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ESTUDIO DE LA ACTIVIDAD CATAL{TICA DE CATALIZADORES Co- Mo A NIVEL MICROPLANTA

RESUMEN

La reduccién requerida de azufre en los combustibles {principalmente diesel), por las nuevas especificaciones
y estandares cada vez més estrictos que han impuesto las politicas de proteccion al ambiente, han originado
que recursos significativos tengan que ser dedicados para el mejoramiento de los procesos de
hidrotratamiento y para la introduccién de catalizadores nuevos més activos.

Un emparejamiento Gptimo entre las caracteristicas de la alimentacion y el tipo de catalizador tiene que ser
obtenido para alcanzar conversiones dptimas de hidrodesulfuracién en un reactor determinado. Conversiones
que cumplan con las iegislaciones ambientales.

Par tal motivo, la evaluacion de nuevas formulaciones cataliticas que puedan favorecer el refiro de las
moléculas menos reactivas (o mds refractarias), que se encuentran en una mayor concentracion en
alimentaciones tales como: gasleo ligero primario (GLP) y aceite ciclico figero {ACL), necesitan la realizacion
de numerosas determinaciones de su actividad catalitica.

De esta forma, el presente trabajo se enfoca principalmente a definir un sistema de reaccién a nivel
microplanta, que permita la evaluacién de la actividad catalitica de prototipos det tipo CoMofy-Al:03.

Para lo cual, se realizaron experimentaciones censideranda dos tipes de alimentacion: una mezcla real
constituida por GLP y ACL (75/25% respectivamente), y una molécula modeio (DBT) disuelta en una
alimentacion real (nafta desulfurada), desarrollando las evaluaciones catailticas a las condiciones mas
comunes de la practica industrial (temperaturas de 280-380°C, presiones de 56-65 Kgicm?, LHSV de 1y
2.5, relacién HafHe de 2000 y 2500}, variando la altura del lecho catalitico (10-30 ml) y utilizando

catalizadores comerciales def tipe CoMofy-AlzZ03 (IMP-DSD-14).

Los resultados muestran que las evaluaciones deben realizarse con una alimentacion al reactor en sentido
ascendente, una altura del lecho catalitico de 25 ml (7.7 cm), a temperaturas de 300-350°C (el rango puede
variar dependiendo def tipo de alimentacion) y a una presion de 56 Kg/cm?,

Finalmente, el sistema se puede considerar confiable y repetitivo, ademas de adecuado para la evaluacién de
prototipos cataliticos del tipo CoMoly-AleO3.
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INTRODUCCION

Cada dia es mayor la exigencia de efaborar combustibles mas limpios cuyo propésito es reducir las emisiones
contaminantes al medio ambiente. La exigencia de disminuir €l contenido de azufre, aromaticos y nitrégeno
en el diesel se debe a las politicas de proteccién al ambiente, ya que este combustible es de gran consumo a
nivel mundial y las emisiones generadas durante su combustién {oxidos de azufre (S0x), dxidos de nitrogeno
(NG,), monéxido de carbono (€O}, hidrocarburos no quemados (HC) y materia particulada (MP)] son fuentes
considerables de contaminacién,

La reduccion requerida de azufre tendré consecuencias grandes para las refinerias y recursos significativos
tendran que ser dedicados para mejorar los procesos y para introducir los catalizadores nuevos y mas
activos, Asi, para optinizar los procesos y los catalizadores, es necesario centrarse en el retiro de las
moléculas més reactivas o mas refractarias (como son: los benzotiofenos y los dibenzotiofenos); los cuales,
son complestos que se encuentran en una mayor concentracion en las alimentaciones tales como Aceite
Ciclico Ligero (ACL) y Gastleo.

Al buscar nuevas y mejoradas maneras de alcanzar fos niveles bajos de azufre en los combustibles del futuro,

es importante entender !a naturaleza de los compuestos de azufre que deben ser convertidos y entender

como estos materfales se transforman con interacciones en kas superficies cataliticas, los caminos implicados

durante estas transformaciones, 1a cinética asociada y las imitaciones termodindmicas, Tales consideraciones

dictan las condiciones del proceso y las configuraciones del reactor que se deben utilizar para alcanzar fas
- transformaciones deseadas.

La identificacién de nuevas rutas cataliticas para una hidrodesulfuracién eficiente de los dibenzotiofenos son
importantes. La HDS de los dibenzotiofenos ocurren via dos diversos caminos de reaccion: el primer camino
es la desulfuracion directa que canduce al bifenilo, mientras que el segundo implica Ja hidrogenacién que
conduce al tetrahidrodibenzotiofeno, antes de la desulfuracin para dar ciclohexilbenceno.

Se han propuesto mecanismos para el tiafeno, benzotiofeno, dibenzotiofeno y benzonaftatiofeno, en base a
fas cuales se plantean ecuaciones cinéticas del tipo Langmuir-Hinshelwood, con constantes de velocidad de
primer orden de reaccién.

En la mayoria de los trabajos publicados, la evaluacion de los pardmetros de reaccion de hidrodesuffuracidn
de compuestos azufrados se han realizado en condiciones de operacién tales como las empleadas en planta
industrial, para sistemas modelo con compuestos puros y en disolventes individuales; sin embargo es
necesario en la actualidad favorecer los estudios cinéticos de la hidrodesulfuracién de fracciones de petroleo
complejas, en las cuales se tomen en cuenta los efectos de todos fos componentes de la mezcla, lo que si
bien incrementa notablemente las dificultades experimentales y de interpretacion, permite obtener resultados
mas representativos de lo que reaimente sucede en la operacién industrial.

Los catalizadores utilizades en las reacciones de hidredesulfuracion se han obtenida de los sulfuros de los
metales de transicidn, principalmente grupo VI B (Ma, W) promovidos por fos sulfuros de los metales del
grupo Vill B (Ni, Co) sobre un soporte de gran drea superficial que permite su dispersion, generalmente se
utiliza la aldmina en la forma gamma (y-AlCa).

INTRODUCCION It
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Se ha tratado de mejorar fa actividad depositando los catalizadores en diferentes soportes como por ejemplo:
titania, zirconia, carbén, silica, zeolita, etc., ya que las propiedades fisicas y quimicas del soporte influyen en
la distribucion del componente active y por consiguiente en a actividad catalitica.

La evaluacién de nuevas formulaciones cataliticas necesita la realizacién de numerosas determinaciones de
actividad, previamente a su utilizacién en reactores industriales. £n el caso de reacciones que involucran
reactivos liquidos y gaseosos, tal como el hidrotratamiento, las medidas de simulacion y comportamiento de
los catalizadores en presencia de cargas industriales, hacen que el criterio de evaluacion mas sequro sez a
escala piloto. Sin embargo, las investigaciones recientes han encontrado una gran versatilidad en la
utilizacion de microplantas; su bajo costo, la alta productividad y representatividad de los datos obtenidos,
hacen de esta planta una aliernativa a los sistemas convencionales.

Uno de los principales problemas en el disefio de reactores industriales, es la falta de datos cinéticos que
permitan su modelacion; es aqui donde surge la necesidad de realizar estudios a nivel microplanta.

Las microplantas comGnmente se utilizan para realizar estudios en los que se encontraran los mecanismos
de reaccion intrinsecos, y a través de estos estudios, corregir la velocidad de reaccion.

Estos estudios por lo general se denominan “modelos”, debido a que se centran en ia investigacion o
experimentacion de una sola molécula, la cual es representativa de una alimentacion determinada (GLP, ACL,
etc.) y generalmente se utiliza un solvente pure que pueda ser comparable al de una alimentacion real.

Con la finalidad de profundizar en el estudio de la hidrodesulfuracién de moléculas refractarias y definir un
sistema de reaccién a nivel microplanta que permita la evaluacién de prototipos (o nuevas formulaciones
cataliticas), se dividio el presente trabajo en los siguientes capitulos:

CAPITULO 1: Que presenta un panorama general con respecto al proceso de hidrotratamiento del diesel, asi
como las tendencias que las diversas organizaciones de proteccion ecoldgica han impuesto en cuanto al
contenido de azufre en el combustible.

CAPITULO 2: Hace un compendio de las investigaciones reportadas en la bibliografia especializada con
respecto a la hidrodesulfuracion det dibenzotiofeno (DBT).

CAPITULO 3: Describe los catalizadores y soportes més comunes utilizados en la hidrodesulfuracién tanto del
diesel como del dibenzotiofeno (DBT).

CAPITULO 4: Nustra de forma general los diferentes tipos de plantas experimentales que se han utilizado en
la evaluacion de los prototipos antes de ser probados en las unidades industriales. Ademas, se detalla las
diversas secciones que conforman a la microplanta HDS-1 y la filesofia operacional de la misma.

CAPITULO 5: Se presentan los resultados de las evaluaciones de los catalizadores hechas en la microplanta
dando una breve interpretacion de los mismos

CAPITULD 6: Se realiza un andlisis de los resultados obtenidos en la evaluacidn de los catalizadores de
CaMoyy-Al:03 en la microplanta HDS-1.

Finalmente, se presentan las conclusiones obtenidas del trabajo y se dan unas recomendaciones para
posteriores estudios en fa microptanta HDS-1.
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OBJETIVO GENERAL:

> Definir un sistema de reaccion catalitico y metodologia de evaluacion
a nivel microplanta, que permita determinar el comportamiento de
catalizadores con formulacion CoMo (molibdato de cobalto)
soportados en gamma alimina (y-Al203), empleando condiciones de
operacién similares a planta industrial y cargas reales (mezcla
GLP+ACL y mezcla Nafta+DBT).

OBJETIVOS ESPECIFICOS:

> Establecer el intervalo de operabilidad y funcionamiento de la
microplanta, desarroflando evaluaciones de la actividad catalitica de

catalizadores CoMo/y-Al,0s.

> Definir el mejor arreglo del sistema de hidrotratamiento,
estableciendo un estudio modelo empleando una carga sintética para
determinar el comportamiento de moléculas refractarias como el
dibenzotiofeno (DBT).

> Calificar el sistema de reaccién para su uso como instrumento de
evaluacién de catalizadores comerciales y prototipos experimentales,
en funcion del grado de hidrodesulfuracion (conversion de azufre),
empleando cargas reales y sintéticas.

OBJETIVOS v
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CAPITULO 1

1.1 GENERALIDADES

Actualmente, en México se pracesa una mezcla de crudo istmo - Maya en una proporcién de 70/30% val.,
en promedio, variando €l contenido de azufre de 1.8 a 2.5% peso [1][2); sin embargo, dentro de los planes
de Petroleos Mexicanos, se pretende que para el afio 2005 se encuentre procesandose en sus centros de
refinacion una mezcla mayoritaria en crude Maya el cual presenta un contenido de azufre de 3.6-3.8% peso
[2].

Bl descubrimiento e incremento en fa explotacién de nueves yacimientos de crudo pesado en México (el
petrdleo que se tiene en México es un 60% crude pesado) ha propiciado se realicen actividades
determinantes para considerar un incremento en su procesamiento en los diferentes Centros de refinacion
del pais [2-4].

La tendencia a procesar una mayor cantidad de crudos pesados presenta como consecuencia un mayor
centenido de  contaminantes (azufre, nitrégeno, aromaticos y metales pesados entre otros), repercutiendo

directamente en el tren de refinacién y principalmente en los procesos de "cracking", "visbreacking",
“coquizacion®, “alquitacion, "reformacién”. Por fo que las refinerias se encuentran reconfigurando la
estructura de preduccién (construyendo unidades costosas de conversién profunda, instalacién de
controladores sofisticados para las operaciones de la refineria, introduciendo planes de manejo de energia o
la instalacién completa de nuevas unidades de proceso) hacia combustibles de mayor cafidad y valor
agregado, que le permitan cumplir con los estandares y especificaciones que demandan las diferentes

instancias [2][5][6].

En los ditimos cuatro afios, PEMEX Refinacién ha concedido atencién prioritaria al mejoramiento de la calidad
de sus combustibles, asi como de fas condiciones de suministro. Con este propdsito adopté especificaciones
para sus combustibles automotrices similares a las mds estrictas del mundo (un contenido miximo de 0.05%
peso de azufre} [7-9]. Se ha determinado un control més estricto de Ya calidad del diesel basados en
especificaciones establecidas por instituciones de prestigio, tales como la Enviremental Protection Agency
{EPA), California Air Resources Board {CARB) y otras instituciones europeas y del lapén [7][8][10]. La
tendencia por parte de estas instituciones es reducir ain mas et limite de 0.05% de azufre [10][11]. £n
México, de acuerdo con las tendencias intemnacionales se espera que llegue a establecerse una nueva
especificacién menor a la actual [12].

En las fracciones como el gasdleo ligero, kerosina y turbosina {destitados intermedios), el azufre se presenta
en forma de cuatro tipo de compuestos:

%> Mercaptanos

> Sulfuros

> Disulfuros

> Tiofénicos ftiofeno, benzotiofeno, dibenzotiofeno, etc.] las cuales son estructuras deminantes {1]{7].

A la suma total de cada una de las concentraciones de los cuatro grupos de compuestos de azufre es lo que
se conoce como azufre total.
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1.2 POLITICAS AMBIENTALES

La Hidrodesulfuracion (HDS) actualmente atrae ia atencion de la academia y de la industria. Fl esforzarse
hacia un ambiente mas limpio ha conducido al ajuste global del contenido del azufre en combustibles diesel
para automotores. Un limite maximo de 500 ppm de azufre ha sido adoptado por los EE.UU., México, lapén, y
la Europa Occidenta! [7][10}[13][14]. En México y en varias regiones se cumplié satisfactoriamente con el
contenido de azufre en Diesel de acuerdo a la exigencia de la calidad requerida. El contenido méaximo de
azufre es el mismo para todas las especificaciones, sin embargo la concentracién de aromdaticos es una
restriccion fuerte que se estd considerando al igual que la concentracidn de nitrogena.

La hidrodesulfuracidn del gaséleo ha alcanzade mucha atencién puesto que la concentracion tolerada del
azufre en combustible diesel se esta bajando cada vez més, con el objetivo de disminuir los sulfatos y dxidos
de azufre emitidos en los gases de escape del motor originados por la combustién del diesel {7][10][15].
Para disminuir tas particulas tales como los NO, HC, CO y MP, se propuse reducir el contenido de arométicos
en diesel 2 20% volumen y nitrégeno total a 10 ppm [7].

La reduccion del limite méximo de azufre (0.05% peso) es una tendencia alrededor de todo el munde. En
1998, la Comunidad Europea convino en las especificaciones para la calidad futura del azufre en el
combustible diesel del transporte. Segtin estas especificaciones e} contenido permitido maximo de azuire del
diesel serd 350 ppm a partir del afio 2000, y 50 ppm a partir del afio 2005 [16}[17]. Las especificaciones
diesel completas por el afio 2005 serén concluidas a finales de 1999 y se espera que estas especificacicnes
también requieran una densidad mas baja, hidrocarburos poliarométicos mas bajos (PAH), un punto de
ebullicién mds bajo (25%), y un nimerc de cetano mas alto [7}[18-20) (ver tabla 1.1). También en la India
hay planes para reducir el azufre en diesel a 350 ppm [18] y en México se espera reducirlo en un rango de
200-50 ppm para et afio 2005 [12] (ver Tabla 1.2); en el fapdn se estén haciendo planes para bajar el
contenida de azufre a 50 ppm [18].

TABLA 1.1. ESPECIFICACIONES EUROPEAS PARA DIESEL.

Concliiacién JiConsejo de- " Parlamento jfCo

_ i _ B e i k] eministros Sl Eoropeo
Niimero de Cetano 51 51 51 - 54 - 58 -
Densidad a 15°C, 0.845 0.845 0.845 - 0.845 -
(ka/m?)

Temperatura de 360 360 360 - 360 -
destilaciéna 95 %

de recuperacién

]

Arométicos 11 11 11 - 6 -
Policiclicos, (% p}

Contenido de 350 350 350 - 30-30 50
Azufre, (ppm)

FUENTE: www. pirvingertz.com/ogj07299.html [16)
www. npradc.org [17)]
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TABLA 1.2. ESPECIFICACIONES AMERICANAS Y MEXICANAS PARA DIESEL.

Niimero de Cetano 43 42 48 - -

Densidad API 34 33 39 - -
mdxima)

Temperatura de 338 350 345 -

destilacién a 90 % de

recuperacién

£C)

Arométicos (Yvel) 25.8 28.8 30 10* 30-20

Contenido de Azufre 350 140 500 30-15 200-50

{ppm )

FUENTE: http:/fwww_epa.goviotag/iiiesel.htm {10
IMP,"Programa: Tratamiento de Crudo Maya", Noviembre 1989. [12]
*NOTA: Con alimentacicnes de 500 ppm de azufre.

En la tabla 1.2 se debe notar que sélo el azufre estd definido para las proyecciones hechas para los
préximos 5 afos y es donde los esfuerzos de refinadores y productores de vehiculos se debe concentrar
para mejorar la calidad del aire.

La reduccion requerida de azufre tendré consecuencias grandes para las refinerias y recursos significativos
tendran que ser dedicados para mejorar los procesos y para introducir los catalizadores nuevos y mds
activos. Asl para optimizar los procesos y los catalizadores, es necesario centrarse en el retiro de fas
moléculas menos reactivas o mas refractarias {como son: los benzotiofenos y los dibenzotiofencs); los
cuales, son compuestos que se encuentran en una mayor concentracidn en las alimentaciones tales como
Aceite Ciclico Ligero (ACL) y Gasdleo.

1.3 DIESEL
1.3.1 GENERALIDADES

El diesel es un combustible que se consume en grandes cantidades alrededor del mundo. La industria
automotriz continuamente ha lanzado al mercado ruevos motores con mayor relacion de compresion,
potencia y alte rendimiento; exigiendo asimismo, combustibles adecuados a estos equipos. Por lo antericr, el
diesel ha sufrido cambios en su calidad. 5in embargo, por los problemas de contaminacién, se ha
determinado un control mds estricto de su calidad [7].

Cada dia es mayor la exigencia de elaborar combustibles més limpios cuye propésito es reducir las emisiones
contaminantes al medio ambiente. La exigencia de disminuir el contenido de azufre, aromaticos y nitrégeno
en el diesel se debe a las politicas de proteccion al ambiente, ya que este combustible es de gran consumo a
nivel mundial y las emisiones generadas durante su combustion [oxidos de azufre (S0), éxidos de nitrogeno
{NO,), mondxido de carbono (C0), hidrocarburos no quemados (HC) y materia particulada (MP)] son fuentes
considerables de contaminacién [7].
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1.3.2 CARACTERISTICAS DEL DIESEL

El diesel es un combustible hidrocarbure, derivado de la destilacion atmosférica del petrdleo cruda, Este
compuesto es una mezcla de hidrocarburos dentro de un intervalo de ebullicion de 205°C a 360°C; la
estructura molecular generalmente es de carbonos Ciz-Cas, en forma de aromdticos que contienen azufre y
nitrégeno, nattenos, iso y n-parafinas, olefinas y combinaciones moleculares de ellas [1][7]. En la tabla 1.3
se muestran algunas propiedades principales del diesel mexicano.

TABLA 1.3. PRINCIPALES PROPIEDADES DEL DIESEL.

PROPIEDAD s B et ov e DIESEL R n s
NUMERO DE CETANO 58
AROMATICOS (% VOL) 26

AZUFRE (%P) 0.04

PUNTO DE DESTILACION 139

(90%, 1 atm) [°C}

FUENTE: MARROQUIN SANCHEZ GUSTAVO, Tesis de Maestria, IPN, México 1999. [7]

1.3.3 ELEMENTOS CONTAMINANTES DEL DIESEL

Los contaminantes presentes en el combustible diesel provienen directamente def petrleo crude de donde
se extrae. Cualquiera que sea su origen, el petrbleo crude viene acompaiiado de muchos contaminantes de
diversos tipos.

Compuestos de Azufre: Los compuesto de azufre que se encuentran en mayor concentracion son los
benzotiofenos y dibenzotiofenos y en menor concentracion los mercaptanos, tiofenos y algunas trazas de
dcido sulfhidrico [1][7}[21].

Compuestos de Nitrogeno: se encuentran dos tipos de compuestos nitrogenados: los bésicos y los no
bésicos, su clasificacion se debe por la constante de disociacion de la base Ka, son basicos si pKa >2.0 y no
basicos si pKa< 2.0 [7][21}.

» Nitrégeno Basico: Pirrol, carbazol, indol y benzacarbazol.
> Nitrdgeno No Basico: piridina, quinolina, indofina, fenantridina, etc.

Compuestos de Oxigeno [7][21]: Los compuestos oxigenados se encuentran en pequefias trazas en el diesel
y entre ellos estdn: los fenoles, éteres, alcoholes, naftol, etc.

Aromaticos: Los aromiticos se derivan de sustancias que tienen ef anillo bencénico en su estructura, algunos
ejemplos [7}(21]: naftzleno, antraceno, pireno, flugreng, et

Metales [7][21]: los metales que estdn presentes son V, Fe, Cu, Ni, Na. $6lo se encuentran en pequefias
trazas gue practicamente no son cuantificables.
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1.4 HIDROTRATAMIENTO

El Hidrotratamiento (HDT) se refiere a la serie de procesos quimicos, entre los cuales se encuentran
principalmente la Hidrodestlfuracién (HDS), Hidrodesnitrogenacion (HDN), Hidrodesoxigenacion (HDQY),
Hidrodesmetalizacién (HDM) e Hidrogenacion de Aromaticos (HDA); que tienen por abjeto modificar 1a
estructura de los hidrocarburos del petrélec basindose en la adicion de hidrégeno [2][6][21-23].

La industria del petréleo se enfrenta a exigencias mucho mas severas en cuanto a [a disminucion del
contenido de azufre principalmente; los petrdleos crudos, que contienen alias concentraciotes de
compuestes de azufre, nitrégeno, oxigeno, metales y aromaticos, los cuales necesitan para su fratamiento de
una accién combinada de procesos y catalisis.

Por eso el proceso de hidrotratamiento tiene una importancia mayor al incidir directamente en las
alimentaciones que posteriormente entraran al siguiente iren de refinacién (reformacién, alquilacion,
isomerizacion, etc.),

El proceso de hidrotratamiento se mantiene en auge debido a las crecientes necesidades de eliminar el
azufre y otros contaminantes presentes en diversas fracciones del petréleo, ya que originan problemas de
(2][13}{21][23])[24):

> Corrosidn del equipo de proceso

> Disminucién de la calidad de producto terminado

> Envenenamiento de los catalizadores del proceso de reformacion cataliica
> Contaminacion atmosférica cuando se emplean como combustibles.

1.4.1 HIDRODESNITROGENACION (HDN)

La hidrodesnitrogenacion (HDN) es una serie de reacciones enfacadas hacia la remocién de compuestos
nitrogenados presentes en los hidrocarburos. Actualmente, ha aumentado el interés por conocer los
mecanismos a través de los cuales ocurren las reacciones de desnitrogenacidn, debido a que compuestas de
nitrégeno como indol y carbazol, envenenan los sitios dcidos de los catalizadores de reformacion,
hidrodesintegracion y FCC, asi como en la remocion del nitrégeno total al convertir los residuales a
combustibles liquidos [21][25-27].

1.4.2 HIDRODESOXIGENACION (HDO)

Las reacciones de hidrodesoxigenacion (HDO} tienen por objeto la remocion de compuestos de oxigeno
presentes en los hidrocarburos. Comparativamente con otros procesos de hidrotratamiento [a investigacion
sobre HDO es muy poca debido a que el contenido de oxigeno es menor en comparacion con ef de azufre o
nitrdgeno en el petréleo [7][21]. Los compuestos organo-oxigenados presentes en las cargas de
alimentacion a hidrotratamiento, estan dentro de dos categorias:

> Derivados de los fenales y naftafencles
» Compuestos oxigenados heterociclicos
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1.4.3 HIDRODESMETALIZACION (HDM)

El objetivo primordial en los procesos de Hidrodesmetalizacion (HDM) es remover por hidrogendlisis aguellos
compuestos melalicos y metaloides presentes en las naftas derivadas de la reformacion y €n algunas
fracciones pesadas det petréleo. Estos metales y metaloides son principalmente arsénico, plomo, fdsforo y
cobre; y que pueden encontrarse en el crudo original o aparecer como parte de los aditivos del producto final
de la reformacion. En los productos pesados, particularmente en los residuos de la destilacion, el niquel y el
vanadic se concentran en las resinas y los asféltenos, principaimente en las porfirinas. Los compuestos
metdlicos se hidrogenan con facilidad bajo las condiciones de operacion recomendadas para HDS de naftas.
Los metales de esta hidrogendlisis se depositan en el catalizador y son sulfurados, de manera que se crea
una reaccion paralela a la HDS [6][7](21][28].

1.4.84 HIDROGENACION DE AROMATICOS (HDA)

La hidrogenacién de aromaticos (HDA) se refiere aquellas reacciones en las que se introduce hidrégeno a los
hidrocarbures a través cel rompimiento del enlace doble det anillo aromatico tipo bencénico [1][21].

La saturacién de hidrocarburos es requerida para mejorar fas propiedades de ignicion de la fraccion a
hidrotratar. Por ofra parte, para la hidrogenacién de hidrocarburos mono-arométicos se requieren
condiciones severas de hidrotratamiento ya que los anillos simples son muy estables [7][21].

1.4.5 HIDRODESULFURACION (HDS)

La hidrodesulfuracién catalitica son aquellas reacciones mediante las cuales se reduce el contenido de
compuestos de azufre presentes en las diferentes fracciones del petréleo, por reaccién de estos compuestes
con hidrogeno en presencia de un catalizador a condiciones de operacion convenientes. Ademas de remover
el azufre, se tienen importantes remociones de compuestos de nitrégeno, cloro, metales pesados, alcalinos ¥
alcalino térreos. Por otra parte dado que se efectuan reacciones de hidrogenacion, se obtienen sustanciaies
incrementes en la calidad de los productos hidrotratados debido a la disminucion en el contenido de
compuestos insaturados tales como: aromadticos y olefinas, entre otros. En el proceso de hidrodesulfuracion,
los compuestos orgénicos de azufre se convierten a acido sulfhidrico e hidrocarburos saturados [F][7]{16).
Es un hecho que al aumentar el punto de ebullicion de la fraceién del petrolec a hidrodesulfurar, aumenta su
contenido de azufre y peso molecular, esto implica que el hidrotratamiento debera efectuarse a condiciones

de operacién mas severas {2){13][2i].

1.4.6 HIDRODESULFURACION DEL DIESEL

La produccién del diesel limpio por medio de la Hidrodesuifuracion (HDS) ha atraido la atencion
recientemente debido a la introduccion de nuevas legislaciones ambientales con respecto a especificaciones
del combustible. Para resolver las especificaciones es necesario modificar y mejorar los reactores existentes ¥
les procesos; y de introducir catalizadores mas activos y més selectivos [6](7][18].
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La Hidrodesulfiiracion (HDS) del azufre que contienen las fracciones del petréleo ha sido una de las
operaciones cataliticas principales en la industria petrolera y la mayor parte de las refinerias utilizan
actualmente el hidrotratamiento [29]. Este procese implica Ja transformacién de los compuestos de azufre
llevadas a cabo en un catalizador, por medio de varias reacciones incluyendo ta hidrogenacion y la hendidura
[o ruptura] en el enlace del heteroatomo carbono, y ésta en presencia de hidrégeno y de acido sulfhidrico
[1]{29]. Para la eliminacion de tales moléculas de azufre, ahora se admite generalmente que las reacciones
de hidrogenacion y de hidrodesulfuracién son importantes {5].

Mientras que el progreso de niveles de azufre més bajos en el combustible diesel forzs incrementar fas
demandas para fa HDS profunda del gascleo en las refinerias, los problemas de los compuestos de azufre
refractarios y que retardan los efectos en reacciones de hidrodesulfuracion ganan importancia creciente
30].

En el gasdleo se han encontrado una gran influencia en las velocidades de [a reaccion de los compuestas de
azufre, Las velocidades de la reaccion se han megido y se han correlacionado predominante con el contenido
inicial de azufre total del gasdleo. Las especies que inhiben se visualizan como intermedios estables
fuertemente fijados por adsorcién, que se forman con la hidrogenacion parcial de Ios compuestos de azulfre
poliarométicos [29]{30].

Es evidente que varios procesos cataliticos son parte de la misma refinacion del petrdleo y como resultada de
un cambio continuo en las especificaciones de la calidad y del combustible del petrélea crudo, el ndmero de
€s10s procesos continuard aumentando. Los catalizadores mejorados yfo nuevos tendran que ser
desarroliados; asi se estan reformulando para resolver nuevas requlaciones. Los catalizadores de #a nueva
generacion se han desarrollado para fa produccin de destilados medios y de combustibie diese! (6]-
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CAPITULO 2

2.1 GENERALIDADES

En principio el azufre en el petrdleo esta distribuido sobre una gran diversidad de compuestos y se ha
observado que los mds reactivos son convertidos primero y los restantes son los mds refractarios [1]. Las
alimentaciones para los procesos de Hidrotratamiento son aftamente complejas consistiendo de: parafinas,
naftenos, compuestos aromatices (policicticos), compuestos de nitrégeno y compuestos de azufre [1-4].

Entre los compuestos de azufre mas refractarios se encuentran los Dibenzotiofenos {DBT's), los cuales
contienen dos anillos bencénicos conectados por un entace C-C y dos enlaces C-S {ambos anifles bencénicos
estan conectados ai mismo &tomo de azufre), de alto peso molecular y que ademds contienen
encadenamientos laterales cerca del dtomo de azufre; de tales compuestos se identifican principalmente
dos, como los mas dificiles de desulfurar: 4-metil-dibenzotiofena y 4,6~ dimetii-dibenzotiofeno {ver Fig. 2.1).
Se espera que este tipo de compuestos estén presentes en una mayor concentracion en alimentaciones tales
como: Aceites Ciclicos (AC) y Gaséleos [1][2][4-11].

FIGURA 2.1. IMPACTO DE LAS ESPECIES DE AZUFRE

FACIL DIFICIL MAS CRFICIL

Velocidad de Reaccitn Refativa

CH, CHy CH,

FUENTE: Applied Catalysis A: General, vol.189 (1999) pp.206 [5].

Asi, para optimizar los catalizadores y los procesos, es suficiente centrarse en la eliminacion de las
moléculas menos reactivas como: los benzotiofenos y dibenzotiofenos {4j[5][10-12).

La reduccién requerida del azufre tendrd consecuencias grandes para las refinerias y recursos mis
significativos tendrén que ser dedicados para mejorar los procesos y para introducir catalizadores nuevos y

mas activos,
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2.2 HIDRODESULFURACION DEL DIBENZOTIOFENO (DBT)

El ajuste reciente de las especificaciones para bajar el contenido de azufre en el combustible Diesel y de
estandares mas estrictos en el futuro ha incitado un gran interés de entender las fimitaciones inherentes de
la hidrodesulfuracion [7][10][11).

Los compuestos de azufre poliaromaticos, tales como los derivados del dibenzotiofeno, se saben que son jos
mas dificles de remover [1][2][4]{5)[7](8][10]{1t}[13}{14]. A diferencia de las especies de azufre con
un anillo aromético donde es mas facil la remocion directa def azufre, en la hidrodesulfuracién (HDS) de los
compuestos de azufre arométicos con multi-anillos, los productos observados se producen a menudo via mas
de un camino de reaccion. Por io tanto, la consideracién de una red de reacciones secuenciales y paralelas
es necesana en la solucion de los andlisis cinéticos de estas especies [4](7][10]{11][14]. Esta red
compleja cinéticamente es dificil de analizar, pero tales analisis son necesarios para la comprension de
cambios en las composiciones que resulian de las formulaciones del catalizacor yfo las condiciones de
reaccion, y la influencia de otros componentes de la afimentacion en el avance de la conversion de HDS
[71[10](11].

Al buscar nuevas y mejoradas maneras de alcanzar los niveles bajos de azufre en los combustibles del futuro,
es importante entender la naturaleza de los compuestos de azufre que deben ser convertidos y entender
como estos materiales se transforman con interacciones en las superficies cataliticas, los caminos implicados
durante estas transformaciones, la cinética asotizda y las limitaciones termodinamicas. Tales consideraciones
dictan las condiciones del proceso y las configuraciones del reactor que se deben utilizar para alcanzar las
transformaciones deseadas.

2.2.1 MECANISMOS DE REACCION

La identificacion de nuevas rutas cataliticas para una hidrodesuifuracion eficienze de los dibenzotiofenos son
importantes. La HDS de los dibenzotiofenos ocurren via dos diversos caminos de reaccién: ef primer camino
es la desulfuracion directa mientras que el segundo implica la hidragenacién antes de Ta desulfuracion

(2)[5](8-11][13]{14].

El esquema de la reaccion de la transformacion de DBT, considerando los productos y las especies
intermediarias durante la hidrogendlisis del DBT, en un esquema de reaccién detallado fue sefalado por
Houalla {5][10][11][13][14](ver Fig. 2.2). Segtin este frabaje, la ruptura del enlace C-S puede ozurrir por
una ruta de desulfuracion directa (DS) que conduce al bifenilo, o por un sequndo camino de reaccién en el
cual el dibenzotiofeno es primero hidrogenado y postericrmente desulfurado (HD) [2][11][15][16].

Un camino de reaccién de HDS para el DBT podria considerar los siguientes pasos [13][14):

Desulfuracion sin la hidrogenacién del anifio (ruta directa)
Hidrogenacién de un anillo del compuesto de azufre
Desulfuracion del compueste de azufre con un anillo hidrogenado.
Hidrogenacién de un anillo del fenilo def bifenilo desulfurade

bl A ]
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FIGURA 2.2. SISTEMA DE REACCION PROPUESTO POR HOUALLA

DIRECTA bRt HIDROGENACION
2 X
I S I
TH-DBT

| 3
4 Y

DBT: Dibenzoticfeno  TH-DBT:Tetrahidrodibenzotiofeno
BP: Bifenilo CHB: Ciclohexilbenceno

FUENTE: Applied Catalysis A; General, vol. 189 (1999) pp 208 [5]; vol. 169 {1998} pp. 346 [15].
Catalysis Today, vol.59 (2G00) pp.427 [11], vol. 50 (1999) pp.51 [14]; vol.45 (1998) pp.350 [16].
Ind. Eng. Chern. Res., vol. 36 (1997) pp.5148 [10).

El producto principal de la ruta directa es el Bifenilo, mientras que la ruta de Hidrogenacion rinde el
Tetrahidrodibenzotiofeno (TH-DBT} y Ciclohexilbenceno {CHB) [8])[9][11]{12][14]{15]{17).

De un estudio cinético que se realizd sobre un catalizador CoMo/Al203, Singhal [13] propuso que la
hidrogenacion y la hidrodesuffuracion serian dos reacciones paralelas que provenian de un intermediario
coman: un dibidro-dibenzotiofeno [8][9][11][13][t4][17]. Estas dos rutas se muestran en la siguiente
figura 2.3:
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FIGURA 2.3. SISTEMA DE REACCION DE HDS PARA EL DBT PROPUESTO
POR SINGHAL

S
DBT

S
DH-DBT

H?/ Nms

Lo OO0

TH-DBT BP

N\ /

- ——m

DCH

HD: Hidrogenacion DDS:Hidrodesulfuracién Directa
DBT: Dibenzotiofeno  DH-DBT:Dihidrodibenzotiofeno
TH-DBT: Tetrahidrodibenzotiofeno BP: Bifenilo
CHB: Ciclohexilbenceno DCH: Diciclohexilo

FUENTE: Applied Catalysis A: General, vol. 176 (1999) pp. 3 [12], vol. 170 (1998) pp. 199 [13].

Catalysis Today, vol. 48 (1999) pp. 44 [9]; vol.59 (2000) pp.429 [11).

Ind. Eng. Chem. Res., vol. 35 No. 10 (1996) pp.3313 [17], vol. 30 No. & {1991) pp.2031 [18).
Estas dos dltimas reacciones pudieran ocurrir, a través de Ja adicion de un H-y de una reaccidn de
eliminacién respectivamente [13].

Por tants, para la eliminacion de tales moléculas ahora se admite que la hidrogenacién (HD) y la
hidredesulfuracién (HDS) son importantes [9-13](17].
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El factor por el cual un catalizador dado hidrodesulfure via una ruta directa o ruta de hidrogenacion esta
determinado por el efecto de la presion parcial del Ha, de 1a presion del H:5 y de las caracteristicas de la
alimentacién que se va a hidrotratar [5][10][11j{13]{17].

Los estudios hechos por Knudsen [5], Vradman [9], Michaud [15], y Lecrenay [19] con compuestos modelo
han mostrado que la reaccién de HDS para el DBT progresa preferencialmente via la ruta directa de la
extraccidn del dtomo de azufre [10]{11][17].

2.2.2 ASPECTOS TERMODINAMICOS

La HDS de compuestos organosulfurosos es termodindmicamente completa y esencialmente irreversible bajo
condiciones de operacion industrizles normales (300-450°C y 55-170 atm), Todas las reacciones son
exotérmicas (ver Tabla 2.1) con elevadas constantes de equilibrio a las temperaturas empleadas en el
proceso 4][11]{20][21].

TABLA 2.1. ENTALPIAS DE REACCION PARA ALGUNOS COMPUESTOS DE
AZUFRE.

e v

[COMPUESTO ™~ g “REACCION 7. TAH(Kcal/mol) - .
Mercaptanos RSH + H, —» RH + H;_,S -17

Sulfuros R-SR + 2H, —#2RH + H,5 .28

Tiofeno C,H,S + 4H, —» CHjp + HoS -67
Dibenzotiofeno CoHyS + 2H, —® CLH,p + HS > -67

FUENTE: HERNANDEZ TERAN MARTHA E., Tesis de Licenciatura, ITO, México 1998. {20}

Para un gran ndmero de las reacciones involucradas en el proceso de hidrodesulfuracion se conocen los
valores de las constantes de equilibrio K (ver Tabla 2.2). Estas reacciones son practicamente frreversibles en
las condiciones experimentales normalmente utilizadas en la industria y sus constantes de equilibrio K, son
extremadamente elevadas; debido a la exotermicidad de las reacciones sus constantes de equilibrio
disminuyen al aumentar la temperatura, aunque siguen siendo bastante superiores a 1 adn a 450°C, que es
un limite superior en las temperaturas empleadas en la practica, por lo que si hay hidrégeno presente en
cantidad suficiente, las reacciones se llevan a cabo hasta completarse; como estas tltimas no se efectdan
cuando no se utiliza un catalizador, se concluye que se encuentran controladas por consideracicnes de tipo
cinético [20](21].

TABLA 2.2. CONSTANTES DE EQUILIBRIO PARA LA HDS DE COMPUESTOS
DE AZUFRE.

TR P firaaKp (370°0) Brirar o m:
2CH; + HzS 6.3X10°

r,-mu:,,.-g mparar s

IREACCIONES “Z i 3TE0

(CH: S + 2H,

(CH), S, + 3H, —__® 2CH, + 2H,S 1L.6X10%®
CHSH + H, ——%» CH+ H;S 1.3X10*
CHS + 4H, ——» CiHyp + H:S 3.2X10°
C,HS + 2H, —» (CH. + HS 1X10°

FUENTE: Manual de Hidrodesulfuracién, IMP [21}.
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Estos resultados indican claramente que existe una limitacién termodinamica durante la HDS del DBT,
especialmente a altas temperaturas. Por lo tanto, es una consideracién importante para fos investigadores
que procuran disefiar los catalizadores para estas reacciones por la ruta de la hidrogenacion, ya que
termodinamicamente es muy limitada a altas temperaturas [5][11][14].

For otra parte Song [12] mostrd que la hidregendlisis del enlace C-S para ef DBT es favorecida a altas
temperaturas sobre un catalizador CoMo/Alz03 (ver Tabla 2.3)

TABLA 2.3. CONVERSIONES Y PROPORCIONES PARA LA HDS DEL DBT

[DESCRIPCION [T

Soporte ALO, AlLQ,
Catalizador CoMo CoMo
Temperatura (°C}) 350 375
P M, inicial {psig) 1000 1000
Conversién DBT (%) 31.1 58.6
HDS DBT (%) 28.4 56.1
BP/TH-DBT 8.89 17.28
CHB/TH-DBT 354 ‘ 7.79

FUENTE: Applied Catalysis a: General. Vol.176 {1999} pp.6 [12].
*NOTA: El niimero de experimento fue identificade por el autor.

2.2.3 INHIBIDORES DE LA REACCION

Generalmente se sabe, que las velocidades de [a ruta directa y la ruta de hidrogenacién de los compuestos
de azufre en los procesos de HDS son alteradas por la presencia de ciertes componentes en la alimentacidn
{heterocompuestos orgdnicos o bien hidrocarburos poliarométicos) o los productos {H.5) que son fuertes
inhibidores de la reaccion [1][2]{4][5]1[7]{103[11][13][17][19][22]. Schulz [1] encontrd el siguiente
orden de inhibicién de afgunos compuestos en el gaséleo:

Higrocarburos mono-aroméficos y saturados < arométicos condensados = compuestos oxigenados = HaS <
compuestos organicos de azulre < compuestos bdsicos de mitrdgene

Las especies que inhiben se visualizan como intermedics estables fuertemente fijados por adsorcién, que se
forman con la hidrogenacién de los compuestos de azufre poliaromdticos [1}[10[11][13][16][17).

Se ha sefialade que el Hz5 es un fuerte inhibidor para el sitio active de la ruta directa de HDS de Jos
compuestos de azufre, pero no inhibe el sitio activo de la hidrogenacién [2][5][7][10][11][13][19]; la ruta
de hidrogenacién sufre su mayor inhibicion principaimente por los compuestos arométicos heterociclicos
[53[(8-11]{13}[19].
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En un estudio hecho por Whitehurst (7], para el Dibenzotiofeno, la ruta directa de la desulfuracién sufre la
inhibicion més grande de HzS, solamente el 4% de la actividad original permanecia en el caso inhibido. Sin
embargo la ruta hidrogenativa, también fue seriamente inhibida por H;5, sélo permanecia el 25% de la
actividad original. La inhibicidn més grande, estaba de hecho, en la hidrogenacion del Bifenilo (BP). Estos
resuitados muestran claramente que el sitio de la hidrogenacién estd sujeto a fa inhibicién del HyS.

La influencia del efecto inhibidor del HzS, sequn Oiguin [+1][13] depende del tipo de fase activa empleada y
del nivel de la presion parcial de Hz5 presente en el medio de reaccion.

Por Jo tanto, es de suprema importancia cuantificar y establecer la naturaleza de los efectos competitivos
entre la Hidredesulfuracion, la Hidrodesnitrogenacion y la Hidrodearomatizacion en las concentraciones de
interés bajo condiciones representativas para la operacién comercial [2)[9-11][17].

2.2.4 ASPECTOS CINETICOS

La gran mayoria de los estudios de hidrodesulfuracién, se han hecho utilizando compuestos puros o modelos
[3115-7}{9-151[+7][19][22]; sin embargo, es necesario en la actualidad favorecer los estudios cinéticos de
‘a hidradesulfuracin de fracciones de petréleo complejas, en las cuales se tomen en cuenta los efectos de
todos los componentes de 1a mezdla, fo que si bien incrementa notablemente las dificultades experimentales
y de interpretacion, permite obtener resultados mds representativos de lo que realmente sucede en la
operacién industrial.

2.24.1 REACTIVIDAD

La eliminacién de! azufre de los compuestos heterociclices estd relacionado con e! concepto de reactividad.
Diversos autores implicitamente han definido la reactividad como la facilidad con que reaccionan diferentes
compuestos de la misma clase, comparativamente entre si, en condiciones semejantes. La reactividad,
basicamente, es funcion de la estructura quimica y, en una familia de compuestos derivados, de la
complejidad de la misma [10)[12-14][22].

Whitehurst [7]{10-12] consideré a los compuestos de azufre en cuatro grupos de reactividades: los
benzotiofenos (Grupo 1), los dibenzotiofenos sin fa sustitucion en las posiciones 4 y/o 6 (Grupo 2), los
dibenzotiofenos con un sustituto en la posicién 4 {Grupo 3) y los dibenzotiofenos con sustituciones en las
posiciones 4 y 6 (Grupo 4). Este es el orden en que los grupos disminuyen la reaccién de HDS y en donde ef
grupo 4 es el menos reactivo.

La mayoria de los autores asocian la reactividad a la constante de velocidad de reaccion, definiendo para ello
una ecuacion cinética [1][15][23].

Las reactividades de numerosos compuestos poliarométicos de azufre han sido reportadas como constantes
de velocidad de primer orden. Schulz [1] presentd fas reactividades de las familias de los benzotiofenos y
dibenzotiofenos en la forma de constantes de velocidad relativas de primer orden (Tabla 2.4):
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TABLA 2.4, REACTIVIDADES RELATIVAS DE DIBENZOTIOFENOS Y
BENZOTIOFENOS EN EL GASOLEO PESADO

ICOMPUESTOS DEAZUERE Y, T4 A A T REACT IVIDAD RECATIVAIQTIoC) 35 253
Dibenzotiofeno 1.00

1-Metil-Dibenzotiofeno 0.52

2- + 3- Metil-Dibenzotiofeno 1.47

4- Metil-Dibenzotiofena 0.30

Todos tos Dibenzotiofenos® 037

Todos los Benzotiofenos® 4.00

FUENTE: Catalysis Today 49 (1999) pp.96 [1].
NOTAS: * Incluye pequenas cantidades de compuestos de azuire
Incluye pequenas cantidades de compuestas de azufre mas bajos.

Particularmente debe ser notado que los dibenzotiofenos son cerca de 10 veces menos reactivos que los
benzotiofencs [1]. Takatsuka [23] encontré las siguientes reactividades para los compuestos de azufre en el
gasoleo (Tabla 2.5);

TABLA 2.5. REACTIVIDADES RELATIVAS DE LOS COMPUESTOS DE AZUFRE
EN EL GASOLEQ

ICOMPUESTORBED & bt A i EN GASOLEQ B EFIAREACTIVIDAD RECATIVA 76 ;
DISULFURO 23 -
DIMETILDISULFURQ

TIOFENOS 1 1

BENZOTIOFENOS 35 12
DIBENZOTIOFENOS 37 /10

OTROS COMPUESTOS 4 1/100

FUENTE: Calalysis Today 39 (1997) pp. 73 (23],

Los dibenzotiofenos sustituidos con grupos metifo en la posicién 4 o en las posiciones 4 y 6 (las posiciones
mas cercanas al dtomo}, son los compuestos menos reactivos {ver Tablas 3 y 4), debido a que primero se
debe hidrogenar el anillo antes de remover el azufre,

Se ha demostrado recientemente que las diferencias en las reaciividades de varios dibenzotiofenos se
podrian explicar solamente por el obstéculo estérico que inhibe su adsorcidn en la superficie def catalizador y
previene asi la interaccion entre el dtomo de azufre y los centros activos en los catalizadores [7){8][10-
14][17][22).

Por otra parte, Michaud [15] encontré que el dibenzotiofeno era casi seis veces més reactivo que el 4,6-
dimetildibenzotiofeno (Tabla 2.6).
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TABLA 2.6. ACTIVIDADES PARA EL DBT Y EL 4,6-DMDBT

DA E (ol kg ) SRS oo (mol ke ) T A Ay (mol Boike D27
DBT 9.7 7.7 2.0
4,6-DMDBT L7 0.3 14

FUENTE: Applied Catalysis A: General vol. 169 (1398) pp. 346 [15).
¥ 340°C y 3.0 Mpa Ha,
Ar Actividad Total; Awps: Actividad ruta HDS directa; Awp: Actividad ruta HDS con hidrogenacian

2242 VELOCIDADES DE HIDRODESULFURACION DEL DBT

En ta mayoria de los trabajos publicados, la evaluacién de los pardmetros de reaccion de hidrodesulfuracion
de compuestos azufrados se han realizado en condiciones de operacién tales como las empleadas en planta
industrial, para sistemas modelo con compuestos puros y en disolventes individuales

Las velocidades de reaccion se han medido y correlacionado predominantemente con el contenido inicial de
azufre total [1§[21]. Desafortunadamente, la complejidad de la red de reaccion que contiene numerosas
constantes de velocidad no permite que uno defina un conjunto tnico de constantes de velocidad (ver Tabla
2.7).

TABLA 2.7. VELOCIDADES DE REACCION PARA DIFERENTES SUSTANCIAS
MODELO

CATALIZADOR CoMo CoMo CoMo
Ti0; + ALO, TiO2 + A1203 TiO2 + A1203 (0, 8, 25%)
SOPORTE (0, 8, 25%) (0, B, 25%)
TEMPERATURA 340°C 340°C 340°C
PRESION H, 2.4 MPa 2.4 MPa 2.4 MPa
A1203=0.0265(min” gy | A1203= 0.023(min" g} | AI203=0.033(min" g}
Al203+Ti02(8%)= AROMTIOZ(R%)= ARO3+TIO2(8%)=
NS TANTES DE 0.020(min" o) 0.0225(min” o) 0.019(min" g
Al203+Ti02(25%)= ARO3+TIO2(25%)= Al203+TiO2(25%)=
0.0175(min”’ g") 0.018(min"' g') 0.016(min"' g

FUENTES: Applied Catalysis B: Environmental 18 {1998) 328-329 [6].
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TABLA 2.7, VELOCIDADES DE REACCION PARA DIFERENTES SUSTANCIAS
MODELO (CONTINUACION)

CoMo CoMo CoMo CoMo
CATALIZADOR a (4.2%C00, (4.1%Co0, (4.1%C00,
(4.2%C00, 15%M00,) 15%Mo0,) 20.5%Mo0;) | 20.5% MoOy)
SOPORTE ALO, ALO, ALO, ALO,
TEMPERATURA 340°C 340°C 140°C 340°C
PRESION H, 2.4 MPa 2.4 MPa 2.4 MPa 2.4 MPa
Sgggggfgs DE 0.023 min"! {.044 min" 0.021 min” 0.061 min”

FUENTE: Catalysis Today, vol.39 (1997) pp.18 [19].

2.2.5 ECUACIONES CINETICAS

Ei Efecto en la actividad det catalizador de las variabies de proceso tales como LHSY, temperatura, presién
parcial det hidrégeno, presién parcial del acido sulfhidrico (Hz5) y relacién Ha/Hidrocarburo, puede ser
expresada por una ecuacion cinética conveniente,

Se han propuesto mecanismos para el tiofeno, benzotiofeno, dibenzoticfeno y benzonaftatiofeno
-[101[11][13][16-18][22] (24-26], en base a las cuales se plantean ecuationes cinéticas del tipo Langmuir-
Hinshelwood, con constantes de velocidad de primer orden de reaccion.

En estos mecanismos, el compuesto azufrado y el hidrogeno se adsorben en sitios adyacentes de la
superficie del catalizador generando productos.

Knudsen [4][5] encontr ia siguiente expresion que describe la cinética para la hidrodesulfuracién profunda
del diesel:

—dC;  keCgeP]
dt 1+Kst- 4,5

k-C;’OP,f;
1+ K,.eC,

En donde:

k. Kuzs , Ke: son constantes de velocidad, las cuales solo varian con la temperatura
Cs: es la concentracidn de azufre total

Puz y Przs: son las presiones parciaies

Cr: es la concentracién total de compuestos arométicos

n, m, &, fi: son constantes
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En la expresion para la velocidad de hidrodesulfuracion (-dCs /dt}, el primer término representa la ruta de
extraccion directa, que se incrementa por un aumento en la presion parcial del Ha y es inhibida por la
presencia de HS. El segundo término representa ia ruta de la hidrogenacion, Ja cual se incrementa también
por la presion def Hz, pero inhibida por fa presencia de compuestos aromaticos (representades por F).

Las diferencias estructurales entre las diferentes moléculas que contienen azufre no permiten tener una
expresion sencilla aplicable para todas las reacciones de HDS. Cada molécula que contiene azufre tiene su
propia cinética de hidrogenclisis que es usualmente compleja porque muchas etapas sucesivas de equilibrio
estan involucradas.

Vanrysseiberghe [17] estudid ta cinética de! DBT en una mezcla denominada "Parapur” (la cual consiste en
una mezcla parafinica que contiene 5.23% P de n-decano, 48.42% P de n-undecano, 33.64% P de n-
dodecano, 12.52 % P de n-tridecano y 0.19% P de n-tetradecano). Los experimentos fueren realizados a
presiones entre 50 y 80 bar y temperaturas entre 513 y 573°K, utilizando un catalizador comercial
CoMo/Al03 (AKZO Kefientine 742). Haciendo un andlisis de sus resultados, encontrd la siguientes
expresiones cindticas para fa HDS del DBT correspondiente a las dos sutas de reaccion:

» _ k DBT,¢ K Ho K DBT,JCDBTch'z
DBT.e — o [ T3
I+K DBT.o CDBT + it K H,aCHl +K BP,G',CBP +K HES,UCHZS )

kpar Ky K ppr «Copsr Cy,
I+ Kpgr Cropr + NE e+ Cy, + K [ Cpp )’

Foer

En donde:

e, o+ Velocidad de hidrodesulfuracion def DBT hacia el BP (Kmol/(Kg e h))

it - Velocidad de hidrodesulfuracion del DBT hacia & TH-DBT (Kmol/{Kg ca h))

a: Representa el sitio de la suta directa

T: Representa el sitio de la ruta de hidrogenacion

D3, o ¥ Koer, - Coeficientes de velocidad del DBT en las dos rutas respectivamente (Kmol/(Kgea h))
Koar, o, Kn. o, Kep, s ¥ Kuzs o : Constantes de adsorcion de los companentes en el sitio o {(m3/Kmol)
Koar.r, K.+, Kep, « ¥ Kuzs, - : Constantes de adsorcion de los componentes en el sitio T {(m3/Kmol)
Coer, Cz, Cep, Chas: Concentracion de cada uno de los componentes (Kmol/m?)

En forma general, Vanrysselberghe demostro gue los mecanismos de reaccion difieren por la manera en que
el hidrdgeno es adsorbido, atémica o molecularmente. Por otro lado, existen dos tipos de sitios activos,
correspandientes a fos sitios de hidrogenacion e hidrogendlisis, en donde fa competitividad de los reactantes
y €l Hz fue determinante para ambos tipos de reaccidn,
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El mismo autor propuso una ecuacion cinética def tipo Hougen-Watson, considerando la adsorcién de fas
diferentes especies de compuestos organosulfuroses §22]. Las experimentaciones fueron realizadas con
Aceite Ciclico Ligero (1.8% P de azuire) a las siguientes condiciones de operacion: temperaturas de 513 ¥
593°K; y presiones de 60-80 bar). Cabe destacar, que para la realizacion del modelo cinético asumio que Iz
estructura de las ecuaciones de velocidad para toda la familia de los benzotiofenas y dibenzotiofenos son
idénticas, en donde las velocidades de reaccion inwvolucradas en los compuestos  sustituides
(metildibenzoticfeno, dimetildibenzatiofeno, etc.) estan relacicnadas con aquellos compuestos sin sustitucion
2 través de contribuciones estructurales; por lo que fa ecuacion de velocidad queda de la siquiente forma:

7

f:*?DBr.oszr.oK pa7.o K H.a f:S'DBT.rkDBT,r‘!(DBT,riiH.r
=C C =
sDBT SDET™~H, o +

DENgo DENt

DENo=(1+Y K, ,C,+. K, ,C, )

DEN, =(1+2 K, C,+. /K, C, )

En donde:

rs, ner: Velocidad de hidrodesulfuracion total (Kmol/(Kg c h)

o Representa el sitio de la ruta directa

T Representa el sitio de la ruta de hidrogenacién

KoeT, o ¥ Koer, «» Coeficientes de velocidad del DBT en las dos rutas respectivamente (kmol/(Kg cu/h))

Koar, ¢, Kn, o: Constantes de adsorcién de los componentes en el sitio o {m3{Kmol)

Koar, 1, Ki, - Constantes de adsarcion de los componentes en el sitio T {m3/Kmol)

Csosr, Che, i Concentracion de cada uno de los componentes (Kmolfm3)

s oer: Dibenzotiofeno con sustitucion metilo

DENo y DENt: Concentraciones de todas las especies adsorbidas multiplicadas por su constante de
adsorcion.

fs oer y fs ogre Constantes que representan las contribuciones electrénicas y los efectos de impedimento
estérico de los compuestos sustituidos en las velocidades de hidrogendlisis e hidrogenacin respectivamente.

Dada la forma de la ecuacion de veiocidad encontrada por Vanrysselberghe, las contribuciones estructurales
consideradas en los denominadores permitiran aplicarse a cualquier alimentacion real. De tal forma, que
estas ecuaciones representan los primeros acercamientos af comportamiento de Iz familia de los DBT's y
BT's para fa hidrodesulfuracién de una alimentacion real.

En el compendio realizado por Shafi [11] la ecuacién cinética para la conversion def DBT fue propuesta en la
forma de la ecuacion de Langmuir-Hinshelwood:
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_d(DBT) kK oK, LpgrlT,
dt (1 + kDBTPDBT + Kpma‘Pprod) (]‘ + KH2 PH2 )

La Ecuacién de velocidad para la hidrodesulfuracion directa, correspondiente al mecanismo de Langmuir-
Hinsheiwood, la velocidad fimite inicia en la superficie de reaccion entre el hidrégeno absarbido en un sitio
con el DBT adsorbido en ctro y tomando en consideracién los efectos de inhibicion ocasionados por ef HzS y
los reactantes.

Et trabajo realizado por Brederick y Gates [11][18][24-26] ha sido uno de los mas representativos y
aceptados en cuanto a estudies de hidrodesulfuracién del dibenzotiofeno (DBT). Los experimentos se
realizaron usando una mezcla de n-hexadecano + DBT {con concentraciones entre 0.008-0.13 Kg molfm?),
las temperaturas de reaccién fueron de 275, 300 y 325°C y una presion de 1.8X107 Pa.

Asi, Broderick y Gates propusieron dos expresiones del tipo Langmuir-Hinshelwood para las dos rutas de
reaccion en la hidrodesulfuracién de! DBT:

1. Para la HDS directa

;= kKDBT KH2 CDBT CH2
(1+ Kppr Cppr + KHzSch'zS)z(l + KH2 CH2 )

2. Parala HDS con Hidrogenacidn:
! ! !
;= k'K ppr K ECDBT Cﬁz
!
1+ K DBRT CDBT

Donde:

K ¥ K2 son constantes de velocidad para fa hidrélisis e hidrogenacion {Kgmol/Kgea s)
Kos, Kna, Kaas: Son los pardmetros de adsorcion del DBT, HyS Y Hz (m3/Kgmol)

Coar, Cuzs, Cuz: Son las concentraciones de cada uno de los componentes (Kgmolim3)
r: Velocidad de reacadn (Kgmelf Kgea: S)

Es dificil hacer una comparacién-de estas ecuaciones, debido a la diferencia en las condiciones de reaccicn y
la sustancia modelo empleada, sin embargo con et fin de entender la naturaleza de la reaccion y enfatizar las
diferencias y semejanzas en tales expresiones, es necesario realizar un anlisis de los términos planteados
en dichas ecuaciones.
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La velocidad de reaccién es de primer orden con respecio al compuesto de azufre [9-13][17-19][22]124-
26]; cuando la concentracion de este aumenta, la velocidad de reaccion disminuyen haciéndose inclusive
inversamente proporcional a concentraciones suficientemente aftas. Este resultado se interpret6 atribuyendc
la disminucion en la velocidad de reaccion a una saturacion de la superficie activa del catalizador al aumentar
la concentracién det compuesto de azufre.

La forma de eslas ecuaciones difiere por la nocicn de que ambas reacciones se llevan acabo en sitios
diferentes en la superficie del catalizador, aunque todavia no se ha esclarecido esta diferencia.

Todas las ecuaciones concuerdan con un término cinético {x) v términos de desplazamiento de ia reaccidn
(Po. P ¥ Przs; © bien Coar, Ci2 y Crzs), se considera también el término de adsorcion de las especies, e cual
5e presenta como una resistencia en el denominador de las ecuaciones.

Las expresiones de Broderick y Vanryselberghe son muy semejantes, ambas consideran una firme
dependencia de la reaccion con la adsorcion del Hz. También se toma en cuenta la dependencia de la
velocidad de hidrogendlisis con el efecto inhibidor del HzS o de otro tipo de compuesto.

Cabe agregar que las expresiones cinéticas propuestas se encuentran diferencias apreciables, fas cuales se
atribuyen a si el hidrégeno es adsorbido en forma molecular o disociada. Al parecer, la adsorcion disociada
es la mds cercana a la realidad. Independientemente de estas diferencias, tanto para la hidrogendlisis como
para la hidrogenacidn, fa etapa limitante es la reaccion en la superficie del hidrégeno adsorbido molecular o
disociadamente en un sitio activo y el compuesto organosulfurado en otro, en competencia con el &cido
sulfhidrico.
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CAPITULO 3

3.1 GENERALIDADES

Las nuevas especificaciones en los combustibles han originado que catalizadores nuevos o mejorados deberdn ser
desarrollades. Un emparejamiento optimo entre las caracteristicas de la afimentacién y el catalizador tiene que ser
obtenido para alcanzar conversiones dptimas de Hidrodesulfuracion en un reactor determinado [1-8).

La composicion quimica y las caracteristicas fisicas del catalizador son importantes [1-7]. Una base de datos
adecuada en las caracteristicas quimicas y fisicas de la alimentacion tiene que ser establecida. Asi, las caracteristicas
de los catalizadores usados en alimentaciones ligeras pueden diferenciar marcadamente de los utilizados en
alimentaciones pesadas [1](7][8]. El tipo de reactor catalitico elegido para la operacidn tiene que ser también
tomado en cuenta al sefeccionar al catalizador [1]17].

Esto sugiere que no exista un catalizador universal o un sistema catalitico conveniente para la Hidrodesulfuracién de
las alimentaciones derivadas del petréleo crudo [1][2][7].

Actualmente numerosos investigadores {2](5][6][9-17], han enfocade sus estudios en desarrollar nuevos
catalizadores de hidrodesulfuracion, considerando ef uso de nuevas fases activas (metales) y la introduccién de
aditivos (zeolitas, fosfatos, etc.} que conduzcan a mejores condiciones de proceso y mejoren los beneficios
‘otorgados por la alimina. '

. 3.2 CATALIZADORES PARA LA HIDRODESULFURACION

Los catalizadores utilizados en las reacciones de Hidrodesulfuracién se han obtenido de los sulfuros de los metales
de transicién, principalmente de 1 grupo VI B (Mo, W) promavidos por los sulfuros de los metales del grupo VIIt B
(Ni, Co) sobre un soporte de gran drea superficial que permite su dispersién, generalmente se utitiza la aldmina
(Al03) [2][4-10][13].

En la practica para la reaccion de eliminacion del azufre por la hidragendlisis del enlace C-5, se utilizan en forma casi
exclusiva los conocidos bajo el nombre genérico de “Molibdato de Cobalto (CoMo)” [1-3][7][8]. Estos catalizadores
que antes de su utilizacion en la planta son pretratades en una corriente de hidrogeno y de acido sulfhidrico (Hz5),
estin constituidos de una mezcla compleja de tridxido de melibdeno (MoOs) y el éxido de cobalto (CeQ), depositado
sobre trigxido de aluminio o mejor conocido como alimina (Al:0s) generalmente bajo la forma alotrdpica gama o eta
(318} [10].

La composicién en dxidos y las proporciones relativas de éstos en los catalizadores, es muy variable. Existen
diferencias de opinidn acerca de cudl es ia composicién mas eficiente, pero en general se acepta que la actividad
aumenta con la concentracién de xidos, hasta un cierto limite arriba del cual el incremento de actividad es minimo.
Engel y Hoog sugirieron que la actividad méxima se logra con un contenido total de dxidos de 10% y porcentajes no
mayores consiguen resultados mejores. Nahin y Hoffman, recomiendan un porcentaje total de dxidos activos entre
12 y 14% y en la utiizacién comercial se conocen catalizadores con porcentajes totales de dxidos que pueden llegar
hasta 20% [3]{11).
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Se sabe que los catalizadores tipo CoMo tienen una actividad mas alta que los catalizadores tipo NiMo, pero estos
liltimos tienen una gran capacidad para eliminar los compuestos de azufre y ademas poseen una alta actividad de
hidrogenacién; por lo cual, se recomienda utilizar este tipo de catalizadores cuando la fraccién a hidrotratar sea rica
en compuestos nitrogenados [1]{2][9].

Se ha tratado de mejorar la actividad depositando los catalizadores en diferentes soportes como por ejemplo;
titania, zirconia, carbén, slica, zeolita, etc., ya que las propiedades fisicas y quimicas del soporte influyen en la
distribucion del componente activo y por consiguiente en la actividad catalitica [1][4-10][17].

En lo que se refiere a fa manufactura de estos catalizadores, hay aspectos de interés, siendo indudable que la
actividad de un catalizador depende estrechamente def método utilizade en su preparacion, pues de esta dependen
algunas de sus propiedades fisicas mds importantes, como lo son: el area de la superficie, el tamafio de los poros,
la estructura cristalogréfica de los componentes activos y de! soporte, etc. [1-3)(5-10][17].

3.3 NUEVOS CATALIZADORES PARA LA HIDRODESULFURACION

La investigacién sobre nuevos catalizadores de hidrodesulfuracién conduce a la aparicién constante de nuevas
formulacionés, mds activas y resistentes.

Se ha establecido que varios metales de transicion presentan actividad catalitica para la hidrodesuifuracién [7-
9][16]. El rutenio y el platino parecen ser lo mas solicitados, el platino es el mas activo de los catalizadores de
metales de transicién en la hidrodesulfuracion de! dibenzotiofeno; ademds, ya se utiliza en pequefia escala para la
hidrodesulfuracién avanzada en ciertos casos [7](8][16].

Por otro lado, se ha ensayado algunos catalizadores que incorporan vanadio en su formutacién, con lo que se
imprime at sistema catalitico una notable resistencia al envenenamiento por este metal, cuyo contenido es apreciable
en fas fracdones pesadas (8].

Se estudian también nuevos catalizadores bimetalicos: Co-Ru, Ni-Ru, Fe-Ru y Ru-Mo [7}[8][16].Queda ademds por
determinar las condiciones experimentales que permitan a estos catalizadores adquirir propiedades verdaderamente
(tiles y determinar los soportes méds adecuados para estos nuevos metales o asociaciones de metales.

3.4 PROPIEDADES FiSICAS

Los catalizadores deben también presentar una buena resistencia a la abrasion y erosién. El flujo de gas a través de
la masa catalitica, las vibraciones y el manejo, provocan la formacion de finos y como consecuencia altas caidas de
presion en los sistemas.

Las caracteristicas de la carga y del proceso en el que se emplean estos catalizadores, imponen a los mismes una
morfologia determinada, es decir, los catalizadores deben producirse con la forma y tamafio que resulten mis
convenientes a las particularidades def proceso, teniendo formas estéricas, tribulares, tetragonales, etc. cuyos
tamanios pueden variar de 1/32 a 1/8 de pulgada [1].
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3.5 PROPIEDADES QUIMICAS

Se dice que un catalizador es estable cuando su actividad y selectividad se mantiene casi invariables & tiempo de
utlizaaén. La buena estabilidad de un catalizador implica una fuerie resistencia a los Hlamados venenos,
frecuentemente presentes en la corriente de reactivos que ha de transformarse.

Los promotores, cuya presencia en el catalizador, aun en pequefias cantidades, aumentan ia velocidad de reaccién
en forma considerable. Su accidn es muy especifica y su actividad catalftica se encuentra asaciada a la actividad de
otro metal.

Los promotores cambian la estructura y composicidn quimica de 1a fase activa, su papel se reduce posiblemente a la
sintesis de centros activos de nueva naturaleza quimica scbre la superficie del catalizador.

3.6 SULFHIDRADO DE CATALIZADORES

La etapa de sulfhidrado tiene como objetivo basica: lograr la actividad 6ptima en el catalizador de tal forma que se
alcancen altos niveles de hidrotratamiento y se tengan ciclos de operacién prolongados. Para lograr esto, se
requiere convertir los éxidos metdlicos de Mo, Ni, o Co (estado inactivo) contenidos en el catalizador, a sulfuros -
metdlicos {estado activo) [7][12][18]. La omision de la etapa de sutthidrado representa una pérdida del 10-20%
de la actividad del catalizador, patente en mencres rendimientos y duracién del ciclo de cperacidn.

La mejord continia de la formulacion en el contenido de metales, centros activos y drea superficial de los
catalizadores de hidrotratamiento, ha favorecido el desarrollo de métodos de sulthidrado y el uso de compuestas
oroanicos de azufre que son empleados como agentes sulfhidrantes [7]{12][18].

Los compuestos usados como agentes sulfhidrantes y sus principales caracteristicas fisicas, se listan en [a tabla 3.1.

El agente sulfhidrante deberd ser un compuesto qué se descompanga facilmente y libere una cantidad alta de azufre
a temperaturas de 230°C.
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TABLA 3.1. PROPIEDADES DE AGENTES SULFHIDRANTES.

PROPIEDATD ‘ DMDS EDMS I

PESO MOLECULAR 94.2 62.1 90.2

TEMP. DE EBULLICION (°C) 2295 ] 36-39 160 96-100 | 34-36

CONT. DE AZUFRE (% PESO) 7.2 511 37.0 34.8 51.2 842
DENSIDAD ESP. 20/4 °C 1.063 | 511 37.0 34.8 51.2 84.2
PRESION DE VAPOR 054A25( 149 - 1.60 16.2 1L]
(PSIA) A 38°C

TEMPERATURA DE 24 <D 121 -7 <0 -30.
INFLAMACION ('C)

VISCOSIDAD, (cps) A 20°C 0.62 0.28 4.1-6.6 0.50 0.23 0.36
TEMPERATURA DE 200 250 160 225 200 175
DESCOMPOSICION (°C)

SOLUBILIDAD EN AGUA 0.25 0.63 INSOLUBLE 0.057 | 067 | 0.001
DMDS = DIMETIL DISULFURQ NBM= N-BUTIL MERCAPTANO
DMS = DIMETIL SULFURO EM = ETIL MERCAPTANO
TNPS = TERNONIL POLISULFURO CS:=DISULFURQ DE CARBONO

Estas reacciones se ven favorecidas con presencia de acide sulfhidrico o un agente sulfurante que proporcione el
azufre necesario para convertir los dxidos metalicos a sulfuros metdlicos. El suffhidrado se debe efectuar en
presencia de hidrogeno para favorecer el desplazamiento del oxigeno y formar agua; de lo contrario, la tendencia
serd formar dxidos mencres o metales puros, los que facilmente son convertidos a suffuros metdlicos [12}118].

Durante el sulfhidrado se genera agua y calor, los cuales crean un peligro potencial de daiio al catalizador ya que
pueden llegar a causar una distribucién anémala de los sulfuros metélicos o proporcienar una modificacion de Ja
estructura del soporte catalitico; por lo cual, se debera tener un cuidado especial en el control de fas cendiciones de
operacidn para asegurar una buena actividad, estabilidad y selectividad catafitica y prolongar la vida del catalizador
(71018).

-La etapa de sulfhidrado puede efectuarse tanto fuera del reactor como en ta unidad de proceso [i][12][18].

3.7 SOPORTES

Los solidos, para poder ser utilizados como soportes, deben tener elevada area superficial y buena estabilidad
térmica. Los mejores soportes son aquéllos que pueden ser facilmente preparados y que sus propiedades sean
reproducibles, tales como: su drea especifica, volumen de poro, distribucién de tamafio de poro, resistencia
mecanica y acidez [11]{12].

Los soportes juegan un papel importante en los catalizadores en infinidad de reacciones catafiticas. Entre las
funciones de los soportes esta el mantener las especies superficiales estables, protegiéndolos de la sinterizacin,
asi también el de mantener una alta dispersion del componente activo [7][8][11].

Actualmente se sabe que muchos soportes aparentemente inertes, forman parte vital def catalizador [1-5){9]. Por
ejemplo, el melibdeno y el cobalto mejoran considerablemente sus propiedades cataliticas cuando se encuentran
soportados en la almina, otro ejemplo similar se encuentra en el niguel {1-5].
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Se ha mencionado a la altimina como saporte, pero se encuentra que es grande la variedad de sustancias que han
sido utilizadas con este fin y se ha visto que es conveniente clasificarlas de acuerdo con su &rea especifica y su
porosidad, y asi se encuentran soportes de alta y baja area.

El pape! que juega el soporte es de suma importancia ya que €l comportamiento catafitico depende det tipa de dxido
que sea el soporte [1-519][17].

3.7.1 TIPOS DE SOPORTES
BOEHMITA

Hay dos clases de boehmita, la boehmita bien cristalizada y la boehmita ge! o pseudo boehmita. La primera puede
obtenerse bajo condiciones hidrotérmicas o como producto del tratamiento def hidréxido de aluminio a 80 °C y un
pH mayor de 12. La boehmita gel es el principal constituyente de las bauxitas europeas y puede ser preparada por
varios métodos {12].

CARBONO

La posibilidad de utilizar carbono como soporte ofrece la ventaja de la interaccion débil del metal-soporte, lo que
resulta que todo el metal presente en estado precursor puede ser convertido a la forma suffurada, Ademas el
soporte de carbdn presenta menor acidez en comparacion con la aldmina [5}{17][18).

El carbono permite una dispersion muy alta de los sulfuros y facilita el reciclaje de los metales activos: basta quemar
completamente los catalizadores usados para obtener dxidos mixtos de molibdeno, cobalio y niquel, los cuales se
pueden transformar facilmente en sales puras de calidad comercial [7][14].

Sin embargo, el soporte de carbén presenta una elevada cantidad de microporos y unas propiedades mecénicas
considerablemente inferiores a las de a alimina y por eso es poco Gtil en la hidrodesulfuracidn de fracciones
pesadas ya que estas contienen moléculas grandes y metales de transicion que tapan los microparos, lo que origina
que exista la desactivacién catalitica [5][17][18].

Por otro parte, ofras tipos de carbon ofrecen més mesoporos pere baja resistencia a fa fractura, baja densidad y
baja érea superficial [5].

El carbén tiene propiedades quimicas de la superficie (baja acidez) que garantizan la sulfuracion facil y completa de
la fase activa y la hidrodesulfuracion selectiva, pero su textura y baja resistencia mecanica no permiten usarlo a nivel

industrial [5]

CAPITULO 3 26 “CATALIZADORES PARA LA HDS DEL DIESEL”



ESTUDIO DE LA ACTIVIDAD CATALITICA DE CATALIZADORES Co- Mo A NIVEL MICROPLANTA

ZEQLITAS

Las zeclitas son alumino-silicates cristaines con elementos del grupo 1A y [IA, tales como: sodie, patasio, magnesio,
calcio. Son complejos pofiméricos cristalinos inorgénicos basados en una red tridimensional, Son estructura
tetragdrica de Al y Si0s conectadas entre si por iones de oxigeno compartidos. Estas estructuras tienen
oquedades y canales interconectados que son ocupados por los cationes y moléculas de agua [9)].

Las zeolitas son de gran interés debido a sus propiedades estructurales y &cidas muy definidas. Una de sus
caracieristicas principales, es la regularidad y uniformidad de sus cavidades o poras (a las zeolitas también se les
conoce como tamices moleculares), su gran estabilidad térmica; y en comparacion con la alimina, poseen una
mayor drea interna y superficial {11][17].

La importancia que han alcanzado las zeolitas en los procesos de refinacion de petréleo se debe a que la superficie
exterior es pequefia comparada con el &rea interna (muy grande) [11],

Las zeolitas naturales se presentan como una buena alternativa en la preparacion de soporte de catalizador, ayuda
a mejorar la disipacin del calor de una reaccion e incrementa la resistencia al envenenamiento de esta, por tales
razones las zeolitas naturales soportadas son ampliamente utilizadas en los procesos quimicos.

La zeolita puede ser sintetizada con refaciones de Si0z/A’203 en el intervalo de 5 a 100. Por lo general la actividad
catalitica de las zeolitas aumenta a medida que se incrementa la relacion de los éxides de silicio y aluminio
[11][12]. Herndndez [t1], modificd soportes comerciales de y-aldmina introduciendo zeolita; encontrando una
diferencia del 10% en fa hidrodesulfuracién de una mezcla de GLP y ACL (80/20% vol.) al utifizar una relacidn de
5i02/A03=75, en comparacién con otro soporte que contenia una relacion de Si0a/ALO3=25. Por otra parle, Song
[19] encontré una mayor hidrodesulfuracion del DBT en n-tridecano (casi del 30%) en un catalizador del tipo
CoMo/MCM-41 (Si02/Al203=40.7) en compracién con un catalizador comercia! del tipo CoMofy-Al,0s.

La diferencia en fa relacion SifAl entre diversos tipos de zeolitas es la causa de la variacion de la selectividad. Asi
para relaciones bajas de Si/Al la zeolita prefiere a los cationes mas pequefios, mientras que la zeolita de relacién
SifAl alta prefiere los cationes mds grandes {11][12).

ARCILLAS

Las arcillas se han venido empleando como catalizadores desde hace bastante tiempo, en especial los folisiicatos
expandibles conocidos como esmectitas [17). Los minerales naturales dencminados comdnmente “bentenitas”
estan constituidas mayoritariamente por montmorillionita, y esta pertenece a la famila de las esmectitas
dioctahédricas. Su estructura laminar esta compuesta por dos capas de silicio tetraédrico y una de aluminio
octaédrico en el medio de las anteriores {6]. Estas laminillas individuales suelen presentar sustituciones isomorfas
en sus capas (fundamentalmente en la capa octaédrica A+ por Mg2+ y menos y menos frecuentemente Sit* por
AB* en la tetraédrica), los cuales le confieren a la estructura una carga negativa permanente que es
contrabalanceada por cationes alojados en el espacio intercapa. Estos cationes (Na+,Ca2+ Fe2+etc.) son
faciimente intercambiables y pueden hicratarse extensivamente [6][12](17].
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Los catalizadores soportados sobre arciflas pilareadas representan una afternativa para llevar a cabo el
Hidroprocesamiento de compuestos pesadas, debido a que fos soportes se pueden modificar por la introduccidn de
especies entre las |iminas de las arcillas [6].

TITANIA

La titania ha atraido mayor atencion debido a que la actividad de los catalizadores con soportes de este material
son superiores a los de los catalizadores con soportes de alimina {9] [10}[13].

La titania existe en tres fases cristalinas: anatasa, rufilo y brokita. En la anatasa y rutilo los atomos estén
coordinados en sitios octaédricos, mientras que los oxigenos son triagonalmente coordinades a tres atomos de
titanio. La anatasa es la forma estable bajas temperaturas (arriba de 700°C cambia a rutilo) lo que hace que su
estabilidad térmica sea muy baja [9].

La estabilidad térmica de la titania es mas baja que la alimina. Sus propiedades fisicas como son la extrudabilidad,
resistencia a a abrasién, resistencia a la presin y densidad, asi como su drea superficial presentan desventajas en
comparacion con la alimina [2][9][10]. Per lo que la titania debe estar soportada en almina o silica, utilizando la
alta estabitidad térmica de la alimina inerte o de la silica para soportar fa estructura cristafina de la titania,
modificando asi los estados de dispersion en la superficie [7]{9][17][18].

ALUMINA

La alimina es utilizada como soporte en varios campos, debiéndose ello a su capacidad de adsorcidn, su porosidad,
su naturaleza quimica, su acidez, su estructura porosa superior, que tiene una estrecha relacion con la actividad del
catalizador, la selectividad y vida del mismo; y sus notables propiedades mecanicas [2][5])[9][11][14}{15]{17].

Varias son las fases cristalinas en las cuales se presentan los trihidroxidos de aluminio A{OH)s, pero las mas
comunes son la gibbsita, la bayerita y la nordstrandita; también es importante el oxi-hidréxido de aluminie AIG(OH),
del que se conocen dos variedades: ka didspora y la bohemita [12].

Las aliminas son materiales especialmente resistentes a altas temperaturas, el aumente de la temperatura solo
origina la transicion de las fases de la almina. Esta presenta seis fases: o, B, %, 6, ¥ y x-aliminas, todas ellas
presentan diferentes arreglos cristalinos y sucesion de capas; por tal motivo también presentan resistencia a la
tension {2].

Las aldminas obtenidas a bajas temperaturas (600°C) sen: p, ¥, M, ¥ ¥ dencminadas serie v. Las ailminas
obtenidas a altas temperaturas (300-1000°C} de forma anhidra son: k, 6 y & denominadas serie & [11].

La serie y-alimina consiste en !a'descomposicién de los hidréxidos: bayerita, boehmita, etc., y se dividen en y-
alimina a baja temperatura (v y v alimina} y en &-alimina a alta temperatura (& y B alumina). La p es amorfa

[21{11}.
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Las estructuras cristalinas gamma y eta presentan las propiedades mds convincentes para el uso de estos
materiales como soportes cataliticos, debido a su habilidad para dispersar la fase activa y para regenerar la
aclividad catalitica después de su uso intenso bajo las condiciones de HDS (S][9H3][171.

3.7.2 EFECTOS DEL SOPORTE

Las principales funciones de un soporte son las de proparcionar a la fase catalitica de un armazén estructural que
incremente el area superficial por unidad de pesc de la sustancia cataliica sobre aquellas que no estan soportadas
(11]112).

Otros efectos que se persiguen al usar el scporte son: incrementar la estabilidad de los cristales de la fase catalitica
manteniéndoselos suficientemente separades para prevenir fa sinterizacion y tener una mayor resistencia al
envenenamiento [11]{12).

Para poder escoger un soporte es necesario tomar en cuenta el propdsito para el cual se desea el catalizador, asi
por ejemplo, soportes de area baja se usan exclusivamente cuando el metal es extremadamente activo, los soportes
porosos y de area especifica alta se seleccionan cuando se requiere méxima actividad y estabilidad. El efecto del
soparte sobre ef grado de selectividad que requieren ciertas reacciones también debe tomarse en cuenta [12].

Si la reaccion es lenta el soporte debe tener resistencia mecanica elevada ya que los lechos cataliticos industriales
suelen ser de gran tamafio y las pastillas deben soportar el peso y roce entre ellas; un soporte apropiado aumenta
Ja resistencia mecanica, evitando la desintegracion de las particulas y asegurando asi una mayor vida util. También
debe tener buena resistencia mecanica por si se usan flujos muy rapidos j11].

Debe tener resistencia térmica si la reaccién es llevada a altas ternperaturas, ademds facilita la transferencia de
calor en reacciones fuertemente exotérmicas, evitando asi la acumulacion de calor y la elevacion de temperatura en
el interior de pastillas porosas que ponen en peligro la estabilidad del catalizador [11].

Por todo do anterior es necesario conocer perfectamente las propiedades del soporte para poder prever la relacion
que existira entre éste y el catalizador y por tanto los efectos que producira en una reaccién.
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CAPITULO 4

4.1 GENERALIDADES

La evaluacion de nuevas formulaciones cataliticas necesita la reakizacion de numerosas determinaciones de
actividad, previamente a su utilizacién en reactores industriales. Las medidas a escala laboratorio se efectian
frecuentemente en fase gaseosa, con sustancias modelos, supuestamente representativas de las reacciones
estudiadas. Ese enfoque puede dificilmente suministrar informacienes validas cuando la carga industrial o las
condiciones de proceso estudiade son de mayor complejidad. Es el caso de las reacciones que involucran
reactivos liquidos y gaseosos, como es el caso del hidrotratamiento, en las cuales las discrepancias
frecusntemente mencionadas entre las medidas de simulacion y ef comportamiento de los catalizadores en
presencia de cargas industriales, hacen que el criterio de evaluacion mas seguro se obtenga mediante g
realizacion de tests {pruebas) a escata piloto.

5i se considera que la evaluacion de la actividad de un catalizador prototipo abarca un determinado rango
de condiciones de temperatura, de flujo de reactivos y de presién, la productividad de las unidades pilotos
clasicas es necesariamente limitada por el tiempo de respuesta del sistema a los cambios de condiciones de
operacin.

Las unidades microplanta {miniplanta} presentan caracteristicas originales que le permiten alcanzar una alta
preductividad, obtenida por una reduccién drastica del tiempo de estabilizacién inherente a los cambios de
pardmetros [1].

4.2 LAS PLANTAS EXPERIMENTALES

Las plantas experimentales son una parte inestimable de las operaciones técnicas de la mayoria de los
fabricantes. Son una herramienta para investigar un proceso o un problema de proceso, en una escala
manejable y de una manera realista y oportuna. Se opera normalmente con recursos limitados, y su eguipo
es lo bastante grande para que todos los factores importantes sean evaluados y lo bastante pequefio y
simple a fin de que sea econdmicamente viable [2].

En una planta experimental se estudia en forma general principalmente los efectos de las variaciones de las
condiciones de operacién, para diagnosticar problemas y la determinacién de las acciones correctivas. Una
planta experimental se disefia para adquirir el conacimiento fundamental sobre un proceso. El cardcter de los
datos requeridos y el tipo de investigacién que se perseguira determina el disefio de este tipo de planta
experimental [2].

Se utilizan en varias etapas del escalamiento antes de llevar un producto o proceso a su comercializacian.
Las plantas experimentales son también (tiles en la mejora o el reajuste de los productos o procesos
existentes [3). Las operaciones de las plantas experimentales se utilizan para reducir al minimo costos y
para maximizar la calidad de los productos, mejorar los rendimientos y remover los subproductos de las
corrientes principales y de recirculacién [3].

La mayoria de estas plantas puede ser categorizadas en descripciones tales como: capacidad {ver Tabla
4.1}, flexibilidad del disefio y el grado de integracién entre las etapas del proceso [3].
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TABLA 4.1. CAPACIDADES REPRESENTATIVAS PARA LAS PLANTAS
EXPERIMENTALES

ESCALA £ S Rt o s o0 SR BAT CH A WS BRI JCON
LABORATORIO BANCO 0.1 - 1000g 10 - 100 g/h
MINIPILOTO 1- 100 ke. 0.1- 10 kg/h
PLANTA PILOTO 100 - 1000 kg, 10 100 kg/h
PLANTA SEMLINDUSTRIAL 1000 - 10000 kg. 100 - 1000 kg/h

FUENTE: Chemical Engineering, pp.137, APRIL 1993, [3)

Las plantas experimentales varian en cuanto a espacio que puede ser desde ocupar varias plataformas hasta
ocupar un edificio pequeiio, cubriendo un drea de 20 a 150 ftZ (con excepcién de las unidades banco o micro
cuya drea abarca de 5 a 10 ft2), Las unidades de proceso estén canectadas por tubing que varia de 1/16 a
14 iny por tuberia de 1/4 a 1 in. Las unidades semi-industriales son més grandes que 10000 ftZ con el
equipo coneciado por tuberia del tamario comerdal [3].

4.3 ESCALAMIENTO

Los resultados experimentales a nivel laboratorio {fisicos y quimicos) se utilizan para fermular y selecciorar
los modelos predictivos para el disefio de [a siguiente escala del reactor. La regeneracién de cada etapa
sucesiva se utiliza para confirmar, refinar o alterar el modelo predictivo entes del disefio del siguiente sistema
de tamafio consecutivo [3].

La secuencia tradicional a través de varios pasos ofrece una alta probabilidad para el logro técnico y rendird
probablemente lo mejor del proceso (ver Fig. 4.1); sin embargo, esta metodologia es costosa y en algunos
casos consume mucho tiempo [3].

" [FIGURA 4.1 SECUENCIA TRADICIONAL DE ESCALAMIENTO
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x

( ESCALA BANCO |

[ MINIPLANTA PILOTO1 |

I MINIPLANTA PILOTO 2 I

[_ PLANTA PILOTO | j
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Y

[
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%

|

PLANTA COMERCIALj

FUENTE: Chemical Engineering, pp.139, APRIL 1993. |3]
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Sin embargo, el nimero de etapas ha disminuido para ahorrar tiempo y dinero. Para minimizar el ndmero de
etapas asociado con el escalamiento, se ha propuesto un modelo iteractivo. En este modelo los datos
experimentales son usados para refinar continuamente el medelo predictivo. No séle rinde en tiempo,
también minimiza los riesgos y reduce costos {ver Fig. 4.2).

FIGURA. 4.2 SECUENCIA DE ESCALAMIENTO ITERATIVA

PLANTA COMERCIAL —l
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BANCO O B 2
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|
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v :
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|
|
‘ |
ESCALA MINIFLANTA | RESULTADOSNO __ » I
PILOTO SATISFACTORIOS :
¢ i
l
ESCALA -~ —RESULTADOSNO »
PLANTA PILOTO SATISFACTORIOS |

FUENTE: Chemical Engineesing, pp.139, APRIL 1993. [3)

4.4 DESCRIPCION DEL SISTEMA DE REACCION

El sistema de reaccion consiste en una microplanta en la que se lleva a cabo la reaccién de
Hidrodesulfuracién (HDS) (ver Fig. 4.4). La micropfanta se opera a condiciones lo méas cercanas a las que se
presentan y recomiendan en la planta industrial. Por otra parte, la microplanta puede dividirse en tres
secciones; Seccién de alimentacion, seccidn de reaccién y seccion de recuperacion de productos,

4.41 SECCION DE ALIMENTACION

La microplanta cuenta con recipientes de carga destinados para cada uno de los reactivos (naftas, gastleos
ligeras y aceiies ciclicos figeros). Las cargas utifizadas en fa microplania son cargas reales provenientes de
las refinerias, por lo cual se deben tener las mismas precauciones en su manejo; debido a esto, las corrientes
de afimentacidn fluyen a través de filtros para eliminar las posibles particulas sdlidas presentes en los flujos.

Ademas de este sistema de filtros, la corriente de hidrocarburos es eaviada por una pequefia bomba de
alimentacion a Iz seccién de reaccién, mientras pasa por los elementos de control y medicidn de flujos.
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El hidrégeno es suministrado por recipientes a presion, para controlar adecuadamente la presion en las
lineas y equipo, pasara a través de controladores y requladares de presién. Esta corriente rica en hidrégeno
se combina con la corriente de hidrocarburos antes de entrar al reactor.

4.4.2 SECCION DE REACCION

El hidrocarburo es precalentado a una temperatura aproximada de 250°C y mezclado con la corriente rica en
hidrégeno antes de entrar a! reactor, en donde se llevaran a cabo Jas reacciones de Hidrodesulfuracién que
van desde 280° a 350°C y 56 a 65Kg/cm2. La mezcla de reaccion puede ser alimentada al lecho catalitico
tanto en flujo descendente como ascendente.

La parte medular del proceso la constituye el reactor diferencial de lecho fijo {Fig. 4.3}. Et reactor es tubular
de acero inoxidable de 2.54 ¢cm de didmetro interno con tres zonas de control de temperatura (superior,
media e inferior). EI reactor estd inmerso en un harno eléctrico, equipado con controles de temperatura que
opera sobre tres resistencias localizadas a lo largo del horno y que producen el calor necesario para elevar
la temperatura de la carga y llevar cabo las reacciones de Hidrodesulfuracién. Los termopares y el termopozo
estan soldados a tope y poseen material aislante apropiado para conectar el alambre del termopar al cable
de extension y estos tienen a su vez aislamiento.

Ef lecho catalitico se encuentra localizado en la zona media del reactor y estd disefiada para operar a un
intervalo de 250°-400°C y presiones que van desde 56-68 Kg/cm2.

CAPITULO 4 33 *DESCRIPCION DEL SISTEMA DE REACCION®



ESTUDIO DE LA ACTIVIDAD CATALITICA DE CATALIZADORES Co- Mo A NIVEL MICROPLANTA

FIGURA. 4.3 ESQUEMA DEL REACTOR PARA LA MICROPLANTA HDS-1

Lt —

NOTA: Dimensiones en cm

4.4.3 SECCION DE RECUPERACION DE PRODUCTO

Bl efluente del reactor pasa a través de un enfriador que utiliza agua de enfriamientc para condensar los
compuestos que se encuentran en fase gaseosa debido a la temperatura de reaccién y para recuperar los
liquidos a una temperatura aproximada de 40°C.

La corriente condensada pasard a un tanque acumulador, en donde los liquidos serdn recolectados por fa
parte inferior y los gases seran recolectados por la parte superior. Tanio el liquido como el gas seran
cuantificados y llevados posteriormente a su respectivo andlisis quimico y fisico.

CAPITULO 4 34 “DESCRIPCION DEL SISTEMA DE REACCION®



ESTUDIO DE LA ACTIVIDAD CATALITICA DE CATALIZADORES Co- Mo A NIVEL MICROPLANTA

FIGURA 4.4. DIAGRAMA GENERAL DE LA MICROPLANTA HDS-1
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4.5 FILOSOFIA OPERACIONAL DE LA MICROPLANTA HDS-1

>

Cargar el catalizador distribuyéndolo uniformemente en la zona que presente un mejor perfil isotérmico
en ¢! reactor (por lo regular se encuentra en la zona media que correspende a la segunda resistencia
del reactor), como se indica en el diagrama de distribucidn (Fig. 4.3). Primero se coloca un seporte para
el lecho catafitico, el cual consiste en un empaque del tipo Hellypack, posteriormente se carga el lecho
catalitico y finalmente se vierte una segunda capa de empaque Hellypack. El empaque ademds de funcién
como soporte, servird también como un medio para mejorar la difusion de la corriente reactiva
asegurando que ésta se distribuya uniformemente en el lecho catalitico,

Cerrar herméticamente el reactor

Elaborar el diagrama de localizacion del lecho catalitico y ubicar [a zona térmica para e desplazamiento
del termepar axial en la parte central del mismo.

Cargar los recipientes (balas) con las respeciivas cargas preparadas en el drea de evaluacion de
catalizadores

Toma de muestra, previa homageneizacion de la carga para andlisis.

Realizar la prueba de hermeticidad, presionando la microplanta a 1.1 veces arriba de la presion de
operacién (kg/cm?}, corrigiendo las fugas que se presenten en el sistema.

Verificar el buen funcionamiento de los manémetros, gasémetros y los demas instrumenitos. En caso de
que se detecte alguna falla de lectura, el instrumento debera ser calibrade o cambiado antes de iniciar el
arranque <on flujo de carga.

Depresionar la microplanta a la presion indicada en el programa respectivo {Kgfcm?) y establecer ef flujo
del flvido gaseoso {It/h} medidos a 20°C y 586 mmHg.

Proceder a incrementar la temperatura del lecho catalitico segin lo indicado en el programa (°C}, con
una velocidad aproximada de 40-50°Cth.

Iniciar la alimentacién del hidrocarburo {GLP+ACL o Nafta+DBT} con el flujo indicado en el programa
(mlfh).

Estabilizar las condiciones de operacion

Mantener las condiciones arriba mencionadas durante un periode de estabilizacién establecido en 2 hrs.
Iniciar los balances de acuerdo a las condiciones de operacion establecidas y la frecuencia que se
establecen en |2 parte del desarrolle experimental, tomando las lecturas correspondientes de los

pardmetros de control respectivos. Entre los balances se tiene un periodo de estabilizacion de
aproximadamente de 1 hora para alcanzar la siguiente temperatura programada.
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> Antes de terminar el periodo del balance, es decir, en etapa de reaccién alinear la corriente gaseosa al
cromatdgrafo en linea y realizar el anafisis correspondiente. Si no se cuenta con un cromatografo en
finea, el gas de reaccion se debe atrapar de preferencia en jeringa de cristal o dispositive inere
impermeable, bala metéiica completamente limpia o en balones de latex, considerando que en éste
Gltimo se absorben algunos compuestos de la reaccidn, dando resultados confusos.

»  Altérmina de cada balance efectuar las siguientes indicaciones:

Drenar fos recipientes de productos condensables y obtener su volumen y peso.
Cuantificar ef flujo total de la corriente gaseosa.

Ajustar el indicador (set point) del medidor mdsico de gas, segin curva de calibracidn.
Cuantificar la lectura del medidor {gasémetro) para corregirlo a condiciones estindares.
Llevar un registro de la temperatura ambiente.

o008

» Al finalizar el (ltimo balance realizar paro normal, suspender flujos de carga liquida y gaseosa, y
disminuir la temperatura del reactor a razon de 50°C/h.

> Una vez alcanzada la temperatura ambiente en el reactor proceder a descargar el catalizador, pesarlo y
depositario en un frasco con tapa e identificarlo como catatizador usado, nimero de proyecto y fecha.

»  Por dltimo, efectuar una revision y limpieza del reactor, filtros, vélvulas check, back-pressure, termopares
y controladores de temperatura; con el objeto de tener en disponibilidad la microplanta para la siguiente
evaluacion.,

4.5.1 OBSERVACIONES
En cada cambio de temperatura programada:

% Incrementar el parametro de temperatura a una velocidad de 20°C/h, manteniendo constantes las otras
condiciones de operacién.

> Estabilizar las nuevas condiciones de operacion en estudio, 1 h maximo,

> Drenar perfectamente el reactor y recipientes de productos condensabies,

4.5.2 MATERIAL NECESARIO PARA LA RECUPERACION DE CARGA Y
PRODUCTOS DE BALANCES

> Estimar la cantidad de material requerido de acuerdo al némero de batances, ejemplo: 6

» Siete recipientes de 500 ml (limpios} para el muestreo de carga y productos de balance.

> Catorce recipientes de 250 mi {limpios) para la distribucién de carga y productos para analisis {Fisicos y
Quimicos).

> Seis balones de latex para el muestreo de gases de reaccién, si se requiere del andlisis.
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4.5.3 MUESTREO Y FRECUENCIA

» El producto de cada balance se cuantifica casi en su totalidad (productos liquido y gaseoso).
» Para fines de estabilizacion de las muestras, se recuperara el producto de cada balance y se codificard
como se indica en la Tabla 4.2.

TABLA 4.2. CODIFICACION DE CARGA Y PRODUCTOS

R BALANCE {280 sIDENTIFICACION Zrid
i HDS-PL-}
2 HDS-PL-2
3 HDS-PL-3
4 HDS-PL4
5 HDS-PL-5
6 HDS-PL-6
CARGA HDS-1-CARGA-PROG - |

> La cantidad minima requerida de muestra de cada balance para la prueba de estabilizacidn de productos
es de 250 ml recuperado en recipiente color mbar, éstas se enviaran al Area de Destilaciones (Plantas
Piloto) para su estabilizacion,

> Se procederd a codificar los productes estabilizados (en Plantas Piloto) como se indica en la Tabla 4.3,
para su envio a analisis.

TABLA 4.3. CODIFICACION DE PRODUCTOS ESTABILIZADOS

HDS-PLE-1
HDS-PLE-2
HDS-PLE-3
HDS-PLE4
HDS-PLE-5
HDS-PLE-6

» Se tomard una muestra representativa de la carga y producios estabilizados y se enviardn a los
respectivos laboratorios de Andlisis Quimicos (Via Hiimeda), Andlisis Fisicos (Laboratorio del Petréleo) y
Andlisis Cromatografico (Cromatografia).
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CAPITULO 5
51 ANTECEDENTES

Los reactores de tres fases (trickle} son lechos empacados de catalizador sobre los cuales fluyen los
reactantes liquido y gas en fa misma direccién en sentido descendente. En el caso de reactores con flujo
ascendente, éstos se han usado en estudios a escala laboratorio para evaluar catalizadores y cargas para
precesos comerdciales que utilizan este tipo de reactores.

En la bibliografia no se han reportado estudios que comparen el desempefio de una operacién en flujo
ascendente contra descendente sobre un intervaio amplio de condiciones de operacién, principalmente la
presion del reactor. Los pocos estudios disponibles no relacionan el desempefio abservado con el tipo
sistema de reaccion, ni concluyen sebre cual es preferido para estudios de escalamiento.

Una alternativa para estudios de escalamiento, es utilizar lechos cataliticos diluidos con finos (inertes mas
pequefios que el catalizador). Las pariiculas finas desligan la hidradindmica y la cinética, y proporcionan un
estimado del desempefio real del catalizador {1].

Por otro lado, la cinética de reaccion de HDS de fracciones del petrdleo puede sequirse por cualquiera de
estas dos opciones [2]:

a) Estudiar un compuesto modelo que originalmente se encuentre en la materia prima industrial, medir el
azufre total removido y plantear una ecuacion cinética global

b) Usar la aproximacion de parametros agrupados para fracciones de la carga o para grupos de
compuestos.

En el estudio del comportamiento de moléculas modelo, ef DBT ha sido utilizado por diversos autores, ya que
es parte importante de las corrientes derivadas del petréleo y se muestra como de los menos reactivos
respecio a otros compuestos azufrados; por lo tanto, puede utilizarse para representar e} comportamiento de
su familia [2}[3].

5.2 PRUEBAS EXPERIMENTALES

Con el fin de establecer el procedimiento de operacion més adecuado para evaluar la actividad catalitica de
catalizadores de HDT def tipo CoMofAiz0; en el sistema catalitico descrito en et capitulo 4, se efectuaron
experimentos considerando diferentes cantidades de catalizador en el reactor, correspondientes a los
volimenes que se pueden ubicar dentro de la zona de mejor control térmico del reactor. El sentido de fa
alimentacidn se probd de manera ascendente y descendente para definir la operacién con la minima
presencia de efectos de difusidn externa y la mejor utilizacién de! catalizador debido a la humidificacion
adecuada de {as particulas cataliticas.

Ademds, se realizaron pruebas con diferentes alturas de lecho catalitico que van desde: 10, 15, 20, 25y 30
ml de volumen del catalizador, con el fin de estimar la altura zdecuada para la realizacién de pruebas
experimentales.
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A diferencia de otros estudios en los que predominan el manejo de hidrocarbures puros tales como: n-
decano, n-dodecano, n-hexadecano, etc. [3-5); se decidié utilizar nafta desulfurada como el “solvente
modele”, el cual representa para este estudio una alimentacion méds real en cuanto al proceso de
hidrodesulfuracion y por lo tanto puede dar resultados mas representativos.

Finalmente, se realizaron pruebas experimentales con una altura de lecho catalitico definido por los
resultados de fa experimentacidn anterior, variando la temperatura y la presion de nuestro sistema de
reaccion.

5.3 MATERIALES

En el presente trabajo se utilizé como carga una mezcla de Gasdleo Ligers Primario (GLP) y Aceite Ciclico
Ligero en una proporcion de 75%/25% proveniente de la refineria “Miguel Hidalge" de Tula, Hgo., cuyas
propiedades principales se encuentran en la Tabla 5.1.

TABLA 5.1. CARACTERIZACION DE LA MEZCLA DE GASOLEO LIGERO
PRIMARIO Y ACEITE CICLICO LIGERO (GLP + ACL)

PROF DAD DDO A ALOR

Peso Especifico 20/4°C D-1298 0.873
Gravedad API D-287 30.0
Familias de Azufre (%Peso} D-5186

Saturados 0.193
Monoaromaticos 0.473
Diaromaticos 0.730
Poliaromdticos 0.304

Azufre Total (%Peso) D-4294 1.700
Aromiticos Totales (%Peso) D-1319 44.5
Destilacién Atmosférica (°C) D-86

TIE/S %vol. 153/282
10/20/30/40/50 %vol. 297/310/317/322/327
60/70/80/90/95 %vol. 332/337/343/353/361
TFE 365

La alimentacién empleada para el desarrollo de [as reacciones de hidrodesulfuracién una vez establecida la
altura del lecho catalitico y el sentido de la alimentacion al reactor (descendente o ascendente), fue una
mezcla de Nafta desulfurada + Dibenzotiofeno {DBT), Ja cual tiene las siguientes propiedades:
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TABLA 5.2. CARACTERIZACION DE LA NAFTA DESULFURADA CON
DIBENZOTIOFENQ

PROPIED; ""METODOASTM ™

Destilacién Atmosférica (°C)

TIE 79

5/10/720 %vol. D-86 97.3/101.7/107.1
30/40/30 % vol. i13.9/120.0/127.2
60/70/80 % vol. 1329/ 141.7/150.7
90/95 % vol. 162.6/182.9
Gravedad APl D-287 55.54

Peso Especifico 20/4°C D-1298 0.7527
Azufre (ppm) D-4294 7589

La razén de tener una concentracién alta de azufre, es debido a que en alimentaciones reales tales como
GLP y ACL la concentracién de los compuestos poliaromaticos de azufre entre los que se encuentra el DBT
es mayor a 6000 ppm [1]{2][6][7].

El Dibenzotiofeno utilizado para contaminar la nafta fue provisto por Aldrich y tiene las siguientes
caracteristicas:

TABLA 5.3. CARACTERISTICAS DEL DIBENZOTIOFENO (DBT)

PROPIEDAD i ALOR
Peso Molecular 184.26 g/mol
Punto de Fusién 97-100°C
Punte de Ebullicién 333°C
Densidad 1.128 gfem’
Pureza 98%

El material inerte que se utilizé para soportar el lecho catalitico fue y-alimina, cuyas caracteristicas se

presentan en la tabla 5.4. H catalizador utilizado en las evaluaciones es a base de CoMofy-Al203 (IMP-DSD-
14} desarrollado comercialmente por el IMP; las propiedades principales de este catalizador se encuentran
en la tabla 5.5.

TABLA 5.4. PROPIEDADES DEL SOPORTE y-ALUMINA

T T o e e e o

e i e ALUMINA"

Area Supcrﬁcla] (rn /g) 200

Volumen de Poro {cm’/g) 0.47

Densidad del lecho Empacado (p/1) 900 — 1050
A" 53.7

Didmetro de oro romedlo

"""" T P (mn) i B A
Nazo 50
Fe;0 200
Si0; 250
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TABLA 5.5. PROPIEDADES DEL CATALIZADOR IMP-DSD-14

PROPIEDADES FISICAS -

TR IMPIDSDg T T

Area superficial (m’/g) 207
Volumen de poro {cm’/g) 0.46
Didmetro de poro promedio (A°) 56

Resistencia a la fractura (Kg/particula) 74

Densidad compacta (g em’
PROPIEDADES QUIMICAS ©. 7

0.80

Molibdeno 12.3 (%P)
Cobalto 2.8 (%P}
Fosforo 1.6 (%P)

El hidrogeno de alta pureza (99.9%) se obtuvo de la compariia PRAXAIR y se utilizé en [a realizacion de
todas las pruebas de HDT.

5.4 PATRON DE FLUJO

Para un reactor de tres fases, la relacion L/Dp debe ser mayor o igual a 100 para evitar la presencia de
retromezclado en el reactor [1).

L2100

Dp
En donde:

L: Representa la longitud del lecho catalitico
Dp: Representa e didmetro de particula

Para el caso de la relacion D/Dp, se recomienda un valor minime de 25 para no enfrentar los efectos de
pared [1].

-2225

Dp
En donde:

D: Representa el didmetro interno del reactor
Dp: Representa el didmetro de particula

El reactor utilizado en 1a Microplanta tiene un didmetro interno (D} de 25.4 mm. El catalizador fue triturado y
tamizado, pasando por un tamiz de malla No.40 (0.42 mm) y retenido en una malla No.60 (0.25mm),
obteniéndose particulas con un tamafio promedio de 0.33 mm. Por lo tanto, el cdlculo correspondiente a
estos datos es el siguiente:
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TABLA 56. CALCULO DE LA RELACION D/Dp PARA LAS
EXPFRIMENTACIONES.

25 (25.410.33)= 76.9

Como se puede apreciar en el calculo anterior, el valor excede al valor minimo requerido para la relacién de
los efectos de pared mostrada anteriormente. Por lo cual, no existe la posibiidad de que se presente los
efectos de pared en el reactor al momento de realizar las evaluaciones. Ademds, es de notarse que los
efectos de pared estardn ausentes en todas las experimentaciones dado que no se vari el didmetro de
particula def catalizador.

55 COMPARACION DE LA EVALUACION CON LA ALIMENTACION AL
REACTOR EN SENTIDO ASCENDENTE Y DESCENDENTE.

Las condiciones de una planta Hidrodesulfuradora dependen del tipo de carga a procesar y del grado de
tratamiento requerido, para el tratamiento del Gasdleo Ligero Primario y Aceite Ciclica Ligero {que son las
materias primas para la produccion del Diesel), y aln para ei hidrotratamiento del Diesel se han reportado
los siguientes intervalos de operacién en la bibliografia especializada para las unidades industriales[8] [9]:

TABLA 5.7. CONDICIONES DE OPERACION PARA UNIDADES
INDUSTRIALES

T AT ETACL T

Temperatura (°C) 330-375 350-390 350-380
Presién (Kg/em®) 50-60 »52 >52
LHSV (b 1-2.5 <1.5 1-2
Relacién Hy/He (fE/b1) 1500-3000 2000-3000 2000-3000

De acuerdo con estas condiciones de operacidn reportadas se decidid llevar las experimentaciones con
respecto a la direccién del fiujo de alimentacion al reactor de la siguiente manera: tres niveles de temperatura
{340, 360 y 380°C), una presidn de operacién de 56 Kgfem? que es la minima de operacion para la
Microplanta, y dos relaciones de LHSY (1.0'y 2.5) que corresponden al valor minime y mdximo de operacién.
Ademas se utilizaron tres alturas de lecho catalitico dentro de la zona de mejor control de la operacidn del
reactor.

TABLA 5.8. CONDICIONES DE OPERACION DE LA MICROPLANTA

W ARIABLE . el b re ot VALORES Tt 5.1
Temperatura (°C) 340, 360 y 380

Presidn (Kg/cm®) 56

LHSV (0 1.0y25

Relacién HyfHe (f'spp/bl) 2000

Volumen del Lecho catalitico (m]) 15,20y 30
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La tabla 5.9 reporta fas cantidades de catalizador utilizado, la altura de lecho catalitico respectivo v la
relacion LiDp:

TABLA 5.9. RESULTADOS OBTENIDOS PARA LA RELACION L/Dp

Como se observa en la tabla 5.9, para la refacién de L/Dp todos los valores exceden al valor minimo de 100
que se necesita para evitar el retromezclado; por lo tanto se puede asegurar que éste no se presentd en
todas las experimentaciones realizadas.

Los datos obtenidos de la evaluacion catalitica para los sentidos de alimentacién ascendente y descendente,
a diferentes temperaturas y volimenes para la mezcla gaséleo y aceite ciclico ligero descrito anteriormente
se enlistan en las tablas 5,10 - 5.21. Las graficas 5.1, 5.2 y 5.3 corresponden a los resultados descritos en
estas tablas.

TABLA 5.10. RESULTADOS DE LA EVALUACION EN SENTIDO
ASCENDENTE PARA UN VOLUMEN DE 15ml Y LHSV=1.0.

TABLA 5.11. RESULTADOS DE LA EVALUACION EN SENTIDO
DESCENDENTE PARA UN VOLUMEN DE 15ml Y LHSV=1.0
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TABLA 5.12. RESULTADOS DE LA EVALUACION EN SENTIDO
ASCENDENTE PARA UN VOLUMEN DE 15m! Y LHSV=2.5

TABLA 5.13, RESULTADOS DE LA EVALUACION EN SENTIDO
DESCENDENTE PARA UN VOLUMEN DE 15ml Y LHSV=2.5

TABLA 5.14. RESULTADOS DE LA EVALUACION EN SENTIDO
ASCENDENTE PARA UN VOLUMEN DE 20ml Y LHSV=1.0

TABLA 5.15. RESULTADOS DE LA EVALUACION EN SENTIDO
DESCENDENTE PARA UN VOLUMEN DE 20ml Y LHSV =10
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TABLA 5.6, RESULTADOS DE LA EVALUACION EN SENTIDO
ASCENDENTE PARA UN VOLUMEN DE 20ml Y LHSV=2.5

~”'“‘CARGA ‘MEZCLAGLPFACLICO) ilﬂD‘VDE‘UFRE
. I TRA i -—,:. _: ™

340 04 .6

360 0.258 84.8

380 0.127 92.5
TABLA 5.17,

RESULTADOS DE LA EVALUACION EN SENTIDO
DESCENDENTE PARA UN VOLUMEN DE 20ml Y LHSV=2.5

TABLA 5.18. RESULTADOS DE LA EVALUACION EN SENTIDO
ASCENDENTE PARA UN VOLUMEN DE 30ml Y LHSV=1.0

TABLA 5.19. RESULTADOS DE LA EVALUACION EN SENTIDO
DESCENDENTE PARA UN VOLUMEN DE 30ml Y LHSV=1.0

CAPITULO 5

46 “ESTUDIO DE LA ACTIVIDAD CATALITICA"



ESTUDIO DE LA ACTIVIDAD CATALITICA DE CATALIZADQORES Co- Mo A NIVEL MICROPLANTA

TABLA 5.20. RESULTADOS DE LA EVALUACION EN SENTIDO
ASCENDENTE PARA UN VOLUMEN DE 30ml Y LHSV=2.5

R t Pt A 0 DO ' !

0 0 Im =
RATUH $]) 0.(% PESQ 2 HD
340 0.323 81.0
360 0.176 89.6
380 0.075 95.6

TABLA 5.21. RESULTADOS DE LA EVALUACION EN SENTIDO
DESCENDENTE PARA UN VOLUMEN DE 30ml Y LHSV=2.5

MPERATURA(°C) 2% X
340 0.341
360 0.189
380 0.099

Las gréficas 5.1, 5.2 y 5.3 muestran el desempefio de la reaccién de HDS en funcién de dos niveles de
espacio velocidad (LHSV) o tiempos de residencia (1 y 2.5 h'), para tres niveles de altura de lecho catalitico
evaluados en la microplanta con la mezcla gaséleo ligero primario (GLP) y aceite ciclico ligero (ACL}, cuyas
propiedades fueron descritas en la tabla 5.1.

GRAFICA 5.1. %HDS vs LHSV (1 y 2.5 h") PARA UN VOLUMEN DE 15ml.

335 340 345 350 355 360 365 370 375 380

TEMPERATURA (*C)
—e— s DescendenteiltHsV=1.01 - - #- - Ascendente(LHSvV=1.0¢
—s—— DescendenteilHSV=2.5) — w — AscendenteiLHSV= 2.5}
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GRAFICA 5.2. %HDS vs LHSV (1 y 2.5 h"} PARA UN VOLUMEN DE 20ml.

340 345 350 355 360 365 370 375 380 385
TEMPERATURA (°C}

——a— DescendentellHsV =101 - - #- - AscendenteilHSV =1.0
——a——DescendentelLiSY = 2.5 — + — AscendentellHsV =2.5)

355 360 365 370 375 385

TEMPERATURA (*O

345 350 380

——a—[escendenteiLHsV«=1.0 - - @~ = Ascendente(HSV =100
—&——DescendentallHSY « 2.5) — & — Ascendente(LHsV =2,5)

Las grdficas 5.1, 5.2 y 5.3 muestran el desarroflo comin de fas reacciones de HDS, en las cuales una
disminucién en el LHSV (espacio velocidad) trae como consecuencia un aumento en el grade de
hidrodesulfuracion, debido af aumento del tiempo de residencia en el reactor. Este aumento en el grado de
hidrodesutfuracion se va incrementande conforme la temperatura de reaccidn se eleva.

Como se puede apreciar también en las gréficas 5.1, 5.2 y 5.3, las lineas siguen tendencias muy similares y
cercanas entre si; esta sitvacion de acercamiento y de traslape entre ellas es un indicativo de que el sistema
de reaccién se encuentra libre de limitantes difusionales.
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Las diferencias mds importantes que existen entre las dos formas de alimentacién de la carga principalmente
se muestran en los tiempos de contacto bajos (LHSV=2.5 h!). Para los tiempos de contacto superiores
{LHSV=1 h") los niveles de HDS son mds cercanos, tendiendo a estrecharse conforme se incrementa la
temperatura.

Con estas experimentaciones se observa una figera ventaja para la alimentacién en sentido ascendente, por
lo cual, éste se establece como fa direccion del flujo de I2 alimentacidn de la microplanta.

5.6 ALTURA DEL LECHO CATALITICO

Dado que la composicidn de la alimentacion para los procesos de hidrotratamiento son altamente complejas,
consistiendo de: parafinas, naftenos, compuestos arematicos (policiclicos), compuestos de nitrdgeno y
compuestos de azufre; el entendimiento de Jos mecanismos de reaccién involucrados en cada molécuia, son
de gran importancia para el mejoramiento de los procesos cataliticos, los catalizadores y la calidad de los
productos.

Uno de los principales problemas en el disefio de reactores industriales, es la falta de datos cinéticos que
permitan su modelacién; es aqui donde surge la necesidad de realizar estudios a nivel microplanta [10]{11].

Las Microplantas comdnmente se utilizan para realizar estugios en los que se encontrarén los mecanismos
de reaccidn intrinsecos, y a través de estos estudios, corregir la velocidad de reaccion [10][11].

Estos estudios por lo general se denominan “modelos”, debido a que se centran en la investigacion o
experimentacién de una scla molécula, Ia cual es representativa de una alimentacién determinada (GLP, ACL,
etc.) y generalmente se utiliza un solvente puro que pueda ser comparable al de una alimentacion real.

En el presente estudio se ha mostrado que para nuestra molécula modelo o representativa, como es el caso
del Dibenzotiofeno {DBT); los estudios de mecanismos de reaccidn estan bien entendidos; ademds las
velocidades de reaccién se han calcutado para diversos solventes (n-hexadecano [3][4], n-dodecano [3], n-
decano [3}[5]etc.), por lo que no se profundizard més en estos estudios. Sin embargo, para lograr datos
mas representativos y de beneficio para la operacién futura de la microplanta, se efectué un estudic modelo
(Nafta + DBT) para poder determinar la altura del lecho catalitico adecuado para la evaluacién de
catalizadores de Co-Mo,

Los experimentos se realizaron a las siquientes condiciones de operacidn:

TABLA 5.22. CONDICIONES DE OPERACION DE LA MICROPLANTA PARA
LA EVALUACION DE LA ALTURA DEL LECHO CATALITICO

VARIABLE R R s e 3h e A e d Ty FAVALOR TR
Temperatura {°C) 350

Presidn (Kgfcm®) 56

LHSV (h) 2.5

Relacién Hy/He (fsmo/ bl) 2500

Volumen del lecho catalitico (ml) 10, 15, 20, 25 v 30

NOTA: La duracién por cada balance fue de 2 horas.
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Bl catalizador utilizado fue el comercial IMP-DSD-14 (malla 40-60) cuyas caracteristicas se mencionaron
anteriormente en fa Tabla 5.5, mismo que se encuentra previamente sulfhidrado y listo para su evaluacion en
fa Microplanta. El materia! inerte en el cual se soportd el catalizador fue y-Alimina, las caracteristicas del
soporte fuercn descritas en la Tabla 5.4.

5.6.1 PATRON DE FLUJO

Para demostrar que no existe retromezclado ni efectos de pared, se caleulan los respectivos factores para
cada altura de lecho cataltico, los resultados se muestran en la tabla 5.23.

TABLA 5.23. CALCULO DE LOS EFECTOS DE PARED Y RETROMEZCLADO
PARA LAS DIFERENTES ALTURAS DE LECHO CATALITICO.

10 8.28 . 1.4
15 12,70 5.0 2.0
20 18.47 6.5 2.6
25 22.46 7.7 3.0
30 27.40 8.5 33 257.5

*NQTA: La relacion L/D correspondiente a la longitud del lecho catalitico con el didmetro interno del reactor,
fue calculada para un didmetro del mismo de 2.5 cm.

Como se puede apreciar en la tabla 5.23, el valor excede al valor minimo requerido para relacién de L/Dp
{ver punto 5.4). Por io cual, no se presentd los efectos de pared en el reactor y efectos de retromezclado al
momento de realizar las evaluaciones.

Los resultades mostrados en la tabla 5.24 representan las evaluaciones hechas para fa determinacion de la
altura de lecho catalitico, las cuales se desarrollaron con las condiciones mencionadas antesiormente y con
una cantidad de azufre en la carga de 7589 ppm.
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TABLA 5.24, RESULTADOS OBTENIDOS PARA DEFINIR LA ALTURA DEL
LECHO CATALITICO.

v 3CONTENIDO DESAZUFRE K3 P
CONDIC]ONES DE OPERACION. T—350°c

L. P=56Kgfem® y LHSV=.
1 193.27 201.16
7 31032 213,22
! 10/3.5 3 192.39 20427
4 202.32 310.15
B T IR 5 ] e o e s o W P R . e B T
5 12180 124.70
6 13343 121.98
2 15150 7 119.74 123.95
g 122.40 122,47 12356
Ry e T T R R [ e R = T Jern el on Lo b e B 3 it e [t e he Ty
9 79.49 81.06 80,58
10 30.86 £0.36 75,30
3 20765 1 82.90 80.71 80.27
2 80,74 808 79.78
R R P Ny T R e e o el T o v [l o e
13 36.33
14 35.86
4 2517.7 = 232
_ 16 3678 37.00 36,20
T R T e e T e e R R
17 34.26 32.49 3495
13 33.52 33.53 37
3 30/8.5 19 34.40 3430 33.88
20 32.20 33.47 32.68

Los resultados que se muestran en (a tabla 5.24 indican que a mayor altura del lecho catalitico se obtiens un
mayor grado de remocion del azufre, lo cual estd directamente ligado al drea de contacto que hay en el
reactor. En otras palabras, a mayor altura del lecho cataiitico el hidrégeno y el solvente modeto tienen mayor
superficie de contacto para interactuar y por lo tanto se logra una mayor remocion del azufre.

Por otro lado, se debe notar que las diferencias entre cada uno de los balances realizados no son grandes y
que guardan el mismo comportamiento, de tal forma que solo serd necesario tomar un balance para cada
altura o volumen del lecho catalitico y realizar su andlisis respectivo para comprender su comportamiento
general.
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5.6.2 PORCENTAJE DE HIDRODESULFURACION

(abe destacar que en las reacciones de hidrotratamiento es frecuente expresar las conversiones de azufre
come un porcentaje de hidrodesulfuracién, la cual se puede calcular a partir de la siguiente expresion

[(1112)[13):

Sc—-8p
Sc

Y% HDS =

Donde:

Sc: Es la concentracion inicial de azufre en la carga
Sp: Es la concentracidn en el producto

Esta expresion es aplicable cuando se quiere conocer el porcentaje de hidrodesulfuracion de una
determinada alimentacién en funcién def azufre total; sin embargo, en el presente estudio se puede aplicar
considerando que el Onico compuesto de azufre que se encuentra contaminando la naffa es el
dibenzotiofeno, el cual representa al azufre total del solvente modelo.

Los datos representados en la siguiente tabla 5.25 corresponden a la primera columna de la tabla 5.24 y a
los balances 1, 5,9, 13y 17, '

TABLA 5.25. CALCULO DEL PORCENTAJE DE HIDRODESULFURACION

£33 4 B A Y
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GRAFICA 5.4, RESULTADOS OBTENIDOS PARA DEFINIR LA ALTURA DEL
LECHO CATALITICO

15 20 25

Altura dgel Lecho Catalitice imb

Como se puede observar en la gréfica 5.4, la linea sigue la tendencia tipica para las reacciones de HDS, en
este caso particular a medida que se incrementa la altura del lecho catalitice aumenta el porcentaje de
hidrodesulfuracién; debido a una mayor superficie de contacto entre el gas y e! liquido.

Por otra parte, se debe notar que a partir de una altura de 7.7 cm {25 ml} la conversién del DBT no sufre
cambios considerables, £l mayor porcentaje de hidrodesulfuracion obtenido fue de 99.55 a una altura de 8.5
cmn.

En conclusidn, la altura de lecho catalitico de 8.5 cm (30 ml) debe ser la adecuada para la evaluacién de
protatipos, sin embargo, al analizar f2 altura del lecho catalitico de 7.7 cm (25ml) se observa que no existe
una diferencia significativa en cuanto et grado de hidrodesulfuracién. Ademds, la vtilizacién de una menor
altura del lecho catalitico influye directamente sobre los costos de operacién de la microplanta, al disminuir la
cantidad de catalizador utilizado para obtener un grado de hidrodesulfuracién similar; por lo tanto la altura
de 7.7 cm (25ml) es la adecuada para la evaluacién de prototipos cataliticos.

5.7 EVALUACION A DIFERENTES TEMPERATURAS CON ALTURA DE
LECHO CATALITICO DEFINIDO

Una vez establecido la altura del lecho catalitico, se procedio a la realizacion de las evaluaciones def
catalizador variande la temperatura

La temperatura se considera una de fas principales variables que deben ser controfadas en los reactores de
hidrodesulfuracidn, por ejemplo, un incremento de 10°C en la temperatura incrementa notablemente la
velocidad de reaccddn (algunas veces llega a duplicarse con este incremento); ademds, un incremento en la
temperatura aumenta también la conversién de los compuestos de azufre [12-14).

CAPITULO 5 53 “ESTUDIO DE LA ACTIVIDAD CATALITICA"



ESTUDIO DE LA ACTIVIDAD CATALITICA DE CATALIZADORES Co- Mo A NIVEL MICROPLANTA

De tal manera, la realizacion de estas pruebas establecerd un intervalo de temperaturas de operacién
adecuadas en i microplanta.

Los experimentes se realizaron a fas siguientes condiciones de operacion:

TABLA 5.26. CONDICIONES DE OPERACION

LR A IVALOR 2 by
Tempcratura (°C) 280, 300 y 350
Presién (kg/em?) 56
LHSV (b 2.5
HaHe (ft'spp/bl) 2500
Volumen / altura del lecho catalitico (ml/em) 25/7.7
Tiempo de balance (hrs) 2

£ catalizador utilizado fue el comercial IMP-DSD-14 el cual estaba previamente sulfhidrado. El material inerte
en el cual se soporté el catalizador fue y-al0mina. Las caracteristicas tanto de! catalizader como del soporte
fueron descritas en las tablas 5.4 y 5.5 respectivamente.

Asimismo, para la realizacion de las evaluaciones en la microplanta se utilizé una carga sintética consistente
en nafta con dibenzotioleno, cuyas caracteristicas se mencionaron en la tabla 5.2.

En las tablas 5.27, 5.28 y 5.29 se muestran los resultados de las evaluaciones realizadas a diferentes
temperaturas, los cuales fueron graficados para observar el comportamiento de la concentracién final del
dibenzoticfena con respecto a la concentracién final del hidrogeno y del acido sulfhidrico (graficas 5.5 —
5.10).

TABLA 5.27. RESULTADOS DE LA EVALUACION A UNA TEMPERATURA DE
280°C

'ONCENTRACIONJCONCENT]

DBTi(gmol/m’) 353 guol
1 0.261 0.0192 0.296
2 0.261 0.0195 0.299
3 0.259 0.0192 0.297
4 0.255 0.0194 {.290
5 0,253 0.0195 0.287
6 0.251 0.0196 0.282
7 {.251 0.0200 0.280
3 (.249 0.0205 0.277
9 0.247 0.0201 0.272
10 0.245 0.0204 0.268
11 0.243 0.0207 0.265
12 0.241 0.0211 0.264
13 0,239 0.0210 (.263
14 0.239 2.0215 (.263
15 0.236 0.0224 0.263
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GRAFICA 5.5. COMPORTAMIENTO DE LA CONCENTRACION FINAL DE
HIDROGENO CON RESPECTO A LA CONCENTRACION FINAL DEL
DIBENZOTIOFENOQ.
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GRAFICA 5.6. COMPORTAMIENTO DE LA CONCENTRACION FINAL DE
ACIDO SULFHIDRICO CON RESPECTO A LA CONCENTRACION FINAL DEL
DIBENZOTIOFENO.
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TABLA 5.28. RESULTADOS DE LA EVALUACION A UNA TEMPERATURA DE

300°C

NCE

T:f.(gmollm’.)

1 0.133

2 0.127 0.0401 0.198
3 0.127 0.0402 0.200
4 0.126 0.0400 0.197
5 0.124 0.0401 0.196
& 0.123 0.0404 0.195
7 0.121 0.0402 0.194
8 0.115 0.0405 0.191
9 0.114 0.0406 0.190
10 0.111 0.0408 0.187
11 0.110 0.0409 0.186
12 0.109 0.0409 0.188
13 0.103 0.0415 0.182
14 0.100 0.0419 0.179
15 (0.098 0.0421 0.177

GRAFICA 5.7. COMPORTAMIENTO DE LA CONCENTRACION FINAL DE
HIDROGENO CON RESPECTO A LA CONCENTRACION FINAL DEL
DIBENZOTIOFENO.
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GRAFICA 5.8. COMPORTAMIENTO DE LA CONCENTRACIQN FINAL DE
ACIDO SULFHIDRICO CON RESPECTO A LA CONCENTRACION FINAL DEL
DIBENZOTIOFENOQ.
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350°C

1

2 0.0651 0.0665 0.106
3 0.0641 0.0669 0.104
4 0.0636 0.0672 0.102
3 0.0632 0.0674 0.101
6 0.0628 0.0676 0.099
7 0.0624 0.0679 0.098
8 0.0620 0.0682 0.096
9 0.0616 0.0685 0.094
10 0.0614 0.0683 0.093
11 0.0608 0.0693 0.088
12 0.0606 0.0695 0.086
13 0.0606 0.0692 0.088
14 0.0604 0.0697 0.084
15 0.0600 0.0701 0.079
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GRAFICA 5.9. COMPORTAMIENTO DE LA CONCENTRACION FINAL DE
HIDROGENO CON RESPECTO A LA CONCENTRACION FINAL DEL
DIBENZOTIOFENO.
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GRAFICA 5.10. COMPORTAMIENTO DE LA CONCENTRACION FINAL DE
ACIDO SULFHIDRICO CON RESPECTO A LA CONCENTRACION FINAL DEL
DIBENZOTIOFENO.
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Las gréficas 5.5, 5.7 y 5.9, muestran que al requerirse una menor concentracién de dibenzotiofeno en el
producte final el consumo de hidrdgeno se incrementa considerablemente; por fo tanto, mientras que el
dibenzotiofeno y el hidrégeno eran consumides la produccion de acido sulfhidrico se incrementd (graficas
5.6,5.8y5.10).

De acuerdo a la bibliografia reportada [12]{13], un aumento en la presién parcial del hidrégeno puede
incrementar la conversién de los compuestos de azufre. La presion parcial de hidrogeno es funcidn de fa
temperatura, la presion, espacio velocidad (LHSV), la refacidn de Ha/He y la composicidn de la carga, estas
variables determinan el consumo de hidrégena en la reaccién de hidrodesulfuracion.

Es de notar que en ef desarrollo de estas evaluaciones se observan variaciones en la presién parcial de
hidrégeno (que se pueden apreciar en los valores de concentracion), las cuales afectaron directamente
sobre la hidrodesulfuracion del dibenzotioteno y en la produccidn de acido sutfhidrico.

Finalmente, para apreciar el comportamiento que siquié cada una de las concentraciones de los respectivos
compuestos, estos se agruparon de tal forma que pudieran analizarse en funcién de las tres temperaturas de
operacion; estos resultados se muestran en las tablas 5.30, 5.31y 5.32 . En las gréficas 5.11, 5.12 y 5,13
se presentan solo datos representatives de las experimentaciones, ya que analizando por simple inspeccién
los resultados provistos en las tablas antes mencionadas se observa que estos siguen una misma tendencia.

TABLA 5.30. RESULTADOS DE LA ’CONCENTRACION’ FINAL DEL
DIBENZOTIOFENO EN LA EVALUACION DE LA REACCION DE HDS A
DIFERENTES TEMPERATURAS

) .261 0133 0.0659

1

2 0.261 0.127 0.0651
3 0.259 0.127 0.0641
4 0.255 0.126 0.0636
5 0.253 0.124 0.0632
6 0.251 0.123 0.0628
7 0.251 0.121 0.0624
8 0.249 0.115 . 0.0620
9 0.247 0.114 0.0616
10 0.245 0.111 0.0614
11 0.243 0.110 0.0608
12 0.241 0.109 0.0606
13 0.239 0.103 0.0606
14 0.239 0.100 0.0604
15 0.236 0.098 0.0600
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GRAFICA 5.11, COMPORTAMIENTO DE LA CONCENTRACION FINAL DEL
DBT CON RESPECTO A LA TEMPERATURA
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TABLA 531. RESULTADOS DE LA CONCENTRACION FINAL DE
HIDROGENO EN LA EVALUACION DE LA REACCION DE HDS A
DIFERENTES TEMPERATURAS

e g T gty

T s A TEMPERATURA’

1

2 0.299 0.198 0.106
k] 0.297 0.200 0.104
4 0.290 0.197 0.102
5 0.287 0.196 0.101
& 0.282 0.195 0.099
7 0.280 0.194 0.098
8 0.277 0.191 0.096
9 0.272 0.150 0.094
10 0.268 0.187 0.093
11 0.265 0.186 0.088
12 0.264 0.188 0.086
13 0.263 0.182 0.088
14 0.263 0.179 0.084
15 0.263 0.177 0.079
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GRAFICA 5.12. COMPORTAMIENTO DE LA CONCENTRACION FINAL DEL
H, CON RESPECTO A LA TEMPERATURA
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TABLA 5.32. RESULTADOS DE LA CONCENTRACION FINAL DE ACIDO
SULFHIDRICO EN LA EVALUACION DE LA REACCION DE HDS A
DIFERENTES TEMPERATURAS

*iCONCENTRACION (gmoym
%0 ?&al‘”’“«sﬁ‘%m N 5

1 0.0399 0.0664
2 0.0401 0.0665
3 0.0402 0.0669
4 0.0400 0.0672
5 0.0401 0.0674
6 0.0404 0.0676
7 0.0402 0.0679
8 0.0405 0.0682
9 0.0406 0.0685
10 0.0408 0.0683
1t 0.0409 0.0693
12 0.0409 0.0695
13 0.0415 0.0692
14 0.0419 0.0697
15 0.0421 0.0701
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GRAFICA 5.13. COMPORTAMIENTO DE LA CONCENTRACION FINAL DEL
H,S CON RESPECTO A LA TEMPERATURA
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Un aumento en la temperatura incrementa considerablemente la hidrodesulfuracion del dibenzotiofeno y con
elio fa produccidn de dcido sulfhidrica es mayor {graficas 5.1y 5.13).

Como se observa en la gréfica 5.12, se requiere sustancialmente una mayor cantidad de hidrégeno para dar
un producto que contenga una concentracién menor de azufre que la alimentacion original o bien para dar
una concentracion menor de azufre requerica en el producto.
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58 EVALUACION A DIFERENTE PRESION CON ALTURA DE LECHO
CATALITICO DEFINIDO

Posteriormente se reafizaron pruebas considerando un aumento en la presién, para determinar los efectos
causados en Ia hidrodesulfuracién del dibenzotiofeno en la nafta.

Los experimentos se realizaron a las siguientes condiciones de operacién:

TABLA 5.33, CONDICIONES DE OPERACION

Temperatura (°C) 280 3004L50 280 300 320 y 350
Presion (kg/em?) 56 65

LHSV (h) 25 2.5

H,/He {fPsrp/bl) 2500 2500
Volumen/attura del lecho catalitico (mlicm) 25177 25477
Tiempo de balance (hrs) 2 2

Tanto el catalizador, el soporte y la alimentacién fueron los mismos.

Los resultados obtenidos al aumentar la presién del sistema a 65 Kgfcm? se muestran en las tablas 5.34 y
5.36, los cuales fueron graficados para observar el comportamiento con respecto a una presion menor
(cuyos resultados se mostrarcn en la tabla 5.30), y que se muestran en las gréficas 5.14 Ay B.

TABLA 5.34. RESULTADOS DE LA CONCENTRACION FINAL DE DBT AL
AUMENTAR LA PRESION DEL SISTEMA
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TABLA 5.35. RESULTADOS DE LA CONVERSION (%HDS) DEL DBT A UNA
PRESION DEL SISTEMA DE 56 Kg/em’.

807 7 R0 LA o T
1 98.23 99.10 99.55
7 5831 5532 99.53
3 9841 99.34 99.59

"NOTA: Los valores presentados en esta tabla, provienen de los datos de la tabla 5.30; los cuales presentan
una misma tendencia, y por tal motive solo se tomaron tres valores representativos para correlacionarios.

TABLA 5.36. RESULTADOS DE LA CONVERSION (%HDS) DEL DBT A UNA
PRESION DEL SISTEMA DE 65 Kg/em?,

GRAFICA 5.14 A Y B. COMPORTAMIENTO DEL EFECTO DE LA PRESION

SOBRE LA CONCENTRACION FINAL DEL DBT Y LA CONVERSION (%HDS)
DEL MISMO
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La grafica 5.14 Ay B muestra que un incremento en la presidn disminuye la concentracion del dibenzotiofeno
y por lo tanto la conversién det mismo es mayor. Sin embargo, se observa que a temperaturas mayores de
300°C el aumento en la conversidn del dibenzotiofeno en la nafta practicamente no es significativo.
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Por lo que no es factible llevar a cabo las reacciones de hidrodesulfuracién de una alimentacion ligera en fa
microplanta a una presién tan alta (65 Kg/cm?). Ejemplo de esto es el trbajo desarroliado por Knudsen [15],
al hidrodesulfurar una mezcla de GLP y ACL (75/25% vol.); encontrando una diferencia de mas de 100 ppm
en el producto final cuando aumento la presién de Ha de 100 a 160 psig. Por otra parte, Vanrysselberghe
[16], obtuvo una diferencia de aproximadamente 15% en la conversién del DBT (disuelto en una mezcla que
contenia: n-decano, n-undecano, n-dodecano, n-tridecano y tetradecano), al aumentar la presion de 50C a
1000 psig.

59 MODELO CINETICO

Tomando como referencia la ecuacion cinética planteada por Broderick and Gates para !a cinética de
hidrogendlisis e hidrogenacion del dibenzotiofeno (DBT){3]{13]{14], que se basa en el mecanismo de
reaccion descrito en el capitulo 2 del presente estudio, se determinaron las velocidades de reaccion para
tada una de las temperaturas de operacién, considerando las concentraciones obtenidas de las
experimentaciones y mostradas en las tablas 5.27,5.28 y 5.29 respectivamente.

Para el célculo de la velocidad de reaccidn se consideraron las siguientes ecuaciones:

k'K pgr KH, Cosr CH,

r =
HiDROGENOLISIS = (1 K 537Coar +KH,SCH;S)2(1 + K, Cy)

k,KDBTKH, CosTCH,

HIDROGENACION =
(1+ K pprCppr)

2

En donde:

Coar, Chi2, y Cuzs: son las concentraciones de los respectivos compuestos (Kgmol/m3)
r: velocidad de reaccion (Kgmol /Kgears)

k’: constante de velocidad de reaccién (Kgmol/ Kgear s)

Koer, Knz v Knas: constantes de adsorcion (m*fKgmol)

Los pardmetros de adsorcion y la constante de velocidad de reaccion para la hidrogendlisis se calcularon a
partir de las siguientes ecuaciones:

k' = 7.87x105 exp(-1.26x108/RT} (Kgmol/ Kgcars)
Kogr = 1.8X10-! exp(1.9X107/RT} (m3/Kgmak)
Knz = 4.0%103 exp(-3.5%X107/RT) {m3/Kgmol)
Kizs =7.0%10°1 exp(2.2X107/RT) (m3/Kgmol)

Para la hidrogenacidn, los pardmetros de adsorcion con la constante de velocidad de reaccidn se caleularon
a partir de las ecuaciones:

k'Kuz = 4.22X10¢ exp(-1.16X108/RT) (Kgmol/Kgears)
Kosr = 2.0 exp(6.0X108/RT} {m3/Kgmol}
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En ambas ecuaciones, la temperatura estd dada en (°K ) y [a constante R en (Joules/Kgmal °K).

Los resultados se muestran en la tabla 5.37. Para observar el comportamiento de |z velocidad de reaccién
con respecto a la concentracion de las especies se tienen las graficas 5.15 — 5.23 A {Hidrogendlisis) y 8
{Hidrogenacién).

TABLA 5.37. VELOCIDAD DE REACCION A DIFERENTES TEMPERATURAS

3.58E-13

1 1.69E-12 2.66E-13 1.74E-12 2.16E-13 4.95E-12

2 1.70E-12 2.69E-13 1.61E-12 2.00E-13 4.85E-12 3.50E-13
3 1.68E-12 2.65E-13 1.63E-12 2.02E-13 4.68E-12 3.38E-13
4 1.61E-12 2.55E-13 1.59E-12 1.97E-13 4.56E-12 3.29E-13
5 1.58E-12 2.50E-13 1,56E-12 1.93E-13 4.48E-12 3.24E-13
6 1.54E-12 2 44E-13 1.54E-12 1.91E-13 4.37E-12 3.15E-13
7 1.53E-12 2.42E-13 1.51E-12 1.86E-13 4.29E-12 3.10E-13
8 1.50E-12 2.38E-13 1.41E-12 1.74E-13 4.18E-12 3.02E-13
9 1.47E-12 2.32E-13 1.39E-12 1.72E-13 4.07E-12 2.94E-13
10 143E-12 2.26E-13 1.33E-12 1.65E-13 4.01E-12 2.89E-13
11 1.40E-12 2.22E-11 1.31E-12 1.62E-13 3.76E-12 2.71E-13
12 1.39E-12 2.19E-13 1.31E-12 1.63E-13 3.66E-12 2.64E-13
13 1.37E-12 2.17E-13 1.20E-12 1.49E-13 3.74E-12 2.70E-13
14 1.37E-12 2,17E-13 1.15E-12 1.42E-13 3.56E-12 2.57E-13
15 1.35E-12 2.14E-13 1.11E-12 1.38E-13 3.33E-12 2.40E-13

GRAFICA 5.15 A Y B. COMPORTAMIENTO DE LA VELOCIDAD DE REACCION
CON RESPECTO A LA CONCENTRACION FINAL DEL DBT PARA UNA

TEMPERATURA DE 280°C
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GRAFICA 5.16 A Y B. COMPORTAMIENTO DELA VELOCIDAD DE REACCION
CON RESPECTO A LA CONCENTRACION FINAL DEL DBT PARA UNA
TEMPERATURA DE 300°C
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GRAFICA 5.17 AY B. COMPORTAMIENTO DELA VELOCIDAD DE REACCION
CON RESPECTO A LA CONCENTRACION FINAL DEL DBT PARA UNA
TEMPERATURA DE 350°C
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GRAFICA 5.18 A Y B. COMPORTAMIENTO DE LA VELOCIDAD DE REACCION
CON RESPECTO A LA CONCENTRACION FINAL DEL H, PARA UNA
TEMPERATURA DE 280°C
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GRAFICA 5.19 AY B. COMPORTAMIENTO DE LA VELOCIDAD DE REACCION
CON RESPECTO A LA CONCENTRACION FINAL DEL H, PARA UNA
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Observando el comportamiento de las gréficas 5.15 al 5.17 Ay B, a medida que [a corcentracién final de
dibenzotiofeno es mayor la velocidad de reaccién tanto de hidrogendlisis como de hidrogenacién se
incrementan. Se puede apreciar que la ruta de hidrogendlisis tiene una mayor preferencia que la
hidrogenacion, lo cual estd de acuerdo a las investigaciones reportadas en fa literatura y como se ha
establecido desde e} capitulo 2 del presente estudio.

Esta tendencia de incremento de la velocidad de reaccion mostradas en fas graficas antes mencionadas
implican una dependencia de la velocidad de reaccion con respecto a la concentracién del DBT, indicando
que los sitios cataliticos se aproximan a una saturacién en DBT.

Solo temperaturas de 300°C se observa un comportamiento fineal de la reaccidn con respecto a fa
concentracién del DBT, ademés se tiene una disminucidn en la velocidad de reaccién, debida al desarrollo de
otras reacciones paralelas y/o secundarias a la reaccién de hidrodesulfuracion del dibenzatiofeno en la nafta,
como pueden ser el craqueo de naftenos y la hidrodearomatizacion de algunos arométicos.

Ambas reacciones se favorecen conforme la temperatura se incrementan. Un incremento en la temperatura
de 50°C puede aumentar entre dos o tres veces mas |z velocidad de reaccion.

Las graficas 5.18 at 5,20 A y B, muestran que a una mayor concentracién final de Hz la velocidad de reaccion
se incrementa. A temperaturas mayores de 300°C la dependencia de la concentracién final de Hz con
respecto a la velocidad de reaccién practicamente es fneal. Esto sugiere que a estas temperaturas fa
velocidad de reaccién no muestra una dependencia en la saturacién de los sitios cataliticos con el Ha.

Finalmente, fas graficas 5.2t al 5.23 A y B, muestran un decrecimiento en las velocidades de reaccién tanto
de hidrogenolisis como de hidrogenacion conforme la concentracién final de HzS aumenta. Esto indica que el
Hz5 tiene un efecto inhibidor en ambas mecanismos de reaccidn, debido a que las moléculas del HpS
compiten por los sitios activos del catalizador con las moléculas del DBT, lo cua! ya habia sido mostrado en
otros estudios y confirmado en éste.

Aunque es dificil establecer una forma comparativa entre las velocidades de reaccidn de hidrogendlisis e
hidrogenacion utilizando una misma gréfica, debido a las diferencias grandes en los valores determinados
para cada una de ellas, en la gréfica 5.23 Ay B, se puede apreciar de una forma mis clara, que a una
temperatura de 350°C y a concentraciones finales de Hx5 mayores de 0.066 gmol/m3; la velocidad de
hidrogendlisis sufre mayor inhibicién por parte del HaS.

En la mayoria de los estudios realizados sobre la hidrodesulfuracién del dibenzotiofeno se ha encontrade que
el HzS no inhibe la ruta de hidrogenacion, nuestros resultados difieren al encontrar ese efecto inhibidor en el
desarrollo de este mecanismo. Este efecto inhibidor en la ruta de hidrogenacion también fue observado en
las experimentaciones realizadas por Whitehurst [17).

En alimentaciones pesadas donde los compuestos refractarios de azufre estan presentes en grandes
concentraciones, la velocidad global de hidrodesulfuracion disminuye. Este tipo de alimentaciones, en las
cuales los compuestos pertenecientes a la famifia del dibenzotiofeno estan presentes, las velocidades de
hidrogendlisis e hidrogenacion pueden ser iguales y ef consumo de Hp es mayor que la cantidad
estequiométrica requerida para remover tales compuestos.

CAPITULO 5 7 “ESTUDIO DE LA ACTIVIDAD CATALITICA"



ESTUDIO DE LA ACTIVIDAD CATALITICA DE CATALIZADORES Co- Mo A NIVEL MICROPLANTA

Es de destacar que en la practica industrial, las alimentaciones que contienen fracciones pesadas consumen
mas H; que aguellas en las que se encuentran fracciones ligeras.

En este caso, aunque sdlo se dic seguimiento al comportamiento det dibenzotiofeno mezclado en un solvente
ligero (en comparacién con GLP, ACL, etc.) como es la nafta, se observé que se requirid una mayor cantidad
de Hz para llevar a cabo su hidrodesulfuracién, lo cual se puede apreciar en las graficas 5.5, 5.7 y 5.9. En
elias se observa, una disminucién importante en la concentracién final de Hz a medida que la concentracién
de DBT disminuia.

Ademas, se vuelve a recalcar que el desarrollo de reacciones paralelas a la hidrodesuliuracién, pueden
contribuir al consumo de H, como siempre se ha observado er la practica industrial y que en el presente
trabajo no fueron estudiadas.

Las alimentaciones ligeras que se someten a candiciones de proceso de hidrodesulfuracién no tan extremas,
muchas reacciones de hidrogenacion son insignificantemente bajas en comparacion con la hidrodesulfuracion
de compuestos ligeros de azufre y compuestos de azufre altamente reactives.

Se reconoce que la competencia entre el compuesto de azufre (dibenzotiofeno) que sirvid para dar
seguimiento a fa reaccidn de hidrodesulfuracién y los otros compuestos que se encuentran en la nafta
utilizada (naftenos y arométicos principalmente) no fue examinada en este trabajo. Sin embargo, se puede
asequrar con base en los resultados mostrados en las graficas 5.16, 5.19 y 5.22, A y B, estas reacciones
influyen en el desarrollo de ambos mecanismos de reaccion {hidrogenolisis e hidrogenacién) al disminuir
considerablemente la velocidad de reaccién.

Esta disminucion debida al desarrollo de reacciones tales como fa hidrodearomatizacién y ef craquec durante
el desarvollo de la hidrodesulfuracién en este intervalo de operacion (300°C y 56 kgfcm?).

Considerando que solamente las reacciones antes mencionadas pudieron desarrollarse debido a la
alimentacion empleada (nafta), éstas afectaron tnicamente en la disminucién de la velocidad de reaccién sin
llegar a afectar la hidrodesulfuracién del dibenzotiofeno en la nafta.

Es de importancia mencionar que todavia no estd bien definido el efeto que pudiera causar el tipo de
solvente empleado para la realizacion de este tipo de experimeniaciones, fos pocos estudios realizados sobre
el efecto del solvente, han demostrado que sélo tienen repercusidn sobre la velocidad de reaccién y no scbre
el sistema y el mecanisme de reaccién [3}[13}[14]. Bajo esta consideracion, Ja mayoria de los estudios
realizados sobre la hidrodesuliuracidn del DBT, en los que se han utilizado solventes puros (n-hexadecano,
dodecano, etc.), no pueden ser directamente comparados; sin embarge, muestran aspectos importantes en
el desarrollo de la hidrodesuffuracion sobre los compuestos mas refractarios. Es aqui donde el presente
trabajo es de interés, al utilizar una alimentacion real que solo contenia como compuestos de azufre al
dibenzatiofeno.

Por tanto, es de vital importancia desarrollar estudios en donde los efectos relacionados al tipo de solvente
empleado, al desarrolle de ofras reacciones paralelas y los inhibidores de la reaccién, puedan ser
cuantificados, para mejorar en los principales aspectos {condiciones de operacion y catalizador) al proceso
de HDS.
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CAPITULO 6

6.1 ANALISIS DE RESULTADOS

Dado que dentro de los objetivos del presente trabajo, no se consideré el realizar un andlisis de las
diferentes ecuaciones cinéticas que en la literatura han sido reportadas; sin embargo, fue necesario
considerar una ecuacién cinética para lograr un estudio que pueda validarse y asi poder dar una mejor
interpretacion a los resultados obtenidos experimentalmente.

Por lo tanto, de los anteriores capitutos se pueden dar fas siguientes observaciones:

& El estudio de moléculas refractarias tales como el Dibenzotiofeno (DBT) son de vital importancia si se
quiere cumplir con las legislaciones ambientales que son muy estrictas en cuestién a combustibles mds
limpios. Por tanto, el entendimiento de los mecanismos de reaccién, las interacciones en las superficies
cataliticas, la cinética asociada y !as limitaciones termodindmicas, tendrdn como consecuencia el
desarrollo de catalizadores nuevos y el mejoramiento de ias condiciones de operacion para el praceso de
Hidrodesulfuracion {HDS).

En cuestion de la operacidn de la micraplanta, se establecié ko siguiente:

& Se confirmd que en fos estudios de escalamiento, la utilizacién de lechos cataliticos diluidos {inertes més
pequefios que el catalizador), en donde también el tamafio del catalizador es pequefio y la longitud del
lecho catalitico es grande, se noté una ausencia de los efectos de pared y de retromezclado. Cabe
destacar, que mientras se incrementaba la altura del lecho catalitico estos efectos eran practicamente
descartados.

% Se realizaron pruebas para cbservar los efectos que tendrian el sentido de alimentacion al reactor,
estableciéndose el sentido ascendente por presentar una ligera ventaja en la Hldrodesulfuracmn del
Dibenzotiofeno en la nafta,

3 Se observd un incrementd en la hidrodesulfuracion del dibenzetiofeno en la mafta conforme se
incrementaba la altura del lecho catalitico; sin embargoe, cuande la altura del lecho catalitico es mayor a
25 ik (7.7 cm}) la diferencia en el grado de hidrodesulfuracidn no es significativa; por lo que no es
conveniente la realizacidn de experimentos en la microplanta a alturas de lecho catalitico mayores que
ésta. De tal forma que ésta altura es la adecuada para la evaluacion de prototipos cataliticos.

X Se observé que la temperatura es una de las principales variables para el procese de hidrodesulfuracion
{HDS}, notandose gque un incremento en esta variable incrementaba considerablemente la
hidrodesulfuracion (HDS) del Dibenzotiofeno (DBT} en la Nafta. A este respecto debe enfatizarse que en
el presente estudio la mayor temperatura fue de 350°C, esto debido al tipo de alimentacion empleada
{Nafta); de tal manera que, en estudios posteriores se debe considerar que esta variable se puede
incrementar o disminuir dependiendo del tipo de carga que se emplee,
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& Otra variable de gran importancia eN el proceso de Hidrodesulfuracion (HDS) es la presién, notdndose
un incremento en la Hidrodesulfuracién def Dibenzotiofeno en la Nafta cuando la presién se incrementd
de 56 Kofem? a 65 Kgfem?; sin embargo, cuando la temperatura es mayor a 300°C, el efecto de la
presién en la Hidrodesulfuracién no era significativo. De tal manera que, para alimentaciones ligeras no
es factible realizarlas a presiones altas en la microplanta, pero se deben considerar que estos efectos
pueden ser notorios si se pretende realizar experimentaciones con alimentaciones més pesadas.

X Se comprobd que la Hidrodesulfuracién del Dibenzotiofeno ocurre a través de dos caminos de reaccion:
2 Hidrogendlisis y la Hidrogenacién, en donde la ruta de hidrogendtisis tiende a ser la principal ruta de
hidredesulfuracion del dibenzotiofeno.

¥ Se analizé cualitativamente en el Capitulo 2 del presente trabajo, las ecuaciones cinéticas mds
representativas que se han hecho sobre estudies de la hidrodesulfuracion del dibenzotiofeno en
diferentes sistemas de reaccion, estableciéndose que fa ecvacion propuesta por Broderick and Gates, es
la que mejor se ajusta a los mecanismos de reaccion y por tanto fa que mejor puede adaptarse a los
resultados obtenidos en nuestro sistema de reaccién.

3z Se determind que a mayores concentraciones finales de dibenzotiofeno {que implican un menor grado de
hidrodesulfuracién), las velocidades de reaccion tanto de hidrogendlisis como de hidrogenacién se
incrementan. Indicando que los sitios cataliticos se aproximan a una saturacion en dibenzotiofeno y por
tanto, existe una dependencia de la velocidad de reaccién con respecio a la concentracidn de
dibenzotiofeno.

& Se demostrd que a mayores concentraciones finales de hidrégeno (menor grade de hidrodesulfuracion)
las velocidades tanto de hidrogendlisis como de hidrogenacidn se incrementan.

% Se determind que el &cido sulfhidrico tiene un efecto inhibidor en la hidrodesulfuracion del dibenzotiofeno
en la nafta, a! competir por los sitios activos del catalizador. Esto marca una diferencia con la mayoria de
los estudios repartades en la literatura especializada, principalmente en la inhibicién producida por el
acido sulfhidrico en la ruta de hidrogenacion; sin embargo, Whitehurst también encontrd el mismo efecto
en sus experimentaciones.

% Se comprobd que a temperaturas mayores de 300°C, las velocidades de reaccién tanto de hidrogendlisis
como de hidrogenacion sufren una decrecimiento, el cual es debido al desarrollo de reacciones paralelas
(principalmente de hidrodearomatizacién y craqueo} a la hidrodesulfuracion de! dibenzotiofeno en la
nafta.
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CONCLUSIONES

La importancia del presente trabajo radica en la utilizacién de una alimentacién real (nafta + DBT), en
comparacién con la mayoria de los estudios reportados en la literatura especializada en los que se utilizé un
solvente puro, Por tanto, se concluye que estz diferencia marca una mayor representatividad en cuanto al
desarrolio de la hidrodesulfuracion de los compuestos refractarios entre los que se encuentra al
dibenzotiofeno.

De acuerdo a los resultados de fas experimentaciones se puede concluir que la unidad microplanta HDS-1
presenta un comportamiento repetitivo para realizar estudios de evaluacidn, comportamiento y discriminacion
de nuevas formulaciones o prototipos experimentales,

Se concluye que los resultados obtenidos de Ja hidrodesulfuracion del azufre en las cargas sirvieron para
evaluar el comportamiento catalitico de catalizadores CoMo/y-Al03 a nivel microplanta.

Hemos visto, que con el sistema de reaccion que se ha plateado en este trabajo, se presenta la posibitidad
de efectuar evaluaciones cataliticas con catalizadores comerciales y prototipos experimentales, empleando un
intervalo de condiciones de operacidn semejante al utilizado en plantas industriales; asi como, la posibilidad
de emplear cargas reales de refineria y sintéticas, obteniéndose resultados altamente satisfactorios.
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RECOMENDACIONES

El presente trabajo se enfocé principalmente al estudio de la hidrodesulfuracién del azufre empleando cargas
reales y sintéticas, en una unidad microplanta HDS-1. Sin embarge, siendo este trabajo el fundamento para la
realizacion de otros estudios que profundicen adn mis en cuanto al estudio del proceso de
hidrodesulfuracién, se recomienda realizar lo siguiente;

¥ Estudios de la actividad catalitica con catalizadores comerciales del tipe CoMo/y-Al203 variando el
espacio velocidad {LHSV).

o Evaluacién de la actividad catalitica de prototipos experimentales y comerciales para estudiar la
hidrodesnitrogenacion {HDN) e hidrodearomatizacion (HDA} empleando cargas reales y sintéticas.

% Evaluaciones de la actividad catalitica con catalizadores comerciales y prototipos experimentales,
considerando otras moléculas refractarias, como por ejemplo el 4,6- Dimetildibenzotiofeno.

Estos estudios ofrecerdn aspectos que todavia no han sido cuantificados (efecto del solvente, desarrollo de
reacciones paralelas, inhibidores de la reaccidn, etc.) y que son necesarios para el mejeramiento del proceso
de hidrodesulfuracion.
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