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RESUMEN

Debido a la alta concentracion de azufre en la gasolina de FCC, actualmente este
corte no' se aprovecha en su totalidad para la formulacién de gasolinas Pemex premium
y magna-sin. Con la finalidad de utilizar esta corriente en mayor proporcion y al mismo
tiempo cumplir con las especificaciones futuras en lo que respecta al contenido de
azufre (50 ppm.), en esta tesis se propone un proceso dual de postratamiento de la
gasolina FCC, que consiste de: una primera etapa de hidrodesulfurizacién en la que se
elimina azufre; pero al mismo tiempo se pierde octano, y una segunda etapa destinada a
la recuperacién de octano (hidroconversion selectiva). Esta segunda etapa es la que
requiere de un conocimiento mds profundo en lo que respecta al comportamiento del
catalizador, ya que es un proceso nuevo y poco documentado en la literatura. Por lo

tanto, en esta tesis la investigacion se enfocaré al estudio de la etapa de hidroconversion

selectiva.

En un trabajo paralelo con cargas sintéticas modelo [8], se ha demostrado que es
posible llevar a cabo la recuperacién de octano de mezclas de parafinas (heptano) y
arométicos (benceno y tolueno) utilizando catalizadores a base de metales (Pt, Ni, Mo) y
zeolita HZSM-5 en una matriz de aldmina. Sin embargo, no se tiene un conocimiento
claro del efecto respecto que tienen, sobre estos catalizadores, los compuestos de
nitrégeno presentes en la carga de alimentacién. Se sabe de una forma general que estos

compuestos envenenan los sitios acidos de la zeolita.

Por lo anterior, el presente trabajo se enfocara a estudiar el efecto gue tiene la
presencia de quinoleina en la carga de alimentacién sobre el RON, el rendimiento
liquido y el barril octano (RON x rendimiento Liquido.) de una mezcla de parafinas (n-
heptano), arométicos (tolueno) y nafténicos (metil-ciclohexano) en un proceso de
hidroconversion selectiva que utiliza catalizadores metal / zeolita-alimina. La zeolita
HZSM5 fue seleccionada por sus propiedades 4cidas y de selectividad de forma. Los

metales Ni, Mo, Ru y Pt se seleccionaron por tener propiedades hidrogenantes diferentes
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y con el objeto de variar la relacién de funcionalidades dcido/metal del catalizador. Para
este trabajo se seleccionaron condiciones moderadas de proceso, similares a las que se

utilizan en el proceso de hidrotratamiento (315°C, 400 Ib/ in2 y LHSV de 2.4 h-1).

Los resultados del estudio indican que la presencia de una funcién metélica en el
catalizador monofuncional HZ5M5(30)-aldmina incrementa su resistencia al
envenenamiento por compuestos de nitrégeno. Adicionalmente se observa que es
posible incrementar el nlimero de octano (RON) de la carga sintética con los
catalizadores preparados. E| mayor incremento de octano se obtuvo con el catalizador

con Pt(0.2)/HZSM5(30)-alimina, en ausencia y presencia de quinolefna.

Sin embargo, se obtuvo una alta conversion del n-heptano, debida a un
incremento de ligeros y bajo rendimiento liquido. El catalizador con el cual se obtuvo el
mayor incremento en barril-octano fue Mo(9)/HZSM5(30)-alliimina. Este resultado se
debe principalmente a que con esta formulacion de catalizador se logré establecer un
balance entre las reacciones de rompimiento y las reacciones de hidroconversién que

dan como productos hidrocarburos de alto octano. :
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INTRODUCCION

Debido al problema de contaminacién ambiental, originado principalmente por
las gasolinas usadas en los medios de transporte, ha surgido la necesidad de reducir los
niveles de contaminantes (compuestos de S y N) en estos combustibles. La industria de
Refinacion del petréleo ha tenido que buscar nuevas alternativas para cumplir con las
especificaciones ambientales actuales y con esto obtener combustibles mds limpios.

La gasolina mexicana tipo Pemex-Magna cumple actualmente con una
especificacion de 1000 ppm de azufre maximo y la Premium reformulada con 500 ppm.
La reconfiguracién del sistema nacional de Refinacién contempla una reduccién de S en
el Pool de gasolinas a 700 ppm promedio, esta reduccién aiin estd lejos de las
tendencias internacionales, donde se espera en el corto plazo niveles maximos entre 50
y 200 ppm. De los componentes que conforman el “pool de gasolinas” la tercera parte
proviene de las unidades de FCC. Al mismo tiempo esta fraccion constituye la mayor
fuente de contaminantes, debido a'su alto contenido de azufre y aromaticos. De hecho,
las gasolinas de. FCC aportan aproximadamente un 90 % de azufre en el pool,
limitdndose el aprovechamiento del corte completo de gasolina por su alto contenido de
azufre. Resulta claro que al reducir el azufre de este corte se puede obtener mayor
cantidad de gasolina mas limpia y con esto aprovechar mejor esta fraccién, permitiendo
con esto la reduccién en la importacién de gasolina de alto octano. '
Dos alternativas tecnolégicas que se visualizan para aprovechar mejor el corte de
gasolina FCC son: ‘

Hidrotratamiento de la carga a FCC.

En la Figura 1 se presenta un esquema del hidrotratamiento (HDS) de los gascleos
de vacio, siendo estos la carga a las unidades de FCC. En general este arreglo permite
reducir el contenido de azufre de 2200 a 50 ppm. en la gasolina catalitica. Sin embargo,
este proceso necesita de grandes inversiones de capital, pues se requieren condiciones
séveras de operacién (T y P) y alto consumo de hidrégeno.

En México se tiene ya una cierta experiencia con esta opcién. En 1991 [1] Pemex

Refinacién operd con hidrotratamiento de la carga al proceso de FCC en la Refineria de
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Salina Cruz, teniendo como resultado principal el incremento de la calidad de la
gasolina obtenida, la cual presenté un contenido de azufre de 800 ppm. Esto contrasta
con los valores anteriores observados sin hidrodesulfurar la carga, los cuales eran
superiores a 2000 ppm. Adicionalmente, se incremento el indice de octano (1 unidad) y
en 2% el rendimiento Il’quidb de esta corriente. Sin embargo, debido a la gran demanda
de gasolina, actualmente esta planta de hidrotratamiento se utiliza para hidrodesulfurar

naftas ligeras.

Figura 1. Hidrotratamiento de la carga a FCC.
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Procesamiento del corte de gasolina proveniente de la unidad de FCC.
(hidrodesulfuracién- hidroconversién selectiva).

La hidrodesulfuracién del corte de gasolinas FCC se encuentra acompariado de la
saturacién de olefinas lo cual reduce el indice de octano de la gasolina procesada.
Debido a lo anterior se necesita llevar a cabo una conversién selectiva de moléculas de
bajo octano (parafinas lineales y aromdticos no alquilados), en moléculas con alto
.octano (isoparafinas y aromaticos alquilados) para recuperar el octano perdido en el
proceso de HDS. Tomando en cuenta los requerimientos de contenido de S y octano, se

puede proponer un proceso dual representado en la Figura 2.

Figura 2. Proceso de hidrotratamiento de gasolina catalitica
Con recuperacion de octano.

: Hidrégeno de reposicion

Gasolina FCC ’

' Hidrdégeno ﬁ

Ftapal tapa

H,S, NH, 4 — | » Gasolina con bajo
- contenido de azufre y
alto octano

Etapa 1 = Hidrotratamiento

Etapa 2 = Hidroconversion Selectiva

En la 'primera etapa se llevara a cabo la hidrodesulfuracion y la
hidrodenitrogenacion de la gasolina sobre un catalizador convencional a base de NiMo/

Al,O; 6 CoMo/ AlLO,. La segunda etapa tiene como objetivo recuperar el octano perdido
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en la primera etapa, por lo que se necesita un catalizador que sea selectivo y que

transforme las moléculas de bajo octano.

La literatura indica que existen procesos en donde se llevan a cabo
transformaciones selectivas similares usando catalizadores zeoliticos [2]. El proceso
Selectoforming, usado para hidrodesintegracion selectiva de las parafinas lineales de C.-
G, , comercializado por la Mobil Oil [3-4] desde 1960 emplea erionita que es una
zeolita con poro pequefo (3.5 x 5.3 A). El proceso M-Forming [5] también de la Mobil
Oil usa un catalizador de Ni / ZSM-5. Las ventajas de la zeolita ZSM-5 son: tamano de
poro adecuado (5.3 x 5.6 A) para este proceso ya que permite que sélo las parafinas
normales o las isoparafinas con una ramificacién metilo, en el rango de las gasolinas,
accedan a los poros (selectividad de farma) y participen en reacciones de desintegracion

secundarias, eliminando asi los componentes de bajo octano [6-7].

Con base en estudio previo [8] realizado en la UNICAT-FQ se probé la viabilidad
de esta segunda alternativa, pero al mismo tiempo se detecté |la importancia de estudiar
el problema de envenenamiento del catalizador por la presencia de compuestos de
azufre y nitrégeno en la carga de alimentacién. Este es el problema que abordara el

presente trabajo.

Se propone utilizar un catalizador con caracteristicas bifuncionales: La funcién
dcida la aportard una zeolita con selectividad de forma (HZSM5) incorporada en una
matriz de alimina y la funcién hidrogenante la aportard un metal {los metales de estudio
serdn Ni, Mo, Ru, Pt). Estos metalés fueron seleccionados en base a su fuerza
hidrogenante, siendo para el niquel 'débil, para el molibdeno y rutenio intermedia y
fuerte para el platino. Se estudiaran dos niveles carga metalica con objeto de variar la
relacién de funcionalidades dcido/ metal, que es la que determina las rutas de reaccién

en un catalizador bifuncional de hidoconversién.
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OBJETIVO

Analizar el comportamiento, en términos de RON, rendimiento liquido y barril
octano, de catalizadores metal/ zeolita HZSM5-alimina (metal: Ni, Mo, Ru o Pt)
en la hidroconversién selectiva de una mezcla modelo de gasolina de
desintegracién hidrotratada con la siguiente composicién en volumen: 70% n-
heptano, 20% tolueno, 10% metilciclohexano, contaminada con S, con y sin la
presencia de compuestos de nitrégeno (quinoleina).
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CAPITULO I

ANTECEDENTES

De los procesos propuestos para lograr la reduccién de azufre en la gasolina FCC,
el proceso dual de Hidrotratamiento-Hidroconversién selectiva, se ha tomado como base
de estudio para este trabajo. A continuacién se describen las caracteristicas mas
importantes de este proceso, tomando como'referencia la informacién disponible de

procesos similares.

Los procesos de Hidrotratamiento (HDT) se utilizan cuando se desea purificar un
corte de petréleo por medio de la reaccion de los compuestos de S ¥ N presentes con
hidrégeno, en presencia de un catalizador. Los procesos que se llevan a cabo durante el
HDT reciben diferentes nombres, segtin sea la reaccién empleada para eliminar Ie!

compuesto deseado:

Reaccidn Compuesto a eliminar
Hidrodesulfuracién HDS Azufre
Hidrodenitrogenacién HDN Nitrégeno
Hidrodemetalizacién HDM Metales (V, Ni, etc.)
Hidrogenacién HYD Aromaticos, olefinas

La HDS es un proceso de gran utilidad en el sistema nacional de refinerias.
Mediante este proceso se efecttia la eliminacién de compuestos de azufre contenidos en
tos diferentes cortes del petréleo, en presencia de un catalizador, usualmente
CoMo/AlL, O, o NiMo/ Al,O,, en un reactor de lecho fijo. Las reacciones de HDS y HDN
son exotérmicas del tipo hidrogendlisis, y se caracterizan por el rompimiento del enlace
carbén-heteroadtomo. Los procesos de Hidrodesulfuracion (HDS) se conocen con mucho
detalle, tanto en sus formulaciones de catalizadores, como en las condiciones de

operacién [9]. Sin embargo, dado que el proceso de hidroconversién selectiva (proceso
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para recuperacién de octano) es relativamente nuevo, se requiere de un estudio mds
profundo sobre la formulacién del catalizador para evaluar su comportamiento con
respecto a las rutas de reaccién que promueve y respecto a la estabilidad de los

catalizadores frente a la presencia de venenos tales como los compuestos de nitrégeno.

A escala comercial se han licenciado recientemente dos procesos para
recuperacion de octano, el proceso "OCTGAIN” y el “CDTECH”. En ellos se llevan a
cabo las dos etapas mostradas la figura 2. El proceso “OCTGAIN" de la Mobil [10] no ha
dado informacion sobre el tipb de catalizador que usa, ni sobre las condiciones de
operacién en la etapa de hidréconversién seIectfva. El proceso “CDTECH” {11] que se
refiere a las mejoras en hidrodesulfuracion de gasolina de FCC via destilacion catalitica,
reduce en un 95% el azufre y pierde 1 unidad en el indice de octano, tampoco da a

conocer la formulacién del catalizador, ni las condiciones de operacién.

A nivel planta piloto existe un proceso llamado “ISAL” [12] del Instituto
Venezolano del Petréleo, proceso también similar al de la figura 2, en el que se efectda
un extraccién intermedia para la eliminacion de compuestos de azufre y nitrégeno
producidos o no convertidos en la primera cama catalitica. Este proceso da a conocer de
manera general la propiedad del catalizador de la segunda etapa, el cual es un
catalizador bifuncional con caracteristicas dcidas e hidrogenantes y fue evaluado en
forma de extruido, sin embargo no da a conocer en detalle la formulacién del
catalizador. Las condiciones de operacién en la segunda etapa son similares a las
utilizadas en la etapa de hidrotratamiento (T= 320 °C, P= 400 Psig, LHSV= 1 h™).
Antes de alimentar la corriente a la segunda etapa de reaccién, el proceso reduce al
minimo el nivel de azufre y nitrégeno (menos de 10 partes por millén de N).
Considerando que la corriente final de gasolina catalitica tiene contaminantes de azufre
y nitrégeno, resulta necesario que los catalizadores sean resistentes al envenenamiento

por estos compuestos, como fue mencionado en la introduccién,
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De la revisién de los tres procesos mencionados con anterioridad se concluye que
el punto clave en su desarrollo radica en el conocimiento a profundidad del
comportamiento catalitico de la etapa de hidroconversion selectiva (recuperacién de

octano).

Entre las reacciones deseadas mds importantes para incrementar octanc en la
corriente final de FCC se tiene: isomerizacién de las n-parafinas y nafténicos, y
alquilacién de aromaticos. Por lo cual se requieren los sitios acidos del catalizador
bifuncional ademds se requieren sitios hidrogenantes porque se generan olefinas a partir
de las parafinas y se hidrogenan los productos insaturados, que son los que forman

carbdn en el catalizador.

A continuacién se describen los principales componentes de los catalizadores

bifuncionales para llevar a cabo la hidroconversién selectiva.

Componente acido del catalizador (zeolita).

Por las necesidades del proceso, para el diseio del catalizador se requiere de una
funcién dcida, cuyo objetivo es transformar las moléculas de bajo octano (parafinas
lineales) en moléculas de mayor indice de octano {isémeros). Para efectuar esta funcién
en forma selectiva, es necesario contar con una zeolita dcida que tenga un tamano de
poro mediano (5 A), la cual presentara selectividad de forma hacia las parafinas lineales
principalmente. Entre las zeolitas con poro mediano se cuenta con la ZSM-5 que se usa
en procesos similares [6], la cual se caracteriza por su alta resistencia a la desactivacién
p'or formacion de carbén [12]. |

' Respecto a la composicién de la zeolita, se sabe que su relacién SIO,/ALO; es la
que determina las propiedades dcidas del catalizador [13-16], y por lo tanto sus
caracterl’sticaé de actividad, selectividad y estabilidad. La relacion usada en este trabajo

es de 23. La estructura de la zeolita ZSM-5 consta de un conjunto de canales
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sinusoidales como se muestran en las figuras 3 y 4, interconectados con un conjunto de

canales rectos, cada uno con abertura de anillos de diez miembros.

Figura 3 \ Figura 4

Componente hidrogenante (metal) [17].

La principal funcién del componente hidrogenante, ademis de ser la fase activa
en el mecanismo -de hidroconversion, es mejorar la vida y regenerabilidad del
catalizador. Normalmente se necesita adicionar una pequefia cantidad de un
componente metédlico hidrogenante a la zeolita ZSM-5 para incrementar la
hidrogenacién de los precursores de coque y asf reducir la desactivacién. Por lo tanto el
metal se selecciona dependiendo de la fuerza hidrogenante que sea requerida en
funcién de la composicion de la carga a tratar.

En auséncia de contaminantes de azufre y nitrégeno, los métaies nobles como el

.Pt y Pd en pequefias cantidades, le proporcionan al catalizador la funcién hidrogenante
requerida. Sin embargo, estos metales se envenenan ficilmente con los compuestos de
azufre y nitrégeno. Resulta interesante utilizar metales hidrogenantes en forma de
sulfuros tales como: Ni, Co, Mo,' Ru y sus combinaciones, de manera que se pueda terier
una funcién h'idrogenante importante sin la inconveniencia de envenenamiento por

compuestos de azufre y nitrégeno.
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Matriz.

La matriz del catalizador tiene como funcién principal proporcionar resistencia
mecdnica, un cierto grado de acidez y ayudar a la dispersién de las particulas de zeolita.
La accién catalitica de la matrii es comunmente considerada como nula o inexistente,
por lo que su participacién se reduce a ser soporte de la fase activa; sin embargo,
algunas matrices como la y-alimina puede desarrotlar una accién catalitica importante.

Esta matriz presenta propiedades acidas que se suman a las de la zeolita.
Generalmente el tipo de matriz que se menciona en la literatura para este tipo de
formulacién de catalizador, esta constituida por alimina [17-19], aunque en algunas
referencias se menciona el posible uso de otro tipo de matriz como silica y silica-
aldmina. Esta ultima principalmente se utiliza en los catalizadores de cracking e

hidrocracking, cuando se requiere proporcionar mayor acidez al catalizador [15].

Efecto de los contaminantes en la carga.

La composicion de las cargas a tratar consta bdsicamente de parafinas,
isoparafinas, aromaticos, nafténicos, y olefinas ademds de los contaminantes de S y N. El
contenido de azufre y de nitrégeno, son puntos muy importantes que se tienen que
considerar en la evaluacién de la carga [20 ], que a continuacién se describe.

En lo que se refiere a los compuestos de azufre, se concluye que su presencia en
el sistema de reaccién, origina un decrecimiento en la actividad y una modificacién en
la selectividad de catalizadores zeoliticos [21-22].

Los procesos de hidrocraqueo o hidroconversion, tienen una etapa inicial de
hidrotratamiento, donde wuna - de las reacciones importantes es la de
hidrodenitrogenacién, debido a que la funcién acida del catalizador de hidrocracking,
especialmente cuando contiene zeolita, puede ser envenenada fuertemente por
compuestos de nitrégeno [23] que tienen un cardcter fuertemente basico. El valor tipico
permitido se encuentra entre 1 y 30 ppm de nitrégeno. Una carga rica en nitrégeno debe
procesarse bajo condiciones de alta presion para aumentar la velocidad de la reaccién

de hidrogenacion que es una etapa previa e indispensable a la hidrodenitrogenacion.

10



EEETRLT S ot

H
’

Tesis de Maestria Irfgenieria Quimica
Ing. Rogelio Javier Salazar Garcia.

CAPITULO

PARTE EXPERIMENTAL

A continuacion se describe el procedimiento para la preparacion de los
catalizadores. Ademds, se hace una breve descripcién del equipo de reaccién donde se

llevaron a cabo las pruebas de actividad catalitica.

2.1 Acondicionamiento de la zeolita ZSM-5.

Inicialmente se dio un pretratamiento a la zeolita NaZSM-5, que consiste en
calcinarla a 500°C durante 4 horas. Posteriormente se sometié a tres intercambios
i6nicos con NH,NO; 1M a 82°C durante 6 horas en cada intercambio [24], para pasar la
zeolita de su forma sédica a su forma amoniacal. En los intercambios se reemplazan los
iones de Na* de la zeolita por iones de NH,*. El amoniaco se elimina durante la
calcinacién (12 horas a 500°C), dando como resultado la zeolita en forma &cida o

proténica, que es como se utilizé en el presente estudio.
2.2 Preparacioén del catalizador monofuncional.

'Se preparé una muestra de y-alimina, mediante calcinacién (500 °C, 4 h) de
boehmita catapal “B” (ver anexo A).
Como ejemplo, se describird el procedimiento para preparar un Lote de 10

gramos de catalizador monofuncional con 30% HZSM-5 [8] y 70% y- alGmina.

1. Tomar el 10% del total de |la boehmita catapal “B” que se utilizard y agregar 7.954
ml. de 4cido férmico (HCOOH al 5%), agitar 1 hora y dejar en reposo 2 horas. De esta

manera se obtiene un gel.

11
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2. Pesar 3 gramos de HZSM-5 y mezclar en seco con el 90% restante de boehmita
catapal “B”, la muestra se homogeniza en forma manual por agitacién. Posteriormente se
adiciona esta mezcla a la solucién del punto anterior. El producto se agita intensamente
hasta homogenizar |a pasta resultante.

3. La pasta del punto anterior se pone en uné jeringa y se extruye.

4. Los extruidos formados, se dejan secar durante 24 horas a temperatura

ambiente.

5. Cortar los extruidos a un tamano aproximado de 0.5 cm.

6. Secar a 120°C por 4 horas.

7. Calcinar a 500°C por 4 horas.

El catalizador monofuncional serd:  30%peso HZSM-5 /70%peso v- alimina.

En la figura 5 se resume el procedimiento de preparacion de los catalizadores.

12
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Figura 5. Procedimiento de preparacion de los catalizadores.
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2.3 Preparaci6n del catalizador bifuncional.

La técnica para la impregnacion del metal sobre el catalizador monofuncional fue
impregnacion incipiente por volumen de poro. Para la impregnacién de los diferentes

metales utilizados en este estudio se usaron las siguientes sales:

METAL (% peso) SAL EMPLEADA
Ni (1,3%) Ni(NQ,), - 6 H,O
Mo(3,9%) (NH,), M0,0,,- 4H,0
Pt (0.2,0.6%) H,PtCl, - 6H,0

Ru(1,3%) RuCl, - 3H,0.

A manera de ejemplo, se describe a continuacién la preparacion de un lote de 8
gramos de catalizador bifuncional con 1% Ni:

1. Se tomaron 7.92 gramos de catalizador monofuncional ZSM-5 / y -alimina.

2. El volumen de poro para el catalizador monofuncional es de 0.56 ml/gramo (ver
anexo B) y se calculo el volumen necesario para 7.92 g de catalizador, siendo este de
4.4 ml.

3. Se preparé una solucién conteniendo 0.4469 gramos de sal de Ni (NO,), 6 H,0,
aforandose a 5.0 ml. de agua. Con esta solucién (4.4 ml.) se |mpregnaron los 7.92
gramos del catalizador monofuncional.

La Tabla 1 resume las cantidades empleadas para la preparacion de los distintos
lotes de catalizador.
Tabla 1. Impregnacion de metales.

Catalizador Catalizador Sal usada Volumen
Bifuncional Monofuncional En gramos y Empleado
8 gramos gramos aforadaa s Solucién de sal

. mi. ml.
1%N1/ZSM-5/y-Al,0; 7.920 ' 0.4469 4.4
3%NI/ZSM-5/y-ALO4 7.760 1.3683 4.3
3%Mo/ZSM-5/y-Al,04 7.760 0.5082 4.3
9%Mo/ZSM-5/y-Al, O3 7.280 1.6250 4.1
0.2%Pt/ZSM-5/y-ALL O3 . 7.984 ' 0.0475 4.5
0.6%Pt/ZSM-5/y-AlL, O3 7.952 0.1430 4.4
1%RuW/ZSM-5/y-Al> O3 . 7.920 0.2334 4.4
3%%RWZSM-5/y-Al,04 7.760 0.7146 43
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Después de la impregnacion los catalizadores se dejaron secar a temperatura
ambiente por 24 horas y posteriormente a 110°C por 24 horas. Finalmente se calcinaron
a 500°C durante 4 horas, excepto el catalizador con rutenio el cual no se calciné para
evitar la formacion de éxidos de Ru que son muy estables y se sulfuran con dificultad

[25].

2.4 Procedimiento experimental para pruebas de actividad catalitica.

El procedimiento se inicia pesando 1.5 gramos de catalizador seco,
posteriormente se determina el volumen que ocupa utilizando una probeta graduada (en
promedio el volumen déterminado fue de 2.2 ml). A continuacién se carga el
catalizador diluido con material inerte en el reactor, depositando tanto en la parte
superior como inferior una cama de 1.4 ml. de carborondum (material inerte).
Posteriormente se procede a sellar el reactor y se realiza la prueba de hermeticidad con
nitrégeno, a una presién de 1.5 veces la presion de trabajo (que se fijo en 600 Ib/in?). Al
finalizar la prueba de hermeticidad se comienza el calentamiento, haciendo pasar
nitrégeno a un flujo de 80 (ml/min) hasta alcanzar la temperatura de 300°C, la cual se

mantiene por una hora para eliminar la humedad presente en el catalizador.

Antes de dar inicio a la prueba de actividad catalitica, el catalizador se somete a
un proceso de sulfuracion in situ con el objeto de generar el sulfuro del metal
correspondiente. La sulfuracién se llevé a cabo con una mezcla de CS, (3% peso de S)
en ciclohexano, la cual se alimenta con la bomba de alta presién y se mezcla con una
corriente de hidrégeno de 100 (ml/min) y se hace pasar sobre el catalizador a una

presién de 400 (Ib/in®) y a una temperatura de 300°C durante 4 horas.

Con el catalizador sulfurado se procede a realizar la reaccién, la cual consta de
tres etapas consecutivas de evaluacién a las mismas condiciones de operacién: flujo de
hidrégeno =90 ml/min, flujo de carga = 12 mil/hr, presién de operacion=400 Ib/in?,

temperatura de operacién = 315°C. El muestreo del producto liquido se realizé a
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intervalos de una hora, hasta cumplir tres horas en cada. etapa (en total 9 horas de

reaccion). La secuencia del experimento se describe a continuacion.

ETAPA 1.- Evaluacién con carga sintética con adicion continua de 100 ppm de CS, como
fuente de H,S.

ETAPA 2.- Adicién en pulsos de 10 ppm de quinolina, después de 3 hrs. de reaccion en
la etapa 1. ‘

ETAPA 3.- Productos de reaccién después de 6 hrs de reaccién, sin quinoleina.

Estas tres etapas secuenciales se realizan para poder analizar el efecto de los
compuestos de nitrégeno (quinoleina) sobre la actividad y selectividad de los
catalizadores. En la primera etapa se determina la actividad inicial del catalizador,
posteriormente en la segunda etapa se adiciona quinoleina a la carga, con el objeto de
determinar los cambios en actividad y selectividad inducidos por este veneno,
finalmente la tercera etapa sirve para comparar el estado final del catalizador contra el
catalizador en la primera etapa y adicionalmente verificar si el envenenamiento

producido por la quinoleina es reversible o no.

2.4.1 Descripcion del equipo experimental para la
Evaluacién de actividad catalitica.

El equipo de reaccién consta de un reactor tubular de acero inoxidable con un
didmetro interno de 1 centimetro y 30 centimetros de longitud. El reactor esta provisto
de un controlador de temperatura (TC) para mantener la operacion isotérmica. Los
reactivos liquidos se alimentan por medio de una bomba de alta presion marca:
THERMAL SEPARATION PRODUCTS. La presién del sistema se controla por una
vélvula controladora de presiéon (PC) tipo “back presure”. A la salida del reactor se tiene
un condensador de gases, operado a 0°C para evitar pérdidas del liquido por
evaporacién. A continuacion se presenta, en la figura 6 un esquema simplificado del

3

equipo de reaccion.
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Figura 6. Equipo de reacciodn.
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2.4.2 Evaluacion de la actividad catalitica.

Los catalizadores preparados se sometieron a una prueba de actividad catalitica
en un reactor tubular de laboratorio operado como reactor integral. La carga utilizada
consistié de una mezcla sintética de n-heptano, metil-ciclohexano y tolueno en una
proporcion de 70/10/20% volumen, respectivamente, tomada con base en reportes de
analisis PIANO de la corriente de gasolina de la planta catalitica FCC de la Refineria de
Salamanca. Las condiciones de operacién para las evaluaciones de actividad catalitica,

se describen en detalle mas adelante.

Los productos se analizaron en un cromatégrafo de gases marca Hewlett Packard
5890, el cual esta provisto de una columna PONA de 0.2 mm de didmetro y 50 m de

longitud. Ademés cuenta con un detector de ionizacién de flama (FID).

2.5 Caracterizacién de los catalizadores.

Adicionalmente a la prueba de actividad catalitica, los catalizadores preparados

se caracterizaron por las siguientes técnicas:

a). Fluorescencia de rayos X (FRX), para lo cual se utilizé un espectrémetro secuencial de

fluorescencia de Rayos X , marca : SIEMENS (SR- 3000).

b). La determinacién del 4rea especifica y volumen total de poro, por fisisorcion de N, a

77°K (BET) se realizd en e! equipo ASAP-2405, marca: MICROMERITICS.
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comen [T

RESULTADOS Y DISCUSION

3.1 Resultados de caracterizacion.

3.1.1  Fluorescencia de Rayos X (FRX).

Con el objeto de determinar la composicién de la zeolita ZSM-5 tanto en sy
forma sédica como en su forma &cida, se llevo a cabo la caracterizacion de estas
mediante fluorescencia de rayos X, el cual permite la determinacién de los porcentajes

de los principales componentes.

Tabla 2. Composicion de la zeolita NaZSM-5.

Zeolita % SiO, |% ALO,; |% Fe,0, |% CaO % Na,O |% K,O
NaZS5M-5 92.84 3.4 0.23 0.58 2.82 0.13
RELACION MOLAR: (Si/Al) = 23

Tabla 3. Composicién de la zeolita intercambiada.
INTERCAMBIOS [ % SiO, |% ALO, |% Fe,0, |% CaO % Na,0 |[% K,O
(NH,NO,) 1M
PRIMERO 86.88 3.35 0.28 0.09 < 0.01 0.031
SEGUNDO 85.29 3.21 0.28 0.07 < 0.01 0.025
TERCERO 85.68 3.23 0.25 0.06 < 0.01 0.012

En la Tabla 2 se presenta la composicién de la zeolita ZSM-5 en su forma sédica y
a partir de esto se calculé que la relacion molar Si/Al es de 23. Se observa que tiene un

contenido de 2.82% Na,O y contenidos menores de Fe,O, y K,O.

En la Tabla 3 se observa que la zeolita NaZSM-5 al darle tres intercambios iénicos
con NH,/NO; 1M, desde el primer intercambio se eliminé el sodio dando < 0.01%

Na,O pasando la zeolita a su forma dcida HZSM-5.
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3.1.2 - Propiedades texturales.

A continuaci6n se presentan los resultados de fisisorcién de nitrégeno utilizando

el modelo de BET para los catalizadores utilizados en este estudio.

Tabla 4. Area superficial y volumen total de poro.

Area Volumen | Volumen de Area de
Muestra Superficial | Total de poro| Microporo Microporo

(m*/g) (cm’/g) (cm’/g) (m*/g)
NaZS5M-5 336 0.18 ) )
HZSM-5 318 0.18 - =
¥~ AlLO; * 189 0.40 ) ¢
30% ZSM-5/ y—Al, O, 253 0.38 0.0224 46.1203
3% Ni /30% ZSM-5-y -AlL,O, 244 0.36 0.0211 35.4832
9% Mo /30% ZSM-5- y— Al,O, 231 0.33 0.0224 40.0100
0.6% Pt /30% ZSM-5-y— Al, O, 252 0.37 0.0242 - 42.8789
3% Ru /30% ZSM-5-y— A|203. 238 0.32 0.0227 38.9198

* Obtenida de la calcinacién del catapal “B”.
(-) El equipo ASAP-2405 no se programo para microporo.

En la Tabla 4 se observa que al incorporar 30% de ZSM-5 en la matriz de y-Al,O,
el drea superficial se incrementa de 189 a 253 m¥g (aproximadamente en 34%) y el
volumen total de poro disminuye ligeramente en 5.5%. Se observa que el volumen de
microporo no tiene cambios considerables, debido a que la proporcion de la zeolita
Z5M-5 se mantiene constante en todas las formulaciones ya que en apariencia los
microporos de la zeolita no se bloguean con la incorporacién de los metales. Sin
embargo, la incorporacién de metales origina la disminucién del drea superficial y
volumen total de poro obtenidos en comparacién con el catalizador monofuncional sin

metal 30% HZSM-5/ y— Al,O,, como se observa en la Tabla 5.
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Tabla5. Disminucién en drea superficial y volumen
Total de poro.

, Catalizador | Disminucién area Disminucién Volumen
Bifuncional superficial (%) total poro (%) -
3% Ni/ 30% HZSM-5-y Al,O, 3.7 5.5
9% Mo / 30 % HZSM-5- v Al,O, ' 9.5 15.1
0.6% Pt/ 30 % HZSM-5- y Al,O, 04 2.7
3% Ru /30 % HZSM-5- y Al,O, 6.3 18.7

Claramente se observa que la incorporacién de Mo es la que produce las
disminuciones mayores debido a la cantidad. utilizada. Estos resultados indican que la

distribucidn de Ni y Pt es mas homogénea que la de Mo y Ru.

3.2 RESULTADOS DE ACTIVIDAD CATALITICA

3.2.1. Catalizador monofuncional ZSM-5/ 30% altimina.

En la Tabla 6 se presenta la distribucion de productos obtenida con el catalizador
monofuncional presulfurado (cuya formulacion es 30% HZSM-5-y alimina) en la
reaccion de hidroconversién selectiva para la carga sintética de 70% n-heptano, 10%

metilciclohexano y 20% tolueno en sus tres etapas de reaccion.

En la tabla 6 los productos se han agrupado para facilitar su interpretacion. Los
productos ligeros se componen principalmente de compuestos de 3 y 4 dtomos de
carbono. El grupo C,-C, esta constituido principalmente por .isoparafinas y
cicloparafinas. Paralelamente el grupo C,* esta formado por compuestos aromaticos

alquilados.

En los resultados lo primero que se observa es un descenso pronunciado en el %

.de n-heptano, mientras que los otros reactivos (metilciclohexano y tolueno) presentan
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una ligera caida en el % de composicién. Al mismo tiempo, aumenta el % de ligeros. De

los resultados de la tabla 6, se puede decir que los principales componentes que

incrementan el nimero de octano {(RON) con este catalizador son los aromaéticos

alquilados (1 metil 4 propil benceno, 1 metil 4 i-propil benceno) y en segundo término

las isoparafinas (i-butano, i-pentano}.

Tabla 6. Resultados de actividad catalitica
Catalizador monofuncional.
ETAPA No.1 ETAPA No.2 ETAPA No.3
CATALIZADOR 30%HZ5M-5-Al,0, |30%HZ5M-5- Al,O, [30%HZ5M-5- ALO,
CARGA % Peso % Rend, % Rend. % Rend.
n-Heptano 64 48.2250 53.8920 54.2357
Metilciclohexano 11 10.2591 10.6545 10.6299
Tolueno 25 21,8882 22.6875 22.4199
PRODUCTOS
<C, 14.6196 8.9623 9.6702
C. 1.3453 1.0114 0.8270
Ce 1.0102 0.4341 0.3456
C, 01428 0.2237 0
Cs 0.1277 0 0
C, 0.2072 0.1334 0.1085
Ciq 1.1230 0.9932 0.8603
> Cyp 100523 1.0076 0.9031
Total 100 100.00 100.00] . 100.00
Rend. Lig.(%) 100 88 93 92
RON 32.78 39.89 37.45 36.67
Barril-Octano 32.78 35.10 34,83 33.74

Con respecto a las conversiones (ver figura 7), en la primera etapa se observa que

el n-heptano presenta una mayor conversion, dando 24.65% en comparacién con el

metilciclohexano que es de 6.74% y el tolueno de 12.45%, por lo que el orden de

reactividad es:

n-heptano > tolueno > metilciclohexano.

Comparando la primera con la tercera etapa de reaccién, se observa que las

© conversiones disminuyen, para el n-heptano en 9.39 %, el metilciclohexano en 3.38% vy
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el tolueno en 2.13%. Estos resultados indican que los sitios activos (dcidos y metalicos)
del catalizador sufren un envenenamiento irreversible por la adicién de la quinolefna en
la segunda etapa, debido a que la adsorcion de este compuesto de nitrégeno sobre el

catalizador es muy fuerte, lo cual coincide con reportes previos [2].

Figura 7. Conversion de los componentes de la carga sintética
catalizador monofuncional 30%HZSM-5/Al,0,

100.00

. ) BEtapa 1
60.00 - Etapa 2
. : Etapa 3

30.00 -

20.00 -

10.00 -

0.00 -

3.2.1.1 Selectividad catalizador monofuncional.

Analizando la distribucién de productos por grupos se observa que el catalizador

promueve las siguientes reacciones (ver tabla 11 y figura 8);

Desintegracién > Alquilacion de Aromdticos > Isomerizacion
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Es interesante hacer notar que en las tres etapas de reaccidn, se mantiene
aproximadamente la misma selectividad por reaccién, lo cual indica un envenenamiento
no selectivo de los sitios cataliticos, posiblemente por deposicién de carbén o por

~envenenamiento irreversible por la quinoleina.

Figura 8. Selectividad por reaccién, catalizador
Monofuncional. '

100.0
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80.0
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50.0-

40.0 1

30.0

20.01

10.0 1
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Selectividad ’ Selectividad Selectividad
Desintegracion Isomerizacién Alguilacién

3.2.1.2 RON, Rendimiento liquido y barril octano.

Al hacer el anélisis de los resultados obtenidos con el catalizador monofuncional
{ver figura 9) se observa que el niimero de octano (RON) inicial en la carga sintética es
de 32.78 unidades, el cual se incrementa a 39.89 unidades en la primera etapa y
posteriormente disminuye en la segunda y tercera etapa a 37.45 y 36.67 unidades
respectivamente. Esto indica claramente el efecto de los compuestos de nitrégeno que

envenenan los sitios dcidos del catalizador. Lo anterior se ve también reflejado en un
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incremento en el rendimiento liquido de 5 y 4% de la segunda y tercera etapa

respectivamente.

. Comparando la primera con la tercera etapa se observa que el nimero de octano
(RON) disminuy6 en 3.22 unidades. Sin embargo, el RON del producto es siempre

mayor que el RON de la carga.

Figora9. Rendimientos catalizador monofuncional.
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3.2.1.3 Discusién de resultados catalizador monofuncional.

El comportamiento para el catalizador monofuncibnal en la segunda etapa, se
puede explicar considerando que la quinoleina, que es una base fuerte [26], tiende a
interaccionar con los sitios dcidos del catalizador provocando su neutralizacion. Por lo
tanto la disminucion de actividad observada en el catalizador monofuncional en
presencia de compuestos de nitrégeno se debe al bloqueo parcial de los sitios acidos de}

catalizador. A pesar de que se observa una disminucién en la actividad del catalizador
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en la segunda y tercera etapa, la distribucién de productos permanece constante, lo que
indica que el envenenamiento ocasionado por la presencia de quinoleina es no
selectivo. Sin embargo, no fue posible determinar cuanto del envenenamiento se debi6 a
la neutralizacién de los sitios 4cidos.

Un andlisis detallado de la distribucién de productos, indica lo siguiente:

(1). Los componentes aromdticos C,, (1 metil 4-propil benceno, 1 metil 4i- propil
benceno) se encuentran en mayor proporcién y aportan el mayor incremento en el
numero de octano del producto liquido.

Los aromdticos alquilados C,, provienen de reacciones de alquilacién entre los
aromdticos presentes en la carga y los fragmentos ligeros del tipo C, y C,, generados en
la desintegracién del n-heptano. En el esquema 1 [8] se muestran las etapas
correspondientes{ a la adicién del ion carbenio n-propilo generado en el rompimiento de
n- heptano al anillo aromatico del tolueno, el cual consiste en reemplazar un protén con
un grupo alqguilo en la molécula de hidrocarburo (tolueno), formando un enlace C- C y
como consecuencia la eliminacién de un protén del anillo aromético, dando lugar a la
formacién del producto final alquilado (1 metil, 4-'propi| benceno). En el esquema 2 [8]
la secuencia es similar al esquema 1, solo se diferencia en la molécula que alquila, que
para este caso es el ion carbenio i-propilo, dando como producto el 1 metil 4i-propil
benceno. Sin embargo los resultados experimentales, indican que el mecanismo ocurre

preferentemente hacia el producto 1 metil, 4-propil benceno.

ESQUEMA 1

1metil, 4-propil-benceno
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ESQUEMA 2

1metil, 4i-propil-benceno

(2). Por cada isoparafina C; formada (i-pentano) se tiene 2.3 veces la parafina
normal C; (n-pentano) promedio para todos los casos, estos componentes contribuyen
también de forma importante al incremento de octano. Se sabe, por calculos teéricos de
equilibrio [27] para las condiciones industriales de una planta de isomerizacién CyC
que se obtienen relaciones molares i C;/nC;de 54y 51a135°Cy 145 °C
respectivamente, por lo que la tendencia tedrica coincide, en principio, con la relacion

experimental encontrada.

(3). La proporcion de C,, C,, C,, C,, y C, fue en términos generales pequena,
observdndose un porcentaje mayor en los grupos C, {primera etapa = 0.63%, segunda
etapa = 0.39% vy tercera etapa = 0.22%), siendo los componentes mas importantes los
2 etil buteno y t-4 metil 2-penteno. Estos resultados estan de acuerdo con lo esperado, ya
que al no poseer una funcién hidrogenante este catalizador monofuncioﬁal presenta una

actividad rglativamente baja para saturar las olefinas.
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- 3.2.2 CATALIZADORES BIFUNCIONALES

3.2.2.1 Resultados catalizador bifuncional Ni / ZSM-5-Aldmina.

En la Tabla 7 se presenta la distribucién por grupos para el catalizador cuya
formulacion es 1-3% Ni/ 30% HZSM-5- y- aliimina.

Tabla 7. Resultédos de actividad catalitica del catalizador Ni (1-3%)

. ETAPA No.1{ETAPA No.2|ETAPA No.3|ETAPA No.1{ETAPA No.2|ETAPA No.3
CATALIZADOR 1% Ni 1% Nij 1% Ni 3% Ni 3% Ni 3% Ni
CARGA % peso| % Rend. | % Rend. | % Rend. | % Rend. | % Rend. | % Rend.
n-Heptano 64 49.8273 55.5261 57.1864 51.4836 53.9869 53.8256
m-Ciclohexano 11 9.4425 10.2652 10.7026 10.3581 10.4818 10.3106
Tolueno 25 22,4149 23.2766 241739 21.5446 21.9940 22.0095
PRODUCTOS
< C, 12.7612 8.9299 4.8533 9.6519 8.2636| - 9.0579
C. 1.3262 0.6606 0.8702 1.6409 1.1191 0.9487
C. , 1.089 0.1892 0.4016 1.4101 0.5937 0.5135
C, 0.3163 0 0 0.4040 0.3104] . 0.2732
[ 0.1173 0 0 0 0 0
Cq 0.2050 0 0.1195 0.3778 0.1691 0.1460
Ci 1.3584 1.0426 0.9137 1.4888 1.2984 1.2261
> Cyp 1.1419 0.1098 0.7788 1.643 1.7833 1.6889
Total 100 100.00 100.00 100.00 100.00 100.00 100.00
Rend. Lig.(%) 100 920 92 96 93 93 92
RON 32.78 39.80 35.83 36.13 38.97 36.54 36.20
Barril-Octano 32.78 35.82 32.96 34.68 36.24 33.98 33.30

En la figura 10 se observa que las conversiones en la tercera etapa con 1% de Ni
el n-heptano presenta una mayor conversién, dando 10.65% en comparacion con el
metilciclohexano que es de 2.70% v el tolueno de 3.30%. Al aumentar el contenido de
Ni a 3% el n-heptano también tiene una mayor conversién (15.90%), lo mismo que el

metilciclohexano (6.27%) y (11.96%) el tolueno. E! orden de reactividad es:

n-heptano> tolueno> metilciclohexano.
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Comparando el catalizador de Ni (1-3%) con el catalizador monofuncional en la

tercera etapa, se tienen los mismos ordenes de reactividad, y la conversién de la carga es
menor en el catalizador con 1% Ni, debido a que el nitrégeno de la quinoleina que se

adiciona en la segunda etapa se adsorbe sobre los sitios 4cidos del catalizador

provocando un envenenamiento irreversible.

Figura 10,

Conversion carga sintética

Catalizador bifuncional (1- 3%Ni).
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90.00
80.00 -
Etapa1 (1%Ni)
70.00 - ElEtapa 2 (1%Ni)
60.00 ClEtapa 3 (1%Ni)
' MEtapa 1 (3%Ni}
50.00 - MEtapa2 (3%Ni)
40.00 - MFtapa3 (3%Ni)
30.00 -
20.00 -
10.00 - { - p;{.'g@[{!}/m;—
1t T a 3"'5‘:- i
0.00 . L IES H!L"AL/!
Xn-Cs XmCHA Xtol
3.2.2.1.1 Selectividad catalizador de Niquel.

Analizando la distribucién de productos por grupos (Tabla 11) y la Selectividad

por reacciones del catalizador (figura 11), se observa que el catalizador promueve las

reacciones siguientes:

Desintegracion > Alquilacién de Arométicos > Isomerizacion
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Esto indica un comportamiento similar al catalizador monofuncional. La
diferencia mds sobresaliente al comparar el catalizador de Ni (1-3%) contra el
catalizador monofuncional en su tercera etapa es que la selectividad de desintegracion
disminuyé en 15% para el catalizador con 1% Ni y de 11% para el catalizador con

3%Ni, indicando un envenenamiento irreversible provocado por el nitrégeno de la

quinoleina.
Figura 11 Selectividad por reacciones
catalizador bifuncional (1-3% Ni).
100.0
90.0
80.0
700 BEtapa 1 (1%Ni)
) BEapa 2 (1%Ni)
60.0 OEtapa3 (1%Ni)
50.0 mEtapa 1 (3°/an)
@ Etapa 2 (3%Ni)
400 & Etapa 3 (3%NMi)
30.0
200 -
100 -
00 -
Selectividad Selectividad Selectividad
Destntegracton Isomerizacién Alquilacion

3.2.2.1.2  RON, Rendimiento liquido y barril octano.

El nimero de octano (RON) en la carga sintética es de 32.78 unidades, el cual se
incrementa a 39.80 unidades en la primera etapa y posteriormente disminuye en la
segunda y tercera etapa a 35.83 y 36.13 unidades respectivamente (ver figura 12) para el

catalizador con 1% Ni, esto indica claramente que también en este caso se produce un

envenenamiento irreversible que impide una recuperacién de octano adecuado.
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Lo anterior se ve reflejado como en el caso del catalizador monofuncional, por el
incremento en el rendimiento liquido de 2 y 6% de la segunda y tercera etapa
respectivamente. Para el catalizador con 3% Ni el comportamiento se observa mds
estable ya que el RON en la primera etapa es de 38.97 unidades y en la segunda y
tercera etapa es de 36 unidades. El rendimiento liquido en las tres etapas es de 93,93y

92%.

Comparando el barril octano del catalizador (1-3% Ni) contra el catalizador
monofuncional, se observa que es constante (33-34% unidades). Esto indica que este
catalizador se comporta de manera similar al catalizador monofuncional. Esto puede

deberse a que la funcién hidrogenarite en este caso es muy débil.

Figura 12. Rendimientos catalizador bifuncional (1-3% Ni).
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1%Ni 1%Ni 1%Ni 3%Ni 3%Ni 3%Ni
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3.2.2.1.3 Efecto de la carga de la serie de catalizador de Ni.

Analizando el efecto de la carga de metal cuando se aumenta de 1 a 3% de Ni, se
observa para la tercera etapa un incremento de ligeros de 4.21%, para los grupos C.-C,
en 0.47% y los C,™ disminucién en 1.25%. Las conversiones también se incrementan
para el n-heptano en 5.25%, metilciclohexano en 3.57% y tolueno en 8.66%. Entre las
etapas 2 y 3, se observan disminuciones en los grupos C.-C, . Estos resultados nos
indican que los sitios activos 'de_l catalizador se envenenan por la adicion de la

quinolefna en la carga.

La desactivacion entre la etapa 1 y 3 medida con la conversién del n-heptano es
de 4% para el catalizador con 3%Ni, mientras que con 1% Ni es de 11%. Esto nos
indica que a medida que se incrementa el contenido metélico el catalizador se vuelve

mas resistente al envenenamiento. .

3.2.2.1.4 Discusion de resultados catalizador de Niquel.

Los resultados anteriores se pueden explicar considerando que al incorporar el
metal al catalizador monofuncional, su posterior sulfuracién da lugar a la formacion de
los sulfuros del metal correspondiente, los cuales como es bien conocido son capaces de
llevar a cabo la hidrodenitrogenacién (HDN) de los compuestos de nitrégeno. Por lo
tanto a medida que el ndmero de sitios metdlicos en el catalizador aumenta, la
probabilidad de que la quinoleina se adsorba sobre estos y lleve a cabo reacciones de
HDN se incrementa, dando como resultado una disminucién en la cantidad de

quinoleina adsorbida de manera permanente sobre los sitios 4dcidos [2].

Como se observa en la figura 13, donde se presenta el mecanismo de reaccién
para la HDN de la quinoleina, para que se lleve a cabo la eliminacién del nitrégeno
como NH;, se requiere de una etapa inicial de hidrogenacion de uno ¢ ambos anillos
aromaticos, lo cual se llevara a cabo sobre el sulfuro metilico; posteriormente se

llevaran a cabo etapas de rompimiento y la eliminacién del nitrégeno como amoniaco.
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Este Gltimo, como se reporta en la literatura, es menos basico comparado con la
quinoleina, por lo tanto al aumentar el contenido de niquel de 1 a 3%, aumenta la
probabilidad de que se lleve a cabo la reaccién de HDN de la quinoleina y disminuye la
probabilidad que esta se adsdrba de manera irreversible sobre los sitios 4cidos y los
envenene, esto da como resultado final una menor desactivacién del catalizador con un

mayor contenido de niquel, como fue observado en los resultados experimentales.

Figura 13. Mecanismo de reaccién para la HDN de la
Quinoleina [2].

+u-w a4 om

GH
CO+CO=0C] 4.
H - N

Es importante proponer un esquema global de reaccién para catalizadores
bifuncionales, en la hidroconversién selectiva de la mezcla modelo sintética: n-heptano/
metilciclohexano/ tolueno, para poder explicar de manera cualitativa la distribucién
global de productos obtenidos. En el esquema 3 obtenido de los productos de reaccién,
se indica que en presencia de una funcién metélica (M), los intermediarios olefinicos se
generan a partir de las parafinas por la reaccién de deshidrogenacion. El producto de
esta reaccién es una olefina lineal, que se desorbe y se trahsporta a un sitio acido (A),

donde puede llevar a cabo reacciones de isomerizacién para formar iso-olefinas. Estas -
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iso-olefinas pueden seguir dos rutas posibles de reaccién, la primera es la desorcién y
transporte a un sitio metdlico del catalizador donde se saturan para formar las iso-
parafinas; la segunda ruta es el rompimiento de la iso-olefina en los sitios acidos del
catalizador, dando como producto dos olefinas, una adsorbida y la otra en la fase gas.
Estas olefinas pequenas pueden saturarse sobre los sitios metalicos y aparecer en la fase
gas como parafinas pequefias. Los fragmentos olefinicos adsorbidos, generados del
rompimiento de las iso-olefinas, pueden reaccionar con el tolueno de la carga, adsorbido
sobre los sitios dcidos, dande como productos los arométicos alquilados. Con respecto a
las cicloparafinas se deshidrogenan en presencia de una funcién metdlica (M). El
producto de esta reaccién es una cicloolefina, la cual se desorbe y se transporta a un
sitio dcido (A), donde se pueden lievar reacciones de isomerizacién para formar
compuestos nafténicos. Este esquema es vélido solo para catalizadores bifuncionales,
para los cuales los iones carbenio se generan por la ruta bifuncional clasica y la

saturacion de olefinas se da sobre los sitios metdlicos (ver esquema 3).
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ESQUEMA 3

ESQUEMA GLOBAL DE REACCION

CICLOPARAFINAS PARAFINAS

M ( deshidrogenacién) M (deshidrogenacién)
CICLO-OLEFINAS ' OLEFINAS
¥ A (isomerizacién) 1 A {isomerizacién)
ISOMEROS DE CICLO- ISO-OLEFINAS
OLEFINAS(NAFTENQS)
M (desorcion)
A
ISO-PARAFINAS OLEFINAS
PEQUENAS
TOLUENO A M (hidrogenacion)
AROMATICOS PARAFII\TAS
ALQUILADOS PEQUENAS

Donde: M= Sitios metdlicos.
A = Sitios acidos.

(1). Un andlisis de la distribucién de productos indica lo siguiente:
Para el catalizador con una carga metélica de 1% de niquel, su comportamiento es
similar al catalizador monofuncional en las reacciones de desintegracion, alquilacion de
aromaticos y de isomerizacién. Sin émbargo, con 3% de niquel se observa un

incremento de 1% en los aromaticos C,q . La relacion 1 metil 4-propil benceno / 1 metil
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4i-propil benceno se mantiene constante (1.0), lo que indica que la velocidad de
isomerizacion de los iones carbenio es rdpida comparada con la reaccién de alquilacion

de aromaticos.. | .

(2). La produccién de ligeros disminuyd para los catalizadores de la serie (1-3%
Ni), comparativamente con el catalizador monofuncional, la compensacion en el
incremento de octano es aportado por los isémeros: 2 metil-pentano y 3 metil-hexano.
Esto puede deberse a una baja en la acidez detectada al incorporar Ni a la zeolita.
La ruta probable para la formacion del 2 metil-pentano [8] se presenta en el esquema 4,
la cual se inicia con la protonacién del n-heptano v deshidrogenaci6n del n-heptano
sobre el metal, seguida de la liberacién de una molécula de metano y formacion de un
ion carbenio C,*, posteriormente hay un desplazamiento de hidrégeno seguido de una

isomerizacion y de una reaccién de transferencia de hidrégeno.

ESQUEMA 4

HO

Rompimiento
tetinen Guereeneen - WL—" CH4

AAY

Des plazamiento
de H

@/\ Des plazamiento @
-&.—L__
BT Formacion NN

2 Metil Pentano

NN +
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-La ruta probable de formacién del 3 metil- hexano [8) se representa en el
esquema 5. Se parte del ion carbenioc C, en la posicion 3 generado por
deshidrogenacion del n-héptano sobre el metal y protonacién en un sitio acido,
posteriormente se efecta la isomerizacién via el intermediario ciclopropano protonado

y después por hidrogenacion sobre el metal se llevars a cabo la saturacién de la

molécula.
ESQUEMA 5
Hy
VAV VAN . —
0 Formacién Desplazamiento %
de CPP /IN  deH /I\
HHH HpyH

Isomerizacion l

/w/veL/Y\/

3 metil hexano
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3.2.2.2 Resultados cata_lizador bifdncional Mo / ZSM-5- Alimina

_ En la Tabla 8 se presenta la distribucién por grupos para el catalizador cuya
formulacion es 3-9% Mo /30 % HZSM-5/ y-altimina.

" Tabla 8 Resultados de actividad catalitica del catalizador Mo (3-9%).

ETAPA No.1|ETAPA No.2[ETAPA No.3[ETAPA No.1|ETAPA No.2|[ETAPA No.3
CATALIZADOR 3% Mo '| 3% Mo 3% Mo 9% Mo 9% Mo 9% Mo
CARCA % peso| % Rend. % Rend. % Rend. % Rend. % Rend. % Rend.

n-Heptano 64 38.7804 44.4030 41.5493 27.8569 31.3729 32.0658

m-Ciclohexano 11 9.5333 10.0895 8.8254 8.5878 8.9020 8.1255

Tolueno 25 21.4761 23.2695 20.5459 22,9122 23.8713 23.3241
PRODUCTQS -

< C, 21.9564 14.5514 21.5017 31.6330 28.8322 29.2786

C. 2.2964 1.9353 1.2667 2.8054 2.3194 2.3585

C, 1.3213 1.2921 1.3937 2.0011 1.4983 1.3303

C, 1.0342 0.8840 1.1196 1.3163 1.1819 1.0480

C, 0 0 0.3280 0.5861 0.4888 0.1778

C, 0.5439 0.6061 1.2505 0.5507 0.2983 0.6259

Cyo 1.7770 2.0398 1.1283 1.3080 1.1298 1.2283

> C, 1.2810 0.9293 1.0933 0.4425 0.1052 0.4365

Total 100 100.00 100.00 100.00 - 100.00 100.00 100.00

Rend. Liq.(%) 100 81 88 80 71 74 74

RON 32.78 46.22 43.59 42.08 54 .40 52.36 51.80

32.78 37.44 38.36 33.66 38.62 38.75 38.33

BARRIL-OCTANO

En [a Tabla 11 se presentan los resultados en porciento en peso de productos

obtenidos con el catalizador con 3% Mo, siendo para la primera etapa: Ligeros

(21.96%), C;-C, (4.65 %), C, (3.60%). Con respecto a las conversiones, para este caso Ié

conversién del n-heptano el catalizador con 3% Mo es aproximadamente el doble del

catalizador monofuncional en la etapa 3 y al adicionar 9% Mo la conversién se

incrementa en un 15% respecto al monofuncional. El orden de reactividad es:

n-heptano > metilciclohexano > tolueno
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Como se observa en este caso la conversién del metilciclohexano es superior a la
conversién del tolueno, para el catalizador con 3 y 9% Mo (figura 14), lo cual se debe a
que con estos catalizadores, se promueve la reaccién de isomerizacion del metil

cilohexano, siendo los isémeros dimetil ciclopentanos los principales productos.

Figura 14 Conversion carga sintética
catalizador bifuncional {(3-9%Mo).
100.00 -
90,00 -
80.00 -
) ElEtapa 1 (3%Mo)
70.00 A . EEtapa2 (3%Mo)
60.00 - CIEtapa 3 (3%Mo)
: mMEtapa 1 (9%Mo)
50.00 - MEtapa 2 (9%Mo)
40.00 - WEtapa 3 (9%Mo)
30.00 -
20.00 -
10.00 -
0.00 -

3.2.2.2.1 Selectividad catalizador de Molibdeno.

La caracteristica mas importante de los catalizadores a base de molibdeno es que

favorecen la produccién de isémeras C5 —C, en una mayor proporcidon comparado con

los productos alquilados Cz* , en el catalizador (3-9% Mo).Debids a lo anterior, la
, /
selectividad por reacciones tiene el siguiente orden (figura 15):

Desintegracion > Isomerizacién > Alquilacién de Arométicos

El incremento en la produccion de isémeros Cs ~ C, puede estar asociado con la

presencia de especies de Mo, las cuales son capaces de promover reacciones de

isomerizacién, como ha sido observado en otros estudios con catalizadores similares [8].
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figura 15. Selectividad por reaccién catalizador bifuncional (3-9% Mo).
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3.2.2.2.2 RON, Rendimiento liquido y barril octano

Con estos catalizadores tanto los isémeros C; —C, como los productos alquilados

Cg* , contribuyen de forma importante al incremento de RON del producto liquido. Para
8 P q

el catalizador con 3% Mo (ver figura 16) se observa que el ndmero de octano (RON) se
incrementa 9 unidades, mientras que al incrementar la carga a 9% Mo el RON se
incrementa en 19 unidades. Es importante noiar que con el catalizador con 9% Mo se
obtiene la mayor ganancia en RON, sin pérdida excesiva de producto liquido. El numero
de octano (RON) disminuye ligeramente en la segunda y tercera etapa para los
catalizadores con 3 y 9% Mo, lo cual posiblemente se deba a un envenenamiento por la
quinoleina, sin embargo el RON obtenido en estas etapas continGa siendo mayor,

comparado con el catalizador monofuncional.

Como resultado de la ganancia en RON lograda con estos catalizadores a base de
Mo y la moderada pérdida de liquido, se logra obtener un barril octano superior a los

catalizadores restantes. Estos resultados confirman que para lograr una ganancia efectiva
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en barril octano es necesario lograr un balance entre la ganancia RON y la pérdida de

producto liquido.

Figura16. Rendimientos catalizador bifuncional

(3-9%Mo)
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3.2.2.2.3 Efecto de la carga de la serie de catalizador de Mo.

Cuando se aumenta el contenido de Mo de 3 a 9% los ligeros se incrementan en
7.78%, asi como los grupos C,-C, en 0.096% vy los C,* disminuyen en 1.33%. El hecho
de que se incremente la isomerizacién puede estar relacionada con el incremento de las
especies de Mo que promueven las reacciones de isomerizacién , mientras gue la
disminucién de productos alquilados puede ser causada por el bloqueo parcial de los
poros 'de la zeolita ya que las reacciones de alquilacion se llevan a cabo dentro de los
poros del catalizador. Lo anterior se basa en los resultados de drea superficial y volumen
de poro que muestran un decremento al aumentar la carga de Mo (ver Tabla 5).
Adicionalmente en estudios por infrarrojo se ha encontrado que el Mo se deposita

principalmente sobre la superficie externa de la zeolita [29].
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- 3.2.2.2.4 Discusion de resultados catalizador de Molibdeno.

Un analisis detallado de la distribuciéon de productos en la serie de catalizadores
de Mo, indica lo siguiente:

{(1). La reacciéon de Isomerizacion del‘n-heptano, es la que aporta el mayor
incremento de octano especialmente los grupos C,, C,, C, y C,. Los isémeros mds
importantes son: Isobutano, isopentano, 2 metil pentano, 3 metil pentano, 2 metll
hexano y 3 metil hexano.

(2). La ruta probable de formacién del isobutano [8], se presenta en el esquema 6.
El mecanismo de reaccién inicia con la deshidrogenacién del n-heptano en un sitio
metdlico, seguida de la desorcion y transporte a un sitio dcido donde formara un ion
carbenio. Este ion carbenio permanece adsorbido en la superficie donde se isomeriza via
ciclopropano protonado (CPP) para formar el ion 2 metil hexilo, el cual por medio de la
escision f formard propileno y el ion carbenio isobutilo que posteriormente se saturara

sobre el metal para formar isobutano.

ESQUEMA 6
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La ruta probable de formacion del 2 metil pentano y 3 metil hexano ha sido

reportada en el andlisis del catalizador con 1-3 % niquel.

(3). La ruta probable de formacién del isopentano [8], se presenta en el esquema
7. En la primera etapa de este mecanismo se inicia con la deshidrogenacién del n-
hetano en un sitio metdlico y protonacién en un sitio dcido, formandose el etano y un
fon carbenio primario C,*. Este ion carbenio lleva a cabo un desplazamiento de
hidrégeno, para formar un ion carbenio més estable (secundario). Posteriormente se
lleva a cabo la isomerizacién via ciclopropano protonado del ion carbenio secundario
Cs" para formar el ion carbenio 2 metil butilo y finalmente por hidrogenacién sobre el

metal se saturard para formar el isopentano.

ESQUEMA 7
i '
NN I - BN N~
[' Rompimiento
........ O....... +
e/W
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deH
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-« ¢ -
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H H L _ H

L.)v A

Isomerizacion Isopentano
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(4). La ruta probable de formacién del 3 metil pentano [8] esta en el esguema 8.
Se inicia con la deshidrogenacién del n- heptano en un sitio metalico, seguida de la
protonacién de un sitio dcido formando metano y un ion carbenio C,* (primario) que
por desplazamiento de hidrégeno se obtiene un ion carbenio C,* (secundaric) mas
estable. En la segunda etapa de! mecanismo se isomeriza via ciclopropano protonado
(CPP) el ion carbenio C;* (2 metil pentilo). Por requerirse un ion 3 metil pentilo es
;
necesaria una tercera etapa de isomerizacién, también por via CPP. En e! Ultimo paso
del mecanismo se lleva a cabo una hidrogenacién sobre el metal para saturar la

molécula 3 metil pentilo y formar el 3 metil pentano.

ESQUEMA 8

L L Desplazamiento J/ \\H

Formacién
deH | diCCP  H )
' . . Isomerizacio
/\?/\ - &\ . ‘ |
Desplazamiento
de H

3 metil pentano

(5). La ruta probable de formacién del 2 metil hexano [8], se representa en el
esquema 9. Las etapas iniciales son similares al caso anterior, una vez formado el ion

carbenio C,* en la posicién 3, se efectia la isomerizacién via CPP para formar el ion 2
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metil hexilo. Por ultimo en el ion 2 metil hexilo se satura sobre el metal para obtener el

2 metil hexano.

ESQUEMA ¢
/Y\/\ /QQ/ esplazamiento
/ L\' cci)e Hp[ /t\/?:

/?/\/ lsomerlzac:én /Y\/ ‘_—j
Y |

Desplazamlento/ ! \

—_— >
Isomerizacion
de H

JOS

2 metil hexane

H H

+(6). Al incrementar la carga metdlica de 3 a 9% Mo, se observa incremento en los
ligeros, esto indica que las olefinas pequenas C, y C, se reducen y por lo tanto

disminuye la formacién de alquilados arométicos C,, C,, y C,,* (ver anexo E).

(7). La relacién (Isémeros C, / Nafténicos C) en la etapa 3 es de 3.79 para el
catalizador con una carga metalica de 9% Mo, que es el valor mas alto para el grupo C, .
Los isémeros estdn constituidos por los componentes 2 metil pentano y 3 metil pentano
y los nafténicos por metil ciclopentano. La formacién de isémeros se puede explicar en
base al mecanismo monomolecular, que se inicia con la protonacién del n-heptano,
posteriormente se libera una molécula de metano y formacién del ion carbenio Gt el
cual puede saturarse por transferencia de hidrégeno formando el n-hexano o bien

isomerizar y dar lugar a los componentes 2 y 3 metil pentanos.
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(8). La relacién (Isémeros C, / Nafténicos C,) tiene un valor promedio de 2.0 para
el catalizador (3-9)% Mo. Los isémeros estdn constituidos por los componentes 2 metil
hexano y 3 metil hexano y los nafténicos por c-1,3 dimetil ciclopentano, t-1,3 dimetil
ciclopentano. Estos resultados indican e! metil ciclohexano de la carga sintética se
isomeriza. En el esquema 10 se muestra la ruta probable [8] de isomerizacion del
metilciclohexano, la cual se inicia con la formacién de su ion carbenio corfespondiente,
este puede llevar una contraccion del anillo via un intermediario del tipo ciclopropano
protonado, que después de isomerizar puede saturarse, ya sea sobre el metal, o bien via
reacciones de transferencia de hidrégeno sobre el catalizador icido. El ciclopropano
protonado por desplazamiento de hidrégeno forma el ion carbenio dimetil-ciclopentano,
siguiendo la formacién del ciclopentano-protonado y por desplazamiento de hidrégeno
forma el intermediario 1,3 dimetil ciclopentano y finalmente se isomeriza para formar el

1,3 dimetil ciclopentano.

ESQUEMA 10

H
H )
—'—’_"_ —
Contraccio _—>

del anillo _ l

G -del CPP

: H
" <
-— H & -—
@%H Ny Formacién
H
A N\ |

1,3 dimetil ciclopentano

46



Tesis de Maestria Ingenierfa Quimica
Ing. Rogelio Javier Salazar Garcia.

3.2.2.3

Resultados catalizador biﬁm'cional Pt / ZSM-5- Alimina.

En la Tabla 9 se presenta la distribucién por grupos para el catalizador cuya
formulacién es 0.2-0.6% Pt/ 30% HZSM-5 / v- aldmina.

Tabla 9. Resultados de Actividad Catalitica del Catalizador Pt (0.2-0.6%).

ETAPA No.3

ETAPA No.l | ETAPA No.2 | ETAPA No.3 | ETAPA No.1 | ETAPA No.2
CATALIZADOR 0.2% Pt 0.2% Pt 0.2% Pt 0.6% Pt 0.6% Pt 0.6% Pt
CARGA Y%peso| % Rend. | % Rend. | % Rend. | % Rend. | % Rend. | % Rend.
n-Heptano 64 16,1290 10.8665 13.6246 19.3847 10.5662 21.0499
m-Ciclohexano 11 9.5388 10.3267 7.4677 10.8144 10.4840 10.0380
Tolueno 25 16.9294 12.6405 20.0052 10.8501 9.0565 12.1608
PRODUCTOS . ]
< C, 50.7195 58.1230 51.3095 2.2229 2.8019 51.7361
C. 1.9733] ° 1.8410 2.1510 19.3847 10.5662 1.4271
o 1.3630 1.2681 1.4658 10.8144 10.4840 0.8004
C, 2.0932 3.6643 1.8758 10.8501 9.0565 2.2775
Cy 0.7674 0.9410 1.1191 0.3406 1.2305 0.5972
C, 0.4863 0.1963 0.4677 0.1330 0.1393 0.0578
Cio 0 0.1329 0.4230 0.1445 0.0516 0.0552
> Cy, 0 0 0.0906 0 0 0
Total 100 100.00 100.00 100.00 100.00 100.00 100.00
Rend. Liq.(%) 100 52 44 51 48 38 51
RON 32.78 60.89 63.36 65.86 50.69 60.38 50.51
BARRIL- '
OCTANO 32.78 31.66 27.88 33.59 24.33 22.94 25.76

En la figura 17 se observa que para el catalizador con 0.2% Pt la conversién de n-

heptano en la primera etapa es de 74.8%, es de 83.02% en la segunda etapa y de

78.71% en la tercera etapa, por lo que en la segunda etapa se cbserva que la funcion

acida no se envenena con el nitrégeno de la quinoleina. Para el catalizador con 0.6% Pt,

la conversion de n-heptano es de 69.71%, 83.49% en la segunda y 67.11% en la

tercera. Se observa que estos valores de conversién son los mds altos obtenidos en el

presente trabajo, favoreciéndose las reacciones de desintegracion via hidrogendlisis,

dado el alto contenido de ligeros (51%) en el producto de la etapa 3.

Comparando el catalizador con 0.2% Pt contra el monofuncional se observa que

la conversion del n-heptano se incrementa en 63.45%, la del metilciclohexano en

28.75% vy la del tolueno en 9.66 %.
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Figura 17. Conversion carga sintetica catalizador bifuncional
{0.2-0.6%Pt).
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3.2.2.3.1 Selectividad catalizador de Platino.

Analizando la distribucién de productos por grupos (ver Tabla 11) y la
Selectividad por reacciones del catalizador (figura 18 ), se observa que el catalizador

promueve las siguientes reacciones :

Desintegracion > Isomerizacién > Alquilacién de Aromaticos

Comparando la primera etapa con la tercera en el catalizador con 0.2% Pt, se
observa que los ligeros pueden considerarse constantes en 51%, la selectividad de
desintegracién también (88% / 87%). De la misma forma los grupos C-C, son constantes
en 5.4% y la selectividad de isomerizacién también tiene valores similares en las etapas
(9.4% / 9.3%).Los Grupos C;* tienen 1l25% en la primera etapa y se incrementan en

0.85% en la tercera. La selectividad de alquilacién se incrementa en 1.4 %.

Comparando el catalizador con 0.2% Pt contra el monofuncional se observa que
la selectividad de desintegracién se incrementa en 11%, la de isomerizacién es

constante ( 9.3% / 9.2 %} y la de alquilacién disminuye en 11.1%. Al comparar la
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primera etapa con la tercera en el catalizador con 0.6% Pt, se observa que la
selectividad de desintegracién es constante en 91% vy los ligeros disminuyen en 2.37%.
La selectividad de isomerizacion de 7.2% en la prime‘ra etapa, se incrementa en 0.4% en.
la tercera. La selectividad de desintegracién resulta ser muy superior con respecto a la de
isomerizacién, esto indica que sobre este catalizador se favorecen las reacciones de
hidrogendlisis del n- heptano.
y

En el catalizador con 0.6% Pt al compararlo contra el monofuncional se observa
que la selectividad de desintegracién se incrementa en 15.1%, asi como los ligeros en
42.07%. La selectividad de alquilacién disminuye en 13.5% vy los C,* en 1.16%. Estos
resultados nos indican que la reaccion de alquilacién no se favorece y por lo tanto el

tolueno-de |a carga se hidrogena y posteriormente se isomeriza a metilcilohexano.

Figura 18. Selectividad por reacciones catalizador bifuncional
{0.2-0.6%Pt). '
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'3.2.2.3.2 RON, Rendimiento liquido y barril octano.

Para el catalizador con una carga metdlica de 0.2% Pt (ver figura 19), el nimero
de.octano (RON) se incrementa en la primera, segunda vy tercera etapa, como se observa
en los siguientes valores: 60.89, 63.36 y 65.86 unidades. Con respecto al rendimiento
liquido, los valores que se presentan son: la primera etapa es de 52%, 44% en la
segunda y 51% en la tercera. La disminucién en la segunda etapa es debida a que se

incrementaron los ligeros en 7.4 %, por la reaccion de desintegracion del n-heptano.

Comparando el catalizador con 0.2% Pt contra el monofuncional se observa que
los ligeros se incrementan en 41.67% y el nimero de octano (RON) también se
incrementa en 29.19 unidades. El barril octanc disminuye en 1 unidad. Este incremento
de ligeros se debe al rompimiento del n-heptano via hidrodesintegracion y al mismo
tiempo la presencia del metal platino origina rompimiento via hidrogendlisis sobre los

_ sitios metdlicos.

En el catalizador con 0.6% Pt, se observa que el nimero de octano (RON) se
incrementa en la primera, segunda y tercera etapa de acuerdo a los siguientes valores:
50.69, 60.38 y 50.51 unidades. En la segunda etapa los ligeros se incrementan en 9.3%
con respecto a la primera y posteriormente disminuyen en 11.7% para tercera. Con
respecto al barril octano se observa que los va!oreAs obtenidos son los mas bajos del

presente trabajo (24.33, 22.94 y 25.76 unidades).

En el catalizador con 0.6% Pt, al compararlo'contra el monofuncional se observa
que se incrementa el nimero de octano (RON) en 13.84%. El barril- octano disminuye
en 8 unidades. Por lo anterior, se observa que este catalizador da alto octano pero bajo
barril- octano y debido a este comportamiento no se recomienda escalarlo a nivel

industrial.
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Figura 19, Rendimientos catalizador bifuncional
(0.2-0.6% Pt).
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3.2.2.3.3 Efecto de la carga de la serie de catalizador de Pt.

Analizando el efecto de la carga de metal cuando se aumenta de 0.2 a 0.6% Pt, se
observa que resulta desfavorable, ya que la selectividad de deSinte;gracién se incrementa
en 4.1% y al mismo tiempo disminuye la de isomerizacién en 1.7%, asi como la de
alquilacién en 2.4%. Por lo anterior se observa que el nimero de octano (RON)'

disminuye en 15.35 unidades al incrementar la carga de metal.

3.2.2.3.4 Discusion de resultados catalizador de Platino.

Los resultados obtenidos con anterioridad (ver Tabla 9), indican que el platino tiene una
funcién hidrogenante muy fuerte, modificando de manera muy considerable las rutas de
reaccion en especial hacia desintegracién cuando tiene 0.6% Pt, debido a las reacciones
de hidrogendlisis del n-heptano. También es importante considerar las reacciones de

hidrogenacion y deshidrogenacién, asi como las de isomerizacion.
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Un andlisis de la distribucion de productos (Tabla 11) obtenido con los
catalizadores con Pt, indica lo siguiente: _

(1). La funcién hidrogenante fuerte del platino, lleva a la saturacion de los
intermediarios olefinicos que son los responsables de la alquilacién posterior, por lo
tanto se observan cantidades muy pequenas de alquilados C,,* (1 metil 4i-propil
benceno, 1 metil 4 propil benceno). Esto indica que la reaccién de alquilacién no se
favorece.

(2). Las reacciones de mayor importancia que aportan el incremento de octano
son las de isomerizacién y desintegracion via cracking del n-heptano. Como resultado se
~obtienen relaciones de (n-parafinas C. / isoparafinas C,, de 1.6 para el catalizador con

0.2% Pt y de 1.8 para el que tiene 0.6% Pt.

(3). Los productos que aportan incremento de octano son los c-1,3 dimetil
ciclopentano, t-1,3 dimetil ciclopentano y t-1,2 dimetil ciclopentano, estos productos
indican que se isomeriza el metilciclohexano de la carga. En el esquema 10 (catalizador
con Mo) se muestra la ruta probable de formacion de estos isémeros. Es importante
considerar los isémeros etil ciclopentano, 3 metil pentano y meti! ciclopentano que

contribuyen en menor proporcién al incremento de octano.
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3.2,.2.4 Resultados catalizador bifuncional Ru/ ZSM-5- Alumina.

En la Tabla 10 se presenta la distribucién por grupos de componentes para el

catalizador cuya formulacién es

1-3% Ru /30 % HZSM-5/ y- aliimina.

Resultados de Actividad Catalitica del Catalizador Ru (1-3%).

Tabla 10.

ETAPA No.1 | ETAPA No.2 | ETAPA No.3 | ETAPA No.1 | ETAPA No.2 ETAPA No.3

CATALIZADOR 1% Ru 1% Ru 1% Ru 3% Ru 3% Ru |, 3% Ru

CARGA % peso| % Rend. | % Rend. | % Rend. | % Rend. | % Rend. | % Rend.
n-Heptano 64 35.5986 34.5825 37.8832| 26.6989 26.8487 30.5728
m-Ciclohexano 11 8.6688 8.4161 8.6975 8.2850 6.9467 8.3037
Tolueno 25 20.4096 22.7481 21.3629 20.7338 22.7100 21.8373
PRODUCTOS

< C, 26.9392 28.0708 25.3055 35.0377 37.4724 31.0503
C. 2.3558 1.8523 1.9658 2.2815 1.7650 2.5725
C, 2.0229 1.2459 1.3001 2.3458 1.1725 1.6903
C, 1.0188 1.2775 1.0792 1.5009 1.4659 1.4855
C, 0.3072 0.1869 0.1730 0.2926 0.3453 0.3414
C, 0.4594 0.3461 0.2938 0.9414 0.4030 0.5423
Ciq 1.9808 0.9986 1.3271 1.4019 0.7058 1.1724
> Co, 0.2389 0.2754 0.6119 0.4805 0.1647 0.4318
Total 100 100.00 100.00 100.00 100.00 100.00 100.00
Rend. Liq.(%) 100 76 74 77 67 65 72
RON 32.78 47.07 47.94 45.30 52.70 53.74 51.65
3278 35.77 3548 34.88 35.31 34,93 37.19

BARRIL- OCTANO

En la grafica 20 se observa que en el catalizador con 1% de Ru, los resultados de

la primera etapa son: Ligeros (26.94%), C,-C, (5.40%), Cs* (2.99%). Con respecto a las

conversiones el n-heptano es el que se convierte mas dando 44.38 % en comparacion

con el metilciclohexano que es de 21.19% y el tolueno de 18.36%. Por lo tanto el orden

de reactividad es:

N-heptano> Metilciclohexano > Tolueno
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Comparando la primera con la tercera etapa, los ligeros disminuyen en 1.63%,
los C;-C, en 1.05% y los C;* en 0.58%. Las conversiones disminuyen en 3.57% para el
n-hepténo, el tolueno en 3.81% y la del metilciclohexano permanece constante en
21%). Estos resultados indican que también en este caso existe un envenenamiento
irreversible, causado por la adicion de quinoleina en la segunda etapa aunque es mayor

gue para el caso de Pt.

En el catalizador con 3% de Ru el orden de reactividad'es el mismo que para el
catalizador con 1% Ru, En este catalizador la conversién del n-heptano también es la
mayor obteniéndose un valor de 52.23% en comparacién con el metil ciclohexano que

es de 24.51% vy el tolueno de 12.65%.

Comparando la primera etapa con la tercera se observa disminucién de los ligeros
en 3.99%, de los grupos C;- C, en 0.38% y de los C,* en 0.63%, las conversiones
también disminuyen siendo 6.05% para el n-heptano, 0.17% para el metilciclohexano
en 0.17% y 4.41% para el tolueno. Estos resultados indican un envenenamiento
irreversible, originado por el nitrégeno de la quinoleina que se adicioné en la segunda

etapa de reaccién, comportamiento similar al que tiene el catalizador con 1% Ru.

Comparando el catalizador 1% de Ru contra el catalizador monofuncional se
observa que las conversiones se incrementan para el n-heptano en 25.55%, metil
cidohexano en 17.57% y el tolueno en 4.23 % y con el catalizador con 3% de Ru la
conversion del n-heptano se incrementa en 36.97%, metilciclohexano en 21.15% y el
tolueno en 2.33%. Estos resultados indican que el catalizador (1-3% Ru), es mas

selectivo hacia la reaccién de hidrodesintegracion.
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Figura 20. Conversion carga sintetica catalizador bifuncional
(3% Ru).
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Analizando la distribucién de productos del catalizador (1-3% Ru), ver Tabla 11

y por la grifica de selectividad por reacciones (ver figura 21), se observan que se

3.2.2.4.1 Selectividad catalizador de Rutenio.

promueven las reacciones siguientes:

Desintegraciéon > Isomerizacién > Alquilacién de aromaéticos

Comparando la primera con la tercera etapa en el catalizador con 1% Ru, se

observa que la selectividad de desintegracion se incrementa en 2.6% y la selectividad de
isomerizacién disminuye en 1.7%, asi como la de alquilacién en 0.9%. Estos resultados

indican el envenenamiento irreversible causado por la quinoleina sobre los sitios acidos .

del catalizador.
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Comparando el catalizador 1% Ru contra el catalizador monofuncional se
observa que los ligeros se incrementan en 15.64% vy la selectividad de desintegracion en
2.8% . Los C;-C, se incrementan en 3.18% v la selectividad de isomerizacion en 4.4%.
Los C,” se incrementan en 0.54% vy la selectividad de alquilacién disminuye en 7.2%.
Estos resultados indican que el catalizador con 1% Ru, es mas selectivo que el
monofuncional, con predominio en la reaccién -de isomerizacién ya que aporta en

mayor proporcion el incremento del ndmero de octano,

Comparando el catalizador con 3% de Ru contra el monofuncional se observa
que los ligeros se incrementan en ~ 21.38% y la selectividad hacia desintegracién en
2.9%. La selectividad de isomerizacion se incrementa en 5.5 % y la de alquilacién
disminuye en 8.4%. Se puede concluir que el comportamiento catalitico es muy similar
al catalizador con 1% de Ru, debido a que el metil ciclohexano se isomeriza y el
tolueno no se favorece en reaccién de alquilacién, sino que sigue la ruta de

hidrogenacién.

Figura 21. Selectividad por reacciones catalizador bifuncional
(1-3%Ru).
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3.2.2.4.2 RON, Rendimiento liquido y barril octano.

Para el catalizador con 1% de Ru (ver figura 22) el niimero de octano (RON) se
incrementa en la primera étapa en 14 unidades, 15 unidades en la segunda etapa y 12
unidades en la tercera, respecto a la carga a reaccién. El rendimiento liquido de la
primera, segunda y tercera etapa es: 76, 74, y 77%. El barril octano (36, 35,35

unidades), observandose que es muy similar al catalizador monofuncional.

Analizando el comportamiento del catalizador con una carga metdlica de 3% de
Ru, se observa que el nimero de octano (RON) se incrementa en 19.92% unidades en la
primera etapa y disminuye solo 1 unidad en la tercera. El barril octano tiene en la
primera etapa 35.31 unidades y se incrementa en 2 unidades en la tercera. Por lo tanto
se puede concluir que el comportamiento catalitico de este catalizador es mejor que

cuando se tiene una carga metdlica de 1% Ru.

Figura 22. Rendimientos catalizador bifuncional
{1-3%Ru).
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3.2.2.4.3 FEfecto de la carga de la serie de catalizador de Ru.

Cuando se incrementa de 1 a 3% de Ru, se observan _incrémentos en la
produccion de ligeros de 5.74%, de -1-.4% en C;-C; y de 0.08% en C,;*. La conversién
del n-heptano se incrementa en 11.42%, la de metilciclohexano en 3.58% vy la del
tolueno disminuye en 1.90%. Adicionalmente la incrementar la carga metélica se
observa un incremento del nimero de octano (RON) de 6.35 unidades y del barril
octano en 2.31 unidades. Estos resultados indican que es mds selectivo el catalizador
con 3% Ru. |

Los resultados experimentales muestran que el catalizador (1-3% Ru), es mds
selectivo a la reaccién de isomerizacién que los catalizadores monofuncional y de Ni,'

pero menor que los catalizadores con Mo y Pt.

3.2.2.4.4 Discusion de resultados catalizador de Rutenio.

Un analisis detallado de la distribucién de productos, indica lo siguiente:

(1). De los resultados experimentales se observa que los compuestos aromaticos
que aportan el mayor incremento de octano son los del grupo C,,, siendo los 1 metil 4-
propil benceno y 1 metil 4i-propil benceno, siendo los que se generan en mayor
proporcién. En los esquemaé 1y 2 se presentan las rutas posibles de reaccién para la
obtencién de estos componentes. La relacién observada por cada componente muestra
que el 1 metil 4i-propil benceno se obtiene en una proporcion de 1.6- 1.7 veces que
para 1 metil 4-propil bénceno. Esta relacion es superior a la reportada en catalizador
monofuncional. Esto indica que el mecanismo que ocurre mas preferentemente
corresponde al del esquema 2. _

(2). La relacion de (n-parafinas C; / isoparafinas C;) que se observa es de 2.0-2.3.
Esta relacion indica que se forman parafinas mds que isémeros a partir del n-heptano via
cracking. El orden de importancia de reacciones que aportan el incremento de octano es:
desintegraci6n> isomerizacion. Esto indica que el catalizador con Ru (1-3%), tiene una
alta selectividad de desintegracién del n-heptano (79%) en la tercera etapa sin embargo

esta desintegracion es mayor con el catalizador con Pt.
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4.0 DISCUSION GENERAL

'El andlisis de los resultados se realizard suponiendo que la funcién &cida del
catalizador se mantiene constante, debido a que el contenido de zeolita ZSM5 es el
mismo en todos los catalizadores, mientras que la funcién hidrogenante es
cualitativamente diferente, dependiendo de su tipo de metal y de su carga. De acuerdo
con la literatura [28] la capacidad hidrogenante de los metales se incrementa de acuerdo
al siguiente orden: Ni< Mo< Ru< Pt

A continuacion se presenta una discusion del comportamiento de los

catalizadores, tomandose como base la Tabla 11.

Tabla11
Resumen de grupos, conversiones y rendimientos de la carga sintética

. CATALIZADOR MONOFUNCIONAL
CARGA ETAPA1 | ETAPAZ | ETAPA3
Xn-C7 24.65 15.79 15.26
XmCHA 6.74 314 | 336
Xtol 12.45 5.25 10.32
PRODUGCTOS
LIGEROS 14.62 8.96 9.67
C5-C7 2.50 167 147
Ca+ 2.51 2.13 1.87
Rend. Liq. ( %) 88 93 92
RON 39.89 737.45 36.67
BARRIL OCTANO 35.10 34.83 33.74
CATALIZADOR BIFUNCIONAL
1%Ni T%Ni 1%Ni 3% Ni 3% Ni 3% Ni
CARGA ETAPA1 | ETAPAZ | ETAPA3 | ETAPA1 | ETAPAZ | ETAPA3
Xn-C7 22.14 13.24 10.65 19.56 15.65 15.90
XmCHA 1416 6.68 2.70 584 471 6.27
Xto! 10.34 6.89 3.30 13.82 12.02 11.96
PRODUCTOS '
LIGEROS 12.76 8.93 %85 9.65 8.26. §.06
C5-C7 2.73 0.85 127 3.45 2.02 1.74
Ca+ 2.82 1.15 1.81 351 3.25 3.06
Rend. Lig. ( %) 90 92 96 93 93 92
RON 39.80 35.83 36.13 38.97 36.54 36.20
BARRIL OCTANO 35.82 32.96 734,68 36.24 33.98 33.30
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Tablat11

Resumen de grupos, conversiones y rendimientos de la carga sintética

CATALIZADOR BIFUNCIONAL
3%Mo 3%Mo | 3%Mo 9%Mo 9%Mo 9%Mo
CARGA ETAPA1 | ETAPA2 | ETAPA3 | ETAPA1 | ETAPA2 | ETAPA3
Xn-C7 39.41 30.62 35.08 56.47 50.08 49.90
XmCHA 13.33 8.28 19.77 21.93 19.07 26.13
Xtol 1410 6.62 17.82 8.35 451 6.70
PRODUCTOS
LIGEROS 21.96 14.55 21.50 31.63 28.83 29.28
C5-C7 465 211 3.78 6.12 . 5.00 4.74
Ca+ 3.60 3.58 3.80 2.89 2.02 247
Rend. Liq. { %) 81 88 780 77 74 74
RON 46.22 4359 47.08 54.40 "52.36 51.80
BARRIL OCTANO 37.44 38.36 33.66 3862 38.75 38.33
CATALIZADOR BIFUNCIONAL
0.2% Pt 02%Pt | 02%Pt | 06%Pt | 06%Pt | 0.6% Pt
CARGA ETAPA1 | ETAPA2 | ETAPA3 | ETAPA1 | ETAPA 2 | ETAPA 3
Xn-C7 74.80 83.02 78.71 69.71 8349 /| 67.11
XmCHA 13.28 6.12 3211 1.69 469 8.74
Xtol 32.28 49.44 19.98 56.60 63.77 51.36
PRODUCTOS ,
LIGEROS 50.72 58.12 51.31 54.11 63.42 51.74
C5-C7 543 6.77 549 4.22 5.05 2.31
Ca+ 1.25 1.27 2.10 0.62 142 0.71
Rend. Liq. ( %) 53" 44 51 48 38 51
RON 60.80 65.36 65.86 50.69 60.38 50.51
BARRIL OCTANO 31.66 27.88 33.59 2433 22.94 25.76
CATALIZADOR BIFUNCIONAL
1% Ru 1% Ru 1% Ru 3% Ru 3% Ru 3% Ru
CARGA ETAPA1 | ETAPA2 | ETAPA3 | ETAPA1 | ETAPAZ | ETAPA 3
LIGEROS 726.04 28.07 25.31 35.04 37.47 37.05
C5-C7 540 438 435 6.13 2.40 575
Ca+ 2.99 1.81 2.41 3.12 1.62 2.49
PRODUCTOS ‘
Xn-C7 44.38 45.06 40.81 58.28 58.05 5223
XmCHA 21.19 23.49 30.93 24.68 36.85 24.51
Xtol 18.36 9.01 14 55 17.06 9.16 12.65
Rend. Liq. { %) 76 74 77 67 65 72
RON 47.07 47.94 45.30 52.70 53.74 51.65
BARRIL OCTANO 35.77 35.48 ° 32.88 35.31 34.93 37.19
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Tabla11
Resumen

Etapa 1:

Rendimiento Liquido (%):

3%Ni>1%Ni>HZSM-5> 3%Mo > 1%Ru>9%Mo > 3%Ru>0.2%Pt > 0.6 %Pt
Nidmero de octano (RON):

0.2%Pt>9%Mo>3%Ru>0.6%Pt>1 %Ru>3%Mo> HZSM-5> 1%Ni> 3%Ni
Barril Octano:

9%Mo > 3%Mo >3%Ni>1%Ni> 1%Ru>3%Ru>HZSM-5>0.2%Pt > 0.6 %Pt
Desintegracion:

0.6%Pt>0.2%Pt> 3%Ru>9%Mo > 1%Ru>3%Mo >HZSM-5> 1%Ni > 3%Ni
Isomerizacion:

3%Ru>9%Mo>0.2%Pt>1%Ru>3%Mo > 0.6%Pt>3%Ni> 1%Ni > HZSM-5
Alquilacién:

3%Mo>3%Ni>3%Ru>1%Ru>9%Mo>1%Ni>HZSM-5>0. 2%Pt>0.6%Pt
Etapa 2:

Rendimiento Liquido (%):

3%Ni=HZSM-5>1%Ni>3%Mo > 9%Mo =1%Ru>3%Ru>0.2%Pt>0. 6%Pt
Nimero de octano (RON):

- 0.2%Pt>0.6%Pt>3%Ru>9%Mo > 1%Ru>3%Mo > 3%Ni > HZSM-5 > 1%Ni
Barril Octano:

9%Mo>3%Mo>1%Ru>3%Ru>HZSM-5>3%Ni> 1%Ni>0.2%Pt>0.6%Pt
Desintegracion:

0.6%Pt>0.2%Pt>3%Ru>9%Mo > 1%Ru>3%Mo >HZSM-5> 1%Ni > 3%Ni
Isomerizacién:

0.2%Pt>0.6%Pt>9%Mo>3%Ru> 1%Ru>3%Mo > 3%Ni>HZSM-5> 1%Ni
Alquilacién:

3%Mo > 3%Ni> HZSM- 5>9%Mo>1%Ru>3%Ru>0 6%Pt>0.2%Pt> 1%Ni
Ftapa 3:

Rendimiento Liquido (%):

1%Ni>HZSM-5=3%Ni>3%Mo> 1%Ru>9%Mo > 3%Ru>0.2%Pt=0.6%Pt
NOmero de octano (RON):

0.2%Pt>9%Mo > 3%Ru>0.6%Pt> 1%Ru > 3%Mo > HZSM-5> 3%Ni> 1 %Nl
Barril Octano:

9%Mo > 3%Ru>1%Ru>1%Ni>HZSM-5> 3%Mo>0.2%Pt>3%Ni>0. 6%Pt
Desintegracién:

0.6%Pt>0.2%Pt>3%Ru>9%Mo > 1%Ru>3%Mo > HZSM-5 > 3%Ni> 1%Ni
Isomerizacién:

3%Ru>0.2%Pt>9%Mo>1%Ru>0.6%Pt>3%Mo > 3%Ni > 1%Ni>HZSM-5
Alquilacién:

3%Mo>3%Ni>3%Ru>9%Mo>1%Ru>0.2%Pt>HZSM-5> 1%Ni>0.6%Pt
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4.1 Catalizador de Platino (0.2- 0.6%)

Analizando los resultados obtenidos de Tabla 11 en la etapa 1 de reaccién, se
observa que el catalizador con 0.2% de platino presenta una mayor selectividad hacia la
desintegracion del n-heptano, comparando con los catalizadores restantes. La alta
selectividad hacia desintegracion es debida a que el platino presenta una alta actividad
para la hidrogendlisis de hidrocarburos [28], consecuentemente el rendimiento liquido

se ve afectado disminuyendo hasta en un 48%

La conversién del tolueno sobre este catalizador sigue la ruta de hidrogenacién
mds que la ruta de alquilacién, ya que la proporcién de productos alquilados Cs' es
baja, mientras que se detecta una concentracién alta de metilciclohexano (tabla 11) que
es el producto principal de la hidrogenacién del tolueno. Paralelamente, se observa que
la conversién de tolueno en el catalizador monofuncional es casi la tercera parte de Ia
observada con el catalizador de Pt. Adicionalmente, se observa que el metilciclohexano
de la carga y el generado por la hidrogenacién del tolueno isomeriza principalmente a
cis-1,3 dimetiiciclopentano y trans-1,3 dimetilciclopentano lo que explica la menor
concentracién de metilciclohexano observada en el producto. Al aumentar la
concentracién de platino en el catalizador se observa una mayor conversién del n-
heptano y un incremento en la concentracion de ligeros debido a que se favorecen las

reacciones de hidrogendlisis.

Debido a que el diametro molecular de la quinolefna adicionada en la etapa 2 es
mayor que la apertura de poro de la zeolita ZSM5, es mas probable que esta molécula se
adsorba en la superficie externa de la zeolita y solo en el caso en que se promueva la
reaccion de HDN se generard NH, que puede acceder a los poros de la zeolita. En
general se espera que por su basicidad los compuestos de nitrégeno envenenan los sitios
acidos del catalizador. Sin embargo, de acuerdo a los resultados obtenidos con los
catalizadores de platino al adicionar quinoleina al sistema reaccionante, se observa un

incremento en la conversién del n-heptano, lo que indica que la funcién acida no se ve
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afectada por este compuesto. La hipétesis que puede explicar este comportamiento es
que este metal es susceptible de sulfurarse y promover la reaccién de (HDN), en esta
reaccion se saturan los dos anillos de la quinoleina formando hidroquinoleina para
posteriormer}te hidrodesintegrarse a propilbenceno o propilciclohexano forméandose
amoniaco el cual reacciona con el H,S para producir (NH,),S. Si esta reaccién se

produce se disminuira la concentracién de venenos y la actividad aumentaria.

Al comparar la etapa 3 con respecto a la etapa 1 para el catalizador con 0.2% Pt,
se observa que la distribucién de productos y la conversién del n-heptano es similar, lo
cual indica que a las 9 horas de reaccién el comportamiento del catalizador se mantiene
estable. Comparando este catalizador contra el catalizador monofuncional se observa
que la conversién del n-heptano es 5 veces mayor, lo cual indica que la desintegracién
del n-heptano via hidrogenélisis (sitios metalicos) del catalizador con Pt, es muy superior
al craqueo via 4cida (sitios 4cidos fuertes) del catalizador monofuncional.

Al incrementar la carga metdlica de 0.2 a 0.6% se observa que la concentracién de
Iigero's permanece constante, pero la produccién de isémeros y arométicos alquilados

disminuye favoreciéndose la desintegracion.

4.2 Catalizador de Rutenio (1-3%)

Analizando el comportamiento del catalizador con 1% Ru en la etapa 1, se
observa una conversién del n-heptano alta (44.38%), pero menor a la del catalizador de
Pt, En este catalizador la conversién del metilciclohexano es mayor a la del tolueno en
todas las etapas de reaccién, esto se debe a que el metilciclohexano se isomeriza y el
tolueno sigue la ruta de alquilacién. Cuando se incrementa la carga metalica de 1 a 3%,
la conversion del n-heptano se incrementa en 14%, debido a que se favorecen la

reaccion de hidrogendlisis.

En la etapa 2, lo mds sobresaliente es que la conversion del tolueno disminuye de

18 a 2%, comportdndose similarmente cuando se incrementa la carga metdlica. La
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alquilacién del tolueno se da en el interior de los sitios dcidos quedando parcialmente
bloqueados debido al nitrégeno de la quinoleina, esto indica que el tolueno sigue la ruta

de hidrogenacién como se describié en el catalizador de Pt.

Analizando la etapa 3, se observa-que la conversion del tolueno se incrementa
para las dos cargas metilicas, lo cual indica que el tolueno vuelve a seguir su ruta de
reaccion de alquilacién. En la gréfica 24 se observa que el catalizador de Ru es muy
resistente al envenenamiento con nitrégeno de la quinoleina, quedando en segundo
lugar después del catalizador de Pt. En esta grafica de resistencia al envenenamiento se

tomo como base la conversién del n-heptano de cada etapa de reaccion.

4.3 Catalizador de Molibdeno (3-9%)

El analisis de resultados para el catalizador con 3% Mo obtenidos en la etapa 1 de
reaccién, presentan una mayor selectividad hacia los productos de desintegracién del n-
heptano principalmente, ocupando un orden intermedio de reactividad (39.41%) con
respecto a los catalizadores estudiados en este trabajo de tesis. Comparando este
catalizador con los catalizadores monofuncional y con carga metilica de 1% Ni se
observa que [a conversién del n-heptano es supérior en 16% aproximadamente. Los
isomeros se incrementan en 2% debido a la reaccion de isomerizacién del n-heptano
que aporta el mayor incremento en el numero de octano (RON), especialmente el grupo
Cs-C, (isobutano, isopentano, 2 metil hexano y 3 metil hexano). Ademis el
metilciclohexano de la carga se isomeriza formando principalmente los componentes cis -
y trans -1,3 dimetil ciclopentano. La produccién de alquilados con 3% Mo es superior a
todos los catalizadores estudiados, por lo tanto el tolueno de la carga sigue

predominantemente la ruta de alquilacién.

Al incrementar la carga metdlica de 3 a 9 % en la etapa 1, la conversién del n-
heptano se incrementa, favoreciéndose la reaccién de desintegracion, debido a esto se

observa un incremento de ligeros en 10%. En la literatura [29] nos indica que el Mo se
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impregna en la superficie del catalizador, bloqueando parcialmente los poros y por lo
tanto a la molécula de tolueno es mas dificil de penetrar a las cavidades del catalizador

dando como resultado una disminuciéon de 6% en la conversion del tolueno.

Los resultados experimentales en la etapa 2, se observa que la quinoleina es una
base fuerte vy se adsorbe fuertemente sobre los sitios acidos del cgtalizador con 3% Mo,
reduciendo la actividad catalitica como se muestra en la tabla 11, en la cual disminuyen
los ligeros (8%), isémeros (0.5%) y alquilados (0.02%) asi como sus conversiones,
respecto a la etapa 1. Recuperandose la actividad catalitica en la etapa 3, lo cual indica

que el envenenamiento con nitrégeno no es permanente.

Se observa en |a etapa 3 un incremento de ligeros en 7% para el catalizador con
3% Mo, de 1.3% para alquilados arométicos y disminucién en isémeros (1.5 %) réspecto
a la etapa anterior, lo que indica que la desintegracién del n-heptano es promovida por
los sitios metdlicos y la alquilacién del tolueno se.da en el interior del catalizador (sitios
acidos fuertes), siendo diferente la isomerizacion del metilciclohexano que tiene lugar
en la superficie del catalizador, disminuye por el envenenamiento de los sitios dcidos
del catalizador. |

Cuando se incrementa la carga metdlica’ en el catalizador (3 a 9% Mo), también

guarda un comportamiento similar como en la etapa 2.

Los mejores resultados obtenidos son para el catalizador con 9% Mo, debido a
que tiene un barril octano de 38.33 unidades. Comparando con los catalizadores

estudiados es el valor més alto, por lo cual resulta ser el mejor.

4.4 Catalizador de Niquel (1-3%)

Analizando los resultados obtenidos para el catalizador con 1% Ni se observa
que en la Etapa 1, tiene valores similares en ligeros, grupos C.C, y los C,* al

catalizador monofuncional. Esto indica que el Ni no modifica sustancialmente las rutas
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de reaccion, en este caso la funcion del metal es solamente la de hidrogenar los
precursores de coque para darle rﬁayor vida al catalizador. Al incrementar la carga
metdlica de 1 a 3% Ni se obtiene el mejor rendimiento liquido (93%) de todos los
catalizadores estudiados, debido a esto se reducen los ligeros en 3% vy por lo tanto la
conversién de n-heptano disminuye en 3%. Estos cambios se deben a una baja relacién

(dcido / metal) sea baja y por lo tanto se desplace hacia la funcién acida.

En la etapa 2 el enver;enamiehto con quir_lolel’na origina la disminucién de
ligeros, isémeros y alquilados. Este comportamiento impide la recuperacién de octano y
provoca un incremento en el rendimiento liquido de 2%. Al incrementar la carga de
metal en el catalizador de 1 a 3% Ni, aumenta la probabilidad de que se Ileve a cabo la
HDN, evitando que el nitrégeno de la quinoleina se adsorba sobre los sitios dcidos y por
lo tanto los envenene, dando como resultado una menor desactivacion del catalizador

como se observa en los resultados experimentales.

Ademads se observa en [a etapa 3, que el envenenamiento con el nitrégeno de la
quinolefna es irreversible para el catalizador con 1% Ni que para todos los catalizadores
en estudio, debido a este envenenamiento se tiene una disminucién en la prdduccién de
ligeros, isomeros y alquilados. Esta etapa es muy similar al catalizador monofuncional, la
cual indica su débil funcién hidrogenante. Al incrementar la carga metdlica de 1 a 3%
Ni, se observa claramente que el catalizador tiene un envenenamiento permanente, lo
cual provoca un barril octano bajo (33.30 unidades), respecto a los catalizadores

estudiados a excepcién del catalizador con 0.6% Pt que tuvo 25.76 unidades.
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4.5. Comportamiento de las reacciones mas importantes de
Hidroconversién Selectiva.

4.5.1 Reacciones de desintegracion.

En la figura 23, se presenta el porcentaje de desintegracién, que corresponde a
tos ligeros obtenidos como producto de reaccién, para los catalizadores estudiados en

sus tres etapas.

Se observa que a medida que se incrementa la capacidad de hidrogenacién del
componente metdlico, la produccion de ligeros en general tiende a aumentar. La menor
produccién de ligeros (menor de 15% peso) se observé para los catalizadores
monofuncional y bifuncional con Ni. Por el contrario el catalizador que promueve en
mayor proporcion las reacciones de desintegracién es el de Pt, con una produccién
mayor a 50% peso. Los catalizadores restantes son casos intermedios. Para los
catalizadores de Mo, Ru y Pt se observa un incremento en la produccién de ligeros al
aumentar la carga metélica, lo cual también coincide con el incremento de la capacidad
hidrogenante de los catalizadores bifuncionales al aumentar la cantidad del componente
metdlico. La alta produccién de ligeros en el caso del catatizador con Pt, se debe
probablemente a la alta actividad de este metal para promover las reacciones de
hidrogendlisis, que como es bien sabido, se llevan a cabo sobre los sitios metalicos del
catalizador y producen principalmente hidrocarburos saturados mediante reacciones de

rompimiento y saturacién [2].

4.5.2 Reacciones de isomerizacion.

Los resultados experimentales para la reaccion de isomerizacion de los
catalizadores: monofuﬁcional y bifuncionales en sus tres etapas de reaccién se presentan
en la figura 24. En general se observa un incremento en los porcentajes de productos de

isomerizacion C,-C, a medida que se incrementa la capacidad de hidrogenacidn del
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componente metélico. Para el catalizador de Pt los isémeros C;-C, presentan una ligera
disminucién como consecuencia de las reacciones de rompimiento, lo cual se acentua al
incrementar la carga metélica. El catalizador con 9% Mo presenta el valor mas alto en
productos de isomerizacién, en la primera etapa de reaccién y en general con este
catalizador las reacciones de isomerizacién son mas importantes comparadas con las de

alquilacion de aromdticos en la recuperacién de octano.

4.5.3 Reacciones de alquilacién.

En la figura 25, se presenta el porcentaje de productos de alquilacién de
aromaticos, en sus tres etapas para los diferentes catalizadores estudiados. Se observa
que estos productos se encuentran en porcentajes similares en comparacic’)n con los
productos de isomerizacién. Ademds se puede apreciar en la figura 23, que a medida
que la funcién hidrogenante se incrementa los porcentajes de productos alquilados
también se'incrementan, pero finalmente decrecen para los catalizadores con Ru y Pt. La
baja selectividad observada hacia los producf[os' de alquilacion con los catalizadores de
Pt se debe a la alta capacidad hidrogenante que adn conserva el Pt presulfurado, lo cual
origina la saturacién de los intermediarios olefinicos que sirven como reactivos en las

reacciones de alquilacién, reduciendo con esto en gran medida este tipo de reacciones.

68



[N

Tesis de Maestria Ingenieria Quimica
Ing. Rogelio Javier Salazar Garcia.

Figura 23. % Desintegracion.

~—4— % Desintegracion

Etapa No.1
—8— % Desintegracidn
o Etapa No.2
0 —k— % Desintegracién
'E, Etapa No.3
2
0 - T T — — - - -
CM.  1%Ni  3%Ni 3%Mo 9%Mo 1%Ru 3%Ru 0.2%Pt 0.8%Pt
Figura 24. % lsomerizacion.
8.00 yrevre;
7.00 i —4&—% Isomerizacion
6.00 Etapa No.1
o 5.00- —&— % Isomerizacién
@ Et No,
@ .4.00 apa No.2
® 300 —e—% Isomerizacién
2.00 . Etapa No.3
1.00 -
.00 trrem———

c.M

% Peso

—— % Alquilacion

Etapa No.t

—B—% Alquilacién
Etapa No.2

HwWe

—i— % Alquilacién
Etapa No.3

C.M. 1%Ni 3%Ni  3%Mo

9%Mo

1%Ru

3%Ru  0.2%Pt 0.6%Pt

69




Tesis de Maestria Ingenieria Quimica
Ing. Rogelio Javier Salazar Garcia.

% Pérdida( XC7)

) N A O
o O O O O

Figura 26 Resistencia al envenenamiento -
Con quinoleina

N

1% Ru 3% Ru 02%Pt 06%Pt

MONO 1% Ni 3% Ni 3% Mo 9% Mo

Metal

70




Tesis de Maestria Ingenierfa Quimica
Ing. Rogelio Javier Salazar Garcia.

CONCLUSIONES

Con los catalizadores monofuncional y bifuncionales propuestos en esta tesis se
logra incrementar el ntimero de octano (RON) de la mezcla modelo de gasolina. Con
un rango de incremento: 6.65 - 33.1

Las rutas de reaccion mds importantes en el proceso de hidroconversién selectiva de
la mezcla modelo de gasolina son las reacciones de desintegracién, seguida de las
reacciones de isomerizacion y alquilacién del tolueno.

Con todos los catalizadores bifuncionales presulfurados al aumentar el contenido
metdlico se observa un incremento en la produccién de ligeros, .debido a la mayor
selectividad hacia las reacciones de rompimiento, lo cual es una consecuencia de las
reacciones de hidrogendlisis sobre los sitios metdlicos. Adicionalmente se observa un
incremento en la produccién de isémeros C,-C,. Los arométicos alquilados presentan
un comportamiento diferente en funcién del tipo y carga metdlica. El cambio mas
importante en la ruta de alquilacién se observa para el catalizador con Pt, para el
cual se presenta una reduccién drastica en la produccién de aromaticos alquilados,
debido a que los intermediarios olefinicos son hidrogenados por el Pt, lo cual impide

que se lleven a cabo reacciones de alquilacién con el tolueno.

De los catalizadores estudiados se encontré que aquel que contiene 9% de Mo
presenta el mejor balance entre la recuperacién de octano y la pérdida de producto
liquido. Este balance es el resultado de una selectividad moderada hacia {la
desintegracién, manteniendo al mismo tiempo una alta selectividad hacia
isomerizacién y una selectividad menor pero no menos importante hacia productos

aromaticos alquilados.

El andlisis de los resultados de los experimentos de hidroconversién selectiva en
presencia de quinoleina indican que tanto el tipo de metal como la carga metéli(ﬁ:a
tienen un efecto importante sobre la resistencia al envenenamiento de los

catalizadores. La tendencia general nos indica que al incrementarse la capacidad

71



Tesis de Maestria Ingenieria Quimica
Ing. Rogelio Javier Salazar Garcia.

hidrogenante del componente metalico la pérdida de actividad del catalizador se
reduce. Esto nos indica que el componente metdlico sulfurado participa en las
reacciones de hidrodenitrogenacién, reduciendo la concentracion de los compuestos
de nitrégeno mas basicos, con lo cual la probabilidad de que el catalizador sufra un
envenenamiento permanente se ve disminuida.

Entre los catalizadores estudiados, los catalizadores con Pt presentaron la menor
pérdida de actividad catalitica (<4%), mientras que los catalizadores con Ni y el
monofuncional fueron los mas propensos al envehenamiento por quinoleina (> 18%)
y los catalizadores con Mo y Ru presentaron una perdida de actividad intermedia

(10%).

En términos de resistencia al envenenamiento por quinoleina los catalizadores con Pt
resultaron ser los de mejores caracteristicas, sin embargo la alta actividad hacia el
rompimiento via reacciones de hidrogendlisis origina una pérdida significativa de
producto liquido, dando como resultado el mas bajo barril octano de todos los
catalizadores estudiados. En contraste el catalizador con 9% Mo que presenta una
perdida de actividad intermedia, mantiene un balance adecuado entre el incremento
en RON vy la perdida de liquido por lo que es el que presenta las mejores propiedades
cataliticas para llevar a cabo la hidroconversion selectiva de la mezcla modelo de

gasolina.
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ANEXOS

ANEXO A

Preparacion del catalizador monofuncional

A continuacion se presentan los cdlculos para [a incorporacién de la zeolita HZSM-5 en
la matriz de y- alamina.

1.- Determinar |a cantidad de y-altiimina que se obtiene a partir de la boehmita_ catapal
a‘lBﬂ':

Tomar 6 gramos de boehmita catapal “B” y calcinar a 500°C durante 4 horas,

obteniéndose 4.4 gramos de y- alimina.

2.- Preparacion de 8 Lotes de 10 gramos cada uno de catalizador monofuncional, de
acuerdo a la siguiente formulacion:

30% ( 3 gramos) de zeolita HZSM-5.

70% (7 gramos) de v- altimina.

Cantidad de boehmita a pesar:

7.0(6.0/4.4) = 9.545 gramos.

3.- Preparacion del gel (binder):

Tomar ei 10% de la boehmita que es 0.9545 gramos.

. mi. de &cido férmico 5% = 5ml. (0.9545g/0.6 g) = 7.954 ml.

Esto nos indica que a 10% de la boehmita (0.9545 gramos) hay que agregar 7.954 ml.

de acido férmico al 5 %.

* 4.- Para la integracién del catalizador monofuncional al gel formado se agrupa la parte-
restante de boehmita que es el 90% (9.545 - 0.9545 = 8.5905 g) con los 3 gramos de

zeolita HZSM-5, como se menciona en la Seccién 2.2 de la parte experimental.
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ANEXQ B

Preparacidn de los catalizadores bifuncionales

Célculos para la impregnacién de los metales al catalizador monofuncional:

1.- Preparacién de 8 gramos de -catalizador HZSM-5 / - Al,O, con 1% en peso de Ni.
Peso Atomico de Ni = 58.6934 g/Atomo.

Peso Molecular del Ni(NO,), 6 H,O = 290.822 g/ mol {(se denominard Sal Ni)

(8 g. de catalizador) (0.01 de Ni) = 0.08 g. Ni ‘

(8 g. de catalizador - 0.08 g. Ni) = 7.92 g. de catalizador monofuncional ZSM-5 / y-
Al O, . _
0.08 g. de Ni (1 mol Ni / 58.6934 g. Ni} (ITmol Sal Ni/ 1mol Ni) (290.822 g. Sal Ni /
Tmol Sal Ni) = 0.3964 g. Sal Ni.

Volumen de Impregnacion = (Volumen de poro} (g. HZSM-5 / y- Al,O,)

Volumen de poro.- Se calculo tomando 1 g: de catalizador monofuncional y con una
jeringa cargada con agua se impregno al catalizador monofuncional resultando un
volumen promedio de 0.56 mi. Por lo tanto el volumen de poro es 0.56 ml./ g.
Volumen de Imprégnacién= (0.56 ml./g.) (7.92 g. catalizador monofuncional) = 4.4352
ml. que se usaran.

g- Sal Ni = 5 ml. (matraz) (0.3964 g. Sal Ni/ 4.4352 ml.) ='0.4469 g. Sal Ni

2.- Para la preparacion de los catalizadores bifuncionales restantes, se seguird la misma
metodologia de cédlculo que el punto anterior.

A continuacion se resume en las siguientes tablas:
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TABLA 12.  PREPARACION DE LOS CATALIZADORES BIFUNCIONALES.
Catalizador bifuncional Sal Metal Catalizador
Metal/ ZSM-5/y-Al;0;3 Empleada gramos Monofuncional

8 gramos - ZSM-5 / y-ALO;

1%NI/ZSM-5/y-Al,04 Ni(NOj), -6 H,O 0.08 7.920

3%NVZSM-5/y-Al,0O; Ni(NOs), ' 6 H,O 0.24 7.760

3%MO/ZSM—5/’Y-A1203 (NH4)6M07024' 4H,0 0.24 7.760.

9%Mo/ZSM-5/y-Al,O3; | (NHg)eMo70,4 4H,0O 0.72 7.280

0.2%Pt/ZSM-5/y-Al,0; |H,PtClg - 6H,0 0.016 7.984

0.6%Pt/ZSM-5/y-Al,0; |HyPtCls  6H,0 0.048 7.952

1%Ru/ZSM-5/y-Al,0; | RuCl; " 3H,O 0.08 7.920

3%%Ru/ZSM-5/y-Al,0; |RuCl; - 3H,0 0.24 7.760
Catalizador bifuncional Sal a usarse en Volumen de |Sal usada y aforada
Metal/ ZSM-5/y-Al, O3 gramos impregnacién | A Sml. en gramos

8 gramos a usarse en g.

[%N1/ZSM-5/y-Al,0; 0.3964 4.4352 0.4469

3%Ni/ZSM-5/y-Al,0;4 1.1892 4.3456 1.3683

3%Mo/ZSM-5/y-AL 04 0.4416 4.3456 0.5082

9%Mo/ZSM-5/y-Al,04 1.3250 4.0768 1.6250

0.2%Pt/ZSM-5/y-Al, O3 0.0425 4.4710 0.04753

0.6%Pt/ZSM-5/y-Al,04 0.1274 4.4531 0.14305

1%RW/ZSM-5/y-Al,O3 0.2070 4.4352 0.2334

3%%Ruw/ZSM-5/y-Al,04 0.6211 4.3456 0.7146

METAL Peso Atomico g/atomo
Ni 58.69

Mo- 95.94

Pt 195.08

Ru 101.07

SAL USADA Peso Molecular g/mol

NI(NO3)2 "6 H,O

290.822

(NH4)6M07024' 4H,0 1235.860
H,PtCls " 6H,0 517.900
RuCl; 30,0 261,570

78




A SO

Tesis de Maestria Ingenieria Quimica

Ing. Rogelio Javier Salazar Garcfa.

ANEXO C

Resultados de actividad catalitica de los catalizadores
Monofuncional y Bifuncional ( METAL "Ni, Mo, Ru, Pt")
En sus tres etapas

ETAPA-1
SIN METAL

ETAPA-1
1%Ni

ETAPA-1

3%Ni

ETAPA-1 ETAPA-1 ETAPA-1 ETAPA-1 ETAPA-1 ETAPA-1
3%Mo S%Mo 0.2%Pt Q.8%Pt 1%Ru . 3%Ru

EREND, LIQ. %
BRON
DOBARRIL-OCTANQ

100 -

20 1 R
80 | |
70 | H

60 1 ||
50 -
40 { |8
VR
20
10 -

CARGA

ETAPA-2
SIN METAL

ETAPA:2
1%Ni

ETAPA-2
2%Ni

ETAPA-2 ETAPA-2 ETAPA-2 ETAPA-2 ETAPA-2 ETAPA-2
%Mo 9%Mo 0.2%Pt 0.8%Pt 1%Ru A%Ru

BREND. LIQ. %
BRON
DBARRIL-OCTANO

CARGA

ETAPA-3
SIN METAL

ETAPA-3
1%NI

ETAPA-3
I%NI

ETAPA-3 ETAPA-3 ETAPA-3 ETAPA.3 ETAPA-3
3%Mo %Mo 0.2%Ft 0.6%Pt 1%Ry

EREND. LIQ. %
@ RON
OBARRIL-OCTANO

79




