrodesulfuracion de tiofeno no fue posible averiguar cuél
mecanismo de reaccion se sigue para el presente caso de estudio debido a que los
diversos subproductos (sulfuro de hidrégeno, 1-butanotiol, butadieno, butenos y
butano) salen del sistema como gases, sin que el sistema de reaccion este
acondicionado para tomar muestra de los gases de salida. Asi mismo, ia columna
del cromatografo que se dispuso para realizar el presente trabajo no sirve para
detectar compuestos ligeros o gases. Se observd que los subproductos gaseosos

salen todos en el mismo pico.
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2.2.2 HIDRODENITROGENACION (HDN) DE QUINOLEINA

En la figura 3 se presenta un esquema global para representar los
mecanismos de reaccion, propuestos en la literatura, para la hidrodenitrogenacién
de la quinoleina.

Para esta reaccién se van a determinar dos conversiones: la hidrogenacion
de quinoleina y la hidrogendlisis de la misma.

El grado de hidrogenacién de la quinoleina se va a determinar, a través del
analisis con un cromatografo Perkin Elmer Sigma 2000, por medio de la siguiente

ecuacion:
E S
No-MNo
— % ¥ ok
$X4yp E 100
No
Donde:
Ng = Moles de quinoleina que entran al sistema por hora
Ng = Moles de quinoleina que salen del sistema por hora

Esta determinacién toma en cuenta el hecho de que toda la quinoleina que
desaparece después de que la mezcla reactiva abandona al reactor ha sufrido
forzosamente una hidrogenacion sin importar qué ruta (mecanismo) de reaccion ha
seguido o hasta qué etapa de la ruta liegé.

El grado de conversibn de hidrodenitrogenacion de la quinoleina, ‘
determinada por medio del analisis con un cromatografo Perkin Elmer Sigma 2000 y
corroborada con el auxilio de un analizador de azufre y nitrégeno Antek 7000, se
determiné por medio de la siguiente ecuacion:

E_\S S
. NG — N3~ £ Ney
Yoy = QQE SN 100
Ng
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MECANISMO | @i) @@N/\
+4H N
VA k

O 1 2.3 4TETRAHDROQUINOLEINA ORTOPROPLANLINA
+2H |
Y
N
QUINOLEINA
NH, +
+4H
PROPLBENCENO
w MECANISMO I
5.6,7,8 TETRAHDROQUINOLEINA
NH; +

+4H
PROPLCICLOHEXN‘D
+4H
+2H

DECAHDROQUNOLENA
1AMN-2PROPL CELOHEXANO

Figura 3. Esquema de dos mecanismos de reaccion noro’ouestos parala
hidrodenitrogenacion de la quinolelna "
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NE = Moles de quinoleina que entran al sistema por hora
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YN

CN

sistema {i,2,3,4 thq,o-propilaniling, %, ¢,7,8 thqg,deca~

= Moles de compuestocs con nitrégeno que salen del
hidroquinoleina, l-amirn-2-propil ciciohexano)

Para efectuar este calculo se hizo la consideracién de que la
hidrodenitrogenacién significa la ruptura de los dos enlaces que el nitrégeno tiene
con atomos de carbono. Esto quiere decir que la quinoleina debe reaccionar con
hidrégeno hasta que se obtenga propilbenceno (mecanismo 1} o propilciclohexano
(mecanismo 11) y amoniaco. En cualquier etapa intermedia en que se quede la
quinoleina se obtiene un subproducto que contiene nitrégeno en su estructura
molecular, lo cual no puede considerarse como hidrodenitrogenacion.

2.3 DESCRIPCION DEL SISTEMA DE REACCION

El diagrama del sistema de reaccion se presenta en la figura 4, mientras que
en la tabla V aparecen el nombre y clave de los equipos que lo componen, asi como
la seccién a la que pertenecen. El sistema consta de cualro secciones
fundamentalmente: a) Seccion | (de alimentacion); b) Seccién 1l (de reaccion); c)
Seccion Il (separacion de fases liquida y gaseosa); d) Seccién IV (salida de gases).
A continuacion se describe cada una de estas secciones,

2.3.1 SECCION | (de Alimentaci6n)

Esta seccién tiene los sistemas de entrada de gases y de liquido. La mezcla
liquida se encuentra en un recipiente de almacenamiento, TA, que tiene adaptada
una bureta, B, para poder medir el flujo volumétrico de liquido. Este recipiente de
almacenamiento esta conectado a la succién de una bomba, GA1, por medio de una
manguera. La mozcla liquida enviada por la bomba a través de la linea de lubéria
llega hasta una valvula check, VC, y después a una valvula de tres vias,
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FIGURA 4. DIAGRAMA DE FLUJO DEL SISTEMA DE REACCION.
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CLAVE SECCION EQUIPO
B i Bureta para medir flujo volumétrico de mezcla
DC1 i REACTOR
EA1Y ii Condensador de productos de reaccion
FA1/2 i Separadores de fases liquida/vapor
GAt i Bomba de alimentacion de mezcla a DC1
MB iv Medidor de burbuja de gases de salida
MFC i Medidor controlador de flujo masico gaseoso
Pl Iyl Mandmetro
PC v Controiador de presion
TA ! Tubo de aimacenamiento de mezcla
™L 1 Toma de muestra liquida
vC | Valvula check
VM i Vélvula de microfiujo
V3 } Véivula de tres vias
V4 i Vilvula de cuatro vias

Tabla V. Lista de equipos del sistema de reaccién

V3, de donde puede salir, dependiendo de la posicién de la risma, por un desfogue
o incorporarse con el fiujo de gases en una junta*T".

Los gases que pueden entrar al sistema son hidrégeno, nitrégeno y una
mezcia hidrégeno/suifuro de hidrégeno (15% viv de H,S). E| hidroégeno y la mezcla
cuando entran en el sistema se reguian cada uno por medio de un controlador de
flujo masico, MFC, los cuales estan conectados al sistema eiectrénico de control
general. Esta seccién tiene un manémetro Pi.

Los flujos de liquido y gases se unen por medio de una unién “T". Después
de la union esta colocada una valvula de cuatro vias, V4, la cual permite enviar el
fiyjo global af reactor, DC1, o conducirio hacia la zona de salida de gases en caso
de emergencia. Cuenta, ademas, con una zona de precalentamiento, de forma que
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la mezcla gas-liquido conducida hacia el reactor se caliente hasta una temperatura
de 160°C. Esta zona de precalentamiento tiene una resistencia enrollada en el
tramo de tuberia que comprende desde la vélvula de cuatro vias hasta la entrada
del acoplamiento del reactor. DC1. La resistencia se conecta a un reostato de forma

que se mantenga un suministro constante de calor en esta zona.

2.3.2 SECCION li (de reaccién)

Esta seccion cuenta con el reactor, DC1, el cual opera de forma isolérmica.
En la figura 5 se presenta el esquema del reactor el cual estd constituido por un
tubo de acero inoxidable de 1 cm de didmetro interno, un espesor de 1.5 mm y una
longitud total de 30 cm. En la parte superior tiene acoplado un tubo de 1/8 de
pulgada de didmetro externo y 20 cm de longitud dispuesto axialmente al reactor
Este tubo constituye el termopozo en donde se aloja un temopar mévil (tipo K) cuya
punta se coloca en la parte media del lecho catalitico, de forma que la medicion de
temperatura se efectie en una zona promedio de reaccién. Este lecho calalitico se
forma con una mezcla de catalizador y carborundum a volumenes iguales; esto se
hace con el propésito de no tener problemas por transferencia externa de calor.
Para soportar este lecho catalitico se cuenta tanto con una malla de acero
inoxidable localizada a 20 cm del nivel superior del reactor como con una primera
capa de 6 cm de altura de carborundum que sirve de asentamiento. De esta forma
al lecho catalitico queda fijo y se previenen pérdidas del mismo por escurrimiento a
la parte inferior del reactor. Una vez colocado el lecho catalitico sobre la primera
capa de carborundum, se procede a colocar una capa superior de carborundum de
forma que se tengan una buena compactacion del lecho catalitico y una buena
distribucidn de flujo.

El exterior del reactor tiene enrollada una resistencia para efectuar el
calentamiento. Esta resistencia se cubre con material aislante (fibra de vidrio) de
espasor tal que se tengan las menores pérdidas de calor al exterior y se garantice lo
mejor posible una operacion isotérmica. El termopar y la resistencia estan
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FIGURA §. ESQUEMA DEL REACTOR
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conectados al sistema electronico de control general. Este cuenta con un control de
temperatura, fijandose en el set-up la temperatura de operacion del reactor

2,3.3 SECCION Ml (separacién de fases liquida y gaseosa)

Esta seccion tiene un condensador, EA1, con flujo de agua a 8 °C para
enfriar fa mezcla de salida del reactor. Cuenta, asi mismo, con un mandémetro, Pi.

Para efectuar la separacidn de las fases liquida y gaseosa de la mezcla de
salida del reactor, dispone después de la regién del condensador de dos tanques
flash, FA1 y FA2, separados entre si por medio de una vaivula de paso. El primer
separador tiene conectado un tubo de teflon el cual va desde la salida del
condensador hasta la mitad del tanque, de forma que al efectuarse el flasheo los
incondensables no arrasten consigo fase liquida. La fase gaseosa separada en este
tanque se envia a la valvula de cuatro vias V4, por medio de la cual el flujo de
gases se envia hacia la seccion V. El segundo tanque almacena el liquido
separado en el anterior. Tiene conectado a la salida una manguera que 10 comunica
con un recipiente de vidrio, TML, el cual recibe el liquido al abrir 1a valvula de salida
del segundo tanque flash. De este recipiente de vidrio se toman jas muestras de
liquido para su analisis.

2,3.4 SECCION IV (medicldn de flujo de gases de salida)

En esta seccidn se mide el flujo de los gases de salida mediante un medidor
de burbuja, MB, el cual es un tubo de vidrio de 100 mi con graduacién volumétrica
(1 ml). Este flyjo abandona el sistema a través de una manguera por donde es
conducido hacia una trampa para H.S, saliendo finalmente el resto de los gases por
el sistema de extraccién de! laboratorio.

Cabe sefalar que este equipo ain no habla sido acondicionado de forma que
se puediera tomar muestra de los gases de salida para poder proceder al andlisis
de los mismos.
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Esle sislema de reaccion fue construido por el 1.Q Cornelio Amador Lopez

(76)

quien ademas, dentro de su trabajo de tesis de Licenciatura ', realizo las pruebas

para verificar bajo qué condiciones de operacién no se presenlaban problemas de
difusion de masa tanto externos como internos . Para encontrar las condiciones de
operacion para una medicién ptima de la actividad calalitica de HDS de tiofeno con
catalizadores NiW/AI,0, Irabajé dentro de los siguientes rangos para distintos
parémetros:

- Peso del catalizador: 0.1 2a0.5g.

- Tamafio de la particula: 100 a 30 mallas (0.149 a 0.53 mm de didmetro)

- Flujo de hidrogeno: 109 a 327 ml/min.

- Flujo de mezcla Jiquida: 6.0 a 12 mi/min.
La presion y Ja temperatura fueron mantenidas constantes en todas fas pruebas con
valores de 500 Iblplg2 (35 kglcm2) y 300° C (573 K) respectivamente.
Los valores dptimos de los distintos pardmetros determinados por Amador Lépez se
utilizaron para la elaboracion de} presente trabajo (VER SECCION 2.5).

2.4 PRUEBAS DE ACTIVIDAD CATALITICA

241 DESCRIPCION DE LA ETAPA DE SULFURACION DE LOS
CATALIZADORES.

Para realizar las mediciones de actividad catalitica debe procederse a
“activar’ los catalizadores; que no es sino el proceso de reducir y sulfurar los dxidos
metalicos, depositados en la superficie del soporte.

El sistema de reaccién del que se dispuso para la elaboracion del presente
trabajo tiene la gran ventaja de que los catalizadores pueden ser sulfurados una vez
depositados como lecho fijo dentro del raactor y con todo el sistema correctamente
sellado, de forma que no se ven expuestos, después de este proceso, al contacto
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con el aire lo que acarrearia la oxidacion de los sulfuros recién formados y la

consiguiente pérdida de sitios activos

A continuacion se enumeran los pasos a seguir :

1.- Se aparta el reactor del sistema, procediendo despugs a limpiarlo del
calalizador y carborundum utilizados en la serie de reacciones previas.

2.- Se miden 4.24 cm® de carborundum (correspondientes a la primera capa
de 6 cm) mismos que se introducen al reactor. Se pesa la cantidad a utilizar de
catalizador y se mide el volumen que ocupadicha masa de catalizador; se mide
un volumen de carborundum igual al del catalizador para realizar la mezcla que da
lugar al lecho catalitico, y se introduce al reactor. Finalmenle se introduce una
segunda capa de carborundum de 3 cm’”.

3.- Se ensambla el reactor al sistema de reaccidn.

4.- Se presuriza el sistema de reaccion con hidrdgeno hasta alcanzar una
presién 10% superior a la de trabajo. Posteriormente se cierran todas las valvulas
de acceso de gases y de liquido asi como la valvula de salida de gases y la valvula
de tres vias que da al desfogue de liquido. Se mantiene al sistema aislado por
espacio de tres horas observando si hay un descenso de la presion {maximo
tolerable en este lapso de tiempo, 10%). En caso de que esto ocurmriera, se pone
jabdén en solucién en las juntas tanto del reactor como de las valvulas y en las
uniones de tuberia para hallar de forma rapida el sitio donde se estd fugando el gas.
Una vez localizada la fuga debe despresurizarse al sistema de forma lenta para
proceder a unir de forma adecuada la(s) junta(s) donde se detecté fuga. Se repite
esta etapa hasta que no haya ninguna fuga en el sistema.

5.- Se pasa corriente de nitrégeno y se calientan el reactor y la zona de
precalentamiento hasta la temperatura de sulfuracién. Paralelamente al
calentamiento, y sélo en el caso de utilizarse una disolucién liquida, se presuriza al
sistema hasta alcanzar la presion de trabajo (Ver seccién 2.5).

6.- Ya alcanzadas |a temperatura y presion de operacion, se cierra el paso de
nitrdgenc y se abre la valvula de entrada de hidrogeno o de mezcla Ho/H,S
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ajustando el flujo que debe pasar por el sistema El flujo de hidrogeno se utihiza
cuando el agente sulfurante se encuentra en disalucion liquida (p ej. disulfuro de
carbono).

7.- Se lleva a cabo la sulfuracion durante el tiempo que haya sido fijado
Debe verificarse regularmente que el flujo de gas (hidrégeno o mezcla H,/H,S segun
sea el caso) y mezcla liquida (si se requiere) sean los correctos, asi como que la
temperalura y la presion se mantengan en el valor determinado para operacion del
sistema.

8.- Una vez transcurrido el tiempo de sulfuracién se corta el flujo de gas
(hidrogeno o mezcla Hy/H,S seglin sea el caso) cerrando las valvulas de acceso asi
como el flujo de mezcla liquida (si fue requerida) apagando la bomba. En seguida se
abre la vélvula de paso de nilrégeno, de forma que este gas fluya por el sistema. Se
enfria el reactor a través del set-up del sistema electrénico de control general. De
igual forma, se enfria la zona de precalentamiento.

9.- Se presuriza el sistema hasta la alcanzar la presién de operacién de la
prueba de reaccion. El sistema esta en condiciones para que se efectle la reaccién.

2.4.2 DESCRIPCION DE LA ETAPA DE REACCION SOBRE EL SISTEMA
CATALITICO.

Una vez que ha sido efectuada la sulfuracién del catalizador, el sistema se
encuentra listo para que sean realizadas las pruebas de medicion de actividad
catalitica.

En seguida se mencionan las etapas para realizar la reaccion sobre el
sistema catalitico:

1.- Se abren las valvulas de entrada de hidrégeno y de salida de gases,de
forma que se establezca un flujo de hidrogeno por el sistema. Se ajusta el flujo de
hidrédgeno por medio del control de flujo masico conectado al sistema electronico de
control general.
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2.- Se ajusta en el set-up del sistema electronico de control general la
temperatura de operacion del reactor, para proceder con el calentamiento del mismo
hasta que se alcance la temperatura deseada en el lecho catalitico.

3.- Se enciende el reodstato con la resistencia conectada para calentar la
zona de precalentamiento.

4.- Simultdneo con la etapa de calentamiento del sistema, debe realizarse la
estabilizacion del flujo de mezcla liquida. Para ello debe posicionarse la valvula de
tres vias de forma que el liquido sea conducido hacia el desfogue y no al reactor. Se
enciende la bomba de suministro y se coloca una bureta en la salida del desfogue
para recibir el fiujo de liquido.

5.- Ya estabilizados el flujo de hidrégeno y la temperatura de operacion def
reactor, se enciende la bomba que suministra el flujo de agua de enfriamiento del
condensador y se procede a alimentar la mezcla liquida de reaccidn posicionando la
valvula de tres vias de forma que el liquido suministrado fluya hacia la conexién “T*
uniendose al fiujo de hidrégeno con rumbo al reactor. En ese momento comienza a
contabilizarse el tismpo de reaccion.

6.- Cinco minutos antes de que llegue el tiempo de tomar muestra, se abre la
valvula de paso hacia el segundo tanque flash, FA2, para que este se llene del
condensado que fue separado del gas en el primer tanque flash, FA1. Al cumplirse
el tiempo de muestra se cierra la valvula de acceso a FA2 para, enseguida, abrir la
vélvula de salida de este tanque de forma que el liquido fluya hacia el recipiente de
vidrio. De ahi se toman las muestras liquidas para su posterior andlisis.

7.- Cuando, por medio del andlisis, se ha determinado que la conversion en
el catalizador se ha mantenido estable (desviacion estandar no mayor al 10% del
valor promedio de conversion obtenido en tres muestras seguidas) se procede a
apagar la bomba de suministro de liquido. Se apaga el redstato de forma que la
zona de precalentamiento comience a enfriarse. Se enfria el reactor, por medio del
set-up del sistema electronico de control general. Se apaga la bomba de suministro
de agua de enfriamiento del condensador.

8.- Con respecto a la presion del sistema van a existir dos posibilidades:
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s

i} Se va a efectuar una prueba mas con el mismo catalizador. Se debe mantener,
por consiguiente, presurizado el sistema por o que, una vez frios tanto el reactor
como la zona de precalentamiento, se cierra la valvula de entrada de hidrogeno y la
valvula de salida de gases para que el sistema quede completamente aislado. Debe
verificarse que tanto las valvulas de acceso y salida del tanque FA2, asi como la
valvula de tres vias que da al desfogue, se encuentren cerradas.

i) Han finalizado las pruebas a realizar con el catalizador presente en el reactor.
Cuando el reactor y la zona de precalentamiento se encuentran frios, se procede a
despresurizar el sistema hasta la presion atmosférica de forma que pueda ser
desmontado el reactor del sistema.

2.5 CONDICIONES DE OPERACION

2.5.1 HDS DE TIOFENO.

Reactivos:  Tiofeno 99+%; Aldrich Chemical Company, Inc.
Ciclohexano grado reactivo (100%), J.T. Baker,

a.- Mezcla reactiva a utilizar: 5% en peso de azufre como tiofeno disuelto en
ciclohexano.
b.- Cantidad de catalizador a utilizar. 0.1 g.
¢.- Condiciones de operacion para la sulfuracion:

Temperatura: 400° C

Presion: atmosférica.

Agente sulfurante: mezcla gaseosa 15% en volumen de sulfuro de hidrdgeno
en hidrégeno.

Flujo de agente sulfurante; 100 mi/min (6 L/hr).

Duracion: 4 horas.
d.- Condiciones de operacion para efectuar la prueba de actividad catalitica.

Temperatura: { 300, 325, 350° C}

Presion: 45 kglcm’ (640 psi)
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Flujo de hidrogeno: 218 mi/min (13.1 L/hr)
Flujo de mezcla liquida: 11.6 mithr
Tiempo para toma de muestra: 1.5 horas.
Método de analisis:
1) Analizador de azufre y nitrégeno Marca: ANTEK Modelo: 7000.
Condiciones de operacion
Temperatura del harno: 1050° C
Flujo de oxigeno a la entrada: 25 mifmin
Flujo de helio a )a entrada: 150 ml/min
Flujo de oxigeno en circulacién por et horno: 350 miimin
Flujo de oxigeno en circulacion por el generador de ozono: 25 mi/min

2.5.2 HDS DE TIOFENO Y HDN DE QUINOLEINA SIMULTANEAS.

Reactivos:  Tiofeno 99+%; Aldrich Chemical Company, Inc.
Quinoleina 95%,; Fluka Chemika.
Ciclohexano grado reactivo (100%), J.T. Baker.
a.- Mezcla reactiva a utilizar; 7500 ppm (0.76% en peso) de azufre como tiofeno y
400 ppm de nitrégeno como quinoleina disueltos en ciclohexano.
b.- Cantidad de catalizador a usar: 0.4 g.
c.- Condiciones de aperacion para la sulfuracion:
Temperatura: 400° C
Presion: 20 kgfem? (290 psi)
Agente sulfurante; 0.75% en peso de azufre como disulfuro de carbono
(CS;) disuelto en ciclohexano.
Flujo de agente sulfurante: 5.8 mi/hr.
Flujo de hidrégeno: 109 mi/hr.
Duracion: 4 horas.
d.- Condiciones de operacién para efectuar la prueba de actividad catalitica.
Temperatura; { 300, 325, 350° C}
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Presion: 45 kg/cm? (640 psi)

Flujo de hidrégeno: 218 mi/min (13.1 L/hr)
Flujo de mezcla liquida: 11.6 mithr
Tiempo para foma de muestra 1.5 horas

Método de analisis:
1) Analizador de azufre y nitrégeno Marca: ANTEK Modelo:. 7000.

Condiciones de operacion

Temperatura del horno: 1050° C

Fiujo de oxigeno a la entrada: 25 ml/min

Flujo de helio a la entrada: 150 mi/min

Flujo de oxigeno en circulacion por el horno: 350 miimin

Fiujo de oxigeno en circulacion por el generador de ozono: 25 mi/min

2) Cromatdgrafo de gases. Marca Perkin Elmer modelo Sigma 2000

Tipo de columna: Carbowax/Chromosorb

Temperatura del horno (columna): {80 - 160° C}

Velocidad de incremento de temperatura del horno: 3° C / min
Temperatura del puerto de inyeccion: 285° C

Temperatura del detector; 285° C

Flujo de gas acarreador (nitrégeno): 180 ml/min

Presion de salida del gas acarreador (nitrégeno): 2.8 kg/cm?
Flujo de hidrogeno (para la flama): 37 ml/min

Presion de salida de hidrogeno: 1.5 kglem?

Flujo de aire (para la flama): 50 mi/min

Presion de salida de aire: 3.2 kg/em?
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RESULTADOS

3.1 HDS DE TIOFENO

Con las condiciones de operacién indicadas en la seccion 2.5.1 se midio la
actividad catalitica de las dos series de catalizadores en la hidrodesulfuracion de
tiofeno a 300, 325 y 350 °C. Los resultados se muestran en la seccién 3.1.1 para la
serie | de catalizadores y en la seccion 3.1.2 para la serie i,

Cada uno de los puntos de las tablas y gréaficas es el promedio de varias
medidas a distintos tiempos de reaccion. Las mediciones selccionadas para calcular
ol valor promedio de actividad catalitica fueron aquellas en que el catalizador
presentd un comportamiento estable, es decir, que la desviacién estandar de los
puntos seleccionados no rebasara el 10% del valor promedio.

En la figura 6. se presenta el comportamiento de un catalizador (NIWR50
%P1.5) en funcion del tiempo de reaccion a la temperatura de 300 °C. Todos los
calalizadores a las tres temperaturas se comportaron de mansra similar.

26
244
224
® 204
)ﬁ 18-
16 4 Region de actividad estable
1 del catalizador
14 4 ———
-
\m
124
) -
10 M T T T M T ¥ T ¥ T v
0.0 15 3.0 4.5 6.0 75 9.0
TIEMPO (horas)

Figura 6. Actividad para HDS de tiofeno del catalizador N\WR50%P(1.5) para una
temperatura de 300 °C, en funcién del tiempo de reaccién.
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El orden de experimentacion para todos los catalizadores fue empezando por
la mayor temperatura. Al final de la experimentacion con un catalizador se repetia el

primer experimento para comprobar que el catalizador no se habia desactivado.

3.1.1 SERIE |
Las conversiones obtenidas con los catalizadores pertenecientes a esta serie

se presentan en la tabla Vi y en la figura 7.

CATALIZADOR TEMPERATURA
300°C 325°C 350°C

NIWR50 %P(0.0) 79(04) | 99(07) | 12.7(09)
NIWR50 %P(1.5) 124(09) | 16.1(1.2) | 18.4(1.5)
NIWR50 %P(2.0) 96(07) | 13.2(11) | 16.5(1.2)

Tabla VI. Conversidn promedio de HDS de tiofeno para la sene |.
Nota: Entre paréntesis se encuentra |a desviacidn estandar.

20
] ~v
16~ \“
8 ]
/3
- L
é 12 4 P
x 1‘ / b
g4— —e—T=300°C
—a—T=325°C
] —v—T=350°C
4 v T v T T ¥ Y
00 05 1.0 15 20
Contenido de P, % en peso

Figura 7. Vanacién de la conversién de HDS de tiofeno en funcidn del contenido de
fésforo para tres temperaturas de reaccién expenmentadas. SERIE |

§7



RESULTADOS

Se observa que para los tres experimentos el catalizador con 1.5 %P
presenta la mayor actividad catalitica Inclusive, el catalizador que se encuentra
modificado con 2 %P muestra una mayar conversion para la HDS de tiofeno que el
catalizador con 0 %P. Asi mismo se observa que la actividad catalitica de los tres

catalizadores aumenta al aumentar la temperatura.

3.1.2 SERIE I}
La actividad catalitica de los catalizadores de esta serie, expresada como

conversién se presentan en la tabla VIl y en la figura 8.

CATALIZADOR TEMPERATURA
300°C 325°C 350°C

NIWRO5 %P(0.0) 150(09) | 225(08) | 408(0.9)
NIWRS5 %P(1.5) 26.7 (06) | 522(08) | 71.2(0.7)
NIWR95 %P(2.0) 204 (05) | 39.8(09) | 56.6(0.8)

Tabla VII. Conversién promedio de HDS tiofeno para la serie Il.
Nota: Entre paréntesis se encuentra la desviacion estandar.

70 o—T=300 °C v.
|-a—12325c
60 J= Y= 12350 °C
r

%

50 - -
sy 4

30-{

X HDS®

60 05 10 15 20
Contenido de P, % en peso

Figura 8. Variacion de la conversién de HDS de tiofeno en funcién del contenido de
fésforo para tres temperaturas de reaccion experimentadas. SERIE i
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Para esta serie se observa un comportamiento similar al de la serie | El
catalizador que tuvo 1a mayor actividad catalitica fue aquel con un contenido de P
1.5 %, e inclusive el catalizador modificado con 2 %P presenta una mayor actividad
catalitica que el catalizador con un contenido de P del 0 %. Los tres catalizadores
aumentan su actividad conforme aumenta ia temperatura. Los catalizadores de esta
serie presentaron, para un mismo centenido de fdsforo y una misma temperatura,
mayor actividad catalitica que los de la serie 1.

3.2 HDS DE TIOFENO Y HDN DE QUINOLEINA SIMULTANEAS

Con las condiciones de operacion indicadas en la seccion 2.5.1 se midio la
actividad catalitica de las dos series de catalizadores en la HDS de tiofeno / HDN de
quinoleina simultaneas a 300, 325 y 350 °C. Los resultados se muestran en la
seccidn 3.2.1 para la HDS de tiofeno con las dos series de catalizadores y en la
seccion 3.2.3 para la HON de quinoleina con las dos series de catalizadores.

Cada uno de los puntos de las tablas y gréficas es el promedio de varias
medidas a distintos tiempos de reaccidn. Las mediciones seleccionadas para
calcular el valor promedio de actividad catalitica fueron aquellas en que el
catalizador presenté un comportamiento estable, es decir, que la desviacién
estandar de los puntos seleccionados no rebasara el 10% del valor promedio.

En las figuras 9 y 10 se presenta el comportamiento de un catalizador (NiW
R50%P1.5) en funcion del tiempo de reaccidn a la temperatura de 325 °C para la
reaccidn de HDS de tiofeno y HDN de quinoleina respectivamente. Todos los
catalizadores a las tres temperaturas se comportaron de manera similar.

El orden de experimentacidn para todos los catatizadores fue comenzando
por la temperatura mas aita (350 °C). Al final de la experimentacién con un

catalizador se repetia el primer experimento para comprobar que el catalizador no
se habla desactivado.
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Figura 9. Actividad para HDS de tiofeno, en presencia de quinolelna, del catalizador
NIWR50%P(1.5) para una temperatura de 325°C, en funcién del tiempo de reaccién.
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Figura 10, Actividad para HDN de quinoleina, en presencia de tiofeno, del
calalizador NIWR50%P(1.5) para una temperatura de 325°C, en funcién del tiempo
de reaccién.
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3.2.1 HDS DE TIOFENO

3.2.1.1 SERIE |

Enla tabla VIl y en la figura 11 se presentan los valores de conversion para

Ja reaccién de HDS obtenidos con los catalizadores de esta serie.

CATALIZADOR TEMPERATURA
300°C 325°C 350°C
NiIWR50 %P(0.0) 145(02) | 22.5(0.3) 27.7 (0.6)
NiIWRS50 %P(1.5) 18.2(0.2) | 28.1(0.2) 31.2(0.4)
NiIWRS50 %P(2.0) 17.2(0.2) | 24.5(0.9) 29.8(0.2)
Tabla V. Conversién promedio de HDS de liofeno, en presencia de quinoleine,
para ia serie /.

Nota: Entre paréntesis se encuentra la desviacion estandar.

3
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Figura 11, Variacién de la conversion de HDS de tiofeno en funcién del contenido
de fésforo para tres temperaturas de reaccién expenimentadas. SERIE I. Mezcla
tiofeno-quinoleina.
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De los resultados obtenidos de medicion de actividad catalitica en la reaccion
de HDS de tiofeno con presencia de quinoleina, se observa que para las tras
temperaturas de operacion el catalizador modificado con 1.5% P resulta ser el mas
activo. De igual forma que en la seccién 3.1.1 se constatd que el otro catalizador
que fue modificado con fésforo (2% P en el soporte) presenta una mayor actividad
catalitica que el catalizador cuyo soporte no sufrid modificacién con fdsforo. A
medida que aumenta la temperatura de operacidn se tiene un incremento de la
conversion en los tres catalizadores.

3.2.1.2 SERIE N

A continuacidn se presentan, en la tabla IX y en la figura 12, los resultados
de conversién de tiofeno, en presencia de quinoleina, para los catalizadores
pertenecientes a esta serie.

CATALIZADOR TEMPERATURA

300°C 325°C 350°C
NIWR35 %P(0.0) 137 (0.8) | 19.3(09) | 246(09)
NIWR95 %P(1.5) *72(05) | *0.9(0.6) | *14.9(08)
NIWRS5 %P(2.0) 56(0.3) | 83(05) | 13.1(0.8)

Tabla IX. Conversién promedio de HDS de tiofeno, en presencia de quinolelna, para
la serie Il.
Nota: Entre paréntesis se encuentra la desviacion estndar.
* Para este catalizador se repitio la experimentacién con una nueva carga de catalizador

Para esta serie se encontré que la presencia del fosforo en el no solamente
no mejora la actividad catalitica para HDS de tiofeno sino qué se tiene una
disminucién drastica en la misma. Para las tres temperaturas el catalizador que no
fue modificado con fésforo en el soporte presenta una mayor conversién con
respecto a los dos catalizadores modificados. En los tres catalizadores aumentd la
actividad catalitica en la medida que fue incrementada la temperatura de operacion.
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Figura 12, Variacidn de la conversién de HDS de tiofeno en funcién del contenido de
tésforo para tres lemperaluras de reaccidn expenmentadas. SERIE 1l Mezcla
tiofeno-quinoleina

3.2.2 HIDROGENACION DE QUINOLEINA

3.2.2.1 SERIE |

En la tabla X y en la figura 13 se presentan los resultados obtenidos, para los
catalizadores de esta serie, de conversion de quinoteina llamada para efectos de
este trabajo como hidrogenacién (HYD), debide a que en los estudios que se han
realizado para HON de quinoleina @) 5¢ ha establecido que esta primero sufre una
hidrogenacion a 1,2,34 THQ o a 56,78 THQ antes de proseguir con un
rompimiento de enlace C-N. (Ver también seccién 2.2.2).

Se pudo observar que en los tres catalizadores, y a las tres temperaturas, se

presentd una hidrogenacién de la quinaleina >90%, independientemente del grado

63



RESULTADOS

CATALIZADOR TEMPERATURA
300°C 325°C 350°C
NIWR50 %P(0.0) 925(31) | 939(24) | 926(41)
NIWR50 %P(1.5) 945(18) | 934(25) | 927(31)
NIWR50 %P(2.0) 946(23) | 932(36) | 915(42)

Tabla X. Conversién promedio de hidrogenacion de quinoleina, en presencia de
tiofeno, para la sene |.
Nota: Entre paréntesis se encuentra la desviacion estandar.
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Figura 13. Vanacion de la conversion de hidrogenacion de quinoleina en funcién
del contenido de fésforo para tres temperaturas de reaccion expenmentadas. SERIE
1. Mezcla tiofeno-quinoleina.

de reaccidn sufrido por las moléculas de quinoleina, es decir, si se quedaron en los
primeros  intermediarios de reaccion (1,234 THQ; 5678 THQ;
decahidroquinoleina), en aminas (propilanilina, 1-amin,2-propil ciclohexano) o en
hidrocarburos (propilciclohexano, propilbenceno) junto con amoniaco. (Ver también
seccion 2.2.2).
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3.22.2 SERIE #
En la tabla Xi y en 1a figura 14 se muestran los resultados de conversién de

quinoleina o grado de hidrogenacién de la misma obtenidos con los catalizadores

de esta serie.

CATALIZADOR TEMPERATURA
300°C 325°C 350°C
NIWR95 %P(0.0) 918(35 | 903(42) | 895(45)
NIWR95 %P(1.5) 929(2.7) | 91.5(3.2) | 90.8(36)
NIWRO5 %P(2.0) 925(24) | 921(31) | 915(36)

Tabla Xi. Conversién promedio de hidrogenacion de quinoleina, en presencia de
tiofeno, para la serie /I,
Nota: Entre paréntesis se encusentra la desviacion estandar.
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Figura 14. Variacién de la conversién de hidrogenacién de quinolefna en funcién del
contenido de fésforo para tres temperaturas de reaccién expenmentadas. SERIE I,
Mezcla tiofeno-quinoleina.
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Para los catalizadores pertenecientes a esta serie se observo, al igual que
para la serie |, un grado de hidrogenacion >90%. a las tres temperaluras de

operacion

3.2,3 HDN DE QUINOLEINA

3.2.3.1 SERIE !

En fa tabla Xl y en la figura 15 se presentan los resultados de conversion de
HON de la quinoleina observados para los catalizadores de esta serie, a las tres
temperaturas de operacion.

CATALIZADOR TEMPERATURA

300°C 325°C 350°C
NIWR50 %P(0.0) 10.9(08) | 16.4(1.3) | 20.7(1.5)
NIWR50 %P(1.5) 8.1(0.4) | 115(08) | 158(1.2)
NIWR50 %P(2.0) 57(02) | 9.1(0.7) | 12.7(1.0)

Tabla Xl Conversién promedio de HON de quinoleina, en presencia de tiofeno,
para la serie |.
Nota: Entre paréntesis se encuentra la desviacion estandar,

En base a los resultados que se presentaron para los catalizadores de la
serie | puede observarse que en los catalizadores modificados con fésforo se tuvo
una menaor conversion de HDN con respecto al catalizador sin modificar. Inclusive,
en la medida que aumento la cantidad de fosforo afadida al soporte se tuvo una
menor actividad catalitica, Para los tres catalizadores la conversion fue mayor al
aumentar la temperatura de operacion.
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Figura 15. Variacién de la conversién de HDN de quinolelna en funcién del
contenido de fésforo para tres temperaturas de reaccion expenmentadas. SERIE |.
Mezcla tiofeno-quinoleina.

3.23.2 SERIE I
A continuacién se presentan, dentro de la tabla Xlll y la figura 16, los
resultados que se tuvieron para los catalizadores de esta serie para las distintas

temperaturas de operacién.

CATALIZADOR TEMPERATURA

300°C 325°C 350°C _
NIWRS5 %P(0.0) 87(0.5) | 142(0.7) | 18.4(1.9)
NIWRO5 %P(1.5) 48(0.3) | 8.1(06) | 10.3(0.8)
NIWRG5 %P (2.0) 41(03) | 7.2(05) | 8.9(05)

Tabla Xlll. Conversién promedio de HDN de quinoleina, en presencia de tiofeno,
para la sene .
Nota: Entre paréntesis se eNcuentra la desviacion estandar.
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Figura 18. Vanacion de la conversién de HDN de quinolelna en funcién del
contenido de fésforo para tres temperaturas de reaccién expenmentadas.
SERIE Il. Mezcla tiofeno-quinoleina.

En esta serie se observo la misma tendencia que la de los catalizadores de la
primera serie, es decir, una menor actividad catalitica en los catalizadores
modificados con respecto al que no fue modificado, asi como una disminucion de la
conversion para un mayor contenido de fosforo en el soporte. Ademas, cabe resaltar
que en los catalizadores de esta serie la actividad catalitica para HDN de quinoleina
fue menor que en los catalizadores de la serie |, para una misma temperatura y un
contenido igual de fosforo. Los fres catalizadores presentaron un aumento en la
actividad catalitica a medida que aumento la temperatura de operacion. '
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DISCUSION DE RESULTADOS

—

4.1 HDS DE TIOFENO

Para tratar de explicar el efecto del fésforo en el sistema NiW/ALO; nos
basaremos en los resuitados encontrados en la bibliografia, discutidos con detalle
en ol capitulo Il, sentando ademds una guia de hipdtesis acerca de lo que puede
encontrar Ojeda Nava en su trabajo de tesis al caracterizar estos catalizadores.
Resumiendo lo ya mencionado en el capitulo Ii tenemos:

o La presencia de fésforo en el sistema catalitico MoOyAl; O conduce a una
mayor actividad catalitica para la HDS de tiofeno, fendmeno que fue asociado a
cambios en la distribucién superficial del Mo, siendo una posible causa la
variacion del tamafio y del contorno de los cristales de MoS; ®5 En otro
trabajo acerca de este mismo sistema catalitico se encontré que el fosforo
produce un mayor apilamiento de cristales de MoS; 9 pgi mismo, en el
sistema WI/A,O; el fésforo aumento el nimero de apilamientos en las
estructuras de WS, "%

» En el sistema NiMo/Al,0; el fosforo mejord la dispersion de Ni y Mo, credndose
un mayor nimero de especies Oxidas las cuales son precursoras de la fase
activa en la reaccion de HDS, Ni-Mo-S (%), Ademas los mismos investigadores
encontraron que para este sistema el fésforo impide de forma efectiva la
difusion del nique! al interior del soporte ©) Otros investigadores al trabajar
con este sistema catalitico hallaron que el fésforo aumenta la dlspérsién yla
reducibilidad/ sulfurabilidad de las especies molibdato a la vez que aumenta la
cantidad de Ni disponible para formar la fase activa de reacciones HDS, Ni-Mo-
g 67

e En el sistema NiW/AI,O; el fésforo impide la formacion de la fase NiAl,O, y
aumenta simultaneamente la cantidad de iones Ni%* octaédricos en el estado

éxido 7.
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e En los sistemas cataliticos W/A;O; y NiW/AILO; el fosforo promueve la
formacion de especies politungstatos octaédricos los cuales son mas
facilmente reducibles %72

¢ Debido a la incorporacién del fésforo podrian estarse formando nuevos sitios
cataliticos como pueden ser grupos AIPO, &cidos (58‘64). fosfatos (50'6”,

62) 5 heteropolicompuestos de P-Ni-Mo ).

fosfuros en reemplazo por sulfuros

Para las dos series de catalizadores estudiadas en este trabajo
observamos un efecto promotor del fésforo para la reaccion de HDS de tiofeno.
De lo encontrado en la bibliografia sobre el efecto del fésforo, pero en olros
sistemas cataliticos y/u otros soportes, podemos pensar que en el sistema
catalitico NiW/AL0,-TiO; la incorporacién del fésforo mejora la dispersion de las
especies de Ni y W, promueve la formacion de compuestos de Ni y W en
coordinacién octaédrica como pueden ser poliwolframatos. Es posible que estos
cambios en la distribucion de las especies de Ni y W con la incorporacion del
féstoro, modifiquen el nimero y/o 1a estructura de atomos de W coordinadamente
insarturados, denominados en la literatura como CUS (coordinatively unsaturated
sites), que se crean en los bordes de los cristales del WS, durante el proceso de
sulfuracién-reduccion de los catalizadores.

La mayor actividad observada para el catalizador con 1.5 % de P puede
deberse a que hasta este contenido de fosforo los cambios mencionados en el
parrafo anterior se promuevan y que a contenidos mayores el efecto promotor
empiece a decaer debido probablemente a un apilamiento de las especies de Wy
por lo tanto a una disminucién de los centros activos disponibles.

Por otro lado, aunque el objelivo de este trabajo no fue el de estudiar el
efecto del contenido de TiO; en el soporte, aprovechando que tenemos dos series
de soportes con contenidos diferentes de TiO,, podemos sacar alguna conclusién
al respecto. En la bibliografia consultada en cuanto al efecto del contenidd de
TiO; en soportes mixtos de titania-alimina se encontrd lo siguiente;
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o A mayor contenido de TiO, en un soporte de dxidos mixtos titania-alumina se
presentan menos especies Co;Q4 y Co(ll} coordinado tetraédricamente y se
favorece la formacion de CoTiO; que es una fase superficial de mayor
interaccion “?. En general se ha encontrado que existe una mayor fuerza de
interaccion entre el soporte y las especies superficiales de MoO; y de WO; asi
como una mayor dispersion en catalizadores soportados en TiO, que aquellos
soportados en Al,Q; (36.37)

» lalongitud y altura (numero de capas) de los cristales de MoS; disminuyen en
catalizadores soportados en TiO, respecto a los soportados en Al,O; 9

« A medida que aumenta la cantidad de TiO; en la red superficial de un soporte
de oxidos mixtos alimina-titania se mejora la concentracion atémica superficial
de Mo asi como se promuseve la reduccion del Mo a una valencia menor. Estos
hechos se asociaron directamente al aumento de actividad catalitica de HDS
observado para aquellos soportes con mayor cantidad de TiO, “3

» A mayores contenidos de TiO; en un soporte de 6xidos mixtos titania-alumina
se presentan mayor namero de sitios acidos tanto tipo Lewis como tipo
Bronsted. Puede existir una cierta correlacion entre la acidez del catalizador y
la actividad para HDS del mismo en donde los sitios dcidos estarian afectando
la dispersion y la actividad para HDS del mismo en donde los sitios 4cidos
estarian afectando la dispersion y la reactividad de los sitios MoS; “

¢ Se ha encontrado que la titania facilita la formacion, asi como estabiliza, a los

iones W** mientras que la alimina solo estabiliza los iones WE* %2,

De los resultados obtenidos en el presente trabajo podemos observar que
la serie || tiene una mayor actividad catalitica en la reaccion de HDS de tiofeno
que la serie |, para un catalizador con el mismo contenido de fosforo y a la misma
lemperatura de reaccion. Estos resultados concuerdan con lo reportado en la
literatura que nos dice que a mayor contenido de titania en el soporte se
disminuye la formacion de especies NiAlQ, y por lo tanto hay una mayor
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disponibilidad de Ni para que actue como promotor. También es posible que las
especies de Ni y W estén mejor dispersadas en la serie Il que en fa serie | asi
como que la longitud y altura de los cristales de WS, sea menor en la serie |l, lo
que provocaria un mayor nimero de centros activos expuestos. También. al existir
menor interaccion entre la fase activa y el soporte, la sulfuracion de estas
especies s mas facil en la serie Il que en la serie |.

Se observa de los resultados que el efecto promotor del fésforo es mas
pronunciado en los catalizadores de la serie Il Esto puede deberse
probablemente a que en esta serie la concentracion superficial de atomos de W
es de 2.54 at. W/nm’, resultando por lo tanto en una mejor dispersion de las

especies de tungsteno.

4.2 HDS DE TIOFENO Y HDN DE QUINOLEINA SIMULTANEAS.

4.2.1 HDS DE TIOFENO

Para la reaccion de HDS de tiofeno en presencia de quinoleina, la serie |
conservd la tendencia observada cuando se realiz6 la HDS de tiofeno en
ausencia de quinoleina, es decir, los catalizadores modificados con: fsforo
tuvieron una mayor actividad catalitica que el catalizador no modificado;
observandose un maximo para el catalizador con 1.5 % .en fosforo..En la serie 1,
sin embargo, los catalizadores modificados con fdsforo presentaron menor
actividad catalitica que el catalizador no modificado. Es posible que exista una
influencia mayor de la quinoleina sobre los centros activos de los catalizadores de
esta serie.

Para tratar de entender el comportamiento de los catalizadores en esta
reaccion, a continuacion se presentan aigunos trabajos que nos pueden ayudar a

explicar nuestros resultados:
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1. Nagai y col postularon que los compuestos de nitrageno se adsorben
fusrtemente en sitios acidos tipo Bronsted y, en grado menar, en sitios acidos

T Los experimentos que

tipo Lewis y en sitios coordinadamente insaturados
realizaron fueron disefiados para evaluar el efecto envenenante de compuestos
de nitrégeno con diferentes basicidades en fase gas. Las basicidades de fase
gas pueden valorar las propiedades moleculares intrinsecas en ausencia de
interacciones complejas con maléculas de salvents; esta basicidad de la fase
gas la obtuvieron midiendo las constantes de equilibric para reacciones de
transferencia de protones, esto es, acorde con la afinidad protdnica, la cual es
una medida directa de la fusrza de base de Bronsted. Asociaron como sitios
4cidos tipo Bronsted en el catalizador a los grupos OH o a los grupos SH

adyacentes a las vacantes anianicas de la superficie del catalizador sulfurado.

2. Massoth y Miciukiewicz al estudiar catalizadores CoMao/Al, Q5 para reacciones

de HDS de tiofeno y de HYD de hexeno, en presencia de piridina 7,
encontraran que las velocidades de adsarcidn y desorcién de la piridina son
lentas en comparacion con las velocidades de reaccion de forma tal, que el
modelo que mejor correlaciona los datos es el de la isoterma de Temkin.
modificada; esto implica la adsorcién cuasi-irreversible de la piridina cuyo
efecto sobre la actividad catalitica se refleja en un envenenamiento cuasi-
permanente de los sitios activos. El efecta que se tiene en la disminucion de la
canstante de rapidez de las reacciones de HDS y de HYD es mayor que en el
caso donde se presenta una adsorcian competitiva reversible por sitios activos.
3. Al estudiar el envenenamiento de la HDS de tiofeno con compuestos de
nitrégeno (quinaleina, piridina, anilina) en catalizadores NiMo/Al,O5 @ | aVopa
y Satterfield encontraron que la basicidad de la malécula puede ser el factor
controlante que determina la fuerza de interaccién de cualquier compuasto con
la superficie del catalizador. Al comparar las constantes de adsorcién en
equilibrio de los compusstos de nitrégena con sus valares correspandientes de
pK, observaron que la basicidad acuosa as una pobre prediccion de la fuerza
de adsorcidn (medida por el grado de inhibician), esto se debe a qus la
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hidrolisis de especies ionicas enmascara significalivamente la basicidad
intrinseca de cationes con carga localizada, alterandose el equilibrio de
transferencia protdnica. Asi es que, al estudiar la afinidad protdnica de los
compuestos en fase gas, se dan cuenta que esta es una propiedad que se
correlaciona bien con la fuerza de adsorcion. Esto se explica por el hecho de
que el calor de adsorcion es el factor controlante para determinar la fuerza de

AHa
adsorcién: K « exp (»E%-—). Si se supone que las interacciones Acido-

base son las responsables de la adsorcidn, entonces fa afinidad proténica
representa al calor de adsorcion como ef cambio de entalpia para una reaccion
con ftransferencia proténica, con todos los valores referidos a la afinidad
proténica del amoniaco. Otro argumento para reforzar el hecho de que la
basicidad de la fase gas da una buena prediccidn de la fuerza de adsorcién es
el hecho de que los catalizadores de hidrotratamiento estan expuestos bien a
una fase gas rica en hidrégeno bien a un liquido aromatico o parafinico
relativamente inerte y no a soluciones acuosas. Finalmente, las afinidades
protdnicas medidas en la fase gas muestran buen acuerdo con las afinidades
proténicas medidas en la mayoria de Ios liquidos inertes y en solventes
organicos. Estas afinidades pueden ser medidas por espectrometria de masas,

De estos tres trabajos se puede inferir que la quinoleina se adsorbe

principalmente por medio de un fendmeno de lransferencia protdnica lo cual
solamente o3 posible en sitios 4cidos tipo Bronsted. Ademads, esta adsorcion se
lieva a cabo de forma cuasi-irrversible lo cual implica una ocupacién cuasi-
permanente de estos sitios por la quinoleina.

Otro aspecto que se deberd tomar en cuenta para iniciar la discusién de

resultados es el trabajo de Ramirez Solis y col. “4) con 6xidos mixtos de titanio y
aluminio como soportes de catalizadores de HDT. En esa ocasidn encontraron
que estos soportes presentan sitios dcidos lipo Lewis y tipo Brdnsted y que, a
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e

medida que aumentaba el contenido de titania en el soporte, se incrementaba el
numero de sitios &cidos tipo Brénsted.

De los resultados obtenidos de HDS de tiofeno en presencia de quinoleina
s@ observaron dos fendémenos:

a) La serie | presentd, para una misma temperatura y para un catalizador
con el mismo contenido de fésforo, una mayor actividad catalitica para HDS de
tiofeno que la serie Il. Se recordara que cuando se realiz6 la reaccién de HDS de
tiofeno en ausencia de quinoleina, se tuvo una mayor actividad de la serie 1l.

b) En la serie |, para una misma temperatura, los catalizadores modificados
con fésforo presentaron una actividad para HDS ligeramente mayor que el
catalizador no modificado, existiendo un maximo aparente para el catalizador con
un contenido de 1.5 %P. En la serie I se presenté una menor actividad para HDS
en los catalizadores modificados con respecto al catalizador sin modificar.

El hecho de que los catalizadores de la serie |l, los cuales presentaron
mayor actividad de HDS de tiofeno en ausencia de quinoleina, tengan menos
actividad catalitica para HDS en presencia de quinoleina que los de la serie | nos
lleva a pensar que la serie i posee una mayor cantidad de cierto tipo de sitios
activos para efectuar la HDS de tiofeno los cuales, sin embargo, son sitios aptos
para que la quinoleina se adsorba fuertemente en forma cuasi-irreversible
causando una ocupacion cuasi-permanente de los mismos 8 ge propone que
estos sitios son sitios &cidos tipo Bronsted. Cabe recordar que la serie Il posee
mayor porcentaje de titania en el soporte (practicamente es titania pura) que la
serie |, lo cual ha sido correlacionado con un aumento en la cantidad de sitios
&cidos tipo Brénsted 4. Asi mismo, se concluyé que la quinoleina se adsorbe, a
través de un mecanismo de transferencia protonica, en sitios acidos tipo Brénsted
(71.79) g por ello que se sugiere que la serie 1l presenta un mayor nimero de
sitios 4cidos tipo Bronsted que la serie |, mismos que son ocupados por la
quinoleina impidiendo que las moléculas de tiofeno puedan adsorberse y
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reaccionar en los mismos. De todo fo anterior, se puede inferir que estos grupos

acidos tipo Bronsted son sitios activos para efectuar la HDS de tiofeno.
4.2.2 HIDROGENACION DE QUINOLEINA

En la discusion de los resultados que se obtuvieron de la conversidn total
de quinoleina, grado de hidrogenacion, se debe tener en consideracién que la
quinoleina que ya no fue detectada en e! analisis de mezcla de reaccion tuvo que
transformarse via hidrogenacioén a 1,2,3,4 THQ o a 5,6,7,8 THQ. Estos resultados
con conversiones bastante cercanas al 100% indicarfan que la primera etapa del
mecanismo de reaccion de HDN de quinoleina alcanza el equilibrio
termodindmica bajo las condiciones de operacion ulilizadas para este estudio.

180) quienes al realizar un

Esto cancuerda con lo encantrado por Satterfield y Yang
estudio de la reaccion de HDN de la quinoleina en un catalizador NiMo/Al,Q;,
encontraron que el equilibrio entre quinoleina y 1,234 THQ se alcanza

répidamente durante un procasamiento en fase vapor.
4.2.3 HDN DE QUINOLEINA

En la literalura se ha reportado que existen dos clases de sitios en
catalizadores NiW/AI,04 : sitios en donde se efectua la HYD y sitios donde se
lleva a cabo la hidrogendlisis. Algunos grupos de investigadores (23,2840 j1ovaran
a cabo trabajos en los cuales se estudiaron las reacciones de hidrogenacion y de
HDS, efectuadas de manera simultdnea, estableciendo la hipdtesis de que ambas
reacciones se llevan a cabo en sitios diferentes. Inclusive uno de estos grupos “0)
report6 que la hidrogenacion se lieva a cabo en una clase tinica de sitios mientras
que la HDS necesita de las dos clases de sitios para llevarse a cabo. Los
investigadores que realizaron el estudio de la reaccion de HDN efectuada
simultdneamente con la de hidrogenacion, al igual que la reaccion de HDS con
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hidrogenacion (2225)

, establecieron que tanto la HDS como la HDN (ambas
reacciones de hidrogendlisis) se efectuaron en el mismo tipo de sitios

En base a las anteriores conclusiones e hipdtesis podemos establecer que
no solamente la quinoleina se adsorbe de forma cuasi-irreversible en sitios
aclivos para la hidrogendlisis (HDS) ocupando de manera cuasi-permanente los
mismos, sino que ademas existe una competencia entre las moléculas (muy
probablemente ya hidrogenadas) de tiofeno y quinoleina por otros sitios activos
para hidrogendlisis en donde la quinoleina no se adsorbe de forma cuasi-
irreversible y cuasi-permanente. Aln mas, en estos sitios se adsorbe el tiofeno
con mayor fuerza que la quinoleina; sdlo de esta manera puede explicarse que se
hayan presentado en todos los catalizadores de las dos series una mayor
actividad para HDS de tiofeno que para HDN de quinoleina.

Es posible que la adicion de fosforo altere significativamente la distribucion
del nimero y de la fuerza de los centros acidos en las dos series de
catalizadores. Puede ser que con el incremento en el contenido de fésforo se
reduzca el numero de centros acidos fuertes (centros &cidos tipo Bronsted)
mientras que la concentracion de centros dcidos de fuerza media aumente. Esto
nos llevaria a una disminucion de la reaccion de HDN a medida que se aumente
el contenido de fosforo, como se observa en los resultados obtenidos en el
presente trabajo.

4.3 DISCUSION GENERAL

En resimen, los catalizadores de la serie | deben tener menos sitios de
hidrogendlisis con respecto a la serie ll, debido a que presentan menor actividad
catalitica para HDS de tiofeno en ausencia de quinoleina. La mayoria de estos
sitios activos para la hidrogendlisis, segun se vid en la discusién de resultados
para HDS de tiofeno y HDN de quinoleina simultaneas, son sitios acidos tipo
Bronsted . Esto nos indica que el mayor contenido de titania aumenta la cantidad
de este tipo de sitios activos para hidrogendlisis y concuerda con lo establecido
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por Ramirez Solis y col. ) puesto que |a serie mas activa, la serie |l, tiene mayor
contenido de titania en el soporte.

A parir del estudio de las reacciones de HDS de tiofeno y HDN
simultaneas, se propuso que en este primer tipo de sitios para hidrogendlisis
(sitios acidos tipo Bronsted) es muy probable que la quinoleina se adsorba de
manera cuasi-ireversible, debido a que se cbservé que ahora la serie | fue la
que presentd mayor actividad para HDS de tiofeno, en presencia de quinoleina, a
la vez que se refuerza la idea de que al incrementarse el contenido de titania en
el soporte aumenta el niimero de sitios acidos de Bronsted.

Se hipotetizd la existencia de un segundo tipo de sitios activos para la
hidrogendlisis, para poder explicar el hecho de que en todos los catalizadores hay
una mayor actividad para HDS de tiofeno que para HDN de quinoleina, es decir
sitios en donde es el tiofeno quien se adsorbe preferentemente y no la quinoleina.
De este segundo tipo de sitios hay una mayor cantidad en la serie | que en la
serie {l, pues los catalizadores de la serie | tienen mayor actividad, para un mismo
contenido de fésforo y a una misma temperatura, tanto pata HDS de tiofeno como
para HDN de quinoleina. Ademas, los catalizadores sin modificar de las dos
series deben tener un mayor nimero de este segundo tipo de sitios con respecto
a los modificados pues, al efectuar HDS y HDN conjuntamente, presentan una
mayor actividad para HDS de tiofeno que para la HDN de quinoleina.

Cabe destacar que en la literatura se encuentran reportados dos trabajos
que concuerdan con las ideas expuestas en esta discusidn,

Al estudiar la actividad catalitica de un sistema NiMo/TiO,-AlO3 en la HDS
de tiofeno, Rives y col. &1 encontréron que existia una correlacién entre el
numero de sitios &cidos tipo Bronsted superficiales y la actividad catalitica. Al
aumentar el contenido de titania en el soporte se incrementé de igual manera
tanto ia aclividad catalitica como el nimero de sitios acidos tipo Brénsted.

En un trabajo realizado por Yang y Satterfield ®2) para medir la actividad de

un catalizador NiMo/Al,O; en la reaccién de HDN de quinoleina, propusieron la
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existencia de dos tipos de sitios activos' vacantes en los aniones de azufre
superficiales y acidos tipo Bronsted

Todo lo anterior hace pensar que el fosforo induce cambios en el grado de
insaturacion o en el nimero de vacantes de azufre que rodean a los atomos de
W, considerados como los centros activos de estos calalizadores, y altere su
actividad para las distintas reacciones, de acuerdo a la configuracién de esos
centros. Diferencias en el numero de vacantes anidnicas y su localizacion en el
cristal del WS; (0 MoS;) son los pardmetros generalmente utilizados en la
bibliografia para explicar los distintos centros requeridos para las reacciones de,
por ejemplo, HDS, hidrogenacién o HDN. También es posible que los cambios en
la dispersion de las fases de Ni y W conduzcan a un cambio en la relacion de
centros no promovidos de WS; y de promovidos con Ni, es decir, que el fésforo
favoreciera la formacion de la fase sulfurada ‘“NiWS”, la cual posee una mayor

actividad intrinseca para HDS que la fase WS,
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1. Existe un efecto promotor claro del tasforo en el sistema caltalitico NiWAILO;-

TiO, para la reaccion del HDS de tiofeno, obteniéndose un maximo para
contenidos de fésforo del 1.5%. Este efecto promotor del fésforo fué atribuido a
cambios en el grado de insaturacion y/o al nimero de vacantes de azufre que
rodean a los tomos de W, como consecuencia de los cambios superficiales
que induce el fésforo.

. En presencia de quinoleina el efecto promotor del fosforo para la reaccién de

HDS de tiofeno en el sistema catalitico NIW/AL,0,5-TiQ;, es diferente segun sea
la relacién TiO; / Al;04-TiO; existente en el soporte. Al parecer, la presencia de
quinaleina en la reaccién de HDS de tiofeno tiene una influencia mayor sobre
los centros activos de los catalizadores de la serie can una relacion igual a
0.95.

. El efecto pramotor del fésforo para la reaccién de HDN de quinoleina, para las

dos series de catalizadores estudiadas, es negativo. Esto puede deberse a que
con la incarporacion de fosforo se altere la distribucion de los centros acidos,
aumentando el nimero de centros &cidos de fuerza media y disminuyendo el
nUmero de centros &cidos fuertes a medida que Se incrementa el contenido de
fésfora.
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