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Resumen

Resumen

El uso de modelos matematicos que representen adecuadamente procesos de
hidrotratamiento tiene gran rentabilidad en la industria ya que reducen drasticamente la
experimentacion en planta piloto con la respectiva ganancia econémica.

El caso particular de estudio es el proceso de hidroconversion catalitica selectiva de
naftas (HCS) el cual mediante catalizadores bifuncionales &cido/metal, incrementa el indice
de octano de cortes de hidrocarburos, elevando el valor agregado de los mismos. El estudio
cinético de las principales reacciones del proceso de HCS mediante un modelo matematico,
permitird establecer con escasa experimentacion en laboratorio, las condiciones de
operacion y la formulacion del catalizador que brinden una ganancia maxima en el barril de
octano de estos cortes.

Las reacciones de hidroconversion que repercuten en el indice de octano son: la
isomerizacién e hidrodesintegracion de parafinas y cicloparafinas, la dimerizacion-
desintegracion de parafinas y finalmente la alquilacion aromatica las cuales se llevan a cabo
sobre sitios acidos. Mientras que en el componente metalico se llevan a cabo las reacciones
de hidrogenacion y deshidrogenacion de las moléculas de hidrocarburo, las cuales
conforman las etapas de iniciacion y terminacion de la reaccion global. Es evidente
entonces que en el mecanismo del proceso de hidroconversion existe una cooperacion entre
ambas funciones (&cida y metalica), lo cual determina tanto la actividad como la
selectividad del proceso. Por esta razon, la relacion o balance acido/metal del catalizador,
es un parametro fundamental en el comportamiento del proceso. Por lo tanto es
imprescindible el analisis del efecto del balance acido/metal del catalizador sobre la
actividad y selectividad de las reacciones del proceso de HCS

En este trabajo se estudia el efecto de la relacion acido/metal en el proceso de HCS
empleando una mezcla modelo sintética de parafinas, cicloparafina y aromaticos,
caracteristica de las gasolinas hidrotratadas, sobre catalizadores bifuncionales Metal/Al,O3
+ HZSM5 mezclados fisicamente. La funcién acida es aportada por la zeolita HZSM5 y se
utilizaron dos metales con diferente capacidad hidrogenante como platino y molibdeno
sulfurado. Los experimentos de hidroconversion se llevaron a cabo a tiempos de residencia

pequefios (W/Fo = 645-466 g / mol s) en un reactor tubular a condiciones de operacion




Resumen

industrial: Temperatura: 548-628°K, Presién: 28 Kg/cm?, vy relacién Hy/hidrocarburo de 2
mol/mol. Como carga al reactor se emple6 una mezcla de n-heptano (parafinas),
metilciclohexano (cicloparafinas) y tolueno (aromaéticos). La relacion acido/metal se
modificé mediante las concentraciones del metal impregnado en el catalizador con el objeto
de identificar las reacciones principales en el proceso, asi como el efecto del balance acido
metal en la distribucion de productos. Los sitios cataliticos fueron cuantificados mediante
las técnicas de 2’ AlI-RMN y quimisorcion de NO.

A partir de los experimentos de hidroconversién de esta mezcla sintética, se
determina que un catalizador con una relacién acido/metal grande favorece las reacciones
de hidrodesintegracion y alquilacion aromatica. Por el contrario, una relacion acido/metal
intermedia favorece las reacciones de isomerizacion del n-heptano. Finalmente la
incorporacion de una funcion hidrogenante fuerte como el Pt, reduce drasticamente la
alquilacion de aromaticos y favorece la hidrogenacion de aromaticos.

Con esta informacién, se formulan esquemas simplificados de reaccion
representativos del proceso de HCS, los cuales explican de manera cualitativa la
distribucion global de productos. Para cada etapa reaccionante de estos esquemas, se
establecid una expresion de rapidez del tipo LHHW, en donde la relacién acido/metal
interviene explicitamente.

Los parametros aparentes de rapidez de reaccién se obtienen mediante el ajuste del
modelo contra datos experimentales. Una disminucion significativa en el numero de
parametros se obtiene al calcular independientemente las constantes de equilibrio y
adsorcion, los factores preexponenciales de las constantes cinéticas aparentes se estimaron
empleando la teoria del estado de transicion. Con la finalidad de permitir al modelo
discernir entre metales con diferentes capacidades hidrogenantes, se incluye en este, un
nuevo parametro, el cual es caracteristico del tipo de metal y actia como una contribucion a
la energia de activacion aparente.

La respuesta del modelo se analizd6 en términos de la relacién acido/metal,
observando que el modelo de reaccién por grupos es capaz de reproducir la distribucion
global de productos y simular el comportamiento del proceso de hidroconversion catalitica
selectiva a diferentes temperaturas y relaciones acido / metal a tiempos de residencia

moderados.
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INTRODUCCION GENERAL

El estudio cinético de los procesos de refinacion del petréleo ha tomado gran
importancia debido a la demanda existente de combustibles y productos derivados, ya que
permiten aprovechar fracciones de crudo de escaso uso y valor agregado empleandolos para
obtener productos de mayor importancia [1-3]. Este tipo de estudios permite el uso de
modelos matematicos que reproduzcan el comportamiento de estos procesos, reduciendo
drasticamente la experimentacion en planta piloto con la respectiva ganancia econémica.

Procesos como la hidrodesintegracion, hidroisomerizacion y reformacion de naftas
entre otros, han sido estudiados enfocandose en el aspecto cinético con la finalidad de
comprender el comportamiento de las reacciones que ocurren en ellos y asi identificar las
condiciones a las cuales se obtiene el comportamiento deseado para cada proceso.
Tradicionalmente estos procesos se han estudiado empleando compuestos modelo
representativos de distintos cortes de crudo, que pueden ser moléculas pesadas [4,5] o
ligeras [6-8]. Compuestos como el n-heptano son comunmente usados en este tipo de
estudios [9-13] analizando el impacto del balance acido/metal sobre la actividad y
selectividad de las reacciones presentes en procesos como el de hidroisomerizacién e
hidrodesintegracion [12, 14], en donde se ha determinado el balance acido / metal del
catalizador mas adecuado para cada caso. Sin embargo estos procesos de refinacion
involucran sistemas complejos de reaccién lo cual dificulta su estudio aln usando para su
analisis un compuesto modelo, por ello, los estudios con mezclas de hidrocarburos son
escasos a pesar de proporcionar informacion mas representativa de las corrientes
industriales [25,16] ya que generan reacciones como la alquilacién de aromaticos [17] que
repercuten en las propiedades del efluente, cambiando los requerimientos del catalizador.

El andlisis de sistemas complejos de reaccion presentes en los procesos de refinacion
del petréleo, se ha realizado principalmente mediante metodologias como el método del
evento simple (“single-event”) [18, 19], el cual desarrolla los mecanismos de reaccion
tomando en cuenta cada reaccion elemental presente, expresandola como un arreglo

matricial, de esta manera reproduce el comportamiento real del proceso. En contraste, con




Introduccion General

la simplificacion del sistema de reaccion, mediante el agrupamiento (“lumping”) de
productos y reacciones de acuerdo a su importancia, peso molecular o rapidez de reaccion,
se reproduce el comportamiento general mediante esquemas de reaccién con un grado de
complejidad menor [20-21]. EI modelado matemaético de las reacciones del proceso de HCS
permitird  predecir su comportamiento, disminuyendo los requerimientos de
experimentacidn en planta piloto, lo cual representa un beneficio econémico importante.

El proceso de HCS incrementa el indice de octano de cortes de hidrocarburos el cual
mediante catalizadores bifuncionales acido/metal, elevando el valor agregado de los
mismos. Una aplicacion especifica del proceso de HCS es en los cortes de gasolinas
catalitica hidrotratadas formando parte de un proceso dual aplicado para un mejor
aprovechamiento de esta fraccion [22].

El proceso consta de dos etapas, en la primera se elimina el azufre mediante un proceso
de hidrodesulfuracién convencional (HDS), que generalmente se lleva a cabo sobre
catalizadores sulfurados de Ni/Mo o Co/Mo soportados en Al,O3 [23]. Posteriormente se
presenta una segunda etapa en la que se busca recuperar el indice de octano (RON)
disminuido al saturarse las olefinas presentes en el corte, lo cual ocurre de manera
simultanea a la remocion de azufre [22].

Los catalizadores de hidroconversion presentan una funcion dual. Por un lado un
soporte acido en cuyos sitios activos se transforman las moléculas de hidrocarburo
mediante reacciones de desintegracion, isomerizacion, etc. El soporte debe a su vez
presentar selectividad de forma para evitar la transformacion de moléculas con alto octano,
para esto se han empleado diferentes zeolitas [2, 24]. Por el otro, un componente metalico
en cuyos sitios activos tienen lugar las reacciones de hidrogenacion y deshidrogenacion de
las moléculas de hidrocarburo, el cual debe ser resistente al envenenamiento por azufre, por
lo que en este caso la mejor opcion es utilizar un metal en su forma sulfurada en vista de
que los sulfuros metélicos se caracterizan por cumplir con estas caracteristicas [2]. Es
evidente entonces que en el mecanismo del proceso de hidroconversion existe una
cooperacién entre ambas funciones (&cida y metélica).

Partiendo de la hipdtesis de que el balance acido / metal del catalizador bifuncional
modifica las rutas de reaccion de las moléculas de hidrocarburos, Se considera a este

balance funcional como un parametro fundamental en la actividad y selectividad de las
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reacciones presentes en el proceso de hidroconversion catalitica selectiva. Por lo tanto, es
importante la construccion de un modelo matematico que simule el comportamiento de los
principales tipos de reaccion del proceso de HCS. Este modelo debe ser sensible al efecto
de las variaciones en el balance acido / metal del catalizador y debe ser capaz de aceptar la
alimentacion de mezclas complejas de hidrocarburos, representativas de los cortes reales

alimentados al proceso.

Los catalizadores de hidroconversion seran estudiados tomando en cuenta dos sitios
cataliticos diferentes, en los que se llevan a cabo distintos tipos de reacciones [25-27]. La
probabilidad de que se lleve acabo un tipo de reaccion en particular dependera del sitio
activo en el cual sean adsorbidas las moléculas de hidrocarburo, lo cual sera funcién de los
sitios activos totales de cada tipo (balance acido / metal) en la superficie del catalizador. En
este andlisis se busca variar esta relacion, por lo que se prepararon catalizadores
bifuncionales con diferente balance &cido / metal mediante el mezclado mecéanico de
catalizadores metal/alimina y zeolita. EI mezclado fisico de los componentes evita
modificaciones en la actividad catalitica de cada componente como pérdida de cristalinidad
u oclusion de sitios activos al impregnar el metal directamente en la zeolita.

La zeolita HZSM5 incorpora al sistema la funcion acida y propiedades de selectividad
de forma [28,29], la cual restringe la formacién de productos de isomerizacion
multiramificados, evitando a su vez, que este tipo de productos presentes en la corriente
reaccionen nuevamente, lo cual representaria pérdidas tanto en el nimero de octano como
en el rendimiento liquido.

En el caso del componente metalico se ha considerado el uso de Molibdeno en forma
sulfurada, ya que en estudios anteriores [30] este presenté un mejor balance entre el
rendimiento liquido y el indice de octano y presenta resistencia al envenenamiento por
azufre. A su vez el platino en forma reducida se emplea como referencia de un balance
acido/metal bajo por su alta actividad hidrogenante la cual permite que el mecanismo
bifuncional se lleve a cabo idealmente simplificando el analisis del proceso.

Para determinar la actividad de los diferentes catalizadores bifuncionales se realizan
experimentos de hidroconversion a tiempos de residencia pequefios (W/Fo en un rango

entre 645-466 g/mol-s) en un reactor diferencial tubular de lecho fijo de flujo tapon a
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condiciones de operacion de importancia industrial: Temperatura: 548-628°K, Presion: 28
Kglcm?, y relacién Ho/hidrocarburo de 2 mol/mol. El reactor se alimenta con una mezcla de
hidrocarburos integrada por n-heptano (60%vol), Metilciclohexano (10%vol) y Tolueno
(20%vol). Ademés se afiade en el caso de los catalizadores de Molibdeno 150 ppm de
azufre como CS,, representando al contenido de azufre presente en estas corrientes. Los
productos de reaccion se analizan por cromatografia de gases usando una columna HP-
PONA de 50 m, y su identificacion se realiz6 empleando espectrometria de masas.

Los sitios acidos son cuantificados relacionando directamente el contenido de aluminio
en coordinacién tetraédrica presente en la estructura de la zeolita, dicha coordinacion
genera un sitio acido de Bronsted lo suficientemente fuerte para llevar a cabo reacciones de
isomerizacién y desintegracion [24,29]. Con la finalidad de analizar la estructura cristalina
del componente &cido del catalizador y verificar la cuantificacion de los sitios activos, se
realizan estudios de caracterizacion de los catalizadores mediante técnicas de difraccion de
rayos X (DRX), microscopia electrénica (SEM) y resonancia magnética nuclear (*’Al-
RMN).

Por su parte, la cantidad de sitios metalicos se analiz6 por quimisorcion dindmica de
moléculas sonda cuantificando a los sitios hidrogenantes, en el caso de los catalizadores de
sulfuro de Molibdeno se utilizd NO, el cual se adsorbe Unicamente en los sitios metalicos
[31], para los catalizadores de platino los sitios cataliticos fueron estimados tedricamente
considerando una dispersion perfecta del metal sobre la superficie de la alimina [32]

El balance entre los sitios acidos y metélicos se modificO mediante el tipo y la
concentracion del metal impregnado en el catalizador con el objeto de identificar el efecto
del balance é&cido metal sobre la actividad y selectividad de las reacciones de
hidroconversion.

A partir de la distribucion de productos de experimentos de hidroconversién con
diferentes catalizadores Metal/AL,O3+HZSMD5, se identificaron las principales reacciones
del proceso de hidroconversion que repercuten en el aumento de RON de las mezclas
reaccionantes. Estas reacciones son: la isomerizacion y desintegracion de parafinas y
cicloparafinas, la dimerizacion-desintegracion de parafinas y finalmente la alquilacion
aromatica. Estas reacciones se llevan a cabo sobre los sitios &cidos tipo Bronsted de la

zeolita HZSM5. Mientras que en en el componente metalico se llevan a cabo las reacciones
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de hidrogenacion y deshidrogenacion de las moléculas de hidrocarburo, Estas reacciones
conforman las etapas de iniciacion y terminacion de la reaccion global segun la teoria
general de catélisis polifuncional de Weisz [25]. Una vez identificadas las reacciones
principales a partir de experimentos de hidroconversion, es evidente que un catalizador con
una relacion acido/metal grande favorece las reacciones de rompimiento y reacciones
secundarias como la alquilacién de aromaticos mediante la captacion de fragmentos
olefinicos, de manera que el aumento de octano es debido a la generacion de aromaticos
alquilados. Por el contrario, una relacion acido/metal pequefia favorece reacciones de
isomerizaciéon y desintegracion del n-heptano y reduce dréasticamente la alquilacién de
aromaticos.

Empleando los datos de actividad catalitica obtenidos experimentalmente, se
identifican los tipos de reaccion que participan en el aumento de octanaje de la mezcla, En
base a estas reacciones se generan esquemas de reaccion mediante la metodologia de
agrupamiento [29], los cuales explicaran de manera cualitativa la distribucion global de
productos. Para cada etapa del esquema de reaccion se desarrolla la ecuacién de rapidez de
reaccién empleando expresiones del tipo Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson [33]
debido a la necesidad de tomar en cuenta el fenémeno de adsorcion de los compuestos
sobre la superficie del catalizador, ya que mediante estas expresiones se introduce la
relacion entre el numero de sitios acidos y metalicos del catalizador en los balances de un
modelo de reactor integral isotérmico para cada componente global del esquema. De esta
manera el modelo presenta sensibilidad con respecto al balance acido/metal del catalizador.

Los parametros aparentes de rapidez de reaccion se obtienen mediante el ajuste del
modelo contra datos experimentales empleando conjuntamente los métodos de Rosebrock y
Marquardt. Una disminucién significativa en el nimero de pardmetros se obtiene al calcular
las constantes de equilibrio y adsorcion de manera independiente [27]. Los factores
preexponenciales de las constantes cinéticas aparentes fueron estimados considerando la
teoria del estado de transicién [34].

La respuesta del modelo ajustado con respecto a la relacion acido/metal se analiza
en un amplio rango de valores de esta relacion. Este analisis paramétrico nos muestra que a
valores pequefios del balance acido/metal, la rapidez de las reacciones de hidrogenacion y

deshidrogenacion es considerablemente alta, favoreciendo principalmente a la ruta de
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isomerizacién y en menor medida la de hidrodesintegracion mientras que la ruta de
alquilacién es practicamente anulada. Al incrementar el valor de la relacion acido/metal, se
favorecen las reacciones de hidrodesintegracion y alquilacién sobre sitios acidos debido a
que las reacciones de hidrogenacion son disminuidas.

La diferencia entre la capacidad hidrogenante de la especie metélica empleada, es
incluida mediante un nuevo parametro, el cual se presenta como una contribucion a la
energia de activacion aparente de cada etapa de reaccion global. Este parametro permite al
modelo discernir entre catalizadores con diferentes tipos de metal ya que es caracteristico
de cada uno de ellos.

El modelo de reaccion por grupos es capaz de reproducir la distribucion global de
productos y simular el comportamiento del proceso de hidroconversion catalitica selectiva a
diferentes temperaturas y relaciones &cido / metal a tiempos de residencia moderados. Por
lo tanto, es una herramienta eficiente para determinar la formulacion en sistemas cataliticos
Metal / Al,O3 + HZSM-5 mediante la cual se obtenga la maxima ganancia de octano de las

corrientes tratadas.
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Cap. 1.- Antecedentes

CAPITULO I
MODELADO DE PROCESOS DE HIDROCONVERSION
ANTECEDENTES

1.1 Introduccion.

En la actualidad es dificil imaginar un mundo sin productos derivados del petréleo,
comenzando por combustibles (gas LPG, gasolina, keroseno, diesel, etc.), diversos
productos para la industria quimica, lubricantes y asfaltos. El petréleo crudo es una mezcla
de hidrocarburos y componentes organicos ligados a heteroatomos como: azufre, nitrégeno,
oxigeno y metales pesados como el Niquel y el Vanadio. También puede contener
compuestos inorganicos y agua. La mayoria de estos componentes son parafinas,
compuestos aromaticos y nafténicos. En la refinacion, el crudo se fracciona por destilacion
y sus cortes son modificados posteriormente por diferentes procesos. Las fracciones son
clasificadas de acuerdo a su punto de ebullicion (Figura 1.1.1). La cantidad y tipo de
productos obtenidos en las refinerias dependen de los objetivos particulares y la demanda

de cada uno de ellos en el mercado.
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Figura 1.1.1- Rango de puntos de ebullicion y ndmeros de carbonos y los

principales productos de la industria de refinacion [1].
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En la actualidad, el desarrollo en la industria automotriz aunado al incremento en la
contaminacion del medio ambiente ha elevado de forma extraordinaria la demanda de
combustibles de alta calidad y con un minimo de contaminantes. La necesidad de reducir
las emisiones contaminantes producidas por compuestos presentes en los combustibles
como el azufre, metales pesados, aromaticos y VOC’s ha motivado la implementacién de
normatividades rigurosas para las especificaciones de los combustibles fosiles [2, 3]. Por lo
tanto, la industria de refinacidn de petrdleo requiere modificar los procesos existentes en las
refinerias y/o desarrollar nuevos procesos que permitan aprovechar a las fracciones de
crudo de escaso valor agregado empleandolos para obtener productos de mayor importancia
industrial como combustibles manteniendo una concentracion minima de compuestos
fotoreactivos y toxicos presentes en estos cortes [1, 4, 5]. Por lo tanto, el desarrollo de
procesos cataliticos capaces de cumplir con estos requerimientos, se ha convertido en la
principal linea de investigacion de la industria petrolera [6]. Para esto, se han buscado
optimizar los procesos existentes y se ha experimentado con distintos materiales para la
produccion de catalizadores de nueva generacion mas eficientes [7, 8].

El modelamiento del hidroprocesamiento se ha convertido en una herramienta
fundamental para el disefio, simulaciéon y optimizacion de procesos cataliticos ya que
permite el andlisis del proceso eliminando los altos costos de experimentacion en plantas

piloto.

1.2. Modelamiento de procesos cataliticos.

El uso de modelos matematicos para el disefio y simulacién de procesos cataliticos en
la industria de refinacion de petréleo ha crecido a pasos gigantescos, debido al abatimiento
los costos de experimentacion, la disminucién de los tiempos de analisis de procesos ante
cambios en condiciones de operacion, tipo de carga y/o modificacion del reactor catalitico.

La simulacion general del comportamiento de un proceso mediante un modelo se
conforma por un modelo matematico que representa al reactor y un modelo de reaccion. El
modelo de reactor toma en cuenta el tipo de reactor utilizado por medio del balance de

masa Yy energia. Por otro lado, el modelo de reaccidn describe la cinética de las reacciones
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quimicas presentes en el proceso seleccionado. Una vez formulado el modelo cinético, se
desarrollan expresiones que representan cada una de las etapas de reaccion del proceso [9-
13]. De manera similar se han estudiado la gran parte de los procesos de hidrotratamiento
[14-19] empleando a los modelos como una herramienta de control del proceso [20] y
disefio del catalizador [21].

Uno de los principales puntos de interés son los procesos de refinacion que aprovechan
las fracciones de petroleo poco usadas proporcionando combustibles de mayor valor
agregado, como son los procesos de hidrodesintegracion [1, 22] y desintegracion catalitica
[23-24], los cuales generan combustibles ligeros a partir de cortes pesados de crudo. Y los
procesos de hidroconversion y reformado catalitico que modifican estructuralmente a las
corrientes tratadas buscando incrementar la calidad de los combustibles [25-28]. Estos
procesos involucran mezclas y sistemas de reaccion altamente complejos, Por lo que, para
su analisis es necesario emplear metodologias que permitan su estudio cinético y

posteriormente modelar su comportamiento.

1.2.1. Metodologias de modelamiento.

El andlisis de sistemas complejos de reaccion presentes en los procesos cataliticos en la
industria petroquimica requiere de un balance entre exactitud y tiempo consumido,
Generalmente, Un modelo cinético explicito que tome en cuenta cada una de las reacciones
individuales tendra una mayor capacidad para simular el proceso con exactitud en un
amplio rango de condiciones de operacion, ademas, los parametros cinéticos presentaran
independencia a la carga de alimentacion. Sin embargo, el tiempo requerido para la
simulacion es importante. Por su parte modelos menos explicitos, requieren poco tiempo de

calculo logrando una buena representacion del proceso.
1.2.1.1 Modelos cinéticos fundamentales.
Los modelos cinéticos fundamentales fueron inicialmente desarrollados para los

procesos de desintegracion térmica [29], desintegracion catalitica [30-32] e
hidrodesintegracion [33-35].
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El desarrollo de este tipo de modelamiento estd basado en la consideracion de cada
paso elemental que ocurre en la reaccion, por lo que esta metodologia es conocida como del
evento simple (single-event) [33, 36]. El sistema de reacciones posibles se incrementa con
el nimero de carbonos de los compuestos tratados. Por lo tanto, para cortes intermedios y
pesados de crudo es necesaria la generacion de un algoritmo de computo para la generacion
de la compleja red de reacciones. El algoritmo manipula a los compuestos representandolos
como un arreglo matricial, por lo que las reacciones estudiadas seran representadas
mediante operaciones matriciales especificas a la matriz inicial correspondiente a los
reactivos, para obtener la matriz representativa del producto [30, 36, 37]. En la Figura 1.2.1
se observa el mecanismo para una reaccién de transferencia de metilo. La matriz
correspondiente al reactivo muestra un enlace entre el carbono 3y el grupo metilo, con un 1
en el espacio correspondiente. Dicho enlace se divide sustrayendo el 1y afiadiéndolo en el
enlace del carbono 2 y el metilo, obteniendo la matriz del producto [36].

+
Reactivo. Producto.

1 2 3 4 5 6 1 2 3 4 5 6
1/0 1 0 0 0 O 1/0 1 0 0 0 O
211 0 1 0 0 O <M=S> 211 0 1 0 0 1
3/0 1 0 1 0 1 3/0 1 0 1 0 O
410 0 1 0 1 O 410 0 1 0 1 O
5/0 0 0 1 0 O 5/0 0 0 1 0 O
610 0 1 0 O O 610 1 0 O O O

Figura 1.2.1. Representacion de una reaccion de transferencia de metilo por arreglos

matriciales.

Al generar las ecuaciones cinéticas para cada una de las etapas elementales del sistema
de reaccion se obtiene un numero extremadamente alto de parametros a determinar. Sin
embargo, las propiedades y pardmetros de las reacciones llevadas a cabo por compuestos

estructuralmente similares son las mismas, lo cual permite considerar estos compuestos
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llevan a cabo las mismas reacciones [30,36], de esta manera en el método del evento simple
se considera que cada “familia” de reacciones tiene el mismo parametro cinético. El
coeficiente cinético elemental dependera solamente del tipo de radical o i6n carbenio que
participa en la reaccion elemental como reactivo o producto.

A pesar de los modelos elementales pueden ser aplicados sin mayor problema a
reacciones con compuestos modelo, Su uso se complica cuando se consideran mezclas
complejas de hidrocarburos como en el caso de cortes de crudo, ya que el tiempo de
generacion y calculo es muy alto. Ademas, Las técnicas de analisis actuales no permiten la
identificacion detallada de todos los compuestos presentes en las corriente, por lo que los
modelos generados mediante el método del evento simple requirieron del desarrollo de
técnicas de agrupamiento de los compuestos calculados por el modelo fundamental original
(relumping) [37], este agrupamiento se realiza de acuerdo al numero de carbonos vy
ramificaciones de los compuestos considerando que los compuestos pertenecientes a un
mismo grupo se encuentran en equilibrio termodindmico [36-40]. El empleo de estos
modelos en los Gltimos afios se ha incrementado para el estudio de hidroconversion [41, 42]
e hidrodesintegracion [43, 45] de moléculas modelo. Sin embargo, su uso en el estudio de

mezclas de hidrocarburos es limitado [46].

1.2.1.2 Modelos cinéticos aglomerados (Lumping).

Los sistemas de reaccién complejos se pueden simplificar mediante la aglomeracién de
compuestos y reacciones con caracteristicas similares. De esta manera, es factible el
modelado y simulacion de procesos cataliticos mediante esquemas de reaccion con un
grado de complejidad menor al de los modelos fundamentales. Esta metodologia de
modelado por aglomeracion (lumping) ha sido extensamente usada en el estudio de
procesos cataliticos en la industria petroquimica, Scherzer [1] muestra un modelo para la
hidrodesintegracion de corrientes de hidrocarburos pesadas el cual considera solamente 2
aglomerados (lumps) basandose en punto de ebullicion final de los compuestos. El grupo
de reactivos involucra a los compuestos cuyo punto de ebullicién es mayor al punto de
ebullicion deseado (final), Con esta simplificacion propuso una reaccion de primer orden y

determino la energia de activacion aparente (47.7 Kcal/mol). Posteriormente se afiade un
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“lump” extra correspondiente al coke formado en un proceso de desintegracion catalitica
[47]. EI principal inconveniente del modelamiento mediante el agrupamiento de
compuestos, es la fuerte dependencia de los pardmetros cinéticos determinados con la
alimentacion del proceso. Por lo tanto, se han propuesto nuevos modelos con un mayor
namero de “lumps”, buscando una descripcion méas detallada de la composicion de la
alimentacion. De esta forma, has surgido modelos cinéticos eficientes para procesos como
la desintegracion térmica [48] y catalitica [24, 49, 50], asi como para la hidrodesintegracion
[22, 51].

El aumento en el ndmero de aglomerados mejora la capacidad del modelo, sin
embargo, esta mejora esta limitada ya que la complejidad del modelo, debida al numero de
parametros a estimar, es incrementado con el nimero de “lumps” considerados. Por lo
tanto, el modelamiento por aglomerados permite un estudio cinético detallado de las
reacciones manteniendo un nimero razonable de pardmetros cinéticos a determinar.

Un aglomerado es conformado por compuestos que presentan similitudes en cuanto a
estructura y/o reactividad. Una vez identificados estos compuestos, todos ellos son
considerados como un pseudocomponente con las mismas propiedades fisicas y quimicas
[52]. Para la formacion de aglomerados en un estudio cinético Alley and Liguras [53]
propuso un método el cual consiste en seleccionar y determinar los aglomerados a partir de
un andlisis molecular, mediante cromatografia de gases y espectrometria de masas. Con los
datos del analisis, los compuestos con propiedades y estructuras similares son agrupados,
determinando la concentracion de cada pseudocomponente. Las ecuaciones de rapidez de
reaccion toman en cuenta solo al pseudocomponente, por lo tanto, es necesario estimar solo
un numero limitado de parametros cinéticos mediante datos experimentales empleando
compuestos modelo [53-55]. Por su parte, Quann et al. [56, 57] proponen el aglomerado
orientado estructuralmente (Structured-Oriented Lumping) con la finalidad de simplificar el
estudio de fracciones de crudo. EI método SOL representa a los hidrocarburos mediante un
vector estructural, el cual considera diferencias estructurales. Es decir, todos los isomeros
estructurales seran representados por el mismo vector y por lo tanto tomados en cuenta
como un pseudocomponente. Esta metodologia permite establecer el ndmero de
aglomerados antes de obtener datos experimentales del proceso.
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El calculo de propiedades para cada pseudocomponente, depende de la varianza de las
propiedades de cada uno de los compuestos pertenecientes al aglomerado. Sin embargo, en
el caso de sistemas de reaccion extremadamente complejos, una forma de reducir el namero
de parametros cinéticos del modelo, es la consideracion de aglomerados “extensos”, que
involucran compuestos de tamafio, estructura y propiedades diferentes. la determinacion de
las propiedades del pseudocomponente se realiza mediante métodos de aglomeracion
continua [58, 59]. Este método considera a las fracciones de crudo como mezclas con un
namero infinito de componentes cuyas propiedades son funciones continuas de variables
como el punto de ebullicién.

Actualmente, el modelamiento por aglomeracion es la principal herramienta para el
estudio de procesos en la industria petroquimica [60, 61], en especial cuando el estudio
requiere de mezclas de hidrocarburos [62, 63, 64].

En este trabajo se empleara la metodologia de aglomeracién para estudiar el
comportamiento del proceso de hidroconversion catalitica selectiva (HCS), el cual

incrementa la calidad de fracciones de petroleo correspondientes a la gasolina.

1.3. Proceso de hidroconversién catalitica selectiva.

Uno de los procesos de gran importancia en los ultimos afios es el proceso de
hidroconversién de hidrocarburos, que al igual los procesos de hidrodesintegracion y
reformacion de naftas, involucra reacciones de arreglo estructural como isomerizacion y
desintegracion, cuya finalidad es incrementar el valor agregado de las fracciones de
hidrocarburos [28, 65]. Un ejemplo de la aplicacion industrial de los procesos de
hidroconversidn es la problematica del corte de hidrocarburos correspondiente a la gasolina

catalitica.
1.3.1 Problematica de la gasolina catalitica.
Las fracciones correspondientes a la gasolina presentan un intervalo de ebullicién

desde 28 hasta 200°C y esta conformadas principalmente por parafinas, cicloparafinas,

olefinas y aromaticos, conteniendo hidrocarburos desde 5 hasta 11 atomos de carbono.
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Estas fracciones se someten a procesos como reformacion catalitica, alquilacion,
isomerizacion y desintegracion entre otros, obteniendo gasolina limpia de alto octanaje.
Finalmente, los productos de estos se mezclan en el llamado Pool de gasolina, donde se
agregan diferentes aditivos para obtener la gasolina comercial.

La nafta producida por las plantas de desintegracion catalitica (FCC), es la corriente
que mas aporta al pool de gasolina. Sin embargo, esta fraccion presenta un alto contenido
de compuestos azufrados. La Figura 1.3.1 muestra que la aportacion del proceso de
desintegracion catalitica a la gasolina es significativa (36% aproximadamente). Sin
embargo presenta un contenido de azufre cercano a las 2160 ppm, con lo que aporta
aproximadamente el 98% del contenido total de azufre de la gasolina comercial [66], por lo

que su uso debe ser restringido.

FCC

Reformacidn de naftas

Alquilados
isomizacidn % Azufre total
Gasolina primaria * W% Yolumen
Otros (D

¢ 20 40 60 20 100

Figura 1.3.1. Proporcién de las fracciones mezcladas en el pool de gasolina y su

contenido caracteristico de azufre [66].

Por lo tanto, el problema consiste en disminuir el contenido de azufre en esta fraccion,
para lograrlo se requiere aplicar una etapa de remocioén de compuestos azufrados. Sin
embargo, durante la remocion de azufre a altas presiones parciales de hidrogeno se presenta
la saturacion de compuestos olefinicos lo que disminuye el indice de octano (RON) y por lo
tanto la calidad del carburante. Para contrarrestar el efecto no deseado del proceso de
remocion de compuestos azufrados, se han planteado diversas estrategias para evitar la
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pérdida de RON de la nafta. Dentro de estas estrategias se encuentra la modificacion del
proceso y del catalizador de hidrotratamiento para remover el azufre evitando la saturacién

de olefinas y la pérdida de octano [67].

Gasolina H,
de FCC H;
Azufre 4 RON 1?1
HDS RON { HCS _
Gasolina
H,S e  Bajo contenido de
NH; azufre

e Alto indice de octano

Figural.3.2: Esquema simplificado del proceso dual de hidrotratamiento-

hidroconversién de gasolina catalitica.

Otra opcidn es aplicar proceso combinados en etapas secuénciales (Figura 1.3.2),
primeramente se aplicara una etapa de hidrodesulfuracién convecional (HDS), el cual opera
a temperaturas y presiones elevadas (315-400°C y 48-138 Bar respectivamente), utilizando
catalizadores sulfurados como NiMo/Al,O; o CoMo/Al,O3 [68]. En una segunda etapa se
aplica un proceso de hidroconversion cuyo objetivo sera recuperar el RON de la fraccion
hidrotratada.

En la literatura existen procesos con objetivos similares, sin embargo la informacion
respecto a la etapa de hidroconversion esta limitada [28, 64, 69]. Por lo tanto es el proceso
de hidroconversion catalitica selectiva el que requiere de un estudio completo que permita

entender su comportamiento y consecuentemente obtener mayores beneficios.

1.3.2 Catalizadores de hidroconversién catalitica selectiva.

Para determinar el tipo de reacciones que se desea que el catalizador de
hidroconversién promueva, es necesario especificar la composicién de la carga. Mediante
el andlisis PIONA de la nafta catalitica hidrotratada provenientes de la refineria de PEMEX

Salamanca (Guanajuato) y de acuerdo a concentraciones reportadas [66], se identificaron
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los componentes principales en estas fracciones, como son los compuestos parafinicos
lineales (10-40%wt), compuestos parafinicos ramificados, (20-40%wt), compuestos
olefinicos (10-20%wt), compuestos nafténicos (10-20%wt) y compuestos aromaticos (15-
30% wt). En menor cantidad se encuentran compuestos pesados y heteroatomos de azufre y
nitrégeno (0.5-5% wt).

Una alternativa para incrementar el RON de esta carga es necesario someter a la nafta
hidrotratada a reacciones de isomerizacion y desintegracion tanto de compuestos
parafinicos como de nafténicos, asi como la alquilacion de los hidrocarburos aromaticos,

para obtener compuestos de mayor octanaje como se muestra en la Figura 1.3.3 [70, 71].

130 1 @@

S 90
Indice de Octano _
RON

Ciclizacion
10 1

Isomerizacion Desintegracion

3 5 7 9 11
Numero de Carbonos

Figura 1.3.3. Reacciones para incrementar el indice de octano.

Para llevar a cabo las reacciones mencionadas e incrementar el indice de octano de la
nafta hidrotratada, se requiere un catalizador que presente funciones tanto acida como
metalica [26, 72], ademas, debera ser selectivo hacia moléculas de bajo nimero de octano,
como las parafinas lineales o aromaticos y naftenos poco alquilados, para evitar una

disminucion en el indice de octano de la carga. Las zeolitas de poros medianos, como la
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HZSMD5, cumplen con estos requerimientos [73], debido a sus propiedades de selectividad
de forma y aportando la funcion acida necesaria [74].

Por su parte, como componente metalico puede emplearse metales nobles (Pt, Pd) que
presentan gran capacidad hidrogenante [75], o metales de transicion (Mo, W) los cuales se
emplean en ambientes contaminados con azufre [1]. Debido a que las particulas de las
zeolitas son muy pequerias, no es practico emplear formulaciones exclusivas metal/zeolita
en los reactores industrial. ES necesario un soporte que proporcione resistencia mecanica al
catalizador. Este soporte es conocido como “matriz” siendo usadas para este fin ya sea a la
alumina y/o a la silica-alumina [23].

Por lo tanto, el proceso de hidroconversion catalitica selectiva requiere de catalizadores
bifuncionales que proporcione una funcién de hidrogenacién/ deshidrogenacién mediante
un componente metalico y un componente acido que lleve a cabo los arreglos estructurales

y la desintegracién de los hidrocarburos de acuerdo con el mecanismo bifuncional.

1.3.2.1. Mecanismo bifuncional del catalizador de hidroconversion

La teoria de catalisis polifuncional de Weisz [72] analiza el modo de operacion de los
catalizadores bifuncionales y analiza los requerimientos de cooperacion entre sus funciones
acida y metélica para lograr el funcionamiento del mismo.

El mecanismo de operacion del un catalizador bifuncional propone un sitio catalitico
metalico en donde la molécula de hidrocarburo es hidrogenada y deshidrogenada
rdpidamente , mientras que las reacciones de isomerizacion y desintegracion se llevan a
cabo sobre los sitios acidos mediante la quimica del i6n carbenio [72,76] como se muestra
en la Figura 1.3.4.

La selectividad del proceso puede verse modificada con la presencia de una zeolita
como la HZSM5, debido al impedimento estérico al transporte de la moléculas en los poros
de tamafio mediano de la zeolita [73,74,76], ya que actia como una malla molecular
permitiendo el acceso exclusivamente a moléculas poco voluminosas con nimero de octano

bajo.

21



Cap. 1.- Antecedentes

Sitios Metalicos Sitios Acidos

Alcanos < Alquenos | — lon carbenio

!

Alcanos’ —— Alquenos’ — Iones_cgrbenlo
modificados

Figura 1.3.4. Esquema del Mecanismo Bifuncional de hidroconversion de

hidrocarburos.

1.3.2.2. Componente acido del catalizador.

Para una adecuada seleccion del componente &cido del catalizador, se requiere tomar
en cuenta los requerimientos de esta funcion en el proceso. Dentro del grupo de reacciones
de arreglo molecular sobre sitios acidos en el proceso de hidroconversion se encuentran la
isomerizacion, desintegracion y la alquilacion tanto alifatica como aromatica. Las
reacciones de isomerizacion de olefinas requieren de una acidez débil, en relacién con las
reacciones de isomerizacion de parafinas y nafténicos, las cuales requieren de una acidez
mayor. Por su parte, las reacciones de desintegracion y alquilacion requieren de una fuerza
acida fuerte [70]. Ademas estas reacciones deben restringirse a compuestos de bajo indice
de octano, por lo que es necesario introducir al catalizador propiedades de selectividad de
forma. Esta ultima propiedad se ha implementado utilizando diversas zeolitas cuya
selectividad de forma es resultado de su estructura cristalina y el arreglo ordenado de sus
poros.

La selectividad de forma se hace presente cuando las dimensiones de los poros de la
zeolita son comparables con las dimensiones de las moléculas presentes en la reaccion, de
manera que existen tres posibilidades de impedimento estérico de una reaccion [73,74]. La
selectividad de forma hacia reactivos, limita el acceso al interior de los poros a moléculas

voluminosas impidiendo que reacciones. La selectividad de forma hacia productos provoca
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que los compuestos generados en el interior de los poros se difundan lentamente hacia el
exterior, y finalmente la selectividad del estado de transicion, esta involucra la restriccion a
la formacion de intermediarios de reaccion demasiado voluminosos. Estas restricciones
generadas por los procesos de transporte dentro de los poros de la zeolita contribuyen a
modificar al esquema de reaccion [74]. En la Figura 1.3.5-A se muestra una comparacion

entre el tamafo de poro de diferentes zeolitas y el de las moléculas de hidrocarburos.

Figura 1.3.5. Comparacion entre didmetro de canal méximo en los poros de diferentes

zeolitas y el tamafio molecular minimo de los compuestos caracteristicos de la nafta

hidrotratada[77].
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Los procesos de transporte en los en los poros de la zeolita se lleva a cabo de diferentes
formas. La difusion molecular ordinaria la cual se presenta en poros de tamafio grande
donde predominan las interacciones entre moléculas y es descrita por la ley de Fick. En
poros mas pequefios predominan las interacciones de las moléculas con las paredes por lo
que se lleva a cabo una difusion tipo knudsen. Finalmente, en poros con dimensiones
similares a las moléculas que se difunden, el transporte se lleva a cabo mediante una
difusion configuracional, donde el didmetro de poro es un pardmetro primordial para el

coeficiente de difusion, como se muestra en la Figura 1.3.5-B [77,78].

De acuerdo a los requerimientos de acidez y selectividad de forma del proceso de
hidroconversion catalitica selectiva, se selecciond a la zeolita HZSM5 como componente
acido del catalizador bifuncional, que proporciona la acidez y selectividad de forma
deseada por su tamafio de poro mediano, brindando ademds estabilidad térmica y
resistencia al envenenamiento [69].

La zeolita HZSM5 es un solido cristalino constituido por aluminio, silicio y oxigeno.
La estructura de la zeolita es un arreglo tridimensional de tetraedros de SiO4 y AlO,4 [79].
Estas unidades forman cadenas de tetraedros y constituyen anillos pentagonales, por lo que
se le conoce como unidad pentasil. A su vez, estos anillos forman estructuras
tridimensionales como se muestra en la Figural.3.6 en donde cada linea representa un
atomo de oxigeno y las intersecciones representan atomos de aluminio o silicio (Figura
.1.3.6-a). La zeolita HZSM5 tiene dos tipos de canales estructurares (poros) formados por
10 anillos (Figura 1.3.6-b). Un tipo de poro tiene forma circular y se encuentra en zig-zag
con dimensiones de 5.1 x 5.5 A, el segundo tipo de poro es recto, presenta forma eliptica y
tiene dimensiones un poco mayores 5.3 x 5.6 A (Figura 1.3.6-c) [80]. Estos canales al
interceptarse como se muestra en la Figura 1.3.6-d forman una cavidad de
aproximadamente 9 A de diametro y es en donde se presume la existencia de sitios acidos y

donde tienen lugar las reacciones de arreglo molecular.
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Figura 1.3.6. Estructura de la zeolita HZSM5 [80].

La acidez de la zeolita HZSM5 en su forma protonada, es del tipo Bronsted y es
generada por grupos hidroxilo AIl-OH-Si, presentes en sus cavidades internas. Las
propiedades cataliticas de la zeolita dependen del nimero, fuerza y distribucion de estos
sitios &cidos, pues existe una relacion directa entre ellos y la actividad catalitica en la
desintegracion de moléculas de hidrocarburos [79]. Esta acidez esta relacionada con el
desajuste de cargas cationicas en la red, producido por la sustitucion isomorfa de un atomo
tetravalente de silicio por un atomo trivalente de aluminio o algun otro metal (Ga, Fe, In,
etc). La red es balanceada por protones H+ que se encuentran ligados a los atomos de
oxigeno puenteados entre un atomo de aluminio y uno de silicio (Figura 1.3.7), lo anterior

ha sido demostrado mediante la técnica de espectroscopia de infrarrojo [26,81].
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Figura 1.3.7. Estructura superficial de la zeolita HZSM5.

Diversas técnicas analiticas han sido empleadas para el estudio de la actividad acida de
las zeolitas, entre las mas frecuentes se encuentra la espectroscopia de infrarrojo. Estos

estudios han demostrado la presencia de grupos hidroxilo en diferentes posiciones [81,82].
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Figura 1.3.8. Espectros de infrarrojo de grupos hidroxilo para zeolitas H-Beta y

HZSMS5 [81].

En la Figura 1.3.8 se muestran en la region de infrarrojo correspondiente a los grupos
hidroxilo (3200-4000 cm™) los espectros de zeolitas HZSM5 y Beta. Se presentan dos picos
principales en 3745 cm™, correspondiente a la adsorcién debida a un modo de vibracion de

elongacion O-H caracteristico de un grupo silanol (Si-OH) y un segundo aproximadamente
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en 3610 cm™, este Gltimo se asigna a grupos hidroxilo formando un puente entre 4&tomos de
Si y Al, que se encuentran preferentemente en las cavidades internas de las zeolitas y son
responsables de su acidez tipo Bronsted, pues se ha determinado una relacion directa entre
la cantidad de estos sitios en la zeolita HZSM5 y la rapidez de desintegracién de
hidrocarburos [79], indicando que estos sitios acidos son responsables de la actividad acida
del material. Se reporta también un banda débil en 3670 cm™, correspondientes a grupos
hidroxilo asociados a especies de aluminio localizador fuera de la red cristalina de la zeolita
[82].

1.3.2.3. Componente metalico del catalizador.

Los catalizadores de hidroconversién requieren de un componente metalico el cual
provea la funcion hidrogenante y deshidrogenante. Esta funcion modifica la selectividad del
catalizador al producir compuestos hidrogenados y genera reacciones de hidrogenolisis
produciendo hidrocarburos de 1 y 2 carbonos los cual se ven incrementados con la
temperatura. La funcién hidrogenante de diversos metales ha sido evaluada para diversos
procesos como la hidrodesintegracion, hidrotratamiento y reformacion [26].

Los factores que determinan la funcion hidrogenante son: la cantidad de metal
incorporado y su grado de dispersion en el catalizador, La localizacion del metal y su
interaccion con el soporte, La distancia entre los sitios metalicos y los sitios acidos del
soporte y finalmente el tipo de metal utilizado [1, 75, 83]. Se ha determinado que los
metales nobles presentan la mayor capacidad hidrogenante, seguidos por los sulfuros de
metales de transicion. Sin embargo, los metales nobles como el platino, paladio y niquel
son poco resistentes a las cargas contaminadas con azufre, lo cual restringe su uso a nivel
industrial, ya que los metales nobles en forma sulfurada presentan una actividad
hidrogenante muy débil con respecto a los metales de transicion sulfurados. Existen
estudios en donde los métodos de preparacion de este tipo de catalizadores, les proporciona
mayor resistencia contra el envenenamiento por azufre [84-86] aunque su uso no se ha
generalizado.

Los metales que son empleados normalmente en presencia de azufre y nitrégeno se

encuentran el Tungsteno y el Molibdeno en forma sulfurada [75], siendo este ultimo
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extensamente utilizado en procesos de hidrotratamiento a escala industrial [68, 87, 88] y
aromatizacion de parafinas [89]. En menor proporcion se han estudiado metales como el

Rutenio, Hierro, Iridio y Cromo [75].

1.4. Principales reacciones del proceso de hidroconversién

Las reacciones esperadas sobre catalizadores bifuncionales para el proceso de
hidroconversién son la hidrogenacion/deshidrogenacion en el metal y reacciones de arreglo
molecular sobre sitios &cidos, esta Ultimas pueden ser explicadas mediante la quimica del
ion carbonio/carbenio [23, 90, 91], considerando carbocationes adsorbidos como los
intermediarios de reaccion para las reacciones sobre sitios acidos. La interaccién entre los
carbocationes adsorbidos y la superficie del catalizador se ha estudiado mediante quimica
cuéntica [92]. De esta manera se han establecido mecanismos de reaccién aceptados para
los mecanismos de reaccién de hidrocarburos sobre catalizadores acidos [93].

Los mecanismos aceptados sobre sitios &cidos, consideran que los compuestos
olefinicos, al ser adsorbidos, inmediatamente llevan a cabo reacciones de protonacion que
atacan al doble enlace, dando lugar a iones carbenio [93]. Las parafinas, por su parte, son
protonadas directamente al ser adsorbidas sobre sitios acidos formando iones carbonio,
Estos iones llevan cabo reacciones de protolisis, en donde se libera una molécula de
hidrogeno generando un ién carbenio adsorbido [93, 94] como se aprecia en la Figura 1.4.1.
Los iones carbenio adsorbidos son las especies activas que llevan a cabo las diferentes
reacciones sobre los sitios acidos, como la isomerizacion, la desintegracion y alquilacion
entre otras.

El mecanismo aceptado para las reacciones de isomerizacién de parafinas lineales,
contempla la formacion de un intermediario del tipo ciclopropano protonado. Este
intermediario se forma a partir de un i6n carbenio secundario, en el cual se cierra un ciclo
de tres atomos de carbono, en cuya estructura se encuentra una carga positiva. Para
producir una ramificacién extra en la molécula (isomerizacién tipo B) se requiere un
desplazamiento de la carga de un extremo a otro del ciclo, seguida de la escision en la pared
adyacente a la carga [93,95]. Los tipos de isomerizacion se muestran en la Figura 1.4.2.
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Figura 1.4.1. Formacion de iones carbenio a partir de la protonacion de olefinas (a) y

parafinas (b) sobre sitios acidos [93, 94].
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Figura 1.4.2. Reacciones de isomerizacion mediante la formacién de un ciclopropano
protonado (CPP).
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Otras reacciones comunes sobre sitios &cidos son las reacciones de desintegracion. En
este caso, para explicar la gama de productos de reaccion se consideran diferentes

mecanismos propuestos.
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Figura 1.4.3. Tipos de reacciones de escision 3, de iones alquilcarbenio.

El mecanismo aceptado de desintegracion [93,96] propone una reaccion directa de
escision en la posicion beta del idén carbenio adsorbido, Las reacciones de escision son
clasificadas de acuerdo a la estructura del idn carbenio desintegrado y de los productos de
la reaccion. La selectividad entre los tipos de reacciones de escisién 3 dependeran de la
estabilidad de los iones alquilcarbenio que seran desintegrados. Por ejemplo, La reaccién de
escision del tipo C parte de un i6n secundario monoramificado, obteniendo un i6n carbenio
y una olefina lineales, se llevara a cabo con mayor probabilidad que una reaccion del tipo
D, partiendo de un ion carbenio lineal. Esto es debido a que el ion secundario es mas
estable que el ion primario generado en la reaccion de escision del tipo D, tal como se
muestra en la Figura 1.4.3.

En 1992, Sie [97-99] mostrd evidencia de un mecanismo de desintegracion alterno
considerando la formacion de un intermediario ciclopropano protonado de manera similar a
la isomerizacion. Mediante este mecanismo partiendo de un ion carbenio lineal se obtiene

un ién carbenio ramificado y una olefina lineal (Figura 1.4.4).
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Figura 1.4.4. Mecanismo de desintegracion mediante la formacién de un ciclopropano

protonado.

La formacién de olefinas de 5 y 6 4&tomos de carbono a partir de parafinas C; sobre
HZSM-5 en el proceso de HCS, requiere de un mecanismo alterno para su comprension
[100]. La generacion de compuestos de 5 y 6 atomos de carbono implica la formacion de
iones carbenio primarios, cuya produccion esta restringida termodindmicamente [100-102].
Un mecanismo propuesto para este proceso es mediante una desintegracion bimolecular
denominada “dimerizacion —desintegracion”. EI mecanismo inicia cuando un ién carbenio
C;" adsorbido en la superficie del catalizador, lleva a cabo una reaccion de dimerizacion
con una olefina C; en fase gas formando un i6n carbenio Ci,", este Compuesto es
inmediatamente desintegrado debido a la selectividad de forma hacia productos de la
zeolita, por lo que lleva a cabo reacciones de desintegracion mediante el mecanismo de

escision-p generando iones carbenio y olefinas de 3 a 6 atomos de carbono (Figura 1.4.5).
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Figura 1.4.5. Mecanismo de dimerizacidn-desintegracion del n-heptano.

Otro tipo de reacciones importantes sobre sitios acidos es la alquilacion de compuestos
aromaticos. La cual se produce mediante un i6n carbenio adsorbido y un compuesto
aromatico, el i6n ataca al anillo aromético alquilandolo generando un ion carbenio
aromatico cuya carga se encuentra en el anillo [90, 103], generando finalmente compuestos
alquilaromaticos. Un ejemplo es la alquilacion del benceno con un i6n carbenio isopropilo

mostrado en la Figura 1.4.6.

metil, i-propil benceno

Figura 1.4.6. Alquilacién del tolueno con un i6n isopropilo.

Las reacciones de hidroconversion han sido extensamente estudiadas para entender su
comportamiento cinético y de esta manera optimizar los procesos de lo cuales forman parte,

por lo que existen numerosos estudios cinéticos empleando moléculas modelo de
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hidrocarburo de manera individual. En la literatura se encuentran principalmente trabajos
con parafinas correspondientes a diferentes cortes de nafta, como son: el n-butano [104,
105] e isobutano [106, 107], los cuales no estan presentes en la nafta proveniente de FCC.
El pentano [108, 109], hexano [110-112], octano [113-115] y principalmente el n-heptano
[100-102, 116-123]. Estos compuestos han sido estudiados empleando catalizadores con
diferentes tipos de zeolitas y compuestos metalicos. Se encuentran también en la literatura
estudios con compuestos parafinicos de mayor peso molecular caracteristicos de procesos
de hidrodesintegracion como el n-decano [124-126], n-dodecane [127] y n-hexadecano
[128]. Existen también estudios cinéticos empleando compuestos nafténicos como el
metilciclopentano [129] y metilciclohexano [130, 131]. Asi como para compuestos
aromaticos como el benceno [132], tolueno [133,134], Etil-benceno [135-137], xilenos
[138-140] e inclusive moléculas pesadas como el metil-naftaleno [141]. A pesar de que este
tipo de estudios permiten el anélisis de las reacciones llevadas a cabo para cada compuesto
en particular, no permite determinar las modificaciones a los mecanismos de reaccion
debido a las interacciones entre diferentes moléculas, como la adsorcion competitiva o el
desplazamiento del equilibrio quimico, las cuales se presentan en las mezclas reales. Un
estudio cinético empleando cargas reales resulta extremadamente complejo debido a la
presencia compuestos parafinicos, olefinicos, nafténicos, mono y poli-aromaticos, ademas
de compuestos sulfurados y nitrogenados. Por lo que los trabajos de este tipo son limitados
[142-144]. Una alternativa radica en el uso de mezclas modelo de hidrocarburos que
simulen las cargas reales. Los estudios de este tipo se han incrementado recientemente
principalmente en parafinas de distinto peso molecular [145-148], asi como mezclas de
compuestos parafinicos con aromaticos [103, 149], naftenos [150] o ambos [151,152]. Pues
el analisis del comportamiento de estas mezclas proporciona informacion mas cercana al

proceso real.
1.4.1. Influencia del balance acido/metal sobre la selectividad del proceso.
El mecanismo bifuncional con el que se llevan a cabo las reacciones de

hidroconversion, requiere de la cooperacion entre una funcion hidrogenante, brindada por

el metal, y una funcion &cida [72,76]. Por lo tanto, La interaccion y el balance entre ambas
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funciones tendrdn un impacto tanto en la actividad como en la selectividad de las
reacciones. La funcion hidrogenante no solo deshidrogena los compuestos saturados para
generar las olefinas que al adsorberse daran lugar a los iones carbenio, sin que hidrogena
los productos olefinicos transformandolos en las especies saturadas observables en el
efluente del proceso. De esta manera el tiempo de reaccion de los iones carbenio estara
determinado por la intensidad de la funcion metalica [72, 124, 152, 153].

El efecto de la funcién hidrogenante es evidente al comparar la selectividad de
reacciones de desintegracion sobre catalizadores acidos contra la de catalizadores
bifuncionales (Figura 1.4.7). La distribucion de productos obtenida con catalizadores
bifuncionales es similar a la obtenida mediante la desintegracion de olefinas sobre sitios
acidos. Mientras que la obtenida en la desintegracién de compuestos saturados muestra
diferencias significativas, siendo esta una evidencia del mecanismo bifuncional
Acido/metal [76].

120
100 - Desintegracion catalitica del
Mol 80 n- hexano.
Mol . . . .
Mol Desintegrado Hidrodesintegracion del
60 - n- hexeno.
40 - \’ Desintegracion
l del n- hexeno.
20
O _

1 2 3 45 6 7 8 9 1011 12 13 14 15
No. De Carbonos

Figura 1.4.7. Distribucion de productos de hidrodesintegracion de n-hexadecano y

desintegracion catalitica de n-hexadecano y n-hexadeceno [76].

A diferencia de la desintegracion catalitica, la presencia de una funcién metalica en los
catalizadores de hidrodesintegracion beneficia a las reacciones de isomerizacion, ya que
con una funcién hidrogenante / deshidrogenante fuerte, es mas probable que el compuesto
insaturado sea hidrogenado impidiendo que continGe reaccionando sobre la funcién acida.

Es decir, que entre mas intensa sea la funcion hidrogenante, se obtiene un mayor
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rendimiento de isdbmeros. A cierto nivel de intensidad de la funcion hidrogenante es
suficientemente alta para establecer un pseudo-equilibrio en las reacciones de
hidrogenacion /deshidrogenacion y el rendimiento de isGmeros no se incrementa mas
alcanzando un maximo. A partir de este punto se presenta el mecanismo denominado
“hidrodesintegracion ideal” [153,154]. El operar bajo el régimen de hidrogenacion ideal,
simplifica el estudio cinético de las reacciones ya que las etapas determinantes seran las
reacciones de arreglo molecular sobre sitios acidos [155, 156]. Por este motivo se ha
buscado el balance entre las funciones &cida y metéalica del catalizador que brinde estas
condiciones. Este balance es determinado mediante la relacion entre la cantidad de sitios
acidos y de sitios metalicos activos en la superficie de los catalizadores bifuncionales [118,
120, 124].

Analizando el comportamiento termodinamico de las reacciones de hidroconversion, se
ha establecido que la reacciones de isomerizacion son reversibles y ligeramente
exotérmicas, mientras que las reacciones de desintegracion son endotérmicas, irreversibles
y presentan un energia de activacion mayor favoreciéndose a temperaturas altas [70]. Por su
parte, las reacciones de alquilacion e hidrogenacion son reversibles y exotérmicas por lo
qgue son favorecidas a temperaturas moderadas. Por lo tanto, EI comportamiento de
hidrodesintegracion ideal no solo es funcion de las caracteristicas del catalizador, sino que
depende también de las condiciones de operacion empleadas [153].

El objetivo de procesos de hidroconversion de cortes ligeros es diferente al de procesos
de desintegracion, ya que se busca incrementar el nimero de octano de la mezclas con la
minima perdida de combustible liquido. Por lo que se requiere determinar la relacion de las
funciones acida y metéalica del catalizador que brinde el maximo rendimiento de isomeros
manteniendo la desintegracion en niveles bajos [155,156]. Sin embargo estudios con
mezclas complejas muestran que reacciones como la alquilacion aromatica repercuten en el
indice de octano de la mezcla modificando los requerimientos del catalizador [152], por lo

que el balance 6ptimo puede encontrarse fuera de la region “ideal”.

Con base en la discusion presentada es evidente la necesidad de establecer un modelo
matematico, empleando una mezcla representativa de los cortes reales, que permita simular

el efecto de parametros importantes como la formulacion del catalizador, sobre la actividad
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y selectividad de las reacciones del proceso de hidroconversion catalitica selectiva (HCS).
Asi mismo el modelo permitira establecer la relacion acido/metal del catalizador

bifuncional que brinde una mayor ganancia en el barril de octano de la mezcla tratada.
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CAPITULO 11

DESARROLLO EXPERIMENTAL

2.1 Introduccién.

A continuacion se presentan las metodologias para la preparacion y caracterizacion de
catalizadores bifuncionales. Asi mismo se describe el procedimiento y el equipo
experimental empleado en las pruebas de actividad catalitica para el estudio del proceso de

hidroconversién catalitica selectiva.

2.2 Preparacion de catalizadores

Para generar catalizadores bifuncionales con diferente relacion acido/metal, sin sufrir
alteraciones en sus propiedades fisicas se prepararon mezclas mecanicas del componente
acido (zeolita HZSM5) y un componente metalico soportado en alimina (Metal/Al,O3; +
HZSM5). Asi mismo, el comportamiento de estos catalizadores fue comparado contra un
catalizador en el cual, el metal ha sido impregnado a una matriz de alimina y zeolita al
20% (Metal/Al,O3-HZSM5) que es la formulacidn propuesta en estudios previos [1], como

alternativa para la impregnacion directa del metal en la zeolita [2].

2.2.1 Catalizadores de Metal/Al,Os;.

En primer lugar se prepararon catalizadores Metal/Al,O3, con distintos porcentajes de
metal en la alimina, con objeto de variar la cantidad de sitios hidrogenantes del catalizador.
Los metales utilizados son Molibdeno y platino los cuales presentan diferente capacidad
hidrogenante.

Como precursor de la alimina se emple6 una bohemita comercial. El procedimiento
de preparacion de estos catalizadores es el siguiente: Primeramente se determind el

rendimiento de alimina a partir de la bohemita, por lo que se calcinaron 16.0g de bohemita
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a 700°C por 4 horas con un programa de calentamiento de 3°C/min, y se obtuvieron 12.19¢
de y-alimina, lo cual muestra un rendimiento de 76.19%.

El volumen de poro y area superficial de la alimina se determind previamente [3]. La
y-alimina se analiza por adsorcion fisica de nitrogeno con un equipo ASAP 2100 de

micrometrics a una temperatura de 77°K. Los resultados se muestran en la Tabla 2.2.1.

Tabla 2.2.1.- Propiedades texturales de y-alimina.

Area superficial Vporo dp
m?/g. cm/g. (A)
y-Alumina 264.1 0.46 443

La y-alimina se impregnd de manera separada por el método de volumen de poro con
soluciones acuosas de heptamolibdato de amonio (NH4)sMo07024-4H,0O, y é&cido
cloroplatinico H,PtClg, para catalizadores de molibdeno y platino respectivamente. Con el
volumen de poro obtenido se calcul6 la cantidad de metal a impregnar en los catalizadores
manteniendo la concentracion del metal por debajo de la monocapa tedrica para reducir la
generacion de aglomerados. Por lo tanto, se prepararon catalizadores cuyos contenidos de
metal estuvieran dentro de los intervalos de 3-10% peso para el molibdeno equivalente a un
rango de 1/3 a 2/3 de la monocapa tedrica, y 0.01-0.5% peso para el platino. EL pH de la
solucion de impregnacion correspondié a 5 — 6 para Molibdeno y a 1.5 — 2 para Platino.
Posteriormente los catalizadores se secaron a 120°C y calcinaron en presencia de aire

durante 4 horas a 500°C para molibdeno y a 305°C para platino.

2.2.2 Mezclado mecénico de catalizadores bifuncionales.

Con el objeto de evitar alteraciones fisicas en el soporte, los catalizadores
bifuncionales fueron formulados mediante el mezclado mecanico de catalizadores
Metal/Al,O3 como componente metalico y zeolita HZSM5 como componente acido. La

zeolita HZSM5 utilizada fue una muestra comercial de la compafia Zeolyst con una
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relacion SiO,/Al,O3; = 80. los componentes se integraron con un porcentaje de 20% peso de
zeolita. Este porcentaje se mostro con el mejor comportamiento para reacciones de

hidroconversién en un estudio anterior [3].

Bohemita
- - Impregnacion
Calcinado a 700°C de Moy Pt
! HZSM5
Secado a 120°C l
! Mezclado P d
~— rensado y
Calcinacion Fisico Tamizado

Figura 2.2.1. Procedimiento experimental para la preparacion de catalizadores

bifuncionales.

El procedimiento de preparacion de estos catalizadores se muestra en la Figura 2.2.1.
Primeramente los catalizadores Metal/Al,O3 y la zeolita HZSM5 en la proporcion indicada
se mezclan en seco perfectamente en un mortero de agata, asegurandose de que la mezcla
resultante fuera uniforme. Con el objeto de incrementar el tamafio de particula, las mezclas
obtenidas se prensan a 12 toneladas, las pastillas resultantes se trituran y tamizan
obteniendo particulas correspondientes a las mallas 60-100 (0.135-0.25mm). Las particulas

de catalizador obtenidas se utilizan en las pruebas experimentales.

2.2.3 Catalizador monofuncional.

El catalizador monofuncional se prepar6 mediante el mezclado mecanico de y-
Alumina y zeolita HZSM5 con relacion SiO,/Al,O3 = 80. La proporcion de cada
componente en la mezcla fue la misma empleada para los catalizadores bifuncionales, (80%

y-Alumina y 20% HZSM5). Una vez mezclados de manera uniforme, el tamafio de
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particula de la mezcla obtenida se incremento con un procedimiento similar al utilizado en

la preparacion de los catalizadores bifuncionales.

2.2.4 Catalizador Mo/HZSM5-Al,O4

Los catalizadores Mo/HZSM5-Al,03, son preparados integrando la zeolita HZSM5
en una matriz de alimina en 20% peso, esta integracion es la forma recomendada para la
preparacion del catalizadores bifuncionales ya que acorta las distancias entre los sitios
activos reduciendo las resistencias difusionales. El procedimiento de preparacion se
muestra en la Figura 2.2.2. Para la preparacion de soporte se toma el 10% del total de la
bohemita y se peptizd con una solucidn acuosa de acido formico al 5%vol. Esta mezcla fue
agitada durante 1.5 h y se dejo reposar por 2 horas hasta formar un gel. El resto de la
bohemita y la zeolita HZSM5 fueron mezcladas y adicionadas uniformemente al gel. Con la
pasta resultante se forman extruidos, empleando una jeringa, los cuales se secaron a
temperatura ambiente por 12 h, posteriormente fueron secados en una estufa a 120°C por 6
h y calcinados a 600°C por 4 h, con una rapidez de calentamiento de 1°C/min. Los
extruidos se tamizaron obteniendo particulas correspondientes a las mallas 60-100 (0.135-
0.25mm).

Bohemita + Acido férmico

HZSM5 + Bohemita !

(Polvos) Peptizado
| }

Mezclado Mezclado
!

Extrusion Secado a 120°C [— Calcinado a 600°C
|
Calcinado a 500°C | Secado a 120°C Impgzgl\r;la:)uon

Figura 2.2.2. Procedimiento alterno para la preparacion de catalizadores Mo/HZSM5-
AL,O3.
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La impregnacion del Molibdeno se realiza mediante el método de volumen de poro
con una solucién de heptamolibdato de amonio. A fin de incrementar la solubilidad del
heptamolibdato de amonio en la solucién acuosa, se utiliz6 un método reportado en la
literatura [4] para la preparacion de estos catalizadores. La solubilidad del heptamolibdato
de amonio se incrementa al agregar pequefias cantidades de fosforo como acido fosférico,
que permite la formacién de complejos fosfo-molibdatos, propiciando una mejor dispersion
del Molibdeno [5]. La solucién impregnante se prepard de la siguiente manera: se diluyo en
agua la cantidad correspondiente para obtener un porcentaje de 1.5%peso de H3PO, en el
catalizador. Posteriormente se agregd a la solucién, la cantidad correspondiente de
heptamolibdato de amonio ajustando el pH de la solucion impregnante a un valor entre 5y
6.

Empleando el método anterior se prepardé un catalizador con 6%peso de molibdeno
siendo las técnicas de impregnacion, secado y calcinacion similares a los descritos
anteriormente para los catalizadores Mo/Al,Os.

En la Tabla 2.2.2 se presentan los diferentes catalizadores preparados para el

desarrollo experimental de este trabajo.

Tabla 2.2.2 Catalizadores de hidroconversion.

Catalizador

Monofuncional

Al,O3 + (20%)HZSM5
Bifuncional (Mezclado mecénico)
Mo (3%)/ Al,O3 + (20%)HZSM5
Mo (6%)/ Al,O3 + (20%)HZSM5
Mo (9%)/ Al,O3 + (20%)HZSM5
Pt (0.01%)/ Al,O3 + (20%)HZSM5
Pt (0.05%)/ Al,O3 + (20%)HZSM5
Pt (0.2%)/ Al,O3 + (20%)HZSM5
Bifuncional

Mo(6%)-P(1.5%)/ (20%)HZSM5-Al,04
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2.3 Caracterizacion de catalizadores.

Las técnicas de caracterizacion empleadas para determinar las propiedades

fisicoquimicas de los catalizadores y el objetivo de cada una de ellas se describen en la

Tabla 2.3.1.

Tabla 2.3.1. Técnicas de caracterizacion.

Estudio

Técnica de caracterizacion

Analisis

Coordinacion de
atomos de aluminio
en la estructura de

los catalizadores.

Resonancia Magnética Nuclear
(*’Al-RMN)

Coordinacion de Aluminio en la
red cristalina de la zeolita para
cuantificar los sitios acidos de

Bronsed.

Estructura de las

fases

Difraccion de rayos X (DRX)

Estructura cristalina de la
zeolita y cambios originados

durante la preparacion.

Superficie metalica

Quimisorcion de NO

Determinacion de la superficie
metdlica  activa en los

catalizadores

Tamario de particula

Microscopia  electronica  de

barrido (SEM)

Determinacion del tamafo de

particula de los catalizadores.

A continuacion se describen los aspectos experimentales mas relevantes de la

metodologia de analisis y el principio de cada técnica.
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2.3.1. Coordinacidon de Aluminio en la estructura de los catalizadores.

Resonancia Magnética Nuclear de ?’Al.

El fendmeno de resonancia magnética nuclear (RMN) ocurre debido al fendmeno de
spin [6] que poseen ciertos atomos. Cuando un compuesto se coloca en un campo
magnético fuerte y se irradia, simultdneamente, con energia electromagnética, los ndcleos
del compuesto son capaces de absorber energia mediante el proceso conocido como
resonancia magnética. Dicha absorcion de energia esta cuantizada y es verificable hasta que
la intensidad del campo magnético y la frecuencia de la radiacion electromagnética
presenten valores especificos. Los aparatos de espectrometria de RMN se disefian para
irradiar al compuesto con energia electromagnética con una frecuencia constante, mientras
tanto, se modifica la intensidad del campo electromagnético. Cuando la intensidad del
campo magnético presenta un valor especifico, los nlcleos absorben energia y se produce el
fendmeno de resonancia magnética generando una pequefia corriente eléctrica en una
bobina, la cual rodea a la muestra, y se transforma en una sefial.

El espectro de Resonancia Magnética nuclear es graficado mediante la intensidad de
la sefial contra la fraccion del campo magnético requerida para que el compuesto estudiado
presente resonancia, lo cual se expresa como desplazamiento quimico (3) con unidades en
partes por millon. Este parametro generalmente esta referido a un compuesto patron al cual
se le asigna un valor de cero. Por lo tanto el espectro identificara tanto la presencia, como la
concentracion relativa del compuesto (4&tomo), siendo un indicador sensible a las
propiedades estructurales y de enlazamiento quimico. Esta técnica es util para la
identificacion de fases, asi como para la caracterizacion del ambiente de enlace local en los
materiales [7].

La técnica de resonancia magnética nuclear de sélidos brinda informacion
fundamental acerca de la estructura cristalina de los compuestos presentes en la muestra
analizada. Especificamente para el aluminio 27. Esta informacién se aprovecha para

estimar de manera tedrica los centros activos generados por los &tomos de aluminio [3].
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Los atomos de aluminio presentes en la red cristalina de la zeolita HZSM5 pueden
encontrarse en coordinacion tetraédrica u octaédrica [8, 12], (ver Figura 2.3.1) si el
aluminio presenta una coordinacion octaédrica se encuentra inactivo y recluido en la zeolita
fuera de la estructura superficial [9-11, 13-15]. Por otro lado, si presenta una coordinacion
tetraédrica formando grupos hidroxilo, genera una desproporcion en la carga electronica del
oxigeno ligado debido a la diferente electronegatividad del aluminio y el silicio lo cual
genera un sitio acido de Bronsted en la estructura superficial de la zeolita [6, 12]. Este sitio

acido presenta la fuerza suficiente para llevar a cabo reacciones de hidroconversion.

Figura 2.3.1. Representacion esquematica de atomos de aluminio en coordinacion

tetraédrica (A) y octaédrica (B).

La técnica de Resonancia Magnética Nuclear (RMN) se utilizé para determinar la
coordinacion de los atomos de aluminio en la zeolita HZSM5 empleada en el estudio con el
objeto de estimar los sitios &cidos de Bronsted. Antes de realizar los experimentos la
muestra se saturé con agua.

Los experimentos se realizaron en un espectrometro Bruker ASX300 utilizando una

radiacion electromagnética de 59.63 MHz y un porta muestras de 4mm.
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2.3.2. Estructura de las fases.

Difraccion de rayos-X (DRX).

En esta técnica, al igual que con otros tipos de radiacion electromagnética, la
interaccion entre el vector eléctrico de la radiacion X y los electrones de la materia por la
que pasa da lugar a interferencias (tanto constructivas como destructivas) ya que las
distancias entre los centros de dispersion son del mismo orden de magnitud que la longitud
de onda de la radiacion, dando como resultado la difraccion.

Cuando un haz de rayos X (A ~ 0.5 - 2 A) se hace incidir sobre la superficie de un
cristal a cualquier &ngulo ®, una porcion se dispersa por la capa de &tomos de la superficie
de acuerdo a la Ley de Bragg, (nA = 2d sen®) donde d, es el espaciamiento entre los planos
atomicos en la fase cristalina.

La porcion no dispersada penetra en la segunda capa de atomos donde otra vez una
fraccion se dispersa y la que queda pasa a la tercera capa. El efecto acumulativo de esta
dispersion desde los centros regularmente espaciados del cristal es la difraccion del haz de
rayos X monocromaticos cuyas lineas de difraccion se producen por el arreglo repetitivo de
planos cristalinos [13]. Los requisitos para la difraccion de rayos-X son: 1) que el espaciado
entre capas de atomos sea aproximadamente el mismo que la longitud de onda de la
radiacion y 2) que los centros de dispersion estén distribuidos en el espacio de una manera
muy regular.

En este estudio se analiz6 la estructura cristalina de los catalizadores empleando la
técnica de difraccion de rayos X de polvos. Las muestras (soportes y catalizadores)
obtenidas han sido medidos en un difractometro Siemens D5000 en un intervalo de 2° < 26
>70° utiliando radiacion CuKo con un monocromador de grafito y una velocidad de

gniometro de 1.0°/min.
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2.3.3. Superficie metélica.

Quimisorcion Dinamica por pulsos de NO.

La quimisorcién de moléculas sonda, ha sido aplicada a numerosos sistemas
cataliticos incluyendo los catalizadores de sulfuros de metales de transicion (TMS), y se ha
obtenido informacion valiosa sobre el area superficial activa o la densidad de sitios activos.
En el caso de sulfuros de Molibdeno (MoS;) se han empleado diferentes moléculas sonda,
como el hidrogeno [14] y el oxigeno [15]. Sin embargo, generan mediciones inexactas.

Para la caracterizacion de sitios activos de TMS, se obtienen resultados mas precisos
mediante el uso de CO [16], y NO [17, 18], que son facilmente detectables por IR. La
adsorcion de NO es particularmente til porque sélo se adsorbe en la fase activa y no el
soporte, y los sitios de adsorcion son los sitios cataliticos. EI NO se adsorbe en los sitios
disponibles de la esfera de coordinacion del metal de transicion. El enlace entre el metal y
el NO se forma con la donacién de densidad electronica del atomo de nitrégeno hacia el
metal formando un enlace o, pero al mismo tiempo con la retrodonacion electronica de los
electrones d de los cationes hacia el orbital de antienlace n* del NO. Esta retrodonacion
disminuye el orden de enlace del NO y es la responsable del desplazamiento de la
frecuencia de vibracion en el infrarrojo hacia menores nimeros de onda, comparada con la
que presenta el NO gaseoso. Ademas, el electrén que posee el NO en el orbital ©* puede
transferirse hacia el metal produciendo NO* y por lo tanto elevando la frecuencia de
vibracién por el incremento de la fuerza del enlace NO. La posicion final de las bandas de
vibracidon de este sistema resultara del balance entre los tres factores mencionados.

Cada atomo de Mo acepta dos atomos de NO. Hasta ahora no ha habido evidencias
que indiquen si este par de moléculas se adsorbe como un dimero o como un dinitrosilo ver
Figura 2.3.2 [19].
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Figura 2.3.2. Modos de adsorcion del 6xido nitrico.

=" Al,O;

El sulfuro de molibdeno (MoS;) se encuentra depositado en la alimina como
cristalitos hexagonales que forman agregados laminares, con un namero de capas que va
de 1 1 5y una longitud entre 2 y 30 A, dependiendo del sistema. La estructura del MoS;
esta constituida por una capa de cationes de Mo entre dos capas de aniones de azufre. Cada
atomo de Molibdeno esta unido a seis atomos de Azufre, tres en cada capa. Cada a&tomo de
Azufre por su parte estd unido a un maximo de tres atomos de Molibdeno. En las orillas de
estos agregados, los atomos de azufre estan unidos a uno o dos atomos de Molibdeno. Las
especies que adsorben moléculas de NO en catalizadores sulfurados son sitios de MoS; con
dobles y triples vacantes anionicas, que se encuentran fundamentalmente en las orillas de
los agregados, ya que es ahi en donde se ve favorecida la formacion de sitios
coordinativamente insaturados. Topsoe, et al. [19], realizaron experimentos similares y
determinaron que la adsorcion de NO es una buena herramienta para determinar el grado de
dispersion de la fase activa en catalizadores de hidrotratamiento.

En esta tesis la medicidn de la dispersion de la fase activa de los catalizadores de
Mo/Al,O3, se realizd empleando un equipo PULSECHEMISORB 2700
MICROMERITICS. Se colocaron 0.3 g del catalizador en su forma oxidada en una celda a
la cual se le hace pasar He como gas de arrastre. Las muestras de catalizador son sulfuradas
a 400°C con flujo de una mezcla de H,S/H, durante 4 h. Posteriormente las mediciones se
realizan en presencia de un flujo constante de H,, haciendo pasar una cantidad conocida de
NO y determinando la cantidad de NO adsorbida, repitiendo la operacién hasta obtener una

medicion constante.
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2.3.4. Tamanfo de particula.

Microscopia electrénica de Barrido (SEM).

Entre las técnicas de caracterizacion de materiales, la microscopia electronica se
considera una técnica esencial, tanto en la examinacion simultdnea de caracteristicas
microestructurales con una muy alta resolucion, como en la adquisicién de informacién
quimica y cristalografica de pequefias regiones (submicrométricas) del especimen [20]. Un
microscopio electronico analitico es un instrumento Optico electrénico clésico. El
instrumento esta construido a base de la columna de electrones, la cual se puede dividir en
dos subensambles principales: el cafidén de electrones o fuente de electrones de alta energia,
y los lentes electromagnéticos, los cuales se usan para controlar el haz y asi generar una
imagen. Las sefiales generadas, colectadas, y analizadas en el microscopio electrénico
analitico se producen por las interacciones entre los electrones de alta energia del haz
incidente y la muestra.

El microscopio electronico de barrido (SEM) opera tipicamente entre 2 y 50 Kv, por
lo general es el primer instrumento analitico que se usa cuando se requiere una vista rapida
de la muestra. En el SEM, un haz de electrones es enfocado a la muestra y
subsecuentemente se hace un barrido sobre una pequefia area rectangular de la muestra. Al
interactuar el haz de electrones con la muestra se crean varias sefiales (electrones
secundarios, corrientes internas, fotoemisiones, etc.), las cuales pueden ser detectadas
apropiadamente. Estas sefiales son localizadas en el area bajo el haz. Usando estas sefiales
para modular la brillantez de un tubo de rayos catddicos, el cual es barrido en sincronia con
el haz de electrones y se forma una imagen sobre la pantalla. Este instrumento con
detectores auxiliares es capaz de realizar andlisis elemental (mapeo). El rango de resolucion
puede ser desde 10 hasta mas 100 000 aumentos en un intervalo tipico de operacion.

Usando un microscopio electronico de barrido SEM Jeol 5900 LV. Se estimo el
tamafio de particula para cada uno de los componentes de los catalizadores de
hidroconversion mezclados mecanicamente. Con los datos obtenido mediante este analisis
se determina si el catalizador mezclado mecanicamente cumple con el criterio de intimidad

establecido por Weisz [21] para el desarrollo de un mecanismo bifuncional.
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2.4. Experimentos de actividad catalitica.

Tal como se muestra en la Figura 2.4.1. El equipo de reaccion utilizado en el
desarrollo experimental consiste en un reactor tubular de flujo continuo de acero inoxidable
de 30 cm de longitud y 1 cm de didmetro interno. El reactor cuenta con un sistema de
controladores automaticos de temperatura y presion. El sistema de tuberias esta construido

en acero inoxidable de ¥4 de pulgada.

N,
H,
Precalentamiento
e
7 )
Alimentacion
Liquida. Reactor

Soporte

M_ezcla de Catalizador
Hidrocarburos
Soporte

Bomba

Enfriamiento

Muestra
producto
gaseoso

Separador
Colector
de muestra
Liquida Muestra
q producto liquido.

Figura 2.4.1. Esquema del equipo de reaccion.
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La mezcla liquida se alimenta hacia al reactor por medio de una bomba XPER-
CHROM modelo 400, que se ubica en la parte inferior del equipo. El flujo de Hidrdgeno se
regula mediante controladores masicos conectados a una interfase la cual controla la
presion en el reactor. La mezcla de hidrocarburos e hidrogeno se somete a un
precalentamiento entes de llegar al reactor mediante una resistencia eléctrica en la linea de
acceso, permitiendo que la alimentacién al reactor sea en fase gas.

Una vez que se lleva a cabo la reaccion, los productos se transportan por gravedad a
través de un condensador, para posteriormente llegar a un separador, en donde los
productos gaseosos son retirados por un conducto lateral que lo dirige a la zona de venteo.
El producto condensado se transporta por gravedad a un colector de liquidos, el cual se
encuentra a presion atmosférica, permitiendo la toma de la muestra liquida. EI condensador
utiliza un sistema de enfriamiento a base de agua helada suministrada por un recirculador
instalado en un deposito de agua unido a un refrigerador. La temperatura del equipo se
mide y controla mediante un termopar instalado en el interior del lecho catalitico. Ademas
se cuenta con sensores de presion, temperatura y flujo masico a lo largo del equipo de
reaccion.

Un experimento tipico inicia al eliminar la humedad de los catalizadores mediante el
secado en una estufa a 110°C. A continuacion, se pesa la cantidad seleccionada (0.1-1.5 g)
y se deposita dentro del reactor entre un soporte de material inerte. Este soporte
proporciona una dispersion més homogénea del flujo de la mezcla reaccionante antes de
entrar en contacto con el catalizador. Como material inerte se emplea Carborondum. El
empaque se coloca con una capa de carborondum sobre la cual se coloca el catalizador y es
cubierta por una segunda capa de material inerte diluyendo el catalizador en el lecho
catalitico (aproximadamente 6 ml). De esta manera la variaciones de temperatura dentro del
reactor son reducidas. Una vez cargado el reactor, la presion es incrementada hasta 35
Kg/cm? con nitrégeno realizando una prueba de hermeticidad. Posteriormente se ajusta la
presion a su valor de operacién y se inicia simultdneamente la activacion del catalizador,
introduciendo N, con un flujo de 200ml/min. Al mismo tiempo la temperatura se
incrementa a 150°C (2.5°C/min) manteniéndola por un periodo de 1 hora. De esta manera

se retira la humedad presente en el catalizador.
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Una vez eliminada la humedad, los catalizadores bifuncionales se someten a un pre-
tratamiento de reduccion o sulfuracion dependiendo del tipo de catalizador utilizado. Tanto
el proceso de sulfuracion como el de reduccidn, se llevan a cabo en el equipo de reaccion,
en fase gaseosa y en presencia de una presion parcial alta de hidrégeno. La sulfuracion de
catalizadores de molibdeno se lleva a cabo alimentando una mezcla con 3.1% peso de
bisulfuro de carbono (CS;) y ciclohexano, utilizando un flujo liquido de 0.1 ml/min y un
flujo de hidrégeno de 120 ml/min. Este pre-tratamiento se lleva a cabo por un periodo de 4
horas a una temperatura de 300 °C a la presién de operacion del reactor (28 Kg/cm?). El
sistema de enfriamiento opera a temperatura ambiente para evitar cristalizacion del
ciclohexano.

En el caso de los catalizadores de platino, se aplicé un proceso de reduccién a 400°C
durante un periodo de 4 horas, alimentando un flujo de hidrégeno de 60 ml/min.

Al terminar el pre-tratamiento se procede a la etapa de reaccién. La bomba de liquido
debe ser purgada con la mezcla de reaccion y se procede a realizar el ajuste de las
condiciones de operacion.

La carga liquida utilizada en este estudio es una mezcla sintética modelo de la
gasolina FCC hidrotratada, sabiendo que los principales componentes de esta son las
olefinas, parafinas, aromaticos y cicloparafinas, se consideraron compuestos que por su
estructura quimica y punto de ebullicion presentaran caracteristicas tipicas de los
compuestos a hidrotratar en este corte. Por lo tanto la alimentacion consistié en una mezcla
sintética con 62.3% mol de n-heptano, 26.9% mol de tolueno y 10.8% mol de
metilciclohexano.

En los experimentos con catalizadores de Molibdeno pre-sulfurado, a estas mezclas
se les afiadiéo 150 pmm de azufre como CS; con el objeto de obtener el nivel de azufre
tipico del corte de la gasolina FCC hidrotratada. Las caracteristicas de los reactivos
utilizados en la preparacion de la carga sintética para el desarrollo de este estudio se
muestran en la Tabla 2.4.1.

Los experimentos de actividad catalitica se realizaron en el siguiente intervalo de
condiciones de operacion: Temperatura: 275-395°C, Presi6n: 28 Kg/cm? Relacion
hidrégeno/hidrocarburo de 2 mol/mol y WHSV: 10 - 150 h™. Durante la reaccion se realizé

el muestreo del producto liquido a intervalos de 1 hora. Asi mismo se tomo la lectura del
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volumen de liquido alimentado, con lo que fue posible calcular el rendimiento liquido
correspondiente a la fraccién liquida (% peso) de los productos de reaccion. Los resultados
de los experimentos de hidroconversion tomados en cuenta corresponden a condiciones de
estado estacionario el cual es alcanzado después de 3 horas de reaccion, en donde no se

detecto desactivacion apreciable de los catalizadores bifuncionales.

Tabla 2.4.1. Caracteristicas de los reactivos empleados en las pruebas de actividad
catalitica.

Reactivo Proveedor Pureza
n-heptano Aldrich 99+%
Metilciclohexano Aldrich 99+%
Tolueno Aldrich 99+%
Hidrogeno Praxair >99.9%
Nitrogeno Praxair >99.0%

2.5. Secuencia de experimentos cataliticos.

El trabajo experimental en el presente estudio tiene la finalidad de determinar el
efecto de la relacion acido/metal de los sitios activos del catalizador sobre la selectividad de
las reacciones de hidroconversion catalitica selectiva. El efecto de variables de operacion
tales como temperatura, presion y espacio velocidad (WHSV), ha sido analizado en un
estudio anterior [22] mediante un disefio factorial 2 [23, 24].

El andlisis del las reacciones de hidroconversion se realizo mediante la distribucion
de productos variando el espacio-velocidad en un rango de bajas conversiones como se
muestra en la Tabla 2.5.1. Tomando como punto de referencia a un catalizador bifuncional
Mo(6%)/Al,03 + (20%)HZSM5 cuya carga de metal representa el 50% de la monocapa

teorica [3].
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Tabla. 2.5.1. Experimentos con catalizadores de Mo(6%)/Al,O3 + (20%)HZSM5.

# serial de Presion  Temperatura  Masa de # de Repeticiones
experimento.  (Kg/cm?) (°C) Catalizador (g) por temperatura
8 28 315, 355 0 2
2 28 315, 355 0.1 2
9 28 315, 355 0.20 2
5 28 315, 355 0.35 4
3 28 315, 355 0.5 2
6 28 315, 355 0.5 3
4 28 315, 355 0.8 2
1 28 315, 355 1 2
7 28 315, 355 1.5 2

El balance acido/metal se modifico variando la carga de metal en el catalizador, el
molibdeno se impregna en proporciones correspondientes a 30%, 50% y 75% de la
monocapa teérica para evitar la aglomeracion de los sitios activos asegurando una
dispersion eficiente del metal sobre el soporte. Asi mismo, se analizaron catalizadores de
platino cuya carga metalica se mantiene por debajo de la concentracion que produce el
maximo rendimiento de isomerizacion [25] para ser comparable con los catalizadores de
Molibdeno en forma sulfurada. Por su parte el contenido de zeolita se mantiene constante.
De esta manera se realizaron aleatoriamente los experimentos mostrados en la Tabla 2.5.2 a

diferentes balances acido/metal manteniendo el espacio velocidad fijo en un punto

intermedio dentro del rango analizado.
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Tabla 2.5.2. Variacion del contenido de metal en los catalizadores de

hidroconversién.

# Catalizador Presion Temperatura Masade Repeticiones
serial (Kg/em?) (°C) Catalizador por
(9) temperatura.
5 Al,O3 +HZSM5 28 315, 355 0.5 2
3  Mo(3%)/Al,0; + HZSM5 28 315, 355 0.5 2
1 Mo(6%)/Al,03 + HZSM5 28 315, 355 0.5 2
7 Mo(9%)/Al,03 + HZSM5 28 315, 355 0.5 2
4 Pt(0.01%)/Al,0; + HZSM5 28 315, 355 0.5 2
6  Pt(0.05%)/Al,03 + HZSM5 28 315, 355 0.5 4
2 Pt(0.2%)/Al,05 + HZSM5 28 315, 355 0.5 2

Posteriormente se analizd el comportamiento del catalizador de platino en un
intervalo de espacio-velocidad similar al utilizado para el catalizador de Molibdeno, como

se muestra en la Tabla 2.5.3.

Tabla. 2.5.3. Experimentos con catalizadores de Pt(0.05%)/Al,03 + (20%)HZSM5.

# serial de Presion  Temperatura Masa de Repeticiones
experimento. (Kg/cm?) (°C) Catalizador (g) por temperatura

3 28 315, 355 0.06 2

5 28 315, 355 0.1 4

6 28 315, 355 0.2 2

8 28 315, 355 0.3 2

4 28 315, 355 0.4 4

1 28 315, 355 0.5 4

7 28 315, 355 0.8 4

2 28 315, 355 1.0 4
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Los experimentos son realizados a las condiciones descritas anteriormente, siguiendo

un modelo aleatorio con la finalidad de minimizar el error por el factor humano [23].
2.6. Andlisis de productos de reaccion

Para calcular la conversion de cada uno de los reactivos que conforman la mezcla
modelo de nafta, se determinan los flujos molares alimentados y los flujos molares
estimados a la salida del reactor para cada reactivo i, considerando las muestras tanto en
fase liquida como en fase gaseosa (Fig), como se muestra en la ecuacion 2.6.1. La
estimacion de la conversion global de reactivos (Xr1) de la mezcla de hidrocarburos
alimentada se lleva a cabo mediante la ecuacion 2.6.2, donde X, es la conversién de cada

reactivo i calculada segun la ecuacion 2.6.1, y zj, es su fraccion molar.

X Fi,o - Fi - Fi,g
‘ Fro (2.6.1)

X =3'X, -1, (26.2)

Las muestras liquidas se recolectan y analizan utilizando un cromatégrafo de gases
HP 5890 serie Il con un detector de ionizacion de flama, el cual esta equipado con un
inyector automatico modelo 7673 GC/SFC. La columna cromatogréfica se selecciona de
acuerdo a las caracteristicas de las muestras a analizar. En el caso de hidrocarburos, el
analisis se realiza empleando columnas capilares cuya polaridad resulte compatible con las
muestras analizadas (hidrocarburos no polares). Por lo tanto se emple6é una columna HP-
PONA de 50m de longitud y didmetro interno de 0.2 mm con suficientes platos tedricos
para separar con buena resolucién de los componentes de la gasolina hidrotratada. Las
condiciones de operacion del cromatégrafo se fijaron de acuerdo con los datos
recomendados por el proveedor del equipo y una referencia especializada [26]. Las
muestras en fase gas se extraen con una jeringa especial para el muestreo de gases y su
contenido es inyectado manualmente al cromatdgrafo de gases. Las caracteristicas mas
importantes del cromatdgrafo de gases son descritas en la Tabla 2.6.1, donde se describen
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las condiciones de operacion utilizadas en el andlisis de las mezclas de hidrocarburos

obtenidas a partir de los experimentos de hidroconversion.

Tabla 2.6.1. Caracteristicas y condiciones de operacion del cromatografo de gases.

Cromatdgrafo Columna cromatogréafica
Marca Hewlett Packard Marca Hewlett Packard
Modelo HP 5890 II Modelo HP-PONA
Detector FID Fase 100% Dimetilpolisiloxano
Horno T programable Longitud 50m

Inyeccién  Inyector automatico Diametro interno 0.2 mm
Interfase A computadora Espesor de pelicula 0.5 um

Software HP 3365 ChemStation

Condiciones de operacion

Temperatura del detector 280°C

Temperatura del inyector 250°C

Flujo de Helio en la columna 0.7 ml/min

Presion de He en la columna 2 Kglem?

Relacion de “split” 175:1

Flujo de H2 30 ml/min

Flujo de N2 30 ml/min

Flujo de aire 460 ml/min

Volumen de inyeccion 0.5 um

Programa de temperatura del horno 1) Permanecer en 35°C por 15 min

2) Calentamiento a 1.5°C/min hasta 70°C
3) Calentamiento a 3°C/min hasta 130°C

4) Permanecer en 130°C por 10 min
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La fraccion liquida de los productos de reaccion de la mezcla modelo de n-heptano-
metilciclohexano-tolueno comprende 4 grupos principales de productos: Los compuestos
ligeros disueltos en la mezcla liquida constituidos basicamente por hidrocarburos de 3y 4
atomos de carbono, grupos de compuestos parafinicos y cicloparafinicos de 5y 6 atomos de
carbono, isomeros del n-heptano y metilciclohexano, y finalmente compuestos aromaticos
alquilados. Es posible apreciar estos grupos en la Figura 2.6.1 correspondiente a un

cromatrograma tipico de los productos de reaccion.
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Figura 2.6.1. Cromatograma de la fraccion liquida del producto de reacciones de
hidroconversiéncatalitica selectiva sobre Mo(6%)/Al,0; + HZSMS5 a 315°C, 28 Kg/cm? y
WHSV =75 h™.

2.6.1. Identificacion de productos de reaccion.

La identificacion de los productos de reaccion se realizd empleando estandares

cromatogréaficos y la técnica de espectrometria de masas.
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Los estandares cromatrograficos consisten en inyectar un compuesto puro y mezclas
cuyos componentes sean conocidos bajo un programa de analisis similar al utilizado en las
muestras problema determinando su tiempo especifico de retencion. Con estos datos, se
genera finalmente una base de datos.

Los cromatogramas de las muestras a analizar son contrastados con la base de datos.
Al coincidir los tiempos de retencion, se asigna un pico especifico del cromatograma a un
compuesto determinado.

En este estudio se empled un estandar certificado PIONA constituido por n-parafinas,
olefinas, isoparafina, cicloparafinas y aromaticos que se encuentran en el intervalo de
puntos de ebullicion de la gasolina, el cual ya ha sido usado en un estudio similar [1, 3]. El
estandar fue inyectado y se asigno un tiempo de retencion especifico para cada uno de los
hidrocarburos en la mezcla. Estos datos se utilizaron para la identificacion de las mezclas
producto de los experimentos de hidroconversion.

Al inyectar repetidas veces una mezcla se pueden presentar variaciones en los
tiempos de retencion, esto es debido a cambios en el flujo de los gases, temperatura o
velocidad de inyeccion, a pesar de que el uso de inyector automatico minimiza este factor.
Para evitar una asignacion incorrecta, se empled un tiempo de retencién corregido, en
donde los tiempos de retencion de los diferentes compuestos desconocidos son
normalizados con respecto un tiempo de retencion anterior y uno posterior pertenecientes a
un compuesto de referencia [27]. Este método permite determinar el tiempo en el cual los
componentes de la mezcla aparecen en el cromatograma con respecto a compuestos
conocidos, ya que la relacion entre los tiempos de retencion de un componente con los
hidrocarburos de referencia se conserva, ya que sufren el mismo corrimiento.

Para obtener una mayor certeza en la identificacion de algunos compuestos se empled
la técnica de espectrometria de masas. Esta técnica permitio identificar la presencia de
algunos compuestos que no estaban considerados en la base de datos, asi como verificar la
identidad de algunos otros.

En la espectrometria de masas las moléculas organicas se bombardean por haces de
electrones de alta energia ionizando y fragmentando dichas moléculas. Los iones
resultantes de esta fragmentacion se separan de acuerdo a su relacion masa/carga (m/z)

registrando la cantidad relativa de cada ion [28]. Finalmente se genera el espectro de masa
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que grafica la abundancia de cada ion con respecto a m/z. Al comparar el espectro de un
componente desconocido contra las bases de datos existentes de espectros de compuestos
puros, es posible verificar se coincide con algun estandar presente en la base de datos y
asignar una determinada estructura quimica al compuesto analizado [29, 30]. De esta
manera el espectro de masas permitié la identificacion directa de los compuestos
desconocidos.

El analisis se realizé en un equipo HP GCD plus GI800B el cual consiste de un
cromatdgrafo de gases con un detector de ionizacion de electrones cuyas caracteristicas se
presentan en la Tabla 2.6.2. Los componentes de la mezcla se separan primeramente en el
cromatografo, posteriormente Los compuestos individuales se introducen a la camara de
ionizacion del detector donde son fragmentados. Estos fragmentos ionizados pasan por un
filtro y llegan al analizador, el cual detecta la abundancia de cada ion con base en la

intensidad de su sefial.

Tabla 2.6.2. Caracteristicas y condiciones de operacion del detector de masas.

Espectrometro de Masa Condiciones de Operacion

Modelo HP GCD plus GI800B | Temperatura del detector 280°C
Detector lonizacion de electrones | Temperatura del inyector 250°C
Software HP 3365 ChemStation | Flujo de Helio de la columna 0.7 mil/min

Base de datos NIST MS ChemStation |Presion de Helio de la columna 2 Kg/cm?

Columna HP-PONA Relacion de “split” 175:1
Vacio en el detector 15— 30 torr
Intervalo de masas 10 -150 m/z
Programa de 1) Permanecer en 35°C por 15 min
Temperatura 2) Calentamiento a 1.5°C/min hasta 70°C

3) Calentamiento a 3°C/min hasta 130°C
4) Permanecer en 130°C por 10 min
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La cuantificacion de los productos de reaccion se realizd mediante el método de
normalizacion de area por factores de respuesta [31, 32]. Un Factor de respuesta (FR) es un
factor de correccion, el cual mide la respuesta dada por un compuesto especifico en el
detector [33, 34] En la literatura [35] se encuentran los factores de respuesta de varios
compuestos para un detector de ionizacion de flama (FID) definidos como en la siguiente

ecuacion (Ecuacién 2.6.2).

R = (@)(Myy) (2.6.2)
(m)(ay,)

Donde a; y mj, es el area y la masa del compuesto i respectivamente, mientras que asg
Yy Mgq, Corresponden un compuesto de referencia. Tomando al n-heptano como compuesto
estandar y asignandole un factor de respuesta de 1.0. Los factores de respuesta de la
mayoria faltante de los compuestos fueron estimados empleando el método y datos
reportados en la literatura [31, 34].

El porcentaje méasico (%w) de cada componente de la mezcla de reaccion es
calculado mediante la normalizacion de la masa calculada para cada compuesto, a partir del

producto del area del cromatograma por el respectivo factor de respuesta (Ecuacion 2.6.3).

(FR,)(A) %100
S (FR)-(A)

%w, = (2.6.3)

Donde A, es el area integrada para el componente i. Finalmente, el balance de materia
se realiza tomando en cuenta la concentracion de los productos en la muestra liquida
complementada por la composicién en la fase gas. Es decir, La masa de cada componente
disuelto en la muestra liquida es sumada con la masa del mismo componente presente en la
fase gaseosa. La composicion masica se transforma posteriormente a composiciones

molares emplean los pesos moleculares de cada compuesto especifico.
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2.6.2. Calculo del nimero de octano

Para calcular el indice de octano de las mezclas de hidrocarburos producto de los
experimentos de hidroconversion se emple6 un método cromatografico reportado
anteriormente [27, 36], el cual divide el cromatrograma de la muestra liquida en 32 grupos,
considerando que los componentes de cada uno de ellos presentan caracteristicas de
ignicion similares. En seguida se realiza una regresion polinémica de la forma mostrada en

la ecuacion 2.6.4.

RON = i(bi)-(%vvi) (2.6.4)

i=1

El analisis de regresion multiple se realiz6 a diferentes muestras de gasolina de RON
conocido mediante un método estandar en un motor de combustion interna, de esta manera

se realizé el célculo de los coeficientes (b;) del polinomio.
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Capitulo 111

RESULTADOS DE LA CARACTERIZACION FISICOQUIMICA DE
CATALIZADORES PARA EL PROCESO DE HCS

3.1 Introduccién.

A continuacion se presenta una breve descripcion de los catalizadores bifuncionales
desarrollados en el presente trabajo y algunas de sus propiedades fisicoquimicas evaluadas
por las diferentes técnicas de investigacion mencionadas en el capitulo anterior, para la
estimacion de parametros fundamentales como el nimero de sitios cataliticos activos tanto
acidos como hidrogenantes (metalicos).

Los catalizadores desarrollados para este estudio se muestran en la Tabla 2.2.2, y
abarcan desde un catalizador mono funcional acido (relacion acido/metal méaximo),
catalizadores Mo/Alumina mezclados con zeolita HZSM5 (relacion acido/metal media), y
catalizadores Pt/alumina con zeolita HZSM5 (relacion acido/metal baja.

Los catalizadores bifuncionales se prepararon mediante mezclas mecanicas de estos
componentes, con el objeto de evitar alteraciones en la actividad catalitica de cada
componente como pérdida de cristalinidad u oclusion de sitios activos. La relacion
acido/metal de los catalizadores se modifica variando la proporcion Metal:HZSM5, Esto se
logra variando la carga de metal impregnado para variar el nimero de sitios metélicos en la
superficie del soporte, de manera que se obtengan catalizadores con diferente relacion
acido/metal. Finalmente un catalizador Mo-P(1.5%)/HZSM5(20%)-Al203, para verificar el
efecto de las resistencias difusionales de los catalizadores mezclados mecanicamente.

Para soportar la interpretacion de los resultados de reaccion es necesaria una etapa de
caracterizacion para analizar y cuantificar cada funcion de los sistemas cataliticos
empleados.

En primer lugar se buscd estimar cuantitativamente los sitios cataliticos activos en la

superficie de los catalizadores empleados, empleando técnicas de *’Al-RMN para los sitios
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acidos y quimisorcion de NO para sitios hidrogenantes de molibdeno. Por otra parte, fue
necesario verificar si la técnica de mezclado mecanico empleada en la preparacion de los
catalizadores bifuncionales afecta la actividad catalitica del catalizador debido a un posible
deterioro en la estructura cristalina de la zeolita o principalmente a las resistencias
difusionales debido a la mayor distancia entre los distintos sitios cataliticos. Para esto se
emplearon analisis de difraccién de rayos X (DRX) y determinacion del tamafio de

particula por microscopia electronica de barrido (SEM) respectivamente.

3.2 Resonancia magnética nuclear >’ Al-RMN

La técnica de resonancia magnética nuclear de soOlidos brinda informacion
fundamental acerca de la estructura cristalina de los compuestos presentes en la muestra
analizada. La técnica de ’Al-RMN se aprovecha para determinar los atomos de aluminio
en coordinacion tetraédrica [1], los cuales generan un sitio acido de Bronsted en la
estructura superficial de la zeolita [2]. Este sitio acido presenta la fuerza suficiente para
Ilevar a cabo reacciones de hidroconversion.

Al analizar la coordinacién mostrada por los atomos de aluminio presentes en la
muestra de zeolita mediante un estudio de resonancia magnética nuclear de aluminio (*’Al-
NMR) serd posible establecer la relacion entre los atomos de aluminio en coordinacion
tetraédrica (sitios activos) y los octaédricos, de esta manera el porcentaje de aluminio en
coordinacion tetraédrica se tomara como indice para el calculo del nimero de sitios activos
del total de atomos de aluminio establecido por la relacion Si/Al por gramo de material
zeolitico.

El espectro obtenido en el estudio por 2’ Al NMR para la zeolita HZSM5, presentado
en la Figura 3.2.1, muestra un Unico pico intenso colocado en 52 ppm el cual esta asociado
con especies de aluminio tetraédrico presente en la estructura de la zeolita. Es posible
apreciar también una pequefia sefial en 0 ppm correspondiente a las especies de aluminio

octaédrico localizado fuera de la estructura del material.
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Figura 3.2.1. Espectro de ?’Al-NMR mostrando el porcentaje de aluminio en

coordinacion tetraédrica en la estructura de la zeolita HZSM-5.

En el caso de catalizadores bifuncionales (Figura 3.2.2-B) donde el molibdeno se
incorpora a la zeolita, se genera una sefial asociada a la presencia de aluminio octaédrico
debido a la interaccion entre el molibdeno y el aluminio que repercute en la cristalinidad de
la zeolita.

Este efecto se inhibe mediante la co-impregnacion de fosforo originando la formacién
de complejos fosfomolibdatos que conserva su estructura disminuyendo la interaccion del
metal con el aluminio del soporte [3], como se aprecia en la Figura 3.2.2-A, donde el pico
correspondiente al aluminio octaédrico es eliminado por lo que la impregnacion del metal
en el soporte de zeolita-alimina no presenta alteracion en la estructura de la zeolita.

La impregnacion del metal en los catalizadores mezclados mecanicamente no altera a
la zeolita HZSM5. Por lo tanto, la intensidad relativa de las sefiales en los espectros de lo
catalizadores empleados, permite concluir que practicamente la totalidad de atomos de
aluminio presentes en la zeolita HZSM5 se encuentran en coordinacién tetraédrica dentro
de la estructura cristalina. Por lo que el nimero de sitios acidos activos se estimaran
relacionando en forma directa el contenido de aluminio en la zeolita establecido por la

relacion Si/Al.
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Figura 3.2.2. Espectros de resonancia magnética nuclear de %’Al para muestras Mo
soportado en HZSM5. A) Mo(6%)-P(1.5%)/HZSM5, B) Mo(6%)/HZSMb.

La relacion Si/Al es un pardmetro importante ya que la fuerza &cida de los sitios
cataliticos de la zeolita varia de manera inversa con la cantidad de 4&tomos de aluminio
presentes en su estructura [4, 5]. La zeolita HZSM5 empleada presenta una relacion Si/Al
con un valor de 80. La cual fue seleccionada buscando una funcion acida suficientemente
fuerte para llevar a cabo reacciones de arreglo molecular evitando la desintegracion
excesiva [4].

El calculo de 4&tomos de aluminio en la zeolita se realiz6 de manera tedrica mediante
la relacion de pesos moleculares obteniendo su concentracion atébmica por gramo de
material zeolitico. Los datos mostrados en la Tabla 3.2.1, corresponden a la concentracion
de sitios acidos en el soporte del catalizador, los cuales se emplean para la estimacion de la

relacion acido/metal de los catalizadores de hidroconversion.
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Tabla 3.2.1. Concentracién teorica de atomos de aluminio generando sitios acido de
Bronsted en la zeolita HZSM5 con relacién Si/Al = 80 empleada en la preparacién de
catalizadores de HCS y Si/Al =30.

10 4.2569 x 10 6.3323x 10
20 491391 x 10" 1.2665 x 10%°
30 7.37087 x 10%° 1.8997 x 107
100 1.22848 x 10 6.33228 x 10%

3.3 Difraccion de rayos X (DRX).

La actividad catalitica se modifica seriamente por variaciones en las propiedades
texturales de los catalizadores de manera independiente al tipo y fuerza de los sitios
cataliticos. En el caso de materiales zeoliticos, ligeras variaciones en la estructura cristalina
pueden causar cambios en la actividad y selectividad de los catalizadores en los
experimentos de HCS. Tomando en cuenta esta posibilidad, se establecio un estudio
mediante la técnica de difraccion de rayos X para determinar los posibles cambios en la
estructura cristalina de la zeolita HZSM5 desarrollados durante el proceso de preparacion
de los catalizadores bifuncionales.

Al comparar los espectros de difraccion de las muestras de Zeolita HZSM5 y de la
alimina con los respectivos espectros de catalizadores bifuncionales de molibdeno
mostrados en la Figura 3.3.1, resulta claro que la estructura cristalina del los catalizadores
bifuncionales (Figuras 3.3.1 D y E) corresponde a la zeolita HZSM5 (Figura 3.3.1-A).

78



Cap. 3.- Resultados De Caracterizacion Fisicoquimica De Catalizadores Para El Proceso De HCS

A)

e ®
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Figura 3.3.1. Espectros de Difraccion de Rayos X (DRX) de Zeolita HZSM5 (A),
mezcla mecénica Al,O3 + (20%)HZSM5 (B), catalizador Al,O3- (20%)HZSM5 (C), mezcla
mecénica Mo(6%)Al,03; + (20%)HZSM5 (D), catalizador Mo(6%)Al,03- (20%)HZSM5
(E) y Al,O3 (F).

En la misma figura podemos apreciar también que no existe cambio significativo en
la estructura de la zeolita cuando la mezcla se lleva a cabo mecénicamente (Figura 3.3.1-B
y D) y cuando la zeolita se incorpora a la matriz de alimina (Figuras 3.3.1-C y E) por lo

qgue podemos deducir que no existen alteraciones en la funcién acida al usar mezclas
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mecanicas. Los espectros de DRX obtenidos coinciden con los reportados en la literatura
para catalizadores de hidroconversion similares [6, 7].

Otro punto de andlisis mediante DRX fue el efecto del prensado sobre la estructura
cristalina de la zeolita HZSMS5. La resistencia mecénica de la zeolita HZSM5 es capaz de
soportar un maximo de aproximadamente 15 toneladas [8]. El prensado de los catalizadores
mezclados mecanicamente se realiza con aproximadamente 12 toneladas, por lo que se
corria el riesgo de que la cristalinidad de la zeolita fuera alterada durante el proceso de
preparacion. Sin embargo, analizando los espectros de las mezclas mecéanicas Al,O; +
HZSMD5, mostrados en la Figura 3.3.2, puede concluirse que la estructura de la zeolita no

sufre dafio durante el prensado de los catalizadores mezclados mecanicamente.

A)

Intensidad MW

(ua)

26 (°)

Figura 3.3.2. Espectros de difraccion de rayos X (DRX) de mezclas mecanicas de
alimina y zeolita HZSM5. Al,O3 + (20%)HZSMS5 sin prensar (A) y Al,O3 + (20%)HZSM5
prensada a 12 ton. (B).
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En las Figuras 3.3.1 y 3.3.2, es posible apreciar una disminucion en la intensidad de
las sefiales caracteristicas de la zeolita HZSM5 en las muestras de los catalizadores
bifuncionales, lo cual podria identificarse como una alteracién en la estructura cristalina,
sin embargo este efecto es proporcional al porcentaje de zeolita contenido en la muestra [6],
como se observa en la Figura 3.3.3, donde al variar el contenido de zeolita HZSM5 en el

catalizador, la intensidad de los picos lo hace proporcionalmente.

A)

B)
Intensidad

(u.a.)

20

Figura 3.3.3. Espectros de difraccién de rayos X (DRX) para catalizadores Al,O3-
HZSM5 con diferentes contenidos de zeolita HZSM5. HZSM5 (A) Catalizador Al,Os-
(30%)HZSM5 (B), catalizador Al,O3- (20%)HZSM5 (C) y Al,O3 (D).
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Con base en los resultados anteriores, podemos afirmar que no existe evidencia de
alteraciones en la estructura cristalina de la zeolita durante los diferentes métodos de
preparacion de catalizadores bifuncionales empleados en este trabajo, por lo que es posible
suponer que los sitios cataliticos acidos no son afectados y pueden ser estimados

tedricamente del contenido de aluminio en la zeolita.

3.4 Caracterizacion de la funcién metalica

La funcion metélica o hidrogenante de los catalizadores bifuncionales es determinante
para la actividad del catalizador debido a que ella desarrolla reacciones de hidrogenacion y
des hidrogenacién que conforman las etapas de inicio y término de las reacciones
consecutivas presentes en el mecanismo de hidroconversion bifuncional. En el presente
trabajo, la funcién metalica juega un papel importante, pues mediante la variacion de esta
funcion se modifica la relacion acido/metal del catalizador.

Los cambios en la intensidad de esta funcidn catalitica en este trabajo se realizan
cambiando el tipo y la concentracién del metal en el catalizador. Cada metal utilizado en
los procesos de hidrotratamiento muestra una actividad hidrogenante diferente. El platino es
un metal noble ampliamente utilizado en catalizadores de hidrodesintegracion [9-11] y
reformacion de naftas [11-15] por su gran capacidad hidrogenante, esta Gltima propiedad
permite que los catalizadores de platino presenten valores bajos de la relacion acido/metal.
Por otro lado, un metal de transicion como es el Molibdeno en forma sulfurada presenta
caracteristicas hidrogenantes [16] tales que se generan catalizadores con relacion
acido/metal relativamente mayor.

Para cata tipo de metal especifico, se estimé cuantitativamente la relacién &cido/metal
de catalizadores modificando la cantidad de metal impregnado en el soporte.

La relacion &cido/metal se estima relacionando directamente el nimero de sitios
cataliticos activos del soporte acido, calculados con el nimero de atomos de Aluminio
presentes en la zeolita, y el nmero de sitios activos metélicos.

Para la estimacion de los sitios activos en los catalizadores de platino se considera que

cada atomo de platino impregnado en la alimina, al encontrarse en estado reducido
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(metalico) genera un sitio hidrogenante. La estimacion se realiza considerando que el
platino esta bien disperso en la superficie de la alumina, ya que al impregnar cantidades
pequefias de acido cloroplatinico sobre alimina se obtiene una fase metalica bien dispersa
[17-19], esto es debido a la atraccion electrostatica entre la superficie de la alimina y los
aniones de platino en solucion.

Con las consideraciones anteriores, se estimo la cantidad de sitios cataliticos
metalicos en catalizadores de Pt/Alumina como se muestra en la Tabla 3.4.1. Cuyas

relaciones acido/metal resultantes coinciden estudios anteriores [20]

Tabla 3.4.1. Estimacién tedrica de sitios de platino metalico en catalizadores

Pt/Al,O3, y los valores del balance acido/metal en la mezcla mecénica.

Pt(0.01%)/Al,05 3.0869 x 10* 99.5
Pt(0.05%)/Al,05 1.5435 x 10* 19.9
Pt(0.2%)/Al,03 61739 x 10™ 4.97

Al estimar tedricamente lo sitios metalicos de platino se establece una relacion lineal
inversa entre el platino impregnado y el balance acido metal del catalizador bifuncional al
mantener constante la funcion &cida.

Para catalizadores sulfurados de Molibdeno la cantidad de sitios cataliticos requiere

ser estimada experimentalmente por quimisorcion de moléculas sonda.

83



Cap. 3.- Resultados De Caracterizacion Fisicoquimica De Catalizadores Para El Proceso De HCS

3.4.1 Quimisorcion de NO

La funcion metalica en catalizadores sulfurados de molibdeno fue estimada mediante
la adsorcion quimica de éxido nitrico (NO). La molécula de NO presenta la cualidad de
solo ser adsorbida por los sitios hidrogenantes “activos” de sulfuro de molibdeno y no en el
soporte, por lo que brinda una medicion de sitios cataliticos activos y accesibles a los
hidrocarburos [21, 22].

La adsorcion de NO fue cuantificada para los catalizadores de Molibdeno mediante
quimisorcién dinamica por pulsos sobre muestras pre-sulfuradas de los diferentes
catalizadores Mo(x)/Al,O3, y de Mo(x)/ Al,03-(20%)HZSM5, desarrollados en este
estudio. Los resultados obtenidos se muestran en la Tabla 3.4.2.

Tabla 3.4.2. Resultados de la adsorcion de oxido nitrico (NO) en catalizadores
sulfurados de Mo(x)/Al,O3, y Mo(x)/ Al,03-(20%)HZSMS.

Mo(3) / Al,Os. 14.849
Mo(6) / Al,Os. 16.229
Mo(9) / Al,Os. 1855

Mo(6) / Al,Os-(20%)HZSM5 | 37511
Mo(9) / AL,Os-(20%)HZSM5 | 41.975

En el caso de catalizadores de molibdeno soportado en HZSM5 (20)-Al,03, la
cantidad de ¢xido nitrico adsorbido se incrementa con respecto a los catalizadores
correspondientes de molibdeno soportado en alumina. Este fendmeno es atribuido a una
posible retencidn de las moléculas de NO en las cavidades de la zeolita, ya que la variacion
de NO adsorbido con respecto a la cantidad de molibdeno es proporcional como se aprecia
enla Tabla 3.4.1.
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De los datos anteriores, se observa una relacion entre la cantidad de molibdeno
incorporado al soporte y la cantidad de NO adsorbido por el catalizador, lo cual indica que
el numero de sitios hidrogenantes activos, considerando la adsorcion de 2 moléculas de NO
por sitio catalitico, es directamente proporcional a la concentracion de metal en el
catalizador. Asi mismo, este resultado indica una buena dispersion del metal sobre el
soporte concordando con estudios anteriores [6]. De lo anterior, resulta claro que la
cantidad de sitios activos aumentan proporcionalmente con la cantidad de metal
incorporado al catalizador. (Figura 3.4.1).
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Figura 3.4.1. NUmero de Sitios cataliticos vs porcentaje de metal impregnado en
catalizadores pre-sulfurados de molibdeno.

3.5 Microscopia electronica de barrido (SEM).

Para el analisis de la interaccion entre los diferentes sitios cataliticos participantes en
el mecanismo bifuncional, es imprescindible estimar la distancia existente entre ellos y con
base en ella determinar la importancia de las resistencias difusionales en las reacciones de
hidroconversion.

Por un lado el tamafio de particula del catalizador permite evaluar las resistencias
difusionales externas, mientras que el tamafio del cristal de la zeolita es un indicador de la
distancia entre diferentes sitios cataliticos en la superficie del catalizador estimando asi las

resistencias al mecanismo bifuncional. La distancia entre los sitios cataliticos para muestras
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de catalizadores mezclados mecanicamente es mayor debido a que diferentes tipos de sitios
cataliticos se encuentran en particulas independientes. Para estimar estas distancias se
determinaron las dimensiones promedio de las particulas del catalizador.

Para la determinacién del tamafio de particula, muestras de catalizadores fueron
analizadas por microscopia electronica de barrido (SEM) cuyas imagenes se muestran en la
Figura 3.5.1.
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Figura 3.5.1.- Imagenes de microscopia electronica de Barrido (SEM) para
catalizadores Mo/ Al,Os. (A), Pt/ Al,Os. (B), Mo/ Al,05-(20%)HZSM5 (C) y HZSM5 (D)

Por medio de esta técnica es posible la obtencion de informacion acerca del tamafio
promedio de las particulas tanto de la zeolita HZSM5 como de los catalizadores de
molibdeno o platino soportados en alimina y del catalizador Mo/ HZSM5(20)-Al,O;, Los
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resultados de la medicion sobre los diferentes tamarios de particula se muestran en la Tabla
3.5.1. Estos datos seran empleados posteriormente en el capitulo 4 en la seccion 4.1.2
(3.3.1.2) para el célculo y estimacion de las resistencias difusionales, en los catalizadores

de hidroconversion utilizados, a nivel inter-particula e intra-particula.

Tabla 3.5.1. Datos de Tamafio caracteristico de particula para los catalizadores

utilizados en las reacciones de hidroconversion.

Conteo 110 70
Minimo 16.66 0.86
Maximo 62.87 1.92
Media 42.90 1.40
Desviacion Standard 11.5310732 0.3597

3.6 Comentarios generales de caracterizacion fisicoquimica de catalizadores de

hidroconversion.

Los estudios de caracterizacion presentados anteriormente permiten establecer
cuantitativamente cada una de las funciones cataliticas desarrolladas en los catalizadores de
hidroconversién, como son la funcién &cida y la funcién metalica que tiene actividad
hidrogenante y des hidrogenante.

Las propiedades &cidas de los catalizadores son generadas por sitios acidos de
Bronsted que tiene lugar en los atomos de aluminio en coordinacion tetraédrica presentes
en la estructura cristalina de la zeolita, mientras que la funcion metalica se genera por sitios
cataliticos de platino metalico (pre-reducido) y de molibdeno pre-sulfurado.

El balance funcional acido/metal del catalizador se determina mediante la relacion

directa entre la cantidad de sitios acidos y metélicos existentes. Los sitios acidos se
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mantienen constantes fijando la proporcion de zeolita en el catalizador ya que estos no se
ven afectados durante el proceso de preparacion de los diferentes catalizadores como se
observé mediante los estudios por DRX y ?’Al-RMN, por lo que la relacién acido/metal del
catalizador es funcion tnicamente de la cantidad de sitios metalicos.

De acuerdo a los resultados de adsorcion quimica de NO se determino que la cantidad
de sitios metalicos activos de sulfuro de molibdeno, es proporcional a la cantidad de
molibdeno incorporado al soporte gracias a que se obtiene una buena dispersion en el
mismo. En el caso de los catalizadores de Platino, se presume la existencia de una relacion
proporcional entre el metal incorporado y la cantidad de sitios activos debido a que la
impregnacion de platino sobre alimina a bajas concentraciones, se obtienen dispersiones
cercanas al 99%.

De esta manera la relacion acido metal del catalizador se modifico con el tipo y
cantidad de metal incorporado al catalizador de hidroconversion.

El valor de la relacion &cido/metal de los catalizadores formulados se muestra en la
Tabla 3.6.1 en donde el limite superior del la relacion acido/metal es evaluado mediante un

catalizador mono funcional 4cido.

Tabla 3.6.1. Valores estimados de la relacion acido/metal de catalizadores de

hidroconversién empleados.

Catalizador Relacion
4cido/metal
Al,O5 + ZSM5(20) w (Alta)
Mo(3)/Al,03+ZSM5(20) 0.6721
Mo(6)/Al,03+ZSM5(20) 0.3359
Mo(9)/Al,03+ZSM5(20) 0.2239
Pt(0.01)/Al,03+ZSM5(20) 97.5(Baja)
Pt(0.05)/Al,03+ZSM5(20) 19.5(Baja)
Pt(0.2)/Al,05+ZSM5(20) 4.9(Baja)
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A medida que se incrementa la cantidad de metal en el catalizador la relacion

acido/metal disminuye proporcionalmente. Asi mismo, la capacidad hidrogenante intrinseca

del metal utilizado altera este balance por lo que los catalizadores de platino muestran

relaciones acido/metal menores con respecto a los catalizadores de molibdeno sulfurado.

La variacion en la magnitud de la relacion acido/metal debida al tipo de metal

utilizado es posteriormente estimada mediante un modelo matematico empleando los datos

cinéticos de las reacciones de hidroconversion.
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Capitulo IV

RESULTADOS EXPERIMENTALES
DEL ANALISIS DEL PROCESO DE HCS

4.1. Introduccion.

A continuacion se presenta una breve descripcion del efecto tanto del catalizador
como de las condiciones de operacién en el proceso de hidroconversion catalitica selectiva
a partir de los resultados de actividad catalitica de cada uno de los catalizadores elaborados,
asi como los mecanismos de reaccion propuestos.

Para el estudio de las reacciones de hidroconversion catalitica selectiva y su
comportamiento en términos del balance acido/metal de catalizadores bifuncionales, se
realizd la formulacion de diferentes catalizadores bifuncionales en un intervalo amplio del
balance acido /metal. Por este motivo se desarrollaron catalizadores metalicos soportados
en alimina considerando como funcién metélica, el uso de Molibdeno en forma sulfurada y
de Platino en forma reducida. Se eligi6 al sulfuro de Molibdeno debido al buen balance
entre el rendimiento liquido y el indice de octano mostrado en estudios anteriores [1-4], y el
platino como caso extremo de una relacién acido/metal baja, debido a su gran capacidad de
hidrogenacion.

Para generar un mecanismo bifuncional fue necesario incorporar al catalizador un
componente de caracteristicas fuertemente &cidas como son las zeolitas, para este caso, la
zeolita HZSM-5 brinda una gran densidad de sitios activos en una estructura ordenada [5-
7], ademas proporciona una selectividad de forma restringiendo la formacién de moléculas
mas voluminosas [8-11].

El estudio de actividad catalitica del catalizador se lleva a cabo por medio de
experimentos de reaccion a las condiciones de operacion del proceso de hidroconversion

catalitica selectiva para cada uno de los catalizadores desarrollados y analizando el
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comportamiento cinético de las reacciones de HCS, asi como también el efecto de cada
catalizador en la selectividad del proceso.

La actividad catalitica se caracteriza como la conversion de reactivos a productos. Por
su parte, la selectividad del catalizador hacia un producto se define como la relacion del
rendimiento del producto entre la sumatoria de los rendimientos de los productos alternos
[12]. En este estudio simplemente se calcula como el porcentaje de la composicion molar
del producto sobre la sumatoria de la composicion molar de los productos que conforman la
mezcla de reaccion.

Para establecer las bases para el estudio experimental en el equipo de reaccion
utilizado, se llevan a cabo experimentos preliminares los cuales se comentan en la seccién
4.2 para garantizar los resultados obtenidos. Las reacciones de hidroconversion siguen un
mecanismo bifuncional conocido [13], en el cual existe una contribucién entre las

funciones acida y metalica. (ver Figura 4.1.1).

nCs. Ar.

Funcion metilica || O7. &=——= 10;. «——> 20, «—— Aq.

P

iCs. 2C,.

T ee———

Funcion acida

Figura 4.1.1. Esquema simplificado de las reacciones del proceso de hidroconversion
catalitica selectiva. nC-. n- heptano, O;. Heptenos, i0;. Isoheptenos, iC;. Isoheptanos, Oy.
Olefinas pequefias (NC3 y nCy), C,4. Parafinas pequefias (nCs y nC,), Ar. Aromaticos (Tol),

Ag. Aromaticos alquilados (Cy, Cy0, C11).
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Para que este mecanismo se lleve a cabo, la molécula debe poder ser adsorbida en
cualquiera de los dos sitios cataliticos indistintamente. De esta manera el funcionamiento
del catalizador, en términos de actividad catalitica y selectividad, dependera tanto de la
concentracion de sitios acido como de sitios metalicos.

Sin embargo, lo procesos de transporte juegan un papel importante en la actividad de
estos catalizadores. Al ser preparados mecanicamente, ambos sitios cataliticos se
encuentran en particulas independientes, por lo que las resistencias difusionales al
transporte inter-particula podrian inhibir el mecanismo bifuncional alterando
significativamente la actividad del catalizador, por lo que resulta necesario verificar su
importancia relativa. Las resistencias difusionales internas son caracteristicas de las
cavidades de la zeolita, pues brindan la selectividad de forma requerida por el catalizador
modificando la selectividad con respecto a catalizadores de tamafio de poro mayor. La
evaluacion de estas resistencias difusionales se comenta en la seccion 4.2.1.

Posteriormente se evaluaron las funciones cataliticas de los catalizadores, por lo que
se realizaron experimentos utilizando catalizadores cuyo Unico aporte acido es el brindado
por la alimina. Estos experimentos permiten establecer la aportacion de la alimina a la
acidez, asi como las reacciones de hidroconversion importantes sobre catalizadores con
relacion acido/metal pequefia comentadas en la seccién 4.3. Mientras que en las secciones
4.4y 4.5, se analiza el efecto sobre los mismos del tamafio de poro en la red zeolitica y de
la relacion Hidrogeno/Hidrocarburos respectivamente.

En la Seccion 4.6, se estudiaran las reacciones de hidroconversion selectiva sobre
catalizadores con relacion acido/metal altas empleando catalizadores Pt/Al,O3+
(20)HZSM5, y en la seccion 4.7, el estudio se repite sobre catalizadores Mo/Al,O3+
(20)HZSM5 presulfurados brindando valores intermedios de la relacion &cido/metal.

Los experimentos de hidroconversion se desarrollaron utilizando una mezcla ternaria
caracteristica de los cortes de gasolina tratada. En un trabajo anterior [3] se evaluaron las
reacciones de hidroconversion para los componentes puros de la mezcla, asi como para sus
mezclas binarias en el equipo de reaccion y a las condiciones de operacion utilizadas en
este trabajo. Estos experimentos mostraron que las reacciones llevadas a cabo concuerdan

con las comentadas en el capitulo 1, de acuerdo al mecanismo bifuncional de Weisz [13].
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Finalmente se analizard el efecto de la relacion acido/metal sobre los productos de las
reacciones de hidroconversion selectiva en la seccion 4.8.

El andlisis de los resultados de los experimentos de actividad catalitica permitira
establecer la complejidad del proceso de hidroconversién y comprender a profundidad su

comportamiento para su modelamiento y simulacion posterior.

4.2.  Experimentacion preliminar

Antes de evaluar el comportamiento de los catalizadores de hidroconversion, fue
necesario determinar si en los experimentos de actividad catalitica realizados, existian
fendmenos fisicos que alteraran el comportamiento aparente de las reacciones de
hidroconversion, tales como la desactivacion del catalizador, la pérdida de producto liquido
por problemas de disefio del equipo o resistencias difusionales en las particulas de los
catalizadores empleados. Los experimentos se realizaron con el procedimiento y equipo
descritos en la seccion 2.4.

Primeramente se realizaron experimentos de hidroconversion catalitica selectiva para
cada componente de la mezcla modelo de manera individual empleando un catalizador
bifuncional Mo(3%)AI203-(20%)HZSM-5 y condiciones de operacion de T = 315-555°C,
P = 28 Kg/cm?, Ho/Hidrocarburo = 2 y WHSV = 30 h™. Los datos adquiridos se resumen a

continuacion:

a) n-heptano. La conversion fue del 34% a 315°C y del 59% a 355°C, los productos
principales fueron compuestos parafinicos ligeros de 3 y 4 &omos de carbono.
Los compuestos con 5, 6 y 7 atomos de carbono son principalmente parafinas
ramificadas, la produccion de ciclo parafinas y aromaticos es menor al 0.6% y
0.48% respectivamente. No se encuentran compuestos mayores de 8 atomos de
carbono en porcentajes mayores al 0.4%. Por lo tanto las reacciones a considerar
son solamente de isomerizacion e hidrodesintegracion.

b) Metilciclohexano. Las conversiones se determinaron en 9.2% a 315°C y 14.6% a

355°C, las cuales son pequefias con respecto a las determinadas con n-heptano,
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Los productos principales son principalmente ligeros como el propano (Y = 46%)
dimetilciclopentanos producto de reacciones de reduccion de anillo. Se producen
heptanos ramificados producto de reacciones de apertura de anillo a bajas
concentraciones (7.6%). Los compuestos aromaticos como el tolueno se
detectaron en concentraciones menores al 4%, por lo que las reacciones de
aromatizacion no se consideran importantes a las condiciones de operacion
utilizadas. Compuestos mayores de 8 atomos de carbono solo se detectaron en
trazas.

c) Tolueno. A las condiciones de operacion utilizadas, las conversiones del tolueno
son solo de 1.3% a 315°C y 2.8% a 355°C. Los productos principales son
compuestos ligeros de 3 atomos de carbono. Las reacciones de desaromatizacion
no son favorecidas a estas condiciones pues los compuestos nafténicos solo se
detectan en 0.03%.

Los datos anteriores permiten establecer que las reacciones de ciclizacion del n-
heptano y la aromatizacion del metilciclohexano son despreciables a las condiciones de
operacion estudiadas, de acuerdo con andlisis previos con compuestos y condiciones de
operacion similares [3].

Para evaluar la estabilidad de los catalizadores desarrollados se llevan a cabo
experimentos de hidroconversién con WHSV = 30 h™, en los cuales el tiempo de reaccion
se prolonga hasta 12 horas para determinar si existia una desactivacion apreciable con
respecto a la conversion global de reactivos (X1) de la mezcla de hidrocarburos alimentada,
la cual se determina como se muestra en la ecuacion 2.6.2.

Los resultados de estos experimentos mostrados en la Figura 4.2.1, muestran que la
actividad de los catalizadores evaluados permanece constante a temperatura de 355°C,
presion de 28 Kg/cm?, y relacion Hidrégeno /Hidrocarburo de 2. Por lo que se concluye que
no hay presencia de desactivacion catalitica en los catalizadores utilizados en los
experimentos de hidroconversion desarrollados.

La resistencia a la desactivacién por formacion de carbon es caracteristica de la
zeolita HZSM5 debido a su estructura cristalina la cual minimiza la polimerizacion de

fragmentos olefinicos a las condiciones de operacion empleadas en el estudio [8].
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Figura 4.2.1. Variacion de la conversion total con respecto al tiempo de operacion de
catalizadores Mo(6%)/Al,03-(20%)HZSM5 ( m ) y Pt(0.2%)/Al,03-(20%)HZSM5 (e ) a
355°C, 28 kg/cm?, WHSV = 30 hr'y H2/HC = 2.

El célculo del rendimiento liquido se establece mediante la diferencia volumétrica
entre la mezcla de hidrocarburos liquida alimentada y la recolectada durante el muestreo.
Para verificar si la variacion del rendimiento era solamente atribuible a la produccion de
gases ligeros fue necesario realizar experimentos con las mismas condiciones de operacion
en ausencia de catalizador por lo que el empaque es solo material inerte (carborondum).
Con estos experimentos se registraron las variaciones en las mediciones del rendimiento
liquido y la conversion total para cada repeticion. Se observo que existe variaciones del
rendimiento liquido debido a que fracciones pequefias de los reactivos (<1%) escapan del
reactor en fase gaseosa y debes ser consideradas al analizar la muestra en fase gas. Se
determino también que a las condiciones de reaccion utilizada en los experimentos
realizados no se presentan reacciones de desintegracion térmica.

La figura 4.2.2, muestra los datos obtenidos de los experimentos de hidroconversion
en ausencia de catalizador, donde las variaciones en el rendimiento liquido se incrementan
con la temperatura del 2% a 315°C hasta un maximo de 5% a 355°C. Sin embargo la

conversion total calculada a partir de los analisis de las muestras liquida y gaseosa se
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encuentra en un rango menor al 1 % a cualquier temperatura, por lo que para cada
experimento se realizara el ajuste del rendimiento de gases ligeros mediante el analisis de la

muestra gaseosa.
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Figura 4.2.2. Variacion de la conversion total a 355°C ( A ) y del rendimiento liquido
en experimentos de hidroconversion en ausencia de catalizador a 355°C (m ) y 315°C (@),
con 28 kgf/cm?, WHSV =30 hrty H2/HC = 2.

4.2.1. Resistencia difusionales externas.

La presencia de fenémenos difusionales en reacciones heterogéneas es indudable, por
lo que es preciso estimar su efecto sobre la cinética de dichas reacciones.

Las resistencias externas a la particula de catalizador dependen principalmente del
flujo de alimentacidn [12], por esta razon se realizaron experimentos variando los flujos de
alimentacion manteniendo constante el tiempo de contacto (Wcat/Fo) modificando
proporcionalmente la cantidad de catalizador en el empaque.

La figura 4.2.3 muestra la variacion de la conversion total de los experimentos de

hidroconversidn con respecto a las variaciones del flujo de alimentacion. El flujo base es el
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empleado para los experimentos de actividad catalitica, el cual consiste en 18 ml/hr de
mezcla liquida de hidrocarburos y 120 ml/hr de hidrégeno alimentados a un empague con
0.5g de catalizador Mo(6%)Al,03-(20%)HZSM5 a 355°C y 28 Kgf/cm?.

En la figura 4.2.3 se puede observar que la conversion total alcanza un valor de 48% y
permanece constante en el intervalo de operacion del flujo base por lo que este tipo de
resistencias difusionales pueden considerarse de poca importancia en el presente estudio lo
cual concuerda con estudios anteriores [14].
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Figura 4.2.3. Verificacion experimental del efecto de las resistencias externas sobre la
actividad catalitica de catalizadores Mo (6%)/Al,03-(20%)HZSM5 ( m ) y Pt(0.2%)/Al,05-
(20%)HZSM5 (e ) a 355°C,con relacion H2/HC = 2.

4.2.2. Resistencia difusionales internas

El tipo de catalizadores propuestos para el proceso de hidroconversion requiere de
propiedades de selectividad de forma por lo que las resistencias difusivas en el interior de la
particula son importantes. Para establecer la importancia de las resistencias al transporte de
masa sobre los resultados observables de rapidez de reaccion se emplearon criterios en los
cuales se asegura que el factor de efectividades mayor a 0.95.

99



Cap. 4.- Resultados Experimentales Del Andlisis Del Proceso De HCS

El tipo de catalizadores utilizados cuenta con un sistema poroso bimodal con micro
poros en la zeolita HZSM5 y meso poros en la alimina. La alimina presenta poros con
dimensiones entre 1 nm a 7 nm en los cuales las resistencias difusionales internas o intra-
particula pueden ser estimadas por criterios convencionales como el criterio de Mears [15]
para transporte dentro de los poros del catalizador, el cual determina la relacion entre la
velocidad de difusion y la velocidad de reaccién en el interior de la particula mediante un
namero adimensional de Damkahler.

Por su parte la zeolita HZSM5 presenta micro poros rectos de 0.53 x 0.56 nm y en
“zig-zag” de 0.51 x 0.55nm. EIl tamafio de estos poros es similar a los radios criticos de las
moléculas de hidrocarburos tratados, actuando como una malla molecular y por lo tanto
generando impedimentos estéricos [7, 8, 11]. Estas restricciones son deseables ya que
brindan las propiedades deseadas de selectividad de forma al catalizador, asi como una
disminucion en la formacién de precursores de carbén en el interior de los poros
impidiendo la desactivacion catalitica [8]. Las resistencias difusionales en los poros de la
zeolita o resistencias intra-cristal controlan el acceso a los sitios cataliticos acidos del
catalizador, y por lo tanto al mecanismo bifuncional del catalizador. Las resistencias intra-
cristal seran evaluada por el criterio de Weisz [13], el cual determina si estas resistencias

limitan al mecanismo bifuncional para un compuesto dado.

4.2.2.1. Estimacion de las resistencias difusionales intra-particula.

Para estimar la influencia de las resistencias internas presentes en los macro poros de
la alumina se empleo el criterio tradicional de Mears [15, 16], evaluado mediante un
experimento de hidroconversién operando el reactor de modo diferencial con 0.2g de
catalizador Mo(6%)Al,05-(20%)HZSM5 a 315°C y 28 Kgflcm? y relacién H2/HC=2. El
criterio establece que para asegurar que la difusion sea adecuada n > 0.95, se requiere de un
tamafio de particula tal que cumpla la condicion presentada en la ecuacion 4.2.1.

desarrollada para una particula esférica [15].
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SRR < (4.2.1)

Donde Cs es la concentracion de reactivo en la superficie del catalizador, la cual
debido a la poca influencia de las resistencias externas en los experimentos anteriores se
considera de igual valor que en la fase fluida (Cs= 1.131*10™ mol/cm®). Rp, es el radio de
la particula de catalizador determinada por SEM para este calculo se toma el diametro
mayor que es de 0.0135 cm. De, es la difusividad efectiva se calcula para el n-heptano
segun la ecuacion 4.2.2 considerando la combinacion de la difusividad molecular (Dag)

como la de Knudsen (Dk).

De =

1
E -
+
)
T

(4.2.2)

Los valores de porosidad e = 0.4 y tortuosidad t = 2.5 de la zeolita HZSM5 del
catalizador se tomaron de la literatura [17] obteniendo un valor de difusividad efectiva de
9.271*10 cm?/seg.

Finalmente Roys €S la rapidez de reaccion observada experimentalmente donde la
conversion de n-heptano fue de 2.73% y la total fue de 2.48% tomando un flujo molar a la
entrada de 0.0798 mol/hr. Empleando la ecuacion 4.2.3 se estimo el valor de la rapidez de

reaccion observada en 0.01165 mol/hr gcat.

(4.2.3)

Con los datos anteriores el valor calculado para el criterio de Mears es de 0.06135, el
cual al ser menor a la unidad satisface dicho criterio indicando que los procesos de trasporte

en el interior de los poros de la alimina son poco importantes.
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4.2.2.2. Estimacioén de las resistencias difusionales intra-cristal.

Las resistencias difusionales en los poros de la zeolita HZSM5 intervienen de manera
importante en las reacciones de hidroconversion debido a la selectividad de forma provista
tanto hacia algunos reactivos como para productos [18]. Los resultados de la selectividad de
forma se pueden ser observados como variaciones en la selectividad del proceso de acuerdo
al tamarfio de los poros de la zeolita como se vera posteriormente en este capitulo. En esta
etapa se determinara si dichas resistencias afectan el mecanismo bifuncional propuesto por
Weisz [13]. Este mecanismo plantea que las distancias entre dos sitios cataliticos es tal que
las moléculas pueden desplazarse de uno a otro manteniendo que la reaccion de las especies
adsorbidas en los sitios cataliticos sea la etapa limitante del mecanismo.

Para determinar si en nuestros catalizadores propuestos realmente se lleva a cabo un
mecanismo bifuncional se empleo el llamado criterio de Weisz expresado a través de la
siguiente correlacion conocida como el nimero de Weisz [13] (ecuacion 4.2.4). El criterio
compara la velocidad de reaccién de una molécula especifica contra su velocidad de
transferencia a través de los poros del material zeolitico cuando el valor del nimero de
Weisz es menor a la unidad podemos considerar que el factor de efectividad de la particula

(considerando geometria esférica) es mayor a 0.9.

W, = 7,42 = o, <! (4.2.4)

Donde R es la longitud caracteristica de la particula calculada, considerando que
presentan una forma esférica, a partir del didmetro de particula de la zeolita (R= Dp/6)
obteniendo un valor de 2.33*10"° cm. Dz es la difusividad efectiva en los poros de la zeolita
tomados de la literatura [7, 17] y mostrados en la Tabla 3.3.1. El termino (-dNa / Vs*dt) es
la rapidez de reaccion observada en términos del volumen del catalizador. El valor de la

densidad de los cristales de zeolita se obtiene de la bibliografia [17] y se considera de 2
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g/cm®. Obteniendo un valor de la velocidad de reaccién de 6.11*10° mol/s cm®. Con estos
datos se determinaron los valores para el numero de Weisz (Wz), para los compuestos de
interés en las reacciones de hidroconversion realizadas. Valores caracteristicos de los datos

empleados en el célculo del nimero de Weisz se muestran en la Tabla 4.2.1.

Tabla 4.2.1. Datos caracteristicos para el calculo de criterio de intimidad de Weisz

para diferentes hidrocarburos.

Flujo Molar (mol/hr) 0.082 0.082 0.082
WHSV (hh) 75 75 75
Rapidez de reaccion 0.011 0.011 0.011
Observada (mol/h g)

Difusividad Efectiva (cm’/s) | 1.*107 1100 [ 1.x10"
Wz 0.029 0.573 1.862

Con estos calculos se determino que con los catalizadores mezclados mecanicamente,
es posible llevar a cabo un mecanismo bifuncional para el n-heptano, debido a que el valor
de difusividad efectiva para los compuestos considerados no limitan la velocidad aparente
de las reacciones superficiales. En el caso de compuestos con didmetro de particula mayor
como el O-xileno los procesos de difusion interna son lentos comparados con la reaccion
quimica por lo tanto las resistencias seran de mayor importancia alterando la velocidad de
reaccion esperada. Los valores de difusion efectiva para compuestos con diametro de
particula grande como el 3-propil tolueno, son hasta 4 Ordenes de magnitud menores
confirmandola presencia de selectividad de forma en la zeolita HZSM-5.
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4.3. Actividad catalitica de catalizadores Metal /Al,Os.

En todos los catalizadores preparados en este estudid se utiliza y-alimina como
soporte de la actividad hidrogenante (metal) en el caso de las mezclas mecénicas y como
matriz en el catalizador bifuncional. Por lo tanto, antes de analizar las reacciones de
hidroconversion con los catalizadores bifuncionales, se llevo a cabo un andlisis del aporte
de la alimina a la funcion acida en el mecanismo de reaccion.

La actividad catalitica &cida de la y-alumina es conocida y se ha utilizado en procesos
de reformacion, sin embargo la acidez aportada por la misma es insuficiente para la
mayoria de los procesos de hidroconversion [19], por lo que ha sido necesario
incrementarla mediante la adicion de algun aditivo como el cloro [20, 21] y otros [22].

Por lo tanto con la finalidad de establecer la contribucién a la funcién &cida de la
alimina en el catalizador se realizaron experimentos con catalizadores Mo(x)/Al,O3; pre
sulfidrado y Pt(x)/Al, O3 pre reducido, llevandose a cabo el mismo procedimiento de
reaccién mencionado en el capitulo 2, a una presion de 28kg/cm? y a temperaturas de 315,
355y 395°C. Los resultados de dichos experimentos, se muestran en la Figura 4.3.1.

A las condiciones posibles de operacién del proceso de HCS con WHSV =30 h, Los
resultados de reaccion no muestran conversion a 315°C y muestran conversiones globales
menores al 2% a 355°C. Al incrementar la temperatura a 395°C, La conversién es de
aproximadamente 3.9% en el catalizador de molibdeno y 4.6% en el de platino.

A partir del analisis cromatrografico de las muestras liquidas encontramos que en el
catalizador de molibdeno a la temperatura de 395°C se encuentran pequefias cantidades de
productos C7’s (principalmente el 3,3 dimetil-pentano y productos de hidrogenacion del
tolueno) y rastros de productos ligeros como el butano, i-butano y menores (propano).

En el caso del catalizador de platino no se encuentran productos ligeros a ninguna
temperatura. Los productos de isomerizacion estan presentes (principalmente 3,3 dimetil-
pentano y 2,2,3-timetil-butano). En ambos caso no se encuentran rastros de productos de

alquilacion con ocho 4tomos de carbono o mayores.
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En el andlisis de la muestra de la fase gaseosa se encuentran solamente trazas de los
compuestos de la carga de alimentacion y en el caso del catalizador de molibdeno sulfurado

productos ligeros (i-butano).

A) B)

Xt (%), Y (%)

205 315 355 395 295 315 355 395

Temperatura (°C) Temperatura (°C)

Figura 4.3.1. Resultados de Conversion total ( e ), y rendimiento de productos de
desintegracién ( m ) e isomerizacion ( A ) de las reacciones de hidroconversion a diferentes
temperaturas sobre catalizadores de Mo(6%)/Al,0; (A) y Pt(0.5%)/Al,0; (B) con
WHSV=30 h™, con 28 kg/cm? y H2/HC = 2.

Es evidente que la actividad de estos catalizadores es sumamente pequefia y la
selectividad se inclina hacia los productos de hidrogenacion. De acuerdo a estos resultados
podemos concluir que la alimina por si sola no presenta actividad catalitica significativa en
las reacciones del proceso de hidroconversion catalitica selectiva, por lo que su aporte a la
funcidn acida del catalizador bifuncional, a las condiciones de operacion de este proceso
puede ser considerado despreciable incluso a tiempos de residencia relativamente altos
(WHSV = 30 h™). Por lo tanto se considera que las reacciones de arreglo estructural se
Ilevan a cabo Unicamente sobre los sitios acidos de la zeolita HZSMS5, por lo que para fines

del modelo matematico solo se tomara en cuenta la contribucién de la zeolita a la funcién

acida.
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4.4  Efecto del tamafio de poro (zeolita beta)

Los catalizadores bifuncionales utilizados en el proceso de hidrodesintegracion
generalmente tienen como componente acido zeolitas de tamafio de poro relativamente
grande como la zeolita  [11, 23-24] y principalmente las faujasitas [25-27] para permitir el
acceso a compuestos robustos presentes en los cortes pesados de crudo. Ademas de la
acidez requerida para las reacciones de arreglo estructural, la zeolita HZSM5 debe proveer
la selectividad de forma requerida por el proceso hidroconversion catalitica ya que uno de
sus objetivos es el incremento del numero de octano (RON) de la mezcla alimentada como
se comento en el capitulo 1. Una desventaja de este tipo de catalizadores son las reacciones
de hidrogenacion de aromaticos y desintegracion de compuestos ramificados y nafténicos
ya que su efecto negativo sobre el numero de octano y el rendimiento liquido no se ve
compensado por las reacciones de isomerizacion de parafinas lineales. Por lo que el
catalizador de hidroconversion debe se selectivo a moléculas de bajo octanaje. Esto se logra
mediante la selectividad de forma provista por la zeolita HZSM5 [18].

Por lo tanto se realizaron experimentos de hidroconversion para comparar el
comportamiento de las reacciones de los catalizadores bifuncionales propuestos en este
trabajo con catalizadores similares incorporando la funcion acida con una zeolita con
tamafo de poro mayor como la zeolita . Tomando en cuenta que las dimensiones de las
cavidades en la zeolita HZSM-5 son de 5.3 x 5.6 °A 'y 5.1 x 5.5 °A, mientras que en la
zeolita B son de 6.6 x 6.7 °’A'y 5.6 x 5.6 °A [23].

Se comparo la actividad y selectividad de dos catalizadores con relacion acido / metal
alta para resaltar la actividad acida de la zeolita. Se utilizo molibdeno con carga metalica
equivalente a 3%, el porcentaje de zeolita en la mezcla fisica con alimina se mantuvo en
20%. La distribucién de productos clasificados por numero de atomos de carbono se
presenta en la Figura 4.4.1, donde se puede apreciar que los compuestos ligeros producto de
reacciones de hidrodesintegracion son los mas importantes debido a la baja actividad
metalica. Asi mismo, resalta que en los productos del catalizador Mo(3%)Al203 +
(20%)Hp existe un incremento importante en la generacion de productos de isomerizacion
(C7), este aumento se caracteriza por alto contenido de compuestos multi-ramificados

principalmente 2, 3 dimetilpentano, 2, 4 dimetilpentano y etilpentano. Ademas de una
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produccion de compuestos de 8 y 9 atomos de carbono producto de reacciones de
alquilacién alifatica y desintegracion. Este tipo de compuestos son practicamente
inexistentes con catalizadores Mo (3%)Al,03; + (20%) HZSM5. La produccion de este tipo
de compuestos se atribuye a que el catalizador Mo(3%)AI203 + (20%)Hp existen mucho
menos impedimentos estéricos en las cavidades de la zeolita HB lo cual permite este la

generacion y desorcion de este tipo de productos.

% mol

C4- CB C8 C7 C8 C8 C10 C10+
Productos

Figura 4.4.1. Distribucion de productos de reaccion con catalizadores
%MO(B%)/AI203+(20%)HZSM5 y #Mo(3%)/Al,03+(20%)HB. A T= 315°C, P=28
Kglem?, WHSV =30 h'.

Al analizar la actividad de ambos catalizadores (Figura 4.4.2) podemos observar un
incremento en la conversion de los tres compuestos de la mezcla de alimentacién, sin
embargo el mayor incremento lo muestra el metilciclohexano cuya conversion aumenta de
8.7% en el catalizador Mo(3%)Al,0; + (20%)HZSM5, hasta un  36.1% sobre
Mo(3%)Al,0; + (20%)Hp, esta diferencia en conversion se debe a la presencia de
selectividad de forma hacia reactivos en la zeolita HZSM5, que impiden que reacione a un
nivel mayor. Una comparacion detallada entre la actividad de ambos catalizadores requiere
una comparacién en la fuerza de los sitios acidos de ambas zeolitas, sin embargo

simplemente se analizan los efectos atribuidos a la selectividad de forma.
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Figura 4.4.2. Conversion de reactivos de la mezcla modelo con catalizadores
bifuncionales §M0(3%)/A|203 + (20%)HZSM5 y i :Mo(3%)/Al,05 + (20%)HB. A T=
315°C, P=28 Kg/cm? WHSV =30 h™.

Por lo tanto, las restricciones por selectividad de forma provistas por la zeolita
HZSM5 impiden el acceso de compuestos ramificados o voluminosos con alto numero de
octano, y solo permiten el acceso a lo sitos activos a moléculas lineales de bajo nimero de
octano, asi mismo, impide la formacion de moléculas de mayor tamafio formados por

reacciones de polimerizacion las cuales también son precursoras de coke [10,11].

45  Efecto de la relacion hidrogeno / hidrocarburos.

La actividad y selectividad de las reacciones de procesos de hidrotratamiento
dependen en gran medida de la relacion Hidrégeno/Hidrocarburos que se presenta en el
lecho catalitico [19], tal es el caso del proceso de hidroconversion catalitica selectiva. Una
disminucion en la presion parcial de hidrogeno en el reactor origina una inmediata
disminucion en la actividad general debido a la reduccion en la rapidez de las reacciones de
deshidrogenacion / hidrogenacién sobre lo sitios metalicos disminuyendo la actividad

general del mecanismo de reaccion [17, 19], Esto genera a su vez una alteracion en el orden
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de las rutas de reaccion y finalmente la selectividad del proceso. La reduccion de la presion
parcial de hidrogeno propicia ademéas la formacion de compuestos olefinicos pesados
precursores de Coke y su deposicién en la superficie del catalizador lo cual trae como
consecuencia la eventual desactivacion de los catalizadores soportados [28].

Para verificar el efecto de la relacion hidrogeno/hidrocarburos en las reacciones de
hidroconversion se realizaron experimentos disminuyendo esta relacion al variar la cantidad
de hidrogeno alimentado al sistema de reaccion. Para eliminar posibles variaciones en las
condiciones de flujo del reactor, estas se mantuvieron constantes y la disminucion de la
presion parcial de hidrogeno se lleva a cabo sustituyéndolo por un gas inerte como el
nitrégeno.

Los experimentos se realizan con 0.5 g de un catalizador con alta funcién
hidrogenante como Pt (0.05) / Al,03 + HZSM5 reduciendo la alimentacion de hidrogeno al
50% alimentando una mezcla 1:1 de hidrogeno y nitrégeno al reactor y al 100%
sustituyendo completamente el hidrégeno en la alimentacion. Los resultados de estos
experimentos se muestran en la Figura 4.5.1.

La concentracion de compuestos olefinicos en la distribucion de productos de las
reacciones de hidroconversion es permanentemente baja (<0.01%) por las caracteristicas
hidrogenantes de los catalizadores empleados. Al disminuir la presion parcial de hidrégeno
en la alimentacion podemos ver un claro incremento en la concentracion de estos
compuestos principalmente heptenos (O7) y olefinas pequefias (O3, 0O4) cuyas
concentraciones se incrementan hasta alcanzar un rendimiento cercano al 1%. Este
comportamiento se puede atribuir a que las reacciones de hidrogenacion se ven afectadas a
causa del desplazamiento del equilibrio quimico. Asi mismo, la actividad catalitica se
reduce, ya que la conversion total disminuye en un 43%. Esta reduccion afecta
principalmente a los productos de isomerizacion del n-heptano y el metilciclohexano cuya
produccion se reduce hasta en un 86% mientras que los productos de desintegracion se ven
disminuidos solo ante la ausencia de hidrogeno en la alimentacion disminuyendo en un
27%. Al parecer el hidrogeno generado en las reacciones de deshidrogenacién sobre los
sitios metalicos se captan para llevar a cabo las reacciones de desintegracion. Por su parte
los productos de alquilacion del tolueno se ven favorecidos ante la ausencia de hidrogeno

en la alimentacion, este aumento del casi 80% se atribuye al aumento en la concentracion
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superficial de los fragmentos olefinicos que al no ser hidrogenados son capaces de alquilar

al tolueno beneficiando el rendimiento de este tipo de compuestos.
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Figura 4.5.1. Efecto de la relacion Hidrogeno / Hidrocarburos sobre el rendimiento de
los principales grupos de productos de las reacciones de hidroconversion sobre
catalizadores de Pt/Al,O3+(20%)HZSMS5, a T = 315°C, P = 28 Kg/cm® y WHSV = 30 hr™.
(#) Productos de desintegracion, (A) Productos intermediarios olefinicos O7, (e) Productos

de Alquilacién Aromatica, ( m ) Productos de isomerizacion, (x) Productos totales.

4.6  Comportamiento cinético con Pt / HZSM5 (20%0)-Al,03

El anélisis de las reacciones de hidroconversion sobre catalizadores bifuncionales se
realiz6 empleando el equipo, condiciones y mezcla modelo de alimentacion descritos en el
capitulo anterior. La presi6n se mantiene constante a 28 Kg/cm® mientras que las
temperaturas de prueba fueron 295, 315y 355°C. El comportamiento del proceso se estudia
con respecto al tiempo de residencia (WHSV), el cual se modifica mediante la cantidad de

catalizador colocado en el reactor, considerando que las cantidades del mismo son tan
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pequefias que los perfiles de reaccion en el empaque son despreciables, por lo que el
sistema de reaccion puede considerarse como un reactor diferencial.

El estudio cinético se realizara a diferentes porcentajes de conversién global del
sistema de platino tomando principal interés en el intervalo de conversion baja (< 50%),
con la finalidad de identificar a los diferentes productos de reaccién y proponer un
mecanismo de reaccidn con respecto a su comportamiento cinético. Para esto se utiliza un
catalizador Pt(0.05) / Al,O3 + HZSM5 , La carga de platino es pequefia para asegurar una
dispersion perfecta sobre la superficie del catalizador, pero es suficiente para llevar a cabo
las reacciones de hidrogenacion/des hidrogenacion de hidrocarburos deseadas.

El andlisis del efecto de variables de operacion tales como temperatura, presion y
Espacio velocidad (WHSV) sobre las ha sido determinado en un estudio anterior [29]
mediante un disefio factorial 2k [30, 31].

Los experimentos se realizan a condiciones caracteristicas del proceso de HCS,
siguiendo una secuencia aleatoria como se mostro en la Tabla 2.5.3, con la finalidad de
minimizar el error por el factor humano [30].

Al analizar cromatograficamente los productos de reaccién obtenidos en los
experimentos de hidroconversion, es posible establecer que la reactividad de los
hidrocarburos alimentados varia con la temperatura. Los experimentos realizados a 315°C
muestran que el compuesto menos reactivo es el metilciclohexano que alcanza hasta un
19.6% de conversién con un WHSV = 18.8 h™. Mientras que el tolueno y el n-heptano
presentan conversiones de 48.7% y 47.2% respectivamente como se muestra en la Figura
4.6.1.

La conversion del tolueno se incrementa a tiempos de residencia mas altos, sin
embargo no se detectan productos de alquilacién aromatica en el analisis de productos
mostrado en la Figura 4.6.2, por lo que esta conversion se atribuye a reacciones de
desaromatizacion e hidrogenacion llevadas a cabo en los sitios cataliticos de platino. Esto
explica también la baja conversion del Metilciclohexano ya que posiblemente se obtenga

como producto de hidrogenacion del tolueno.
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Figura 4.6.1. Conversion de reactivos en reacciones de hidroconversion con
Pt(0.05)/Al,03+HZSM-5a T = 315 °C. (-m-n-C7, -¢- MCHA, -4 - Tol.).

La distribucion de productos obtenida a 315°C muestra que los principales productos
son compuestos parafinicos pequefios de 3 y 4 atomos de carbono producidos por
reacciones de desintegracion convencional en la posicion 3, apareciendo principalmente el
n-butano, el i-butano y el propano. Estos compuestos alcanzan rendimientos cercanos al
40%. a un tiempo de residencia grande, sin embargo aproximadamente el 90% de estos
compuesto son obtenidos en la muestra gaseosa. En la muestra liquida los productos
principales son compuestos con 7 atomos de carbono producidos por reacciones de
isomerizacién del n-heptano como el 2-metil-hexano, el dimetil-pentano y en el caso de
nafténicos producto de la isomerizacion del metilciclohexano se presenta principalmente el
dimetil ciclopentano. Se obtienen también trazas de algunos compuestos mayores a 8
atomos de carbono principalmente el propil, metil-benceno, producto de reacciones de

alquilacién aromatica.
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Figura 4.6.2. Distribucion de Productos de reaccion con catalizador
Pt(0.05)/Al,03+HZSM-5 a T = 315°C.(- ¢ - < C4 (eje derecho), - m - iC5, -x- iC6,
-a-iC7,-*- A9, -e- A10).

A incrementar la temperatura de reaccion a 355°C, el orden de reactividad cambia
drasticamente y se puede apreciar en la Figura 4.6.3, que el compuesto mas reactivo es el n-
heptano con una conversién de hasta 81.8% a un WHSV = 18.8 h, seguido del
metilciclohexano con 75.6% y finalmente el tolueno con 52.5%.

El incremento en la reactividad de los compuestos por efecto de la temperatura de
acuerdo con la ley de Arrehnius se marca para el n-heptano, el cual aumenta su conversion
méaxima en un 73% con respecto a la obtenida a 315°C. Sin embargo el incremento que
presenta el metilciclohexano es mucho mayor ya que su conversion maxima practicamente
se triplica, mientras que la conversion del tolueno solo incrementa en un 7% con respecto a
la temperatura inferior. Esto se atribuye a que el aumento de temperatura beneficia a las
reacciones de desintegracion del n-heptano en mayor medida que a las correspondientes
reacciones de apertura de anillo del metilciclohexano y de alquilacion aromatica a las

condiciones de presion dadas.
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Figura 4.6.3. Conversion de reactivos en reacciones de hidroconversion con
Pt(0.05)/Al,03+HZSM-5a T = 355 °C. (-m-n-C7, -¢- MCHA, -4 - Tol.).

Considerando que el rendimiento de los productos atribuidos a reacciones de
alquilacién del tolueno (compuestos mayores a 8 atomos de carbono) se incrementan
notablemente (aumenta 5 veces) al aumentar la temperatura a 355°C, como se aprecia en la
distribucion de productos mostrada en la Figura 4.6.4. Es posible considerar que las
reacciones de alquilacién aromatica sustituyen a las reacciones de hidrogenacion en la
conversion del tolueno.

A 355°C Los productos de isomerizacion del n-heptano y el metilciclohexano se
incrementan en un 25% aproximadamente pero decrecen a tiempos de residencia mayores a
WHSV=30 h™. Este comportamiento se debe a que los productos de desintegracion de 3y 4
atomos de carbono se convierten en los productos principales al triplicar su rendimiento a
tiempos de residencia menores a WHSV = 30 h, ya que las reacciones de desintegracion
se ven favorecidas a mayor tiempo de residencia y temperaturas elevadas. A tiempos de
residencia grandes, los fragmentos olefinicos generados llevan a cabo reacciones de
alquilacién del tolueno incrementando a su vez el rendimiento de productos de 10 atomos
de carbono, como el propil, metil benceno, etil tolueno y el trimetil benceno

principalmente.
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Figura 4.6.4. Distribucion de productos de reaccion con catalizador
Pt(0.05)/Al,03+HZSM-5 a T = 355°C. (- #- < C4 (eje derecho), - m - iC5, -x- iC6,
-a-iC7,-*- A8, -+- A9, -e- A10, - _->A10.).

Por lo tanto es posible deducir que la alta conversion del tolueno a 315°C, se debe
principalmente a reacciones de hidrogenacion en los sitios metalicos de platino siendo
afectados de menor manera por la temperatura. Se ha establecido que en el intervalo de
temperaturas de trabajo se llevan a cabo reacciones de hidrogendlisis sobre sitios
hidrogenantes fuertes provistos por metales nobles como el platino [19, 28].

Este analisis realizado a los datos de actividad obtenidos para catalizadores de platino,
indica que los grupos de reaccion principales en el proceso de HCS fueron la isomerizacion
y rompimiento de n-heptano y MCHA, asi como la alquilacion del tolueno. Otros grupos de
reacciones menos importantes fue la hidrogenacién de aromaticos y en menor medida la
alquilacion alifatica.
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4.7  Comportamiento cinético con Mo / HZSM5 (20%)-Al,0:s.

El anélisis de las reacciones de hidroconversion sobre catalizadores bifuncionales se
realiz6 tomando como base el catalizador presulfidrado Mo(6%) / HZSM5(20)-Al,0s, el
cual presenta una relacion dcido metal mayor con respecto a los catalizadores de platino. El
comportamiento del proceso se estudia con respecto al tiempo de residencia (WHSV),
empleando el equipo, condiciones y mezcla modelo descritos en la parte experimental.

El tiempo de residencia se modifica mediante la cantidad de catalizador colocado en
el reactor, considerando que las cantidades del mismo son tan pequerias que los perfiles de
reaccion en el empaque son despreciables, por lo que el sistema de reaccion puede
considerarse como un reactor diferencial.

Los experimentos se realizan a condiciones caracteristicas del proceso de HCS,
siguiendo un modelo aleatorio con la finalidad de minimizar el error por el factor humano

como se muestra en la Tabla 2.5.1 [30].

Conv. (%)

1/WHSV (min)

Figura 4.7.1. Conversién de reactivos en reacciones de hidroconversién con

Mo0(0.6)/Al,05+HZSM-5 a T = 315 °C, (- m- n-C7, - - MCHA, - - Tol.).
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El andlisis cromatografico de los productos de la reaccion de hidroconversion a
temperatura de 315°C, muestra que el compuesto mas reactivo en la mezcla de
alimentacion hasta un valor de WHSV de 12.5 h, es el n-heptano con 47% de conversién,
seguido por el metilciclohexano y finalmente el tolueno cuyas conversiones son de 37.8% y
36.9% respectivamente como se aprecia en la Figura 4.7.1.

El comportamiento de los diferentes productos agrupados por numero de atomos de
carbonos se muestra en la Figura 4.7.2, donde el grupo de productos mas abundantes es el
formado por compuestos ligeros con cuatro carbonos o menores el cual alcanza
rendimientos hasta del 30%. Este grupo esta compuesto principalmente por propano, n-
butano, iso-butano y trazas de buteno. Este tipo de compuestos se forman a partir de
reacciones de desintegracion sobre sitios &cidos mediante un mecanismo de escision en la
posicion beta [28, 32-35].

Las iso-parafinas de siete carbonos que se producen en mayor proporcién son el iso-
heptano y en menor proporcion el dimetilpentano. El rendimiento de estos productos de
isomerizacién es muy pequefio (0.8%mol) en comparacion con los rendimientos obtenidos
sobre catalizadores de platino, sin embargo el rendimiento de productos de cinco y seis
carbonos es de importancia en catalizadores de molibdeno (4.3 %mol). Este grupo de
compuestos C5 y C6 esta integrado por iso-pentano y 2metil-pentano respectivamente.

El tamafio de estos compuestos entran en el intervalo deseado para la produccion de
gasolina sin embargo no son productos de reacciones de isomerizacion, Estos compuestos
son generados mediante un mecanismos de desintegracion que involucra reacciones de
alquilacion alifatica (dimerizacion) del n-heptano. Los productos generados de 14 atomos
de carbono, son demasiado voluminosos por lo que son inmediatamente fragmentados por
la selectividad de forma hacia productos brindada por los poros de la zeolita HZSM5 [10,
11, 17], de esta manera se genera los compuestos de 5 y 6 atomos de carbono y algunas
trazas de compuestos de los grupos de 8 y 9 atomos de carbono siendo principalmente
dimetil-hexano, tetrametil-pentano respectivamente. EI mecanismo de las reacciones de

dimerizacion-desintegracion se considerd en el capitulo 2 de este trabajo.
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Figura 4.7.2. Distribuciébn de productos de reaccion con catalizador
Mo(0.6)/Al,03+HZSM-5 a 315°C. .(- ¢- < C4 (eje derecho), - m - iC5, -x- iC6,
-a-iC7,-*- A8, -e- A9, -+- A10, - _->A10.).

Los productos principales que se obtienen con las reacciones de alquilacion aromatica
se encuentran reunidos en los grupos de compuestos aromaticos mayores a 8 dtomos de
carbonos EI m-Xileno es el compuesto de mayor concentracién en el grupo de aromaticos
C8, en el grupo C9 es el dimetil tolueno. Mientras que en mayor proporcion (2% mol) se
obtienen compuestos aromaticos de 10 atomos de carbono como el dietil-benceno, el 1-
metil-3-propilbenceno y el 1-metil-4-propilbenceno. Finalmente el grupo C10+ se
encuentra formado por compuestos pesados no identificados provenientes principalmente
de la alquilacion del tolueno presente en la carga sintética.

Al aumentar la temperatura del sistema de reaccion a 355°C, la conversion de los tres
compuestos en la mezcla de alimentacion se incrementa manteniendo el mismo orden de
reactividad como se aprecia en las Figura 4.7.3. El n-heptano alcanza conversiones del
90%, seguido del metilciclohexano del 85% y finalmente por el tolueno que reacciona hasta
en un 70%.
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Figura 4.7.3. Conversién de reactivos con Mo(0.6)/Al,03+HZSM-5 a 355 °C, (-®- n-
C7,-¢- MCHA, -a-Tol.).

Con respecto a la distribucion de productos (Figura 4.7.4) el grupo de compuestos
mas beneficiado es el de compuestos ligeros los cuales duplican su rendimiento (Aprox.
70%mol). Con respecto a los deméas grupos de compuestos alcanzan su maximo
rendimiento a valores de WHSV de 30 h™. A un tiempo de residencia mayor, el
rendimiento se mantiene constante con excepcion de los productos de alquilacién aromaética
los cuales contintan incrementando su rendimiento hasta un 4%mol.

Finalmente podemos concluir que de acuerdo a la distribucion de productos de las
reacciones de hidroconversion catalitica selectiva empleando diferentes catalizadores
bifuncionales y temperaturas, los tipos de reaccion principales llevadas a cabo en este
proceso son: reacciones de desintegracion de parafinas, reacciones de isomerizacion de
parafinas y naftenos y reacciones de alquilacion alifatica y aromatica que se desarrollan en
los sitios acidos de la zeolita HZSM5, mientras que en los sitios metélicos se llevan a cabo
reacciones de hidrogenacion y des hidrogenacion. Estos resultados concuerdan con estudios
previos de los mecanismos de catalisis bifuncional [14].

De acuerdo a los grupos de reacciones presentes en el proceso, resulta evidente que la

relacion entre las reacciones generadas por sitios acidos y las generadas en sitios metalicos,
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influye de manera importante en la distribucion de productos del proceso de

hidroconversion catalitica selectiva.

Y (%omol)

0 2 4 6
1/WHSV (min)

Figura 4.7.4. Distribuciébn de productos de reaccion con catalizador
Mo(0.6)/Al,03+HZSM-5a T = 355°C. .(- ¢- < C4 (eje derecho), - m - iC5, -x- iC6,
-a-iC7,-*- A8, -0- A9, -+- A10, - _->A10.).

4.8 Efecto del balance acido metal en la actividad del catalizador

A continuacion se detalla el estudio del efecto que tiene el balance entre las funciones
acida e hidrogenante del catalizador bifuncional. En el presente estudio la relacion entre
ambas funciones cataliticas se lleva a cabo mediante la variacién de la funcién
hidrogenante manteniendo la funcion &cida constante. La razén es que al variar el
porcentaje de zeolita HZSMD5 se alterarian algunas propiedades fisicas del catalizador como
la distancia entre sitios cataliticos [13,19] o bien la resistencia mecéanica. Asi mismo al
modificar el numero de sitios activos en la zeolita HZSM5 mediante la variacién de la

relacion Si/Al de la misma, se modifica la fuerza &cida de los sitios activos [36] por lo que
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estos experimentos no podrian ser comparables. Por lo tanto la relacion acido/metal de los
catalizadores bifuncionales se altera de dos maneras:

a) mediante el tipo de metal utilizado modificando la capacidad hidrogenante de los
sitios cataliticos, teniendo como extremo de una relacion acido metal alta a un catalizador
mono funcional Al,03+(20%)HZSMS5 el cual se prepara y evalGa a iguales condiciones que
los catalizadores bifuncionales.

b) Modificando la relacion acido/metal del catalizador por medio de la cantidad de
metal incorporado al catalizador. De esta manera logrando modificar la cantidad de sitios
metalicos en la superficie del catalizador y por lo tanto la distancia entre los sitos cataliticos
adyacentes sobre la superficie del catalizador alterando asi las posibles rutas de reaccion.

4.8.1. Efecto del tipo de metal.

Las propiedades hidrogenantes de diferentes especies metalicas se han publicado
anteriormente y se ha reportado que los metales nobles como el paladio [37-38] o el platino
[20-21, 39-42] son excelentes agentes hidrogenantes. Especificamente el platino provee una
excelente actividad hidrogenante generando el llamado “comportamiento ideal” para los
procesos de hidrodesintegracion (Hydrocracking) [43]. Este comportamiento consiste en
que las reacciones de hidrogenacion y des hidrogenacion pueden ser consideradas en
equilibrio ya que su rapidez de reaccidén es mucho mayor con respecto a las reacciones de
arreglo molecular en los sitios acidos [43-44]. El uso de metales de transicion como el
Tungsteno [45], niquel [46], Molibdeno [47-49] y mezclas de ellos [50-52] es comdn en
catalizadores para procesos de hidrotratamiento ya que a pesar de tener una actividad
hidrogenante menor a la de los metales nobles, presentan actividad hidrogenante resistente
a la presencia de azufre en la alimentacion al proceso ya que los sitios cataliticos se
encuentran en forma sulfurada.

Al comparar la distribucion de productos de un catalizador con sitios hidrogenantes
muy potentes como los de platino en forma reducida Pt(0.05%)/Al,03+(20%)HZSM5, con
la generada por un catalizador de Molibdeno presulfurado Mo(6%)/Al,03+(20%)HZSMS5, a
un tiempo de residencia similar (WHSV = 30 h™) y misma temperatura (315°C) como se
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observa en la Figura 4.8.1. Se puede apreciar una clara la diferencia en la distribucion de
productos generados por los catalizadores mencionados en la corriente liquida.

El catalizador de platino muestra una distribucién tipica de la hidrodesintegracion
ideal, se llevan a cabo reacciones de isomerizacion y de desintegracién mediante el
mecanismo convencional de escision en la posicion beta del n-heptano y metil-ciclohexano,
generando productos C; mono y biramificados y compuestos C; y C4. En menor medida
también se llevan a cabo reacciones de alquilacion del tolueno obteniendo cantidades
pequefias (>0.5%) de aromaticos alquilados. Por su parte, el catalizador de molibdeno
sulfurado, debido a su menor capacidad hidrogenante, permite un mayor nimero de
reacciones en los sitios acidos del catalizador por lo que presenta una distribucion de

productos méas compleja.

(9%omol)
A=Y
a

Contenido en muestra liquida

>C4 C6 Cc8 C10

# de Carbonos

Figura 4.8.1. Comparacion de la distribucion de productos clasificada por nimero de
carbonos de catalizadores con agentes metalicos con diferente capacidad
hidrogenante. i Pt(0.05%)/Al,03+(20%)HZSM5, % Mo(6%)/Al,03+(20%)HZSM5 a
T = 315°C, P= 28 Kg/cm? y WHSV = 30 hr™.

Salta a la vista que el rendimiento de los productos de isomerizacién generado en el
catalizador de Molibdeno es apenas la decima parte del rendimiento sobre el catalizador de

Platino, mientras que el rendimiento de los productos de las reacciones de desintegracion es
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25% mayor en la muestra liquida, equivalente al 40% del total, con el catalizador de
Molibdeno que en el de Platino. Los grandes favorecidos son los compuestos aromaticos
alquilados los cuales se incrementan con respecto al catalizador de platino hasta en un
170%, esto es gracias a que los fragmentos olefinicos permanecen mas tiempo en la
superficie del catalizador sin ser hidrogenados por los sitios cataliticos permitiendo llevar a
cabo las reacciones de alquilacion. De igual manera los compuestos parafinicos de 5y 6
atomos de carbono presentan rendimientos significativos en los catalizadores de molibdeno
por razones similares a los compuestos alquilados, Estos compuestos son producto de un
mecanismo diferente de desintegracion que incluye una alquilacion previa del n-hepteno

(oligomerizacion) como se menciond en el capitulo 1.

Finalmente se estudio la distribucion de productos para un catalizador monofuncional
Al,03+(20%)HZSM5 como extremo de una relacion &cido/metal alta (A/M = o). Las
reacciones de iniciacion del mecanismo de hidroconversion en catalizadores bifuncionales
se lleva a cabo mediante la formacion de iones carbonio desde las parafinas en los sitios
acidos generando a su vez la deshidrogenacion de las parafinas y la formacion de iones
carbenio de acuerdo al mecanismo explicado en el capitulo 1 de este trabajo.

Los experimentos de hidroconversion empleando el catalizador mono funcional se
llevan a cabo a las mismas condiciones de operacion que los experimentos con
catalizadores bifuncionales (T = 315°C, P = 28 Kg/cm? y WHSV = 30 h™), obteniendo el
perfil de concentraciones mostrado en la Figura 4.8.2. Donde se aprecia que ante la
ausencia de la funcién metalica, el rendimiento de los productos de desintegracion de 3y 4
atomos de carbono es relativamente alto (19.1%) alcanzando un 12.3 %mol en la
distribucion de productos totales, y un 1.43 % en la muestra liquida. esta proporcion
representa aproximadamente el 50 % y 30 % del alcanzado con catalizadores de molibdeno
(6 %) y platino (0.05 %) respectivamente. Un comportamiento similar exhiben los
productos de 5y 6 4&tomos de carbono alcanzando valores de 1.21 %mol, que corresponde
al 78 % del obtenido con el catalizador bifuncional de molibdeno sulfurado. Por su parte el
rendimiento de productos de alquilacion se incrementa significativamente alcanzando
valores de 5.6 %mol, siendo el rendimiento mas alto de productos alquilados. Por su parte

los productos de isomerizacién de n-heptano y metil ciclohexano se ven drasticamente
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reducidos (0.27 %mol) debido a que los iones ramificados C; no son hidrogenados y

contintan reaccionando en la superficie del catalizador.

Contenido en muestra liquida
(2omol)
=
&)
I

oLl 1 __slimimll

>C4 C5 C6 C7 Cc8 C9 C10 =cCi10

# de Carbonos

Figura 4.8.2. Comparacion de la distribucién de productos clasificada por numero de
carbonos de catalizadores o Al,O3+(20%)HZSMD5,

Pt(0.05%)/Al,03+(20%)HZSM5 y & Mo(6%)/ Al,03+(20%)HZSM5 a T = 315°C,
P = 400Lb/plg® y WHSV = 30 hr™.

Con lo anterior podemos establecer que a valores pequefios de la relacion acido/metal
como es el caso de los catalizadores Pt/Al,03+(20%)HZSMS5, Los productos principales
son los de desintegracion e isomerizacion del n-heptano y metilciclohexano mientras que
los demas productos se encuentran en pequefias cantidades debido a la rapida
hidrogenacion de los compuestos olefinicos, finalizando asi la reaccion global en cadena.
Debido a su baja capacidad hidrogenante, los catalizadores Mo/ Al,03+(20%)HZSM5
brindan valores mayores de la relacion &cido/metal y presentan un comportamiento mas
cercano al catalizador mono funcional. Con catalizadores de Molibdeno sulfurado los

productos de isomerizacion se ven drasticamente disminuidos ya que al no ser
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hidrogenados inmediatamente, los compuestos olefinicos contintan reaccionando y se
favorecen los productos de desintegracion y principalmente los productos de alquilacion
aromatica y compuestos de 5 y 6 atomos de carbono obtenidos por el mecanismo de
dimerizacion desintegracion. Finalmente el catalizador Al,03+(20%)HZSM5 presenta el
minimo rendimiento en productos de isomerizacion mientras que presenta un maximo en

los rendimientos de productos de desintegracion y alquilacién de aromaticos.

4.8.2. Efecto de la carga metalica

Una vez determinadas las variaciones en la distribucién de productos y rutas de
reaccion del proceso de hidroconversion catalitica selectiva al emplear catalizadores con
diferente funcion metélica se procedido a modificar directamente la cantidad de sitios
cataliticos hidrogenantes en la superficie del catalizador mediante el cambio en la cantidad
de metal impregnado en los catalizadores de Pt/Al,O3+(20%)HZSM5 vy
Mo/Al,03+(20%)HZSM5. La variacion directa del metal incorporado al catalizador nos
permite no solo alterar la relacion acido/metal del catalizador en cuestion [53], sino ademas
esta técnica nos permite cuantificar dicha variacion mediante la determinacion del nimero
de sitios cataliticos como se muestra en la Tabla 3.6.1. Al inicio de este capitulo.

Los catalizadores de platino reducido Pt/Al,03+(20%)HZSM5 se analizaron con
incorporaciones de platino del 0.01, 0.05, .0.2 %peso, estos valores son suficientemente
bajos para considerar una perfecta distribucion del metal sobre la superficie del soporte de
alimina [54]. La distribucion de productos de los experimentos realizados sobre estos
catalizadores se muestra en la Figura 4.8.3, en la cual se muestra la selectividad de los
productos, clasificados segun el tipo de reaccion del cual se estima la procedencia del
producto. Como se observo anteriormente, las rutas de reaccion principales que se llevan a
cabo en el proceso de hidroconversion son las reacciones de desintegracion, isomerizacion
y la alquilacién de aromaticos. En primer lugar el grupo de productos de desintegracion
conformado por compuestos de 3 y 4 &tomos de carbono es el producto principal en todos
los casos, presentando un maximo en su produccién en el catalizador de Pt(0.2%)
Al;03+(20%)HZSM5, alcanzando un rendimiento del 40%mol debido a la gran actividad
de dicho catalizador. Sin embargo es en el catalizador Pt(0.05%) Al,O3+(20%)HZSM5 en
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donde se generan en mayor proporcion estos compuestos con respecto a la distribucion total
de productos (S = 84.6%mol).
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Selectividad (% mol)
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0 ‘ ‘ ‘ A
Pt (0) Pt(.01) Pt(.05) Pt(.2)
Carga de metal

Figura 4.8.3. Efecto de la relacion &cido/metal en la selectividad de productos de
experimentos de hidroconversién a T = 315°C, P = 28 Kg/cm? y WHSV = 30 hr™,
sobre catalizadores de Pt/Al,O3+(20%)HZSMS5. ( ¢ ) Productos de desintegracion,

( A ) Productos de Alquilacién Aromatica, ( m ) Productos de isomerizacion.

El grupo de productos de isomerizacion del n-heptano y metil ciclohexano presenta
una tendencia muy clara a disminuir al incrementarse el valor de la relacion acido/metal del
catalizador, presenta un maximo rendimiento en el catalizador Pt(0.2%)/Al,03+
(20%)HZSM5 de 11.5% el cual disminuye hasta un 1.54% en el catalizador monofuncional
equivalentes al 21.3% y al 7.9% respectivamente en la selectividad de los productos.

El grupo de productos de alquilacion de arométicos es conformado por los
compuestos aromaticos de ocho carbonos y mayores, el rendimiento de este grupo es
beneficiado en catalizadores con valores altos de la relacion acido/metal por lo que en el
catalizador mono funcional presenta un rendimiento de 4.5% equivalente a 24.5% de la
selectividad de los productos y este disminuye conforme se aumenta la carga de platino en
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el catalizador hasta un rendimiento de 0.036% (S = 0.06%mol) en el catalizador
Pt(0.2%)/Al,03+(20%)HZSMS5.

Finalmente el grupo de productos de dimerizacion-desintegracion conformado por
compuestos de 5 y 6 atomos de carbono solo presenta rendimientos significativos en el
catalizador mono funcional (1.32%) mientras que en los catalizadores de platino mantiene
rendimientos menores al 0.9%.lo cual nos sugiere que al usar platino se promueve el
rompimiento en las partes centrales de las moléculas (escision B) limitando de esta manera

los demas mecanismos alternos (dimerizacion-rompimiento o hidrogendlisis).

Para los catalizadores de Mo/Al,O3+(20%)HZSM5 pre sulfurados se emplearon
porcentajes de 3, 6, y 9%peso correspondientes a 25, 50 y 75% de la monocapa en la
superficie del catalizador, Un porcentaje mayor de Molibdeno en el catalizador provocaria
aglomerados en la superficie del catalizador lo cual alteraria la cuantificacion de los sitios
cataliticos y por consiguiente de la relacion acido/metal.

La selectividad en la formacién de productos utilizando estos catalizadores, se
muestra en la Figura 4.8.4, comparada a la producida en el catalizador monofuncional,
donde se presenta un comportamiento y tendencia similar a las encontradas en los
catalizadores de platino. Los productos de desintegracion de 3 y 4 atomos de carbono son
los que presentan el rendimiento mas alto en todos los catalizadores alcanzando valores de
24 %mol sobre el catalizador Mo(6%)/Al,03+(20%)HZSM5, Estos productos no muestran
una tendencia clara con respecto a la variacion de la relacion acido/metal caracterizada con
el porcentaje de molibdeno incorporado, y la selectividad de los productos alcanzan un
porcentaje maximo de 86.1%mol sobre Mo(9%)/Al,03+(20%)HZSM5. Los productos de
dimerizacion-rompimiento (Cs y Cg) al igual que los productos de desintegracion presentan
un rendimiento menor al del catalizador monofuncional disminuyendo ligeramente junto
con la relacion é&cido/metal. ElI minimo rendimiento obtenido en el catalizador
Mo(9%)/Al,03+(20%)HZSM5 es de 1.09%mol (S = 4.6%mol). Por otro lado, al
incrementar el contenido de metal en el catalizador, el rendimiento de los productos de
isomerizacién aumentan hasta 0.7% (S = 2.5%) en el catalizador de mayor carga metélica,

mientras que los productos de alquilacion de aromaticos disminuyen hasta un 1.5% (S =
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6.6%). La tendencia observada en la selectividad de productos con catalizadores de platino

se mantiene en los catalizadores de molibdeno sulfurado.
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Figura 4.8.4. Efecto de la relacion &cido/metal en la distribucion de productos de
experimentos de hidroconversién a T = 315°C, P = 28 Kg/em? y WHSV = 30 hr™,
sobre catalizadores de Mo/Al,03+(20%)HZSMS5. ( e ) Productos de desintegracion,

( ¢ ) Productos de Dimerizacion-Desintegracion, ( A ) Productos de Alquilacion

Aromatica, ( m ) Productos de isomerizacion.

La actividad de los diferentes catalizadores bifuncionales medida en términos de la
conversion global se evalla en la Figura 4.8.5, donde podemos apreciar las variaciones en
la actividad catalitica de los catalizadores con respecto a su relacion acido metal.

Se puede apreciar que el catalizador con mayor actividad es el
Pt(0.2%)/Al,03+(20%)HZSM5 con una conversion global del 43%, mientras que el
catalizador con menor actividad es el Mo(3%)/Al,03+(20%)HZSM5 con una conversion
global de 16.7%.
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Figura 4.8.5. Efecto de la relacion acido metal del catalizador sobre la actividad de las
reacciones de hidroconversion catalitica selectiva a T = 315°C, P = 28 Kglem® y
WHSV =30 h™. ( A ) Conversion global, ( m ) Rendimiento liquido.

Sin embargo en el analisis de selectividad de productos mostrada en la Figura 4.8.6,
es posible observar que a mayor actividad se presenta mayor selectividad hacia productos
de desintegracion mientras que el catalizador que proporciona mejor actividad con alto
rendimiento liquido es el Mo(6%)/Al,03+(20%)HZSM5 con 185% vy 93.6%
respectivamente. Cabe aclarar que en el catalizador Pt(0.2%)/Al,03+(20%)HZSM5 se
obtiene una conversién del tolueno mayor al de la mayoria de los catalizadores, al parecer
debido a reacciones de desaromatizacion.

Al observar la distribucion de productos de los diferentes catalizadores evaluados
como se presenta en la Figura 4.8.6, se puede visualizar claramente que la relacion
acido/metal es un parametro determinante en la selectividad de los catalizadores de
hidroconversién donde se puede comparar semi-cuantitativamente la selectividad de los
catalizadores de molibdeno y platino ya que la distribucién de productos del catalizador
Mo(9%)/Al,03+(20%)HZSM5 presenta valores que segun las tendencia establecidas
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corresponden a un valor de la relacion 4acido/metal inferior al catalizador
Pt(0.01%)/Al,03+(20%)HZSMS5.

Esto sugiere que a pesar de la potente actividad hidrogenante del platino, su
incorporacion al 0.01% no es suficiente para desarrollar el proceso de hidrodesintegracion

ideal.
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Figura 4.8.6. Distribucion de productos de experimentos de hidroconversion catalitica
selectiva con respecto a la relacion acido/metal del catalizador a T = 315°C, P = 28
Kglem® y WHSV = 30 h™. o Productos de alquilacion aromatica, i Productos de
dimerizacion-desintegracion, @ productos de desintegracion, [| productos de

isomerizacion.
4.9  Resumen de resultados.
v Reacciones de hidroconversion del n-heptano:
Al analizar las reacciones que tienen lugar para cada uno de los reactivos alimentados

a los experimentos de Hidroconversion Catalitica Selectiva se encuentra que el n-heptano

es el componente mas reactivo, su mecanismo inicia al des hidrogenarse generando hepteno
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como producto primario de reaccion lo cual coincide con el mecanismo clasico de
conversion de hidrocarburos [13, 14, 28, 32, 55]. Los productos olefinicos reaccionan como
iones carbenio en los sitios acidos de Bronsted de la zeolita generando reacciones de
isomerizacién mediante el mecanismo de ciclopropano protonado (CPP) [32-35, 56]
produciendo compuestos mono ramificados. Este tipo de reacciones son rapidas con
respecto a la deshidrogenacion por lo que los isébmeros se observan como productos
primarios y posteriormente generan compuestos biramificados.

Estos productos de isomerizacion (C7 ramificados) al encontrarse adsorbidos en la
superficie de la zeolita son méas susceptibles a reacciones de desintegracion [14, 57, 58]
sobre los sitios &cidos ya sea por el mecanismo convencional de escision  produciendo
compuestos C3 y C4, 0 por un mecanismo alterno de dimerizacion—desintegracion [59] el
cual genera compuestos Cs, C4, Cs y Cs como productos secundarios y terciarios. De
acuerdo con esto las reacciones de desintegracion se realizan principalmente a partir de
compuestos C; ramificados.

La concentracion de los productos olefinicos (C;, Cs, Cs y C4) fue muy baja a
cualquier nivel de conversion presentando el comportamiento tipico de encontrarse en un
pseudo-estado estacionario.

Considerando un mecanismo de desintegracion en la posicion B (escision ) del tipo
C [28, 32, 56] en el cual las moléculas tienden a “romper” el enlace del &tomo con mas
enlaces carbono-carbono, en el caso del n-heptano, los ismeros mas importantes son el 2-
metilhexano y el 3- metil-hexano por lo que la molécula genera propanos y butanos. La
generacion de productos Cs y Cg, no puede ser atribuida a este mecanismo por lo que en
estudios anteriores [59] se ha considerado un mecanismo alterno que explique la formacion
de estos compuestos. EI mecanismo de dimerizacidén-desintegracion provee una teoria sobre
la formacion de estos productos considerando una reaccion de dimerizacion entre 2
moléculas C; generando un compuesto Cy4 el cual es inmediatamente desintegrado. Otro
mecanismo para la formacion de compuestos con 5y 6 carbonos es mediante hidrogendlisis
la cual rompe la molécula de n-heptano en compuestos de 6 y 1 0 5y 2 4&tomos de carbono,
sin embargo en la distribucion de productos obtenida experimentalmente no se detecta
productos de 1 6 2 &tomos de carbono por lo que se considera que este tipo de rompimiento

no es importante en el proceso de hidroconversion.
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v Reacciones de hidroconversion del MCHA:

Por su parte el metilciclohexano al deshidrogenarse en los sitios metélicos y generar
sobre los sitios acidos reacciones de isomerizacion como apertura y reduccion del anillo
produciendo principalmente dimetilciclopentano e isoheptanos bajo condiciones de presion
altas (>50Kg/cm?) [60-63]. Estos productos generados por el Metilciclohexano son
considerados como productos de isomerizacion con rutas de reaccion similares a los del n-
heptano ya que al realizarse la apertura del anillo se obtienen compuestos similares que

siguen las mismas rutas de reaccion como desintegracion y alquilacion o hidrogenacion.

v Reacciones de hidroconversion del Tolueno:

Los productos de los grupos mayores a ocho carbonos corresponden a compuestos
aromaticos alquilados y se producen mediante reacciones de alquilacion del tolueno en
etapas posteriores a las reacciones de desintegracion, ya que estas reacciones requieren de
compuestos olefinicos C3 y C4 adsorbidos en la superficie del catalizador. Por lo tanto las
reacciones de desintegracion y alquilacion de aromaticos son consecutivas [3]. Asi mismo
las reacciones de desintegracion y alquilacion de aromaticos compiten con reacciones de
hidrogenacion de isoheptenos y olefinas pequefias respectivamente las cuales pueden
llevarse a cabo simultaneamente sobre los sitios metélicos. Y en el caso particular de

catalizadores de platino con la hidrogenacion de los compuestos aromaticos [64-67].
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Capitulo V

MODELAMIENTO MATEMATICO

5.1.- Introduccién.

El estudio de actividad catalitica analizado en el capitulo 3, mostré las reacciones
principales que tienen lugar en el proceso de hidroconversion catalitica selectiva sobre
catalizadores bifuncionales y que son sensibles a cambios en el balance &cido/metal del
catalizador. Una explicacion del efecto del balance acido/metal sobre la actividad y
selectividad en el proceso de hidroconversion es que la concentracion de los intermediarios
olefinicos se ve alterada por la diferente capacidad hidrogenante de la funcion metélica
modificando asi las rutas de reaccion del proceso.

Para soportar la interpretacion de dicho resultados y explicar La informacion
experimental obtenida se generé un modelo matematico para el proceso de HCS, afiadiendo
al modelo de hidroisomerizacién de parafinas formulado por Degnan [1] las rutas de
reaccién presentadas en los experimentos de hidroconversién con una mezcla de
hidrocarburos (n-heptano/Metil ciclohexano/Tolueno).

En este capitulo se presenta una breve descripcién de la metodologia empleada para
el andlisis y modelado de las reacciones presentes en el proceso de hidroconversion
catalitica selectiva empleando los datos obtenidos en experimentos de actividad catalitica
sobre los catalizadores Mo/Al,O3+HZSM5 y Pt/Al,03+HZSM5. Con estas herramientas se
obtendra un modelo capaz de simular el comportamiento de las reacciones de
hidroconversion ante variaciones en las condiciones de operacion tales como la temperatura
y el balance acido/metal del catalizador.

En la seccion 5.2 se analizard la cinética de las reacciones de hidroconversion
identificadas en el capitulo 4, para proponer las expresiones de velocidad de reaccion para
un sistema heterogéneo. Con base en estas expresiones de velocidad de reaccion es posible
la formulacion de un modelo global fundamentado en la metodologia de “lumping”.

Posteriormente en la seccion 5.3 se describiran los métodos para el calculo de propiedades
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termodinamicas para la estimacion de parametros fisicos requeridos por el modelo como
constantes de equilibrio, adsorcion y velocidad de reaccion para cada uno de los grupos de
componentes incluidos en el esquema de reaccion. Asi mismo, se establecen las
consideraciones para la estimacion de las propiedades del complejo activado formado para
cada una de las reacciones globales que tienen lugar en la hidroconversion catalitica
selectiva. Finalmente en la seccion 5.4 se abordaran los métodos de estimacion de
parametros con los que se realizd la optimizacion de los datos experimentales, esta
metodologia debe asegurar la obtencidn del ajuste 6ptimo mediante el calculo del valor
minimo global de la funcidn objetivo. Una vez realizado el ajuste se lleva a cabo un analisis

estadistico y la validacion del modelo formulado en esta tesis.

5.2  Modelamiento del esquema del proceso de hidroconversion selectiva.

El estudio cinético para procesos de tratamiento a cortes de petroleo presenta una
gran complejidad debido al numero de compuestos y reacciones que se llevan a cabo en
ellos, tal es el caso del proceso de hidroconversién catalitica selectiva. Como se comenté en
el capitulo 1 de esta tesis, la metodologia del “lumping” o agrupamiento es una herramienta
que permite la simulacién de procesos de importancia industrial con un grado de
complejidad intermedio comparada con un modelo fundamental [2-4]. Por lo que representa
una buena opcion para el estudio de los esquemas de reaccion de hidroconversion
empleando mezclas de hidrocarburos. La generacion del modelo del esquema de reaccion

se establecera bajo restricciones que permitan la simplificacion del mismo.

5.2.1. Generacién del modelo del esquema global de reaccién para el proceso de
HCS.

La cantidad de reacciones y productos generados en el proceso de hidroconversion
catalitica selectiva, la complejidad de los procesos de transporte sobre los catalizadores

bifuncionales utilizados asi como el uso de mezclas de hidrocarburos en los experimentos
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de hidroconversidn hace necesario establecer algunas simplificaciones para la formulacion
del modelo de reaccion.
La formulacion del modelo de reaccion se ha establecido en base a las siguientes

simplificaciones:

1.- Las reacciones del proceso de HCS se llevan a cabo en un reactor catalitico
heterogéneo de lecho fijo el cual opera isotérmicamente a flujo continuo e ideal.

2.- Se utiliza la metodologia del agrupamiento de productos, considerando que las
propiedades de los compuestos agrupados dentro de un componente global (LUMP) son
similares. Por lo tanto es posible estimar tedricamente valores globales de estas propiedades
para cada grupo de compuestos del esquema general de reaccion.

3.- El modelo de reaccion se formula para la zeolita HZSM5, por lo que no se
consideraran diferencias en intensidad o tipo de sitios acidos.

4.- El modelo no considera variaciones del balance acido/metal con respecto al
tiempo, por lo que la concentracion de sitios cataliticos activos tanto acidos como
hidrogenantes se mantienen constantes con respecto al tiempo de operacion del catalizador.

5.- Las propiedades fisicoquimicas del catalizador bifuncional como la textura,
estructura de las fases o fuerza de sitios cataliticos no se perturban al modificar la relacion
acido/metal en la formulacion del catalizador.

6.- Los procesos de transporte interno en la estructura porosa del catalizador son
propiedades particulares del tipo de zeolita utilizada, por lo que las constantes de velocidad
de reaccion que se determinan en el desarrollo del modelo, son caracteristicas del

catalizador utilizado y se consideran como “aparentes”.

La simplificacion del punto 1 se verifica en la experimentacion preeliminar
comentada en el capitulo 4. La cantidad de catalizador empleado dentro del empaque al ser
pequerfia elimina los gradientes de la concentracion y temperatura considerados a través del
lecho catalitico.

Las propiedades globales de cada lump consideradas en el punto 2 se obtiene
mediante el calculo de las propiedades fisicoquimicas de los componentes representativos

de cada grupo y el valor global se obtiene de la media ponderada con las fracciones molares
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de los compuestos dentro de cada aglomerado siempre y cuando estas no varien de manera
significativa, En dado caso un nuevo componente global debera ser considerado.

Los puntos 3 al 5 se cumplen satisfactoriamente en los experimentos de
hidroconversion sobre catalizadores bifuncionales Mo/Al,03+HZSM5 y Pt/Al,O3+HZSM5
desarrollados en este trabajo, ya que no fue observada desactivacion en los tiempos de
operacion ni cambios en las propiedades texturales del catalizador debido al mezclado
fisico de los componentes del catalizador como se comento en el capitulo 4.

Finalmente el punto 6 hace referencia a los fendmenos difusivos que tienen lugar en
los poros de la zeolita. La importancia de estos procesos de transporte es notoria ya que la
selectividad de forma es una de las caracteristicas fundamentales de la zeolita HZSM5. Por
lo que estos fendmenos seran considerados dentro de las constantes de rapidez de reaccion
del modelo, cuyo valor sera el resultado de una constante cinética y su respectivo factor de
efectividad. Por lo tanto, las constantes de velocidad de reaccion son del tipo aparente.

5.2.2. Formulacién del esquema global de reaccion.

Para la formulacion de un esquema complejo de reaccion es necesario proponer la
secuencia con la que las reacciones independientes se llevan a cabo, En la literatura se
encuentran esquemas propuestos donde se consideran a las reacciones de isomerizacion y
desintegracién como reacciones consecutivas [1, 5-7], asi mismo se estima que para dar
lugar a las reacciones de alquilacion se deben generar primeramente los fragmentos
olefinicos requeridos por lo que los productos alquilados se producirian en etapas
posteriores.

Para verificar la formulacion del esquema de reaccion, se analizaron los resultados
experimentales mediante el método DELPLOT de intervalo 1 el cual identifica a los
productos de reaccion primarios de los secundarios o de intervalo superior en un esquema
de reaccion complejo para cualquier orden de reaccion [8]. EI método consiste en el analisis
de graficas de la relacion rendimiento molar / conversion (Y/X) contra la conversion. Para
este caso emplearemos el termino de conversion global (Xt). Los productos cuya ordenada

al origen es diferente de cero en la graficas mencionadas, se producen generalmente en las
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primeras etapas de la reaccion. Por otro lado los productos de intervalo superior presentan

una ordenada al origen cercana a cero.
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Figura 5.2.1. Graficas de rendimiento molar-conversion (Y/Xi) en funcion de la

conversion global. Mezcla de n-heptano (60%vol), Tolueno (20%vol) y Metilciclohexano
(10%vol), sobre catalizadores Pt (0.05%)/Al,0; + HZSM5. T= 315°C, P = 28 Kg/cm?,
H,/HC = 2, WHSV = 10-80 h™. Para productos de desintegracién C3 y C4 (A), C5 (B), C6
(C), isomerizacion iC7 (D), alquilacion aromética C10 (E) y deshidrogenacion O7 (F).
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La conversion global se calcula de acuerdo a la ecuacion 2.6.2, considerando la

conversion de cada uno de los reactivos de la mezcla de hidrocarburos alimentada [9].
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Figura 5.2.2. Graficas de rendimiento molar-conversiéon (Y/Xi) en funcién de la
conversion global. Mezcla de n-heptano (60%vol), Tolueno (20%vol) y Metilciclohexano
(10%vol), sobre catalizadores Mo(6%)/Al,05 + HZSM5. T= 315°C, P = 28 Kg/cm?, H./HC
= 2, WHSV = 10-80 h™. Para productos de desintegracién C3 y C4 (A), C5 (B), C6 (C),

isomerizacion iC7 (D), alquilacion aromatica C10 (E) y deshidrogenacion O7 (F).
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En las Figuras 5.2.1 y 5.2.2 se muestran las graficas Y/Xi vs Xt para los diferentes
productos caracteristicos de las reacciones de hidroconversion sobre catalizadores de
platino y molibdeno respectivamente. Es posible inferir que las olefinas producto de
reacciones de deshidrogenacion no se detectan mas que en pequefias trazas debido a las
caracteristicas de los catalizadores utilizados, Sin embargo aparecen como productos
primarios de reaccién tanto para los catalizadores de platino (Figura 5.2.1 F) como de
molibdeno (Figura 5.2.2 F), lo cual concuerda con el mecanismo clasico de catalisis
bifuncional reportado en la literatura [1, 5-7].

Los productos de isomerizacion del n-heptano (iPC7), y el metilciclohexano (NC7)
mostrados en las Figuras 5.2.1 D y 5.2.2 D para catalizadores de platino y molibdeno
sulfurado se muestran como productos primarios indicando que las reacciones de
deshidrogenacion son muy rapidas. EI mismo caso ocurre con los productos de
desintegracién por reacciones de escision beta (C; y C4) mostrados en las Figuras 5.2.1 Ay
5.2.2 A. Por lo tanto es posible asumir que estas reacciones se llevan a cabo muy
rapidamente y a partir de sus productos tienen lugar las reacciones de alquilacion aromatica
y las de alquilacion alifatica-desintegracion. Ya que los productos de alquilacién de
aromaticos (Figuras 5.2.1 E y 5.2.2 E), asi como los compuestos Cs y Cg (Figuras 5.2.1-B,C
y 5.2.2-B,C) se producen en etapas posteriores. Con base en los resultados de este analisis
se formul6 un esquema global de reaccion (Figura 5.2.3) que explica de manera cualitativa
la distribucion global de productos, tomando en cuenta los tipos de reaccion principales
presentes en el proceso de hidroconversion catalitica selectiva. El cual incorpora las rutas
de reaccion de alquilacién de aromaticos y dimerizacion-desintegracion, las cuales no se
consideran en el modelo de hidroconversion del n-heptano [1,10].

Este modelo considera las rutas de reaccién principales del proceso de
hidroconversion catalitica selectiva y es capaz de reproducir los cambios en la actividad y
selectividad del proceso ante variaciones en los parametros fundamentales como son la
temperatura y la relacion acido/metal del catalizador. Los resultados de los estudios de
simulacion del proceso utilizando el esquema de reaccion con 10 grupos (lumps)
considerado constantes de rapidez de adsorcion-reaccion aparentes, Ya han sido

previamente publicados [11].
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nC,;, MCHA Isoheptanos, i-MCHA Parafinas C,4 , C3
m m ﬂm
Heptenosr <=a> i'C7: _>a OlefinaS <=a> AI I d
MCHE Cu Cs quriados
I a Tolueno
Olefinas m Parafinas
P ————— =2
Cus Cs, Cg

Figura 5.2.3. Esquema de reaccion global con 10 lumps para el proceso de
hidroconversion de mezclas de n-heptano (60%vol), Tolueno (20%vol) y Metilciclohexano
(10%vol), sobre catalizadores Metal/Al,03; + HZSM5.

Sin embargo para el calculo detallado de las propiedades termodindmicas de los
compuestos globales el intervalo de valores del grupo correspondiente a compuestos de 7
atomos de carbono involucra compuestos parafinicos y nafténicos, cuyos valores para las
propiedades utilizadas son muy diferentes.

Con la finalidad de establecer un célculo correcto en las propiedades
termodinamicas de los compuestos asi como de las reacciones globales del esquema es
necesario establecer grupos cuyos compuestos involucrados presenten propiedades y
caracteristicas similares donde las varianza entre las propiedades de los compuestos
miembros de un grupo sea menor a la varianza entre las propiedades de los diferentes
compuestos globales [2].

El célculo de las propiedades de los diferentes compuestos globales se especifica
mas adelante en la seccidn 5.3 de este capitulo.

Debido a este criterio es necesario separar las rutas de reaccion del n-heptano v el

metilciclohexano utilizando lumps o compuestos globales independientes.
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El mecanismo de reaccion del metilciclohexano presenta etapas similares a las de la
hidroconversién del n-heptano como se menciono en el capitulo 1. La primera etapa del
proceso consisten en la deshidrogenacion del metilciclohexano para posteriormente llevar a
cabo reacciones de isomerizacion, especificamente de apertura y reduccion de anillo, para
posteriormente hidrogenarse o llevar a cabo reacciones de desintegracion [12-14].

Por lo tanto se propone un esquema de reaccién de 15 lumps el cual se muestra en la
Figura 5.2.4. En este esquema se consideran de manera independiente las reacciones de los
tres reactivos de la mezcla de alimentacién. Para finalmente unirse al tener productos y

reacciones en comun.

Tolueno Alquilados
m
== rm = e |
MCHA <M1, a |
. MCHE !
1 A |
| a - I
4 y
: M I'm
DMCPA <« DMCPE Olefinas C4,C3 ~<«s=——> Parafinas C4, C3
i 3 a i
I a a |
m I v a |
Isoheptanos <=——= Isoheptenos <+—= lonesCl4
1 A 1
| .
. a a !
| v |
n-Heptano m, H - . M -
P > eptenos Olefinas C5,C6 ~<«s=—=> Parafinas C5, C6

Figura 5.2.4. Esquema de reaccion global con 15 lumps para el proceso de

hidroconversién catalitica selectiva
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El esquema de reaccidn propuesto considera 15 lumps o compuestos globales entre
los cuales se considera al n-heptano (n-P7), heptenos (n-O7), Isoheptenos (i-O7),
Isoheptanos (i-P7), fragmentos olefinicos producto de reacciones de desintegracion (O4),
compuestos ligeros (C4), productos olefinicos de reacciones de dimerizacion-
desintegracion (O5), productos de dimerizacion-desintegracion (C5), Metilciclohexano
(MCHA) nafténicos deshidrogenados (MCHE), isomeros del metilclohexeno (i-MCHE),
isomeros del metilciclohexano (i-MCHA), tolueno (Ar), aromaticos alquilados (Aq) y
finalmente el hidrogeno (H,). Este ultimo debe ser considerado en exceso para evitar la
formacion de coke en la superficie del catalizador.

El esquema propuesto para el proceso de hidroconversién catalitica selectiva inicia
con la adsorcion del reactivo sobre los sitios metalicos del catalizador (m), donde se llevan
a cabo reacciones de deshidrogenacion del n-heptano y el metilciclohexano produciendo las
respectivas olefinas (n-O7 y MCHE). Estos productos son desorbidos y se transportan a
sitios acidos (a) donde llevan a cabo reacciones de isomerizacion generando olefinas
monoramificadas principalmente (i-O7) y dimetilciclopentenos (DMPE).

Estos compuestos olefinicos pueden seguir tres rutas de reaccion: la primera
consiste en transportarse y ser adsorbidos en sitios metalicos donde son hidrogenados
produciendo parafinas ramificadas (i-C7) y dimetilciclopentanos (DMPA). La segunda es la
desintegracion de los compuestos por medio de mecanismos monomoleculares generando
productos olefinicos de 3 y 4 carbonos (O4). La tercera ruta es la dimerizacion-
desintegracion de un ion carbenio y olefinas O7 generando compuesto de 3(04), 5y 6
atomos de carbono (O5). Estas olefinas pueden ser adsorbidas e hidrogenadas en sitios
metalicos generando compuestos parafinicos ligeros (C5). Finalmente los fragmentos
olefinicos mas ligeros (O4) pueden reaccionar con grupos aromaticos de la carga (A) para
generar compuestos aromaticos alquilados (Aq) principalmente de 10 carbonos.

El esquema explica de manera cualitativa la distribucion global de productos,
tomando en cuenta los tipos de reaccion principales presentes en el proceso de

hidroconversion catalitica selectiva a conversiones globales moderadas.
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5.2.3. Expresiones de velocidad de reaccion.

Tomando como base el esquema de reaccién comentado en la seccion 5.2.2, Se
propuso una expresion de rapidez de reaccion de acuerdo al modelo de Langmuir,
Hinshelwood, Hougen y Watson (LHHW) [15] para cada una de las etapas quimicas
globales representadas en la Figura 5.2.4. Mediante estas expresiones de velocidad de
reaccién se toman en cuenta las etapas de transporte de los compuestos en la superficie del
catalizador. Las etapas consideradas en el modelo de hidroconversion para mezclas de
gasolina se muestran en la Tabla 5.2.1.

La hidroconversion de hidrocarburos sobre catalizadores bifuncionales que emplean
zeolitas como componente acido, siguen una serie de pasos que comienzan con la difusion
molecular del reactivo de la fase global a la superficie de la particula del catalizador. Una
vez sobre la superficie, la difusion en los poros del catalizador es gobernada por la
difusividad de Knudsen y en casos de zeolitas de poro mediano y pequefio por difusividad
configuracional [16,17] y finalmente los reactivos son quimisorbidos en un sitio catalitico
acido (a) o metélico (m).

Considerando que las etapas de adsorcién y desorcion en los diferentes sitios
cataliticos se llevan a cabo de manera muy rapida con respecto a la rapidez de las
reacciones quimicas en la superficie del catalizador [18], podemos suponer que dichas
etapas alcanzan el equilibrio y que el paso controlante en cada caso es la reaccion
superficial, tal como se muestra en la Tabla 5.2.1.

Tomando en cuenta la suposicion de equilibrio para las etapas de adsorcion y
desorcién en los diferentes sitios cataliticos, se pueden desarrollar las expresiones de
velocidad de reaccion para las etapas quimicas consideradas como las etapas limitantes de

la velocidad (lentas).
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Tabla 5.2.1 Etapas propuestas para las reacciones del proceso de Hidroconversion

Catalitica Selectiva de mezclas

metal/Al,O3+HZSM5.

modelo de gasolina

sobre

catalizadores

Etapa

Rapidez Relativa

Reaccion Global

1) nC; + m < (nC7; m)

(nC7m) = K]_ PnC7 (m)

2) (nC7 m) + m « (O7 m) + (H, m) Lenta nC; < O7+ H;
3) (07 m) — 0O7+m (O7m) = K3 Poy (m)

4) (Hz m) —Hy+m (Hzm) = K4 PH2 (m)

5)0;+a < (073) (O7a) = Ks Po7 (a)

6) (07 a) « (i07 a) Lenta 07 < i07

7) (i07a) - O+ a (i107a) = K7 Pio7 (2)

8) (iI07a) — (O4a) + O3 Lenta 107 > 04+ O3
9) (O4a)> Oy +a (O4a) = Kg Po4 ()

10)A+a«< (Aa) (Aa) =Kjo Pa (a)

11) (Aa) +(04a) <« (Aga) +a Lenta A+ 04 Aq
12) (Aqa) < Aq +a (Aga) = Kiz Pag (3)

13) iO;+m« (|O7 m) (|O7m) = K13 Pio7 (m)

14) (I07 m) + (Hz m) & (iC; m) + m Lenta 107+ Hy < 1C;
15) (iC; m) <> iC; + m (IC7m) = K5 Pic7 (M)

16) Os+ M (04 m) (O4m) = K16 Poa (m)

17) (O4m) + (H, m) « (C4,m) + m Lenta O4+H; - Cy
18) (C4,m) > Cs+m (Cq4m) = Ky Pcsq (M)

19) (|O7 3.) + (07 a) <~ (014 a) (0143.):K19K5K7P07Pio7(a)2

20) (014 a) — (04 a) + 2(05 a) Lenta i07+07;— 04+205
21) (Osa) «> Os +a (Osa) = Ky1 Pos (a)

22) O5 + M (05 m) (O5m) = Ky Pos (m)

23) (Osm) + (H2m) « (Csm) +m Lenta Os+H; « Cs
24) (C5 m) — Cs+m (C5m) = K4 Pcs (m)

25) MCHA + m < (MCHA m) (MCHAM) = KzsPucra(m)
26)(MCHAmM)+m«—(MCHEm)+(H,m) Lenta MCHA—MCHE+H,

27) (MCHE m) <> MCHE + m

(MCH Em) = K27PMCHE(m)

28) MCHE + a <> (MCHE a)

(MCH Ea) = KngMCHE(a)

29) (MCHE a) « (MCPE a) Lenta MCHE <~ MCPE
30) (MCPE a) «~ MCPE + a (MCPEa) = K3oPmcre(a)

31) (MCPE a) < (107 a) Lenta MCPE < iOy
32) MCPE + m <« (MCPE m) (MCPEmM) = KzPmcpe(m)

33) (MCPEm)+(H,m)«>(MCPAmM)+m Lenta MCPE +H;->MCPA
34) (MCPAm) & MCPA +m (MCPAM) = K34Pmcpa(m)

35) (MCHEm) + m < (H; m) + (Am) Lenta MCHE & H, + A

36) (Am)—A+m

(Am) = K36PA(m)
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La concentracion superficial de los diferentes compuestos globales involucrados en
ellas, se expresan en términos de sus presiones parciales en la fase gaseosa, las cuales son
estimadas experimentalmente, y se relacionan mediante las constantes de adsorcién de

Langmuir y la fraccion vacante de sitios cataliticos como se muestra en la ecuacion 5.2.1

[Ci] = Kj Pci (m) (5.2.1)

Los procesos de transporte interno se consideran caracteristicos de la zeolita, por lo
que se consideraran constantes “aparentes de rapidez de reaccion (k') las cuales son el
producto de las constantes cinéticas (ki) y su respectivo factor de efectividad de reaccion

(mi) como se muestra en la ecuacion 5.2.2.

k" = K (T]i) (5.2.2)

Estos procesos de transporte interno toman gran importancia al comparar diferentes
tipos de zeolitas por lo que serd necesario estudiar los mecanismos de fisisorcion en la
zeolita para el calculo de parametros en el modelamiento de las reacciones de
hidroconversién [19].

Las ecuaciones 5.2.3 a 5.2.15 muestran las expresiones de velocidad de reaccion
para las reacciones globales del proceso de HCS. Recordemos que estas reacciones son
parte de un mecanismo de reaccién consecutivas donde las etapas de iniciacion son
reacciones de deshidrogenacion del n-heptano (Ecuacion 5.2.3) y el metilciclohexano
(Ecuacion 5.2.4), y puede ser seguidas de reacciones de aromatizacion de nafténicos
[20,21] (Ecuacién 5.2.5), Estas reacciones tienen lugar sobre los sitios metalicos, donde
también se desarrollan reacciones de hidrogenacion de olefinas, que conforman las etapas
finales de las reaccion consecutivas (Ecuaciones 5.2.6- 5.2.9).

Las reacciones intermedias donde se llevan a cabo los arreglos estructurales se dan
sobre los sitios acidos de la zeolita como son las reacciones de isomerizacion (Ecuaciones
5.2.10-5.2.12), desintegracion (Ecuacion 5.2.13), alquilacion aromética (Ecuacion 5.2.14) y
de desintegracion bimolecular que abarca una alquilacion alifatica seguida de una

desintegracion inmediata (Ecuacion 4.2.15).
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DEHIDROGENACION (INICIACION):

nC7«+——>07+H,

r,= evzmT (klz Pnc7 _k'—z I:)07 PHZ)

MCHA <« > MCHE + H,

My = 17 2mT (klzs PMCHA - k|—26 IDMCHE PHZ)

AROMATIZACION:

MCHE«——>A+H,

r-35 = evzmT (k|35 I:)MCHE - kl—35 PAPHZ)

HIDROGENACION (TERMINACION):
i07+H, «">iC7

r-14 = evzmT (k'14 F)iO7 I:)H2 - k'—14 PiC?)

(5.2.3)

(5.2.4)

(5.2.5)

(5.2.6)
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HIDROGENACION (TERMINACION):

O4+H,«"—>C4

N, = QVZmT (kI17 Po4PH2 _k'—17 PC4)

O5+H,«">C5

M = avzmT (k|23 Pos PH2 - klzs Pcs)

MCPE + H, <« MCPA

2 ' '
M35 = 91/ m; (k 33 PMCPE PHZ -k -33 PMCPA)

ISOMERIZACION:
O72-i07

e =¥, a; (kle Por —K's Pi07)

MCHE «*- MCPE

My =¥, 87 (k|29 Pucre — K’z PMCPE)

(5.2.7)

(5.2.8)

(5.2.9)

(5.2.10)

(5.2.11)

153



Cap. 5.- Modelo Matematico

ISOMERIZACION:
MCPE «2-i07

Il =y, a; (klsl Pucre —K's Pi07) (5.2.12)

DESINTEGRACION:
i07—252.04

e =y, ar (kls Pi07) (5.2.13)

ALQUILACION:

A+04«+°>Aq

I’ll = (//ZvaT (klll P/.\P04 - k|—ll PAq)

(5.2.14)
OLIGOMERIZACION DESINTEGRACION
i07+n07——2C5+04
o =¥,8; (k|20 Po Pn07) (5.2.15)
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Las expresiones de velocidad de reaccion anteriores consideran las concentraciones
de sitios cataliticos disponibles sobre la superficie del catalizador de acuerdo al modelo
LHHW [15,16], considerando la adsorcion multicomponente donde 6, es la fraccion vacia
de sitios metalicos y v, es la correspondiente fraccion vacia de sitios acidos estimadas de

acuerdo a las ecuaciones 5.2.16 y 5.2.17.

m 1
Hvzizi

m. 1+> KP, (5.2.16)
7 a1
"oar 1+) KPR (5.2.17)

Donde a, y m, son los sitios acidos y metalicos disponibles respectivamente vy ar, y
mr, los sitios acidos y metélicos totales por gramo de catalizador que se determinan
experimentalmente. K; son las constantes de adsorcion de Langmuir y P; las presiones
parciales para cada componente global.

Las expresiones de velocidad de reaccion consideradas se acoplaron con un modelo
pseudo-homogéneo de reactor isotérmico tubular de lecho fijo, operando a flujo piston para
obtener los balances de materia para cada componente del esquema global de reaccion

[15,22], Estos balances de materia se pueden expresar de acuerdo a la ecuacion 5.2.18.

dF,
=
aw- 4= (5.2.18)

Los balances de materia se obtienen en términos de flujos molares j-esimo
componente en el efluente del reactor Fj, tomando en cuenta cada una de las reacciones
globales ri, en términos de la cantidad de catalizador utilizado (W), y donde vj;, es el

coeficiente estequiométrico del componente j, en la reaccion i.

155



Cap. 5.- Modelo Matematico

Los balances de materia para cada uno de los componentes globales se muestran en

las ecuaciones 5.2.19 a 5.2.32 mostradas a continuacion.

n- eptano: 2.
H (5.2.19)
dF, , ,
di\/\c/:7 == —19V2mT (k 2 Picr =K', Poy PHz)
Heptenos: (5.2.20)
dF,, 5 , , , ,

dw = =l =Ty = '9v mT(k 2 PnC7 -k -2 Po7PH2)_'/’vaT(k 6 I:)07 -k -6 PiO7)

-y, a; (klzo Pio7 Pn07)
Iso-heptenos: (5.2.21)
dFiO?

dw
—Y,a; (kls F)io7) - gvzmT (k'14 PiO7 PH2 - k'714 PiC7 )_ v, ar (klzo PiO7 PnO7)

=l tlh — I -N, -y =y, 8 (kle I:)07 - kle Pio7)+‘//vaT (klsl PMCPE - k|31 Pi07)

Iso-heptanos: (5.2.22)
dF, , ,
TV;? =h, = evzmT (k 14 Po7 P2 — k -14 Pic7)
Olefinas pequenfias: (5.2.23)
dFO4 ] 1

dw =205+l -1y -1, =2y, (K'y Po;) +w,a; (k 20 PiO7PnO7)

—szaT (klll PaPos =K'y PAq)_evzmT (k|17 PoaPuz —K'yy PC4)
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Parafinas pequefias (5.2.24)
dF

TVT/A‘ =r; = gvzmT (k17 P04 PHZ - I(—17 Pc4)
Olefinas C5y C6 (5.2.25)
dFs , )

W =2 o =T = Z'anT (k 20 Pi07 PnO?)_ 9‘/ my (kzapossz - kfzspcs)
Parafinas C5y C6 (5.2.26)
dF

Tﬁ =l = gvzmT (kzs Pos PH2 - k—23 Pcs)
Aromaticos (5.2.27)
dFA 2 2 1 1

dW =-I tIhi =-y, a; (kllPA |304 - k—ll PAq )+ ev my (k 35 PMCHE —k -35 PA PHZ)
Aromaticos alquilados (5.2.28)
dF

dV\A}q =r, = ‘//vzaT (kn PaPeae —K 4y PAq )
MCHA (5.2.29)
dF , ,

ﬁ =Ty = _gvzmT (k 26 Pvcra — k 26 Pucre PHZ)
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MCHE (5.2.30)

dF 1 1 1 1
#CHE =l =l =l = evzmT (k 26 PMCHA —k —-26 PMCHE PHZ )_anT (k 29 PMCHE —k 29 PMCPE)

_evzmT (klss PMCHE —k'735 PAPHZ)
MCPE (5.2.31)

dFycee
dw

- HVZmT (k.33 Pucee Pz =K' 5 PMCPA)

=l — I — Iz =y, a; (klzg PMCHE - k|29 PMCPE)_ v, a; (klsl PMCPE - k'31 Pi07)

MCPA (5.2.32)

dFMCPA

dw =l = HvzmT (k'33 PMCPE PH2 - klfss PMCPA)

Las expresiones anteriores brindan los flujos molares calculados para cada
componente global para una cantidad de catalizador en un experimento k.

Para la formulacion del modelo de reaccion, la concentracion de hidrégeno se
considera en exceso y constante. Sin embargo, el consumo de hidrogeno durante las
reacciones de hidroconversion es de gran importancia, por lo que es necesario incluir el
balance de hidrégeno como componente al sistema de ecuaciones para determinar la
importancia de la variacion del flujo de hidrégeno y que de esta manera el modelo sea
sensible a variaciones debidas a una deficiencia en el suministro de hidrogeno.

Tomando en cuenta al esquema de reaccion global, el balance de Hidrogeno esta

expresado tal como se muestra en la ecuacion 5.2.33.
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Hidrégeno (5.2.33)

dF,
dw
+ 9v2mT (klze Puca — K26 Pucre PH2)+ evzmT (k'35 Pucre —K'_ss Pa PHZ)
- evzmT (kI14 PiO7 PH2 - k'714 PiC7 )_ HvzmT (kll7 Po4 PH2 - kl—l? I:)C4)

- szmT (k'23 PosPu, —K' o Pcs)_ 0V2mT (kI33 Pucee Pua —K' 43 PMCPA)

2 1 1
=r2+r26+r35—rl4—r17—r23—r33=z9v mT(kZP 7_k72 PO7PH2)

nc

Al incluir al Hidrogeno como componente del modelo de hidroconversion catalitica
selectiva, el esquema de reaccién global consta de 13 reacciones (nR) y 15 componentes
globales (nS).

Para el anélisis del sistema de reacciones de hidroconversion es necesario establecer
si el sistema desarrollado es consistente, por lo que previamente se determina la
independencia de las reacciones presentes en el esquema global asi como de las ecuaciones
de balance de materia de cada componente.

Para este fin, el sistema es expresado como un sistema de ecuaciones algebraicas,
donde los coeficientes estequiométricos de los componentes en las reacciones se colocan en
un arreglo matricial de nR filas y nS columnas, incorporando el valor del coeficiente en la
i-ésima fila correspondiente a la reaccién y la j-ésima columna correspondiente al
componente.

A partir del arreglo matricial generado, se desarrolla la matriz diagonal por el
método tradicional de Gauss-Jordan, De la matriz diagonal se determina el numero de
reacciones independientes las cuales estardn dadas por el nimero de filas con valores
unitarios en la diagonal, ya que las filas con elementos nulos (iguales a cero) son
expresiones dependientes de las anteriores [23]. La matriz generada a partir de las

reacciones del esquema de reaccion global desarrollado se muestra en la Figura 5.2.5.
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Cc7 o7 i07 iC7 04 C4 05 C5 A Aq MCHA MCHE MCPE MCPA H2

R /71 1 1\
R6 -1 1

R8 -1 2

R11 -1 -1 1

R14 -1 1 -1
R17 -1 1 -1
R20 104 1 2

R23 -1 1 -1
R26 -1 1 1
R29 -1 1

R31 1 -1

R33 -1 1 -1
R35 \_ 1 -1 1/
RR 1 1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 -1\
R | 0 1 -1 0 O O O O O O 0 0 0 0 0

| 0 0O 1 0O =2 0 O O 0 O 0 0O 0 0 0
RM | 0 0 O 1 -2 0 O 0 o0 0 o0 0 o0 0 -1
RW| 0O O O O 1 0 o 0 1 -1 0 0 0 0 0
R | 0 O O O O 1 o0 o0 1 -1 0 ©0 O0 0 -1
Rl 0 0 o O O O 1 -1 0 0 0 0 0 0 1
ROl 0 0 O O O 0 O 1 32 =32 0 0 0 0 -1
R 0 0 O O O O O O 1 0 o0 -1 o0 0 1
Rl 0 0 o O O O o O o0 1 0 -1 -1U2 o0 1
R&l 0O 0 O O O O Oo o0 o O0 1 -1 o0 0 -1
Rl o 0 o O O O O O o O o0 1 -1 0 o0
RE\O 0 0o 0o 0 0 O O 0 0 o0 O0 1 -1 1 )

Figura 5.2.5. Matriz correspondiente al esquema de reaccion global del proceso de

HCS para la determinacion de la independencia de las reacciones de hidroconversion.

De esta manera es posible verificar que las trece reacciones consideradas en el
esquema de reaccion global propuesto son independientes entre si dado que el nimero de
componentes es mayor al de reacciones globales involucradas.

Para el sistema de ecuaciones conformado por las ecuaciones de balance de materia
de cada uno de los componentes, se encontré que 13 ecuaciones son independientes y 2 de
ellas pueden ser expresadas en términos de los balances complementarios.
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5.2.3.1. Suposicidn del estado estacionario para olefinas.

Debido a las condiciones de reaccion y a la actividad hidrogenante de los
catalizadores empleados en los experimentos de hidroconversion catalitica selectiva, las
concentraciones de los compuestos olefinicos son generalmente muy pequefas (< 0.01%) y
no presenta modificaciones apreciables a cualquier porcentaje de conversion. Por lo tanto,
es posible aplicar la suposicidn del estado estacionario para los balances de los diferentes
grupos de alquenos considerados en el esquema de reaccion. La Suposicion del estado
estacionario a las expresiones de balance de materia de las olefinas, nos permite analizar
cualitativamente la relacion entre la concentracion de intermediarios olefinicos y la relacion

acido / metal del catalizador, la cual esta definida en la ecuacion 5.2.34.

_ l//vaT
o=—1—
0, my (5.2.34)

Al aplicar la suposicion de estado estacionario a las expresiones correspondientes a
los balances de materia de los diferentes grupos de olefinas (07, i0O7, O4, O5, MCHE,
DMCPE) considerando el caso particular donde las fraccion vacia de sitios activos no
dependa de la composicién, la funcién del balance &cido / metal del catalizador en la

distribucion de productos se muestra explicitamente en las ecuaciones 5.2.35 a la 5.2.40.

Heptenos: (5.2.35)
drF,, 0

dw
HvzmT (klz IDnc7 - klfz I:>o7 PHZ): v,ar (kle Po7 - kLe Pi07)+ v,ar (klzo Pio7 Pn07)

PP o 4, , ,
PnC7=_ 0}2 H2+k7.(kepo7_k—6 Pi07+k20 PiO7PnO7)
e2 2
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Iso-heptenos: (5.2.36)

dl:io7 _
dw

gvzmT (kl14 PorPuz =K' 44 PiC7)= v, ar (kle Por =K' F:'io7)
+y,a; (kl3l Pucre —K'a1 Pio7)_'//vaT (k|8 Pio7)_'//vaT (klzo Po7 Pn07)

G ] 1 ] ] 1 1
I:>iC7 = Kel4|:>iO7I:JH2 _r(k 6 I:>O7 +k 31 I:)MCPE _(k —6+k 8+k 20 I:)nO7 +k 31)Pi07)

-14

Olefinas pequenas: (5.2.37)
dF,, 0

dw

HvzmT (k'17 I:)04 PHZ - kI—17 I:)c4)= _‘//zvaT (kln PAP04 - kl—ll PAq)
+2y,8; (kls Po7 )+ v, ar (klzo Po7Por )

G 1 1 1 1
Pc4 = Kel7 PO4PH2 _r((Zk 8+k 20 PnO7)PiO7 -V, (k 11 PAPO4 -k 11 PAq))

-17

Olefinas C5, C6: (5.2.38)
dFgs 0

dw

2.y 8, (klzo Po7Pro7 ) = gvzmT (kzs PosPrz —K o Pcs)

O- 1
Pcs = Kezspos ’ PH2 —T(Z-k 20 PiO7PnO7)

-23
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METILCICLOPENTENOS: (5.2.39)
dFMCPE — 0

dw

HvzmT (k'33 Pucee Pz — K'_ss Pucea ) =y, a; (klzg Pucte =K' PMCPE)
-y, a; (kI31 Pycee — klfsl PiO7)

PMCPA = Ke33PMCPE PH2 _T(klz9 PMCHE - (k'729+k'31 )PMCPE + k—31PiO7)

-33

METILCICLOHEXENQOS (5.2.40)
dl:MCHE — O

dw

gvzmT (klze PMCHA - klfze PMCHE PH 2 ) =y, a; (k|29 PMCHE - k|729 PMCPE)
+ HvzmT (k'35 PMCHE - k',35 PA PH 2)

(o2
PMCHA = Ke26 PMCHE I:>|-|2 + K'

((klzg +k'35 )PMCHE - k'—zg PMCPE - kl—35 PAPHZ)

-26

Los iones C14 producidos mediante alquilacion alifatica previa a la desintegracion
se consideran también presentando el comportamiento de especies en pseudo-estado
estacionario. Los iones no son considerados como componentes en el esquema propuesto.

En las ecuaciones 5.2.35 a 5.2.40, se puede ver que al presentarse un valor alto del
balance acido / metal producido por una deficiencia de metal en el catalizador o una
capacidad hidrogenante débil del metal, se produce una desviacion con respecto al
equilibrio quimico entre parafina y olefinas. Dicha desviacion estara determinada por el
segundo término del lado derecho de las ecuaciones el cual corresponde al desarrollo de las

reacciones de arreglo molecular en los sitios acidos [24].
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Por otro lado una funcion metalica fuerte, es decir un exceso de metal en el
catalizador da como resultado valores muy pequefios de o, como en el caso de los
catalizadores de platino, En estas condiciones el segundo término del lado derecho de las
ecuaciones sera insignificante por lo que se podra establecer un equilibrio entre las
parafinas y sus respectivos compuestos olefinicos. La concentracion de las olefinas, se vera
afectada por factores como la presion total, temperatura y la presion parcial de hidrégeno
que modifican el equilibrio entre las parafinas y las olefinas.

En la distribucién de productos de los experimentos de hidroconversion realizados,
no se detectan concentraciones importantes de compuestos olefinicos, lo cual indica que
existe un desplazamiento del equilibrio quimico provocado posiblemente por la gran
presion parcial de hidrogeno presente en estos procesos para evitar la formacion de coke y
la desactivacion eventual del catalizador [25]. Una disminucion en la presion parcial de
hidrogeno desplazaria el equilibro hacia la generacion de olefinas como se vio en la seccién

4.5 de esta tesis.

5.3  Estimacion de parametros para pseudo componentes globales.

Para un correcto modelamiento de las reacciones quimicas, es necesario reducir, en
el algoritmo propuesto para la determinacion de pardmetros del modelo, el nimero de estos.
Por lo tanto, muchos de los parametros se deben calcular independientemente ya sea de
manera tedrica o experimental. Esta consideracién mejorara la estabilidad del modelo al
disminuir su dependencia a técnicas matematicas de ajuste, y le otorga un sentido fisico a
los parametros fundamentales.

Por esta razon, para el desarrollo del modelo de hidroconversién es necesario la
determinacion de pardmetros y propiedades de los compuestos globales considerados
mediante un analisis de los fendmenos ocurridos en el proceso de hidroconversion.

Como primera actividad se determinan experimentalmente el valor de las
concentraciones de sitios cataliticos de los catalizadores y las presiones parciales de cada
componente global como se mostré en los capitulos 3 y 4 respectivamente. Posteriormente

se estiman sus propiedades termodinamicas globales como se comenta en la seccion 5.3.1,
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para que con base en ellas, realizar la estimacion de los parametros de adsorcion utilizando
las constantes de Henry y la concentracion de saturacion en la superficie del catalizador de
cada una de las especies globales consideradas en el modelo definido en la seccion 5.3.2. y
de las constantes de equilibrio quimico para las reacciones del esquema global de reaccion
en la seccién 5.3.3. Por su parte, los parametros de velocidad de reaccion se expresan en
términos de la teoria del estado de transicion [26], cuyos valores seran estimados en la
seccion 5.3.4. De esta manera Unicamente los valores de energia de activacion para cada
reaccion global se deberdn determinar mediante la minimizacion de la funcién objetivo
expresada en términos de los flujos molares calculados y experimentales. Este

procedimiento representa una reduccion significativa del nimero de variables de ajuste.

5.3.1. Estimacion de propiedades termodinamicas para componentes globales.

Las propiedades de cada pseudo componente global (I'g) se estiman mediante las
propiedades calculadas de los componentes que integran cada lump. Para esto es necesaria
la determinacién de las propiedades de todos los componentes identificados (i),
pertenecientes a un lump en particular, a las condiciones de temperatura y presion total de
cada experimento (k) para posteriormente obtener un valor promedio, el cual serad
ponderado con la fraccion molar de cada componente en el aglomerado como se muestra en

la ecuacion 5.3.1.

NC,

rg = Zzi T (5.3.1)
i=1

Esta consideracion es valida Unicamente para el caso en que los valores de dichas
propiedades no presenten variaciones significativas y presenten un arreglo estructural
similar [2, 27]. en caso contrario, serd necesario considerar a estos componentes en lumps
diferentes.

Los datos de composicidn molar se obtienen directamente de la determinacion

analitica de la composicién de las muestras liquida y gaseosa de los experimentos de

165



Cap. 5.- Modelo Matematico

reaccion. La fraccion molar de cada componente se puede obtener como se indica en la

ecuacion 5.3.2.

F
S (5.3.2)

zi, i nresp

2.F
j=1

Por su parte la fraccion molar de cada componente global sera la sumatoria de las
fracciones molares de los componentes que lo integran tal como se observa en la ecuacion
5.3.3.

NC,

29, = 7, (5.3.3)

Las propiedades termodinamicas de los compuestos son estimadas mediante
métodos de contribucién de grupos [28],. Esta metodologia permite la estimacion de
propiedades termodinamicas con base en su arreglo molecular. De esta manera las
moléculas de cada compuesto se “construyen” a partir de grupos funcionales, los cuales
cuentan con valores estandarizados para cada propiedad termodindmica. Finalmente una
sumatoria de los valores nos muestra un estimado de los valores de propiedades
termodinamicas para el compuesto deseado. Existen diferentes métodos de contribucion
con formulas y valores caracteristicos que son comunmente usados como el método de
Benson o el de Joback, cuyas bases de datos son capaces de estimar un amplio grupo de
compuestos organicos [28,29], En este trabajo se empleo el método de contribucién de
Thinh, el cual es especifico para hidrocarburos [28,30], para estimar valores de Entalpia,
Entropia, energia libre de Gibbs y capacidad calorifica de los componentes del esquema de
reaccion. Los datos obtenidos del método son comparados con datos experimentales
encontrados en la literatura abierta [28,31-35]. Posteriormente los valores de las
propiedades termodinamicas estimados se ajustan a las condiciones de presion (Pm) y
temperatura (Tm) requeridos. Estos valores se compararon con los obtenidos mediante el
programa EQFASES desarrollado en la Facultad de Quimica de la UNAM.
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En la Tabla 5.3.1 se muestran los valores calculados de los algunos de los
componentes principales a ser utilizados en el desarrollo de la cinética del proceso de

hidroconversién selectiva.

Tabla 5.3.1 Propiedades Termodinamicas de algunos Hidrocarburos estimadas con
el método de contribucion de grupos de Thinh. * Duabert (1992)[32], ** Perry (1995)[33].

Hidrocarburo Hef S° G°f * G°f ** Hef ** S° ** Gof
(KJ/mol) (J/mol) (Kd/mol) | (Kd/mol) | (KJ/mol) | (I/mol) | (KI/mol)
Propano -103.915 270.095 -23.504 -23.49 -104.68 270.2 -24.39
i-butano -134.605 294.835 -20.934 -16.1 -134.18 295.39 -20.76
n-butano -126.236 310.324 -17.17 -20.9 -125.79 309.91 -16.7
n-pentano -146.537 349.183 -8.376 -8.37 -146.76 349.45 -8.813
i-pentano -153.796 335.284 -11.53 -14.82 -153.7 343.74 -14.05
2, 3 dimetil butano -184.486 360.024 -8.96 -4.1 -176.8 365.92 -3.125
Metil ciclopentano -106.295 340.135 35.798 35.8 -106.2 339.9 36.3
2 etil butano -167.738 374.053 3.417 -9.63
Ciclohexano -123.164 298.434 31.78 31.78 -123.3 297.28 31.91
n metil hexano -196.758 414.492 3.178 3.22
n-octano -209.23 469.90 16.60 16.4 -208.75 467.23 16
p-xileno 17.9606 352.651 | 121.2154 121.2 18.03 352.23 121.4
p-etil tolueno -2.2604 393.39 | 129.5094 126.8
m-etil tolueno -2.9724 398.67 | 127.2194 126.5
trimetil benceno -16.0775 | 385.8176 | 117.9506 124.6 -15.9 385.6 118.1
1metil,3propil benceno -23.6134 437.649 | 135.5934 -29 426.3 133.52
n-heptano -187.819 427.141 8.372 8 -187.65 427.98 8.165
Metilciclohexano -154.816 343.564 27.3 27.3 -154.8 343.3 27.33
Tolueno 50.0317 | 319.9544 | 122.3712 122.1 50.17 320.99 122.2
Propeno 20.515 266.823 63.179 62.76 19.71 266.6 62.15
1lbuteno -0.126 305.802 71.553 71.34 -0.54 307.75 70.27
2 metil buteno -37.556 332.765 66.487 65.65 -35.3 339.5 66.68
c-penteno -31.82 335.655 71.386 71.89 -21.3 346.99 78.45
1metil ciclopenteno -2.404 348.47 98.223 -3.8 326.4 103.8
2 etil 1 buteno -50.439 384.284 79.111 79.09
t-2 hexeno -52.461 374.634 79.76 76.49 -42 383.89 87.39
1 hepteno -62.216 423.999 96.13 95.88 -62.8 425.49 94.83
Ciclohexeno -7.118 310.946 105.174 106.9 -4.6 310.52 107.7

Se puede apreciar que el método de Thinh brinda una buena estimacion de las
propiedades de hidrocarburos con un porcentaje de error menor al 2% para los compuestos
parafinicos, nafténicos y aromaticos, Para los diferentes compuestos olefinicos se mantiene
un porcentaje de error menor a 5%.

Los valores de estas propiedades se establecieron a las condiciones de presion y
temperatura de proceso de hidroconversion. Al analizar la variacion de las propiedades con

respecto a la temperatura de operacion es apreciable que el cambio de estas para los
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compuestos integrantes de un mismo lump no es significativa a las condiciones

consideradas con respecto a la variacion entre compuestos pertenecientes a distintos

aglomerados como se muestra en las Figuras 5.3.1, para datos de entalpia. En la Figura

5.3.1-A es evidente la relacién entre la entalpia de los compuestos y el tamafio de la

molécula, pues los valores de entalpia disminuyen al aumentar el nimero de atomos de

carbono. Disminuyen también al ramificarse como se aprecia en las Figuras 5.3.1-B y

5.3.1-C. finalmente los compuestos aromaticos presentan los valores mas altos (Figura

5.3.1-D) de todos los grupos de hidrocarburos.

70 A 40 B
Hi 80 e Hi 20 MCPE
(KJ/mol K)_90 | C4 (KJ/mol K) 0 MCHE
C5 -20
100 7 C -40
-110 +
120 c7 :gg | MCPA
130 L — -100 - ___é piéQA
-140 T T -120 T T
550 600 650 550 600 650
Temperatura (K) Temperatura (K)
Hi 40 C i 110 D
20 = .
(KImol K) “g | _nO7 — (KJ/mol K}OO Monoaromatlcos/
_ig | - AlquiIV
60 90 —
—igg %Iueno
120 - aa »
-140 - iC7
-160 T T 70
550 600 650 550 600 650
Temperatura (K) Temperatura (K)

Figura 5.3.1. Valores de Entalpia calculados para algunos compuestos globales con

respecto a la temperatura de operacion.
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Otro tipo de propiedades como el volumen molar de cada compuesto en fase liquida
(Vm;) se estimaron mediante el método de contribucion de grupos de Elbro [28]. Estos
valores al igual que los obtenidos anteriormente no presentan variaciones imortantes entre
compuestos miembros de un mismo lump. En la Figura 5.3.2 Se muestran los valores de

volumen molar de los componentes globales con respecto a la temperatura.

2.2K104 T T T T T lelD“ T T T T T
Alguilados
T Lsxlos ."c'% .
= 14x104 |
E ic.
E 163104 | 1
cl
g ’___4 1.35x104 |
> ldxlo4 | ¢ -
05/
12x104 = % a0l
520 540 S60 S80 600 620 640 320 540 S60 S80 600 620 640

Temperatura (°K) Temperatura (°K)

Figura 5.3.2. Volimenes molares de algunos hidrocarburos determinados mediante

el método de Elbro [28] con respecto a la temperatura de operacion.

5.3.2. Determinacion de parametros de adsorcion.

Para el estudio de reacciones cataliticas heterogéneas los términos de adsorcion en
las expresiones de rapidez de reaccidn tienen gran importancia ya que en ellos se engloban
todos los fendmenos de transporte para que la reaccién se lleve a cabo en el sitio catalitico
activo. Asi como la competicion de los diferentes compuestos por el sitio activo.

Los términos de adsorcion presentes en las expresiones de rapidez de reaccion del
modelo de hidroconversion, se calculan para los sitios metalicos y sitios &cidos del

catalizador como se muestra en las ecuaciones 5.2.16 y 5.2.17 respectivamente. Las
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constantes de adsorcion de Langmuir (Ky;) requeridas para este calculo fueron estimadas a
partir de la relacion entre las constantes de equilibrio de Henry para cada
pseudocomponente y las concentraciones de saturacion de cada uno de ellos sobre la
superficie porosa de la zeolita HZSM5 y de la alimina presentes en el catalizador como se

muestra en la ecuacion 5.3.4 [36-41].

(5.3.4)

Donde H.j, son las constantes de Henry para el componente i, y Csati SU
concentracion de saturacion en la superficie del catalizador.

El pardmetro de adsorcién considerado es un agrupamiento de fisisorcién y
quimisorcién ocurridas en el catalizador, a pesar de que el modelo de langmuir se genera
para quimisorcion, la fuerte adsorcion fisica en las zeolitas presenta un comportamiento
similar [42]. Ya que se considera una primera fisisorcion de los hidrocarburos en los poros
de la estructura cristalina saturandolos sin cambiar la concentracion del los compuestos
condensados en ellos y permitiendo la adsorcién quimica en los sitios activos de las
especies activadas [43]

Las constantes de Henry para determinar el equilibrio ente la fase adsorbida y la
fase mavil de los compuestos se determinan a partir del calculo de la entalpia de adsorcion

para cada uno de los pseudocomponentes [9, 44-46] analizados segun la ecuacion 5.3.5.

_AHY
Hy = I_Ioi e RT (5.3.5)

Las entalpias de adsorcidn fueron estimadas tedricamente mediante correlaciones
matematicas empleadas en la literatura [9, 47-50]. Dichas correlaciones son dependientes
del tamafio y estructura de la molécula del hidrocarburo. Las ecuaciones 5.3.6 y 5.3.7
muestran las correlaciones empleadas para los términos de entapia de adsorcion para
compuestos parafinicos lineales en donde n, es el nimero de carbonos del grupo de

hidrocarburos correspondiente.
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CAHO =a-n 4+ (5.3.6)

(AN +6
H, =e " (5.3.7)

Donde a, B, A y 0 son constantes dependientes de la estructura del compuesto y del
material donde es adsorbido. Existen numeroso reportes de estos parametros para Zeolitas
ZSM22 [37, 38, 46] y USY [36, 39-41, 45, 49, 50], los valores para zeolita HZSM5 se
estimaron se a partir de datos mostrados por Denayer [9] y Arik [44]. Los valores
calculados de las constantes de Henry se muestran en la Figura 5.3.3, donde es evidente que
el valor de las constantes se incrementa con el tamafio de molécula y con la longitud de la

misma ya que disminuye con el grado de ramificacion.

6107

4x10-7
Hy;
(mol/Kg/Pa)

2x10-

0

520 540 560 3580 600 620 640
Temperatura (“K)

Figura 5.3.3. Relacion de las constantes de equilibrio de Henry con la estructura

molecular y nimero de carbonos de compuestos parafinicos.

Por su parte, las concentraciones de saturacién para cada componente global se
calculan mediante la relacion entre el volumen promedio de poro del catalizador y el

volumen liquido molar de cada grupo de hidrocarburos [37,39] (Ecuacion 5.3.8).
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Vv
CSATi = Vip
(5.3.8)

Donde Vp (cm®g) es el volumen de poro de la zeolita HZSM-5 reportado en la
literatura [51,52] o de la aliimina determinado experimentalmente [53]. Vi (cm®/mol) es el
volumen liquido molar de cada grupo de hidrocarburos calculados previamente.

Los valores calculados de las constantes de adsorcién (K ;) para algunos
compuestos parafinicos se presentan en la Figura 5.3.4, donde se aprecia que en el intervalo
de temperaturas en el cual se lleva a cabo el proceso de hidroconversion catalitica selectiva
(580K < T > 630K), los valores de las constantes de adsorcion para diferentes grupos de
compuestos disminuye notablemente, asi como también la diferencia entre ellos [43]. Por lo
tanto el uso de una sola constante para un grupo de compuestos dentro en un lump es
aceptable. En la literatura se encuentran este tipo de aproximaciones en modelos
fundamentales a alta temperaturas [19, 53]. Al igual que las constantes de Henry, las
constantes de adsorcion también referidas como factores de separacion, para los n-alcanos
son aproximadamente 2 veces mayores comparados con lo de los iso-alcanos, esto es una
prueba de la selectividad producida por el tamafio de poro de la zeolita ya que este

comportamiento se incrementa en zeolitas con tamafio de poro menor como la ZSM22 [37].

Q.06

o4

Ky
{meol/Kg/Pa)
002

“ ¥
(:) ) 1 1 T

520 540 560 380 600 620 640
Temperatura (°K)

Figura 5.3.4. Variacion de las constantes de adsorcion para algunos grupos de

hidrocarburos con respecto a la temperatura.
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5.3.3. Determinacion de las constantes de equilibrio.

Las reacciones de hidroconversion en el esquema global establecido, con excepcion
de las reacciones de desintegracion, son consideradas reversibles, por lo que una manera de
reducir el nimero de pardmetros a ajustar contra datos experimentales es mediante la
estimacion de las constantes de equilibrio quimico para las reacciones del esquema global.
Al estimar las propiedades de los componentes globales del modelo es posible calcular una
constante de equilibrio para cada reaccion global.

La constante de equilibrio para cada reaccion global (i) se estima mediante la
ecuacion 5.3.9, donde la constante global de equilibrio esta en funcién de la energia de
Gibbs de reaccion [15].

AG)(T)

_a RT
Kqu =e

(5.3.9)

El cambio de energia libre de Gibbs de cada reaccion global AGY;, es estimada a la
temperatura de reaccién mediante la ecuacion 5.3.10 [28], donde G°; es la energia de Gibbs
de formacidn para el compuesto global i, a condiciones estandar (Trer=298K, Prer=1atm),
AH?Y es el cambio de entalpia de la reaccion global a condiciones estandar (Calor de
reaccion) y el Cpj es la capacidad calorifica de los compuestos globales a la temperatura de

reaccion dada.

AG°(T) Zui °G?i(TREF)
iVl 5
T Trer

jzu ACP?(T)dT — IZ ACpi de

TREF TREF

1 1
+AH (Toge ) | = — =
J( REF) (T TREF]

(5.3.10)
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Los valores estimados de las constantes de equilibrio se muestran en la figura 5.3.5

con respecto a la temperatura.

20
15 __ Hidrogenacion O4
Hidrogenacion i-O7
= 107 Hidrogenacion OS5 ———
g 51 Isomerizacion n-O5ai-05
5 o
-] Isomerizacién n-07 a i-O7
-5
=10 ///‘
15 4 Dehidrogenacion n-C'7
-20
1.97E-03 1.83E-03 1.70E-03 1.59E-03 1.50E-03
1/T
25

201 Dehidrogenacion MCHA

Hidrogenacion DNICPE

s Aqu

0 - Isomerizacion MCHE

Aromatizacion

1.97E-03 1.83E-03 1.70E-03 1.59E-03 1.50E-03
/T
Figura 5.3.5. Constantes de Equilibrio de las reacciones globales del modelo de

hidroconversién con respecto a la temperatura de operacion.
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Se puede apreciar que las variaciones entre los valores de las constantes de
equilibrio en reacciones de hidrogenacion/deshidrogenacion para son relativamente
pequefias lo que muestra que las variaciones entre reacciones pertenecientes a un mismo
lump no son de importancia ya que los principales pardmetros de variacion en los valores
de las propiedades termodindmicas son el niUmero de atomos de carbono de la molécula y el
numero de ramificaciones de la misma.

Los valores estimados para las constantes de equilibrio para las reacciones globales
fueron comparados con valores reportados en la literatura [1, 9, 10, 43, 53, 54], donde se

obtuvieron valores similares a las mismas condiciones de operacion.

5.3.4. Constantes de rapidez de reaccion: Aplicacion de la teoria del estado de

transicion.

La ecuacion de Arrhenius para los coeficientes cinéticos, probablemente sea la
ecuacion mas importante de la cinética quimica, esta formulada desde un punto de vista
macroscopico y determinada experimentalmente. Sin embargo, para el estudio de los
coeficientes cinéticos de las reacciones de hidroconversion selectiva es necesario analizar
estos términos desde en punto de vista molecular. Por lo tanto, los pardmetros de rapidez de
reaccion del modelo se expresaron en términos de la teoria del estado de transicion [26], El
uso de las expresiones de esta teoria permite una estimacion tedrica de los términos de la
velocidad de reaccion desde un punto de vista termodinamico, utilizando para ello las
propiedades termodinamicas de los componentes globales.

Desde un enfoque molecular, los compuestos son un grupo de moléculas cuyas
distribuciones de nucleos atdmicos y nubes electronicas determinan el conjunto de enlaces
presentes. Estas moléculas no se encuentran estaticas sino en constante movimiento
presentando 3 grados de libertad de traslacidn, 3 de rotacién (2 para moléculas lineales) y
3n-6 de vibracién (3n-5 para moléculas lineales), donde n es el nimero de ndcleos de la
molécula [55,56]. Durante una reaccion quimica se lleva a cabo una reorganizacion de los

enlaces entre las moléculas.
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La Teoria del estado de transicién o del complejo activado postula que durante la
reaccién gquimica primeramente se forma un complejo activado a partir de los reactivos y
que posteriormente este complejo se descompone para formar los productos, Suponiendo
que la desintegracion del complejo activado es la etapa limitante y que este se encuentra en
equilibrio termodinamico con los reactantes.

Al expresar la teoria del estado de transicion comparada con la ecuacién de
Arrhenius la constante de rapidez de reaccidn puede ser expresada de la siguiente manera

(ecuacion 5.3.11).

*
on

KgTh
e (5.3.11)

Kg T, ¢
q,

Donde q; es la funcion de particion del complejo activado y g, es el producto de las
funciones de particion de los reactivos, Kg, es la constante de Boltzman, h, es la constante
de planck, Tm, es la temperatura de reaccion y Eq’, es la energia de activacion de formacion
del complejo activado.

La funcidn de particion molar “q”, representa la distribucién de moléculas en todos
los estados de energia disponibles para ellas, y se pueden expresar como el producto de
funciones de particién por cada grado de libertad de movimiento de la molécula [26, 57]

como en la ecuacion 5.3.12.
q = qTrans + qextrot + qint rot + qvib + qelec + qsym (5.3_12)

Dado que la formacion del complejo es lo suficientemente rapida como para
considerar que alcanza el equilibrio, es posible considerar el segundo termino de la
ecuacion 5.3.11 como la constante de equilibrio de la reaccion de formacion del complejo
activado. De esta manera se puede expresar la ecuacion 5.3.11 en términos de la energia

libre de la reaccion de formacion del complejo activado AG™ (Ecuacion 5.3.13).
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-AG7)j

RT,
kj=—-""-¢ (5.3.13)

Expresando la energia libre en términos de la Entalpia y Entropia de la reaccién de
formacion del complejo activado, la ecuacion para el coeficiente cinético de la reaccion

global se presenta en la ecuacion 5.3.14.

~AHT
.e RT

F ¥
AST -Av; RIn(RT)]

Ko T ,emus),e[ :

J h (5.3.14)

El cambio de moles entre los reactivos y el complejo activado esta considerado con
AV* [57]. Comparando esta ecuacion con la ecuacion de Arrhenius vemos que el factor pre-
exponencial que se muestra en la ecuacion 5.3.15 se encuentra en términos del cambio de

entropia de la formacion del complejo activado generado en cada reaccion global.

J h (5.3.15)

El llamado factor de frecuencia se estima mediante el célculo del cambio de
entropia entre reactivos y el complejo activado. Calculos similares se encuentran en la
literatura aplicados a reacciones elementales [39-40, 57-66].

Las entropias absolutas (Sei ) del complejo activado y reactivos que se requieren por
esta metodologia, estan relacionadas con la funcion de particion molar mediante la

ecuacion 5.3.16.

0o a1n(q)
S; =klIn(q) + k(aln(T)j

(5.3.16)
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Por lo tanto al igual que ellas, las entropias absolutas pueden suponerse

conformadas por contribuciones aditivas de diferentes grados de libertad (Ecuacion 5.3.17).

+S;

introt

S? =50, +5°

trans extrot

0 0 0
+ Svib + Selec + Ssym (5317)

La sumatoria de estas contribuciones a excepcion de la aportada por la simetria de la
molécula conforman la llamada “Entropia estandar intrinseca”, la cual se determina para
cada componente global mediante el calculo previo de la entropia estandar empleando el
método de contribucién de grupos propuesto por Thinh [28,30], y posteriormente corregir
el datos con la aportacion correspondiente a la simetria Sesym, la cual debe ser determinada

de manera independiente (Ecuacion 5.3.18).

0 O 0
Si - Sint,i + Ssym,i (5318)

Para la determinacion de la contribucion entropica debida a la simetria de la
molécula, esta debe expresarse en términos del numero de simetria de la molécula [57] de

acuerdo a la ecuacion 5.3.19:

Sfym’i =—-RIn(o)

(5.3.19)

La determinacién del nimero de simetria para una molécula requiere de un analisis
detallado de su estructura espacial determinado el nimero de ejes de simetria con que
cuenta como lo establece Benson [29]. Sin embargo el calculo del nimero de simetria para
el complejo activado de una reaccion depende de su estructura la cual no se conoce con
certeza complicando la estimacion de la entropia de reaccion. Una alternativa empleada por
Willems [57, 58], es la estimacion de la relacion entre los nimeros de simetria mediante la
relacion del llamado “factor estadistico” (s) de la molécula. El factor estadistico se define
como el nimero de enlaces idénticos que pueden generar una reaccion en particular. Este
término es facilmente estimable a partir de una idea de la estructura molecular del

complejo. De esta manera, el nimero de simetria puede ser estimado mediante el factor
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estadistico(s), por lo que la entropia absoluta de cada molécula estard determinada por la

ecuacion 5.3.20.

SiO = Sr?trnsc,i -R |n(S)

(5.3.20)
Los valores de entropia de formacién (Soi) de cada componente global se determina
considerando que las propiedades no se ven alteradas significativamente cuando las

moléculas presentan grupos funcionales similares [39, 60], posteriormente fueron

corregidas a la temperatura (Tm) y presion de operacién (Pm) segun la ecuacion 5.3.21.

S, =S+ medT + jp”‘RdP
298 Tm 1 Pm

Para el céalculo del cambio de entropia estandar (AS7ry,) para la formacién del

(5.3.21)

complejo activado de cada reaccion global, es necesario realizar consideraciones sobre la
naturaleza del complejo activado, pues sus propiedades difieren del producto final debido a
que las contribuciones de los grados de libertad de movimiento de la molécula son
modificados al estar adsorbido en el catalizador y por la elongacién de enlaces en el mismo
[39-41, 60].

Considerando una posible similitud entre la estructura del complejo activado y el
producto final tomando en cuenta los mecanismos para las reacciones de hidroconversion
conocidos, es posible estimar la entropia absoluta del complejo activado a partir del valor
del producto final de reaccion o del intermediario conocido, realizando las correcciones
necesarias de acuerdo a la estructura propuesta del complejo activado mediante un termino
de correccién (AS™). Por lo tanto, El cambio de entropfa absoluta se calcula considerando

los cambios en los grados de libertad del complejo activado segln la ecuacion 5.3.22.

F

AS; = (Smmsc(prod)+ASTO)—ZSntrSC(react)— Rln( j (5.3.22)

react
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Donde AS;, Es el cambio de entropia de la reaccion j, Spinsc, SOn los valores de
entropia intrinseca para los reactivos y para la molécula cuya estructura se considera similar
a la del complejo activado, s es el correspondiente factor estadistico de las moléculas
involucradas y AS", es la correccion del valor de la entropia absoluta del complejo activado
a partir de la entropia absoluta del compuesto considerado, la cual esta conformada por sus

respectivas contribuciones como se muestra en la ecuacion 5.3.23:

Asi$ =AS jrtrans + AS $extrot + AS $introt + As¥vib + AS $elec +AS ;sym (5 3 23)

Las correcciones se llevan a cabo sobre las contribuciones entropicas de la molécula
y son particulares de cada tipo de reaccion. Es bien sabido que las reacciones en los sitios
acidos se llevan a cabo mediante la quimica del i6n carbenio [5, 25]. Tomando en cuenta
los mecanismos establecidos para las reacciones de hidrconversion, se considera a un ion
carbenio adsorbido en la superficie de la zeolita como la especie reaccionante y cuyas
propiedades seran similares a las del complejo activado [60].

Para un caso general la estimacion se lleva a cabo considerando, en primer lugar,
que la molécula adsorbida pierde los grados de libertad correspondientes a la traslacion y
rotacion externa, ya que esta se encuentra fija debido a la fuerte adsorcion sobre la
superficie del catalizador. La perdida de estos grados de libertad, incrementa a su vez la
vibracion en los enlaces de la molécula adsorbida, y por lo tanto, la aportacion
correspondiente a la entropia absoluta de la molécula en cuestion. Sin embargo, Dichas
variaciones en la rotacion y vibraciéon de la molécula pueden considerarse insignificantes
con respecto a las variaciones consideradas como la perdida de la contribucién debido al
movimiento traslacional de la molécula [60-61].

El aporte a la entropia estandar correspondiente al movimiento de traslacion de las
moléculas del complejo activado, se estima utilizando la ecuacion 5.3.24 [60]. Donde N es
el nimero de Avogadro, m es la masa molecular y V es el volumen molar del compuesto a

la temperatura de reaccion (T).
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Strans = kB : N

| %7 thB ) +|n(\@+2 (5.3.24)

Otra variacion considerada en la correccion a la entropia absoluta de la especie
adsorbida, es la correspondiente a la entropia de adsorcion en el estado estandar, la cual se
calcula considerando una cobertura escasa de la superficie del catalizador [9]. El valor de
AS,¢s se determina mediante la constante de adsorcién de Langmuir segun la ecuacion
5.3.25 [39, 40, 60].

AS?

adsi

=RIn(K.) (5.3.25)

Para la estimacion de las propiedades del ion carbenio considerado, se utilizo la
olefina respectiva cuya estructura difiere ya que el ion presenta un electron desapareado. La
variacion debida a este electrén es considerable y el respectivo aporte de entropia se estima

con la ecuacion 5.3.26 [57].

S3.. =RIn(2)

(5.3.26)

La formacion del los iones carbenio se lleva a cabo a través de reacciones de
protonacion sobre la superficie de la zeolita HZSMb5. Este tipo de reacciones estan
consideradas dentro de cada reaccion global por lo que el cambio de entropia debido a la
reaccién de protonacion de la olefina en la zeolita debe ser tomada en cuenta. ElI cambio de

entropia de las reacciones de protonacion se obtiene por la ecuacion 5.3.27.

AS?

prot

= Si(())n,i - (Sc())lefina,i + Sfﬁ )

(5.3.27)

Para este célculo se tomo el valor de la entropia absoluta en estado estandar del i6n

hidronio H+, reportada por Yaluris et al [60] cuyo valor es de S%. = 26.01 cal/mol K.
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Finalmente Una correccion general para el cambio de Entropia absoluta (AS*)

sobre la superficie de la zeolita se muestra en la ecuacién 5.3.28.

0 70 KI(_)i
= AS —AS "trans — RN 7 (5.3.28)

0
J prot

AS¥;

Para el caso de las reacciones de hidrogenacion/deshidrogenacion que tienen lugar
sobre los sitios metalicos en la superficie de la alumina, el complejo activado considerado
es una especie adsorbida por lo que pierde el aporte translacional a la entropia. Y cuenta
con al menos un electron desapareado. Por lo que la estimacién de la entropia de este
complejo activado tomara en cuenta estas contribuciones incluyendo a la entropia de
adsorcion sobre el sitio metalico. Los cambios en la contribucién entropica debido a la
rotacion y vibracion de la molécula pueden considerarse insignificantes. Por lo tanto la
correccion general para un complejo activado sobre los sitios metalicos del catalizador es la
mostrada en la ecuacion 5.3.29. Donde K%, i, es el coeficiente de adsorcién de Langmuir

sobre los sitios metalicos.

0

_ _ K .
AS+(]?,m - —AS +?rans - R In 2m|

(5.3.29)

Utilizando los valores de entropias de reaccién ASgx, propuestos de esta manera, se
estimaron los valores para los factores pre-exponenciales de cada reaccion global del
esquema de reaccion (Figura 5.2.4) de acuerdo con la ecuacion 5.3.15. Estos parametros
estimados tedricamente estan en funcion de la temperatura de reaccion. La Figura 5.3.6
muestra los valores de los factores preexponenciales para las reacciones globales de

hidroconversion con respecto a la temperatura.
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Figura 5.3.6. Factores preexponecniales de reacciones globales de hidroconversion

en funcion de la temperatura.

La temperatura es una variable explicita en las ecuaciones utilizadas para el calculo
de los factores preexponenciales de las reacciones de hidroconversion selectiva. Sin
embargo, como se aprecia en la Figura 5.3.6, los valores logaritmicos de los factores pre-
exponenciales calculados no presentan cambios significativos con respecto a la
temperatura, siendo el factor preexponencial constante con respecto a la temperatura de

acuerdo con la ecuacion de Arrhenius.
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Los valores estimados para los factores preexponenciales fueron comparados con
diferentes valores reportados en la literatura [38, 40, 57, 60, 66, 67-69], encontrando que
para tipos de reaccion similares los estimados generados en este trabajo cuentan con
ordenes de magnitud equivalentes a los reportados.

De esta manera, unicamente los términos de energia de activacion para cada
reaccion global necesitan ser determinados mediante ajuste contra datos experimentales.
Esto permite identificar las variaciones en la actividad y selectividad del proceso debidas al
catalizador en un solo parametro, siendo este la energia de activacion aparente, y considerar
dentro de este término, parametros especificos para cada catalizador.

De acuerdo a la teoria del estado de transicion la energia de activacion de la
reaccion esta dada por la entalpia de formacion del complejo activado como se muestra en
el término de la derecha de la ecuacion 5.3.14.

Los términos de energia de activacion pueden ser expresados con respecto a la
correlacion de Evans-Polany [26, 67], donde los calores de formacion (AH®) del complejo
activado son contribuciones aditivas a la energia de activacién compuesta, Eo (energia de
activacion intrinseca) y a son contantes caracteristicas de cada tipo de reaccion como se

muestra en la ecuacion 5.3.30 [58,60,].

Ea=Eo+a-AH (5.3.30)

En la literatura se encuentran propuestas para el calculo de energias de activacion de
reacciones cataliticas [58, 60, 64, 65, 67, 69-72], lo cual nos permite considerar que las
energias de activacion aparentes estimadas mediante el ajuste contra datos experimentales
entran compuestas de diversas contribuciones correspondientes a etapas de adsorcion,
protonacion y demas etapas comprendidas dentro de las reacciones globales consideradas.
Por lo tanto se establece que una fraccion de estas contribuciones ser& correspondiente al
tipo de reaccion y otra mas sera dependiente del tipo de catalizador utilizado. De esta
manera se pretende establecer para las reacciones de hidrogenacion / deshidrogenacion
sobre sitios metélicos la contribucion energética caracteristica de dichas reacciones y

estimar una contribucién caracteristica del metal empleado de acuerdo a la ecuacion 5.3.31.
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Ea;, =E,;, £ E, (5.3.31)

Donde Eag, es la energia de activacion aparente determinada a partir de datos
experimentales, Eiy, es la contribucién inherente a las reacciones de
hidrogenacion/deshidrogenacion y En, es la contribucion caracteristica del metal empleado.
Con los experimentos desarrollados en el presente trabajo se pretende obtener valores de En,
para las especies de platino y Molibdeno sulfurado empleado en los catalizadores
bifuncionales desarrollados. Este parametro sera de gran utilidad en el andlisis y disefio de

catalizadores de hidroconversion.

54  Método de estimacion de parametros.

La estimacion de parametros se lleva a cabo mediante la minimizacion de la suma
ponderada del cuadrado de los residuales entre los flujos molares de salida experimentales
y los establecidos por el modelo [39,73] como se muestra en la ecuacion 5.4.1. El sistema
de ecuaciones diferenciales del modelo se resuelve mediante la aplicacion del método de
Runge-Kutta de cuarto orden. El proceso de minimizacion se desarrolla ajustando el vector
de parametros del modelo “b” es cual es un estimado del vector de pardmetros real B

cuando la optimizacion es realizada.

Min—550=3" S w(F, £, f (5.4.1)

k=1 j=1

Donde Fij es el flujo molar de salida evaluado experimentalmente del componente j
en el experimento i, y donde ” representa los valores calculados por el modelo.

Los flujos molares de salida fueron elegidos como respuestas en vez de la rapidez
neta de reaccion para evitar que al usar la velocidad de reaccion de cada componente, se
generen correlaciones entre los valores experimentales para las presiones parciales y de
rapidez de reaccion, utilizadas como variables de entrada, y las variables de respuesta

generadas por el modelo [39,74]. En caso de que los errores experimentales presenten una
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distribucion normal con media en cero, los factores peso “w;” se obtienen de los elementos
de la diagonal principal del inverso de la matriz de covarianza de los errores experimentales
[22, 73, 74]. Por lo general esta matriz no se puede calcular y debe ser estimada. Estos es
posible cuando se cuenta con repeticiones de experimentos a las mismas condiciones, de

esta manera los factores peso pueden ser obtenidos de la ecuacion 5.4.2.

-1

(5.4.2)

F : : : :
Donde " I'es el valor experimental del componente j en el experimento i con las

condiciones k, mientras que Ifjk es el valor promedio del componente j a las condiciones k.

En caso de no contar con repeticiones para cada experimento, los factores peso
pueden ser calculados de la ecuacion 5.4.3. En donde si m = O todas las respuestas son
igualmente ponderadas, mientras que si m = 1 los factores peso expresan la importancia

relativa de cada una de las respuestas [39].

nob -m
50
k=1
Wj - nresp/” nob -m
LN

j=

(5.4.3)

En este trabajo la estimacion de parametros fue desarrollada mediante una
combinacion de algoritmos, se empleé Rosembrock [75] y un Marquardt [76]. EI método
de Rosembrock tiene la particularidad de no divergir cuando los valores de los parametros
se encuentran lejos del valor 6ptimo [74, 75], por lo que se aplica primero este método para
encontrar la direccion apropiada de busqueda para un posible valor optimo. Solo entonces

el método de Marquardt puede ser empleado para llegar al valor 6ptimo global.
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Para este trabajo se emplearon y adecuaron cédigos evaluados de los métodos de

Rosenbrock, Marquardt y analisis estadistico [77] al programa de ajuste desarrollado.
5.4.1. Métodos de analisis estadistico.

El analisis estadistico se incorpora para evaluar los resultados del proceso de ajuste
de parametros, este analisis incluye la prueba F para la significancia de la regresion y una
prueba t-student para la significancia individual de cada parametro. Para estas pruebas se
emplearon limites de confianza del 95%.

En el caso de la prueba de significancia de la regresion global los valores de F se
calculan como la relacion entre la suma de cuadrados de la regresion y la residual con

respecto a sus respectivos grados de libertad de acuerdo a la ecuacién 5.4.5 [78].

nob nresp

> D wiF

i=1 j=1
F e = npar
regres nob nresp Y
2w, (Fi,j - Fi,j)
i=1 j=1
nob nresp — npar (5.4.5)

Para que la regresion sea significativa el valor calculado de Fregres-debe se mayor
que los valores Fnpar, nob nresp - npar tabulados para un nivel de confianza del 95% (Ecuacion
5.4.6).

bi _tnobnresp—npar (095)\ ; (b)II < bi <bi +tnobnresp—npar (095) V(b)ll (546)

Donde tnob nresp - npar(0.95) es el valor tabulado para un nivel de confianza del 95%,
mientras que V(b)i; es el elemento de la diagonal para la i-esima fila de la matriz de
covarianza V(b) de los valores de los parametros b;, obtenida mediante la ecuacion 5.4.7
[78].
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V(b)= rzsjwiJiTJiT

(Ec. 5.4.7)

Donde J; es el jacobiano del i-esimo componente de acuerdo a la ecuacion 5.4.8:

T

En la matriz del jacobiano de | componente i, el elemento en la columna k y fila j

(Ec. 5.4.8)

representa la derivada parcial de la respuesta del componente i (F;j) con respecto al
parametro by a las condiciones de reaccion del experimento j y con los valores finales del
parametro.

Finalmente se emplean los coeficientes para una correlacion binaria lineal para
evaluar la presencia de una correlacion entre los valores de los diferentes parametros

estimados como se muestra en la ecuacion 5.4.9 [78,79].

i (Ec. 5.4.9)

Los valores absolutos de pi; son indicadores de la existencia de una relacion lineal
entre los valores estimados de los pardmetros correspondientes i y j. El valor del pardmetro
i determina el valor del pardmetro j proporcionalmente a la cercania de p;; a la unidad e
inversamente a la cercania de p;j a -1. Por lo tanto, valores absolutos de p;; =~ 1 indican que
los parametros i y j no son independientes entre si. VValores cercanos a cero corresponden a
una independencia entre ambos parametros, indicando que no produce cambios en las
respuestas calculadas y por lo tanto en la suma de cuadrados residuales de manera
significativa.
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CAPITULO VI

RESULTADOS GENERALES DEL MODELAMIENTO DEL ESQUEMA DE
REACCION DEL PROCESO DE HCS.

6.1 Introduccién.

A continuacion se presentan los resultados obtenidos empleando el modelo de
reaccién para el proceso de Hidroconversion Catalitica Selectiva formulado en el capitulo
5. En donde los pardmetros de reaccién se ajustan utilizando los datos experimentales
presentados en el capitulo 4. El ajuste de pardmetros se llevo a cabo utilizando datos de
actividad catalitica para catalizadores bifuncionales de Mo(6%)/Al,0; + HZSM5 en forma
sulfurada y de Pt(0.05%)/Al,O3; + HZSM5, cuyos resultados se comentan en la seccion 6.2.

Una vez ajustados y estimados los parametros cinéticos requeridos por el modelo, en
la seccion 6.3, se analiza su respuesta en actividad y selectividad catalitica ante variaciones
de parametros fisicos fundamentales del proceso tales como temperatura de operacion del
proceso y la formulacién del catalizador bifuncional expresada en términos del balance
entre las funciones &cida y metalica (hidrogenante) del catalizador. Finalmente en la
seccion 6.4 se utiliza al modelo de reaccion para simular los cambios en el RON y el barril
de Octano de la mezcla modelo de gasolina durante el proceso de hidroconversion
comparandola con datos calculados experimentalmente para mediante el modelo determinar
la relacion &cido/metal Optima para brindar la maxima ganancia en barril de octano de la

mezcla hidroconvertida.

6.2 Ajuste de parametros cinéticos aparentes.

El modelo de reaccion para el proceso de hidroconversion propuesto en la Figura
5.2.2, consta de 13 reacciones globales, 15 compuestos globales o “Lumps”, cuenta con 8
variables de respuesta, ya que las olefinas se mantienen en concentraciones cercanas a cero,

y requiere de 30 parametros correspondientes a los términos de adsorcion de hidrocarburos
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sobre la superficie del catalizador, 11 contantes de equilibrio y 26 parametros cinéticos
conformados por factores de frecuencia y energias de activacion. De los cuales solo los 13
parametros que corresponden a las energias de activacion aparente son estimadas mediante
el ajuste contra datos experimentales, mientras que los 13 restantes, correspondientes a los
factores de frecuencia, se estiman de manera tedrica como se detalla en el capitulo anterior.

El modelo se ajustd de manera independiente sobre catalizadores de Pt(0.05%)/Al,03
+ HZSM5 y de Mo(6%)Al,0; + HZSM5. Los pardmetros calculados teéricamente fueron
los mismos para ambos sistemas por lo que la diferencia entre la actividad y selectividad de
ambos sistemas cataliticos se concentra en la energia de activacion aparente por lo que se
obtienen valores de ajuste para cada metal.

Los catalizadores de platino (Pt/Al,O; + HZSM5) no generan compuestos
paraninficos de 5 y 6 carbonos en cantidades considerables, por lo que las reacciones
globales correspondientes a la dimerizacion-Desintegracion y a la hidrogenacion de
olefinas C5 no tienen lugar en este sistema [1, 2]. Sin embargo, el ajuste se realizd con el
esquema global completo al igual que para los catalizadores de Molibdeno sulfurado
(Mo(6%)Al,03 + HZSM5).

La Figura 6.2.1 muestra las graficas de Paridad del modelo y datos experimentales de
las reacciones de hidroconversion sobre un catalizador Pt(0.05%)/Al,0; + HZSM5 a
conversiones globales menores al 50% a las condiciones establecidas en el capitulo 4. Estas
graficas muestran la aproximacién del ajuste realizado.

Los gréaficos correspondientes a los compuestos globales de aromaticos alquilados y
parafinas de 5 y 6 carbonos, muestran que los valores experimentales para los rendimientos
estos compuestos son cercanos a cero sobre catalizadores de platino. Por lo tanto la fraccion
molar en el efluente es baja para los productos de alquilacion del tolueno y al no llevarse a
cabo la ruta de dimerizacion-desintegracion no se detectan pentanos o hexanos.

En el caso del tolueno el modelo predice conversiones menores a las calculadas
experimentalmente, esto se debe a que el modelo no cuenta con una respuesta que permita
discernir entre el tolueno alquilado y el generado mediante reacciones de aromatizacion
sobre los sitios cataliticos de platino. Por lo que la precisién del modelo para la estimacion
de la composicion del tolueno disminuye con la conversion global como se observa en la

Figura 6.2.1 correspondiente al tolueno.
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Figura 6.2.1. Graficas de paridad del modelo de hidroconversion vs datos
experimentales sobre Pt(0.05%)/Al,05; + HZSM5 a 315°C y 28 Kg/cm?, (-) Valor calculado por

el modelo, (#) Valor Experimental.

Los compuestos globales considerados en el esquema de reaccion propuesto,

presentan un ajuste aceptable (Figura 6.2.1). Por su parte, los compuestos olefinicos se

encuentran en un estado pseudoestacionario con concentraciones cercanas a Ccero a

cualquier porcentaje de conversion. EI modelo reproduce este comportamiento generando

gréficas de paridad nulas, similares a la correspondiente para los pentanos. El ajuste general

del modelo es bastante aproximado.
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Por su parte el ajuste de parametros para el proceso de hidroconversion sobre
catalizadores de Mo(6%)/Al,0; + HZSM5 se desarrollo de manera independiente y se
muestra en la Figura 6.2.2. Obteniendo mejores resultados debido a que las todas las rutas
de reaccion consideradas en el modelo de hidroconversion tienen lugar sobre estos

catalizadores.
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Figura 6.2.2. Graficos de paridad del modelo de hidroconversion vs datos
experimentales sobre Mo(6%)/Al,03 + HZSM5 a 315°C y 28 Kg/cm?, (-) Valor calculado por el

modelo, (¢) Valor Experimental.
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En el catalizador de Mo(6%)/Al,0; + HZSM5 se obtiene un excelente ajuste del
modelo contra datos experimentales. EI componente global para pentanos y hexanos
presenta rendimientos considerables y un adecuado ajuste al igual que los demas
compuestos parafinicos como se aprecia en la Figura 6.2.2. En este catalizador las
reacciones de aromatizacion son de menor importancia comparadas con los catalizadores de
Platino [3, 4, 5]. Por lo que el modelo logra un mejor ajuste tanto para el tolueno como para
los productos de alquilacion del mismo.

Al igual que en el ajuste anterior con catalizadores de platino, los compuestos
olefinicos generados sobre catalizadores de molibdeno sulfurado, presentan fracciones
molares cercanas a cero sin mostrar tendencia alguna con respecto a la conversion global.
Este comportamiento es bien reproducido por el modelo de hidroconversién formulado.

En el caso de los nafténicos, los compuestos dimetilciclopentanos (MCPA) producto
de reacciones de reduccion de anillo del metilciclohexano, solo son detectables a
conversiones intermedias (20% - 50%).

Con el ajuste de parametros desarrollado para cada catalizador se determinaron
valores para las energias de activacion aparentes para cada reaccion global considerada en
el esquema de reaccion de hidroconversion. Cabe sefialar que el término “aparente” es
necesario ya que estos valores engloban aspectos referentes a los fenomenos de difusion
sobre el sistema de poros de la zeolita, de adsorcidn sobre los diferentes sitios cataliticos y
de reacciones de protonacion y demas involucradas en cada reaccion global del modelo.

Los valores estimados para las energias de activacion aparentes de las reacciones
globales de hidroconversion se presentan en la Tabla 6.2.1. En ella se muestran los valores
calculados para los dos tipos de catalizadores bifuncionales estudiados y muestra los
intervalos de confianza correspondientes para cada componente global.
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Tabla 6.2.1 Energias de activacion aparentes estimadas por ajuste contra datos

experimentales de hidroconversién sobre catalizadores bifuncionales acido/metal con los

correspondientes intervalos de confianza al 95%.

Deshidrogenacion n-Cy; 117.44 + 0.1699 117.76 £ 4.5775
Deshidrogenacion MCHA 173.62 + 2.9643 175.27 + 10.5588
Hidrogenacion i-O; 21.31 £ 0.000659 22.515 + 0.000835
Hidrogenacion i-O4 10.202 £ 0. 1742 26.415 £ 1.6737
Hidrogenacion i-Os 31.879 + 0.00001 374.57 + 21.5687
Hidrogenacion MCPE 60.324 + 0.00001 51.666 + 0.00001
Aromatizacion MCHE 0.0104 + 0.000244 838.85 + 8.965

Isomerizacion i-O; 47.461 £ 0.1278 45.083 + 1.2586
Reduccion de anillo MCHE 916.44 +104.95 68.444 + 0.9061
Desintegracion (Escision B) 140.69 + 0.0618 138.30 £ 0.0486
Dimerizacion-Desintegracion | 104.81 + 0.00001 709.08 £ 0.00001
Apertura de anillo MCPE 107.11 £ 0.4458 856.20 + 43.0644
Alquilacién Aromética 20.21 £ 0.0306 51.396 + 0.7956
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Los valores de las contantes de rapidez de reaccion aparentes calculadas a partir de
las energias de activacidon estimadas para catalizadores bifuncionales de molibdeno y

platino se muestran en la Tabla 6.2.2.

Tabla 6.2.2. Parametros cinéticos de la velocidad de reaccién aparente estimados por

ajuste contra datos experimentales de hidroconversién sobre catalizadores bifuncionales

acido/metal.

Deshidrogenacion n-C; 1.23e04 + 4.19e02 1.32e04 + 8.05e03
Deshidrogenacion MCHA 3.64e03 + 1.65e03 2.61e03 + 2.61e03
Hidrogenacion i-Oy 6.85e03 + 9.23e-01 6.05e03 + 1.03e00
Hidrogenacion i-O4 2.30e05 + 8.06e03 8.34e03 + 2.42e03
Hidrogenacion i-Os 1.32e03 + 2.71e-03 7.75e-28 £ 1.59e-33
Hidrogenacion MCPE 2.16e04 + 4.42e-02 1.15e05 + 2.35e-01
Aromatizacion MCHE 2.56e-07 + 2.86e-08 6.68e-39 + 5.62e-39
Sumbotes | [MomO e [Pumos e |

Isomerizacion i-O; 1.29e03 + 3.33e01 2.10e03 + 4.76e02
Reduccion de anillo MCHE 6.81e-63 + 5.12e-63 2.60e02 + 4.41e01
Desintegracion (Escision B) 1.38e03 + 1.74e01 2.26e03 + 2.23e01
Dimerizacion-Desintegracion* | 2.34e05 + 4.78e-01 3.77e-49 + 7.72e-55
Apertura de anillo MCPE 1.54e01 £ 1.34e00 3.77e-66 = 1.76e-66
Alquilacion Aromética* 1.59e03 + 9.91e00 2.55e00 + 3.84e-01
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Las diferencias entre catalizadores de platino y molibdeno sulfurado son basicamente
la relacién entre la llamada hidroconversion “ideal” brindada por el platino y un
comportamiento no ideal representado por una actividad hidrogenante menor, como la del
molibdeno sulfurado, que no alcanza el estado de equilibrio con respecto a las reacciones
sobre sitios acidos [2].

Segun el mecanismo bifuncional establecido [6, 7] las principales diferencias entre
los datos energia de activacion, estimados con catalizadores de platino y molibdeno
sulfurado, deben presentarse sobre los datos correspondientes a las reacciones de
hidrogenacion/des hidrogenacién llevadas a cabo sobre sitios metalicos, mientras que los
datos de reacciones de arreglo estructural sobre sitios acido presentarian variaciones muy
inferiores. Ya que, a causa del mezclado mecanico empleado en la preparacion de los
catalizadores, la funcion acida del catalizador no es alterada. Sin embargo, los parametros
determinados se encuentran diferencias significativas en parametros ajustados para ambos
tipos de reacciones cataliticas. Esto es a consecuencia de las correlaciones existentes entre
los diferentes parametros determinados en el ajuste. Ya que existe dependencia entre los
valores de algunos parametros correspondientes a las reacciones de arreglo molecular y los
respectivos pardmetros para las reacciones de hidrogenacién/des hidrogenacion.

Esto se puede corroborar en la matriz de correlacion de cada sistema, donde los
valores fuera de la diagonal principal son diferentes de cero indicando correlacién entre los
parametros involucrados.

Al analizar los valores determinados para las energias de activacion aparentes
mostradas en la Tabla 6.2.1, podemos ver que los valores estimados para las reacciones de
hidrogenacion sobre catalizadores de Mo /Al,O3 + HZSM5, presentan valores similares
comparados con los catalizadores de platino con excepcion de las reacciones de
hidrogenacion de pentenos y de aromatizacion las cuales no se llevan a cabo sobre ambos
catalizadores. Los valores ligeramente mayores de energia de activacion presentados para
catalizadores de platino con respecto a los de molibdeno, no son representativos de la
mayor actividad hidrogenante del platino. Estos valores son derivados de una mayor
entalpia de adsorcién en los catalizadores de platino, puesto que los parametros cinéticos
considerados son “aparentes” e involucran los fendmenos de adsorcion en los diferentes

sitios cataliticos. Sin embargo, en las reacciones de arreglo molecular sobre sitios acidos se
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observan valores similares para las reacciones que tienen lugar en ambos catalizadores
como son la isomerizacidn de heptenos y la desintegracion via escision en la posicion beta.
Los catalizadores de molibdeno sulfurado presentan valores ligeramente superiores lo cual
concuerda con la menor capacidad hidrogenante del molibdeno sulfurado comparada con la
del platino.

En las reacciones de alquilacion aromatica también se obtienen valores similares, sin
embargo el catalizador de platino presenta un valor mayor debido a que sobre este
catalizador la selectividad hacia productos de isomerizacion es menor ya que los
fragmentos olefinicos son més facilmente hidrogenados (Enyd ca < Eaiq) a diferencia de los
catalizadores de Molibdeno sulfurado donde la energia de activacion aparente para la
alquilacién es menor que la correspondiente a la hidrogenacion de los fragmentos
olefinicos.

Reacciones propias de catalizadores con balance acido/metal alto como las de
dimerizacion-desintegracion de olefinas y apertura de anillo para los compuestos
nafténicos, se ven disminuidas en catalizadores de platino debido a que los compuestos son
hidrogenados antes de llevar a cabo este tipo de reacciones por lo que las energias de
activacion aparentes presenta valores 7 veces mayores con respecto a los catalizadores de
molibdeno sulfurado.

Los valores estimados para las energias de activacion aparentes se compararon con
valores reportados en la literatura encontrando que estos son similares [8-16]. Martens et al.
[8] presenta valores similares de energias de activacion para reacciones de isomerizacion y
desintegracion sobre catalizadores Pt/US-Y. Sobre catalizadores similares Svoboda et al.
[9] presenta energias de activacion para etapas elementales de las reacciones de
isomerizacion y desintegracion. Los cuales al ser agrupados concuerdan con los valores
estimados para este tipo de catalizadores. Datos similares a los reportados en este trabajo,
se reportan por Broadbelt [10]. Thybaut et al presenta valores similares para reacciones de
isomerizacién y desintegracion [11, 12] e hidrogenacién de tolueno [13]. Otros autores
como Watson [14] presentan energias de activacion intrinseca “Eo” utilizando la expresion
de Polany (Ecuacion 5.3.30) donde a los valores finales para las entalpias de activacion

presentan valores del mismo orden de magnitud para los mismos tipos de reacciones.
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Por otra parte los valores de las contantes cinéticas aparentes estimadas por el
modelo, son un orden de magnitud mayor a valores reportados en la literatura para
reacciones similares [17, 18] debido a que los valores calculados para reacciones globales
involucran mas términos que los parametros de velocidad para reacciones con compuestos
modelo. Podemos ver que los valores de velocidad para las reacciones de aromatizacion son
cercanos a cero lo cual indica la poca importancia de este tipo de reacciones sobre los
catalizadores evaluados. Otros parametros que toman valores nulos son las reacciones de
dimerizacion-desintegracion e hidrogenacion de pentanos sobre catalizadores de platino y
de reduccion de anillo del metilciclohexano sobre catalizadores de molibdeno sulfurado

indicando que estas reacciones globales no se presentan en el catalizador correspondiente.

6.2.1 Estimacion de un parametro dependiente del catalizador

En el esquema global de reaccidn del proceso de hidroconversion desarrollado en este
trabajo, no solo los valores estimados para las energias de activacion de las reacciones de
hidrogenacion/deshidrogenacion son quienes provocan las diferencias entre la actividad y
selectividad de los catalizadores bifuncionales. Por lo tanto se plantea establecer dentro de
los valores de energia de activacion una contribucion caracteristica del tipo de catalizador
empleado. Este parametro sera dependiente del catalizador y corresponde a las diferencias
en la capacidad hidrogenante del tipo de metal utilizado en el catalizador. Este parametro
correspondiente a la hidrogenacion se aplica tanto a reacciones sobre sitios metalicos y
acidos debido a que los valores de la energia de activacion aparente para ambos tipos de
reaccion se ven modificados.

En la literatura se plantean la division del los valores de energia de activacion de
acuerdo a la ley de Polany [19, 20], mostrada en la ecuacion 5.3.33, en este caso se plantea
que la diferencia entre las capacidades hidrogenantes del catalizador pueden ser
concentradas en una sola contribucion aditiva dependiente del tipo de metal utilizado en el
catalizador bifuncional definida como “parametro de hidrogenacién” (Em).como se mostro

en la ecuacion 5.3.31.
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Relacionando los datos del modelo para ambos catalizadores bifuncionales y
unificando el ajuste tomando en cuenta la cantidad de sitios cataliticos hidrogenantes en
ambos catalizadores, se estiman los pardmetros de hidrogenacion correspondientes al
platino y al molibdeno sulfurado mostrados en la Tabla 6.2.3.

En las correlaciones mostradas por el comportamiento del modelo se estim6 que un
sitio catalitico de platino presenta una actividad hidrogenante equivalente a
aproximadamente 120 sitios de molibdeno sulfurado. Con esta relacion se determinan las
diferencias entre las energias de activacion de las reacciones globales de hidroconversion
sobre los diferentes catalizadores bifuncionales.

Las principales diferencias entre los catalizadores de molibdeno y platino se
concentran en las reacciones de dimerizacion-desintegracion y aromatizacion las cuales
presentan valores considerablemente mayores debido a que dichas reacciones no tienen
lugar sobre catalizadores de platino. Las reacciones de reduccién de anillo para nafténicos
se ven disminuidas sobre catalizadores de molibdeno promoviendo las de apertura de
anillo. Sobre los catalizadores de platino se observa el caso contrario donde el rendimiento
de dimetil-ciclopentanos es favorecido, lo que se ve reflejado en las contribuciones a la
energia de activacion mostradas en la Tabla 6.2.3.

la energia de activacion de los sitios metalicos se pondera de acuerdo a la actividad
hidrogenante de cada uno de ellos, se considera una fraccion base de la energia de
activacion de cada reaccion global, tomando el valor minimo calculado simplemente para
manejar valores positivos en las contribuciones aditivas a la energia de activacion
correspondientes a la capacidad hidrogenante de cada tipo de metal, en este caso molibdeno
y platino. La fraccion del valor de la energia de activacion aparente correspondiente al tipo
de reaccidén es la misma para ambos sistemas. De esta manera el modelo establece
pardmetros generales y puede ser empleado indistintamente con catalizadores de Mo/Al,O3
+ HZSM5 y Pt/Al,O3 + HZSM5. La adicidn de sistemas cataliticos similares con diferente

metal puede ser incluida para ampliar la utilidad del modelo propuesto.
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Tabla 6.2.3. Valores de los parametros de hidrogenacion propuestos para las energias

de activacion aparente de hidrogenacion/deshidrogenacion sobre catalizadores Mo/Al,O3 +

HZSM5y Pt/Al,03 + HZSM5.

Deshidrogenacion n-C; 117.44 0.0 0.32
Deshidrogenacion MCHA 173.57 0.0 1.56
Hidrogenacion i-Oy 21.303 0.0 1.21
Hidrogenacion i-O4 10.2002 0.0 14.5418
Hidrogenacion i-Os 31.879 0.0 342.689
Hidrogenacion MCPE 52.73 7.594 0.0
Aromatizacion MCHE 0.010258 0.0 838.8397

Isomerizacion i-Oy 46.342 1.118 0.0
Reduccion de anillo MCHE 69.354 847.086 0.0
Desintegracion (Escision ) 139.045 1.645 0.0
Dimerizacion-Desintegracion 104.81 0.0 604.27

Apertura de anillo MCPE 107.11 0.0 749.09
Alquilacion Aromatica 20.205 0.0 31.191
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6.3 Andlisis paramétrico y validacion del modelo.

Con los parametros de velocidad aparente de reaccion del modelo, determinados en la
seccion anterior mediante el ajuste contra datos experimentales sobre catalizadores de
Mo/Al,O3; + HZSM5 y Pt/Al,O3 + HZSMD5, se analiza la respuesta del modelo con respecto
a variaciones en los principales parametros de control del proceso de hidroconversion
catalitica selectiva como son la temperatura del proceso y la formulacién del catalizador
bifuncional medida como la relacién de las funciones &cida y metalica del mismo.
Posteriormente la simulacion del modelo sera contrastada con datos de hidroconversion

determinados experimentalmente.

6.3.1 Efecto de la temperatura de operacion en el modelo de reaccion.

El comportamiento de las reacciones de hidroconversion no depende solamente del
catalizador, si no también son altamente dependientes de las condiciones de proceso y
principalmente de la temperatura. Las reacciones de hidroconversion como la
hidrogenacion sobre sitios metalicos, son reversibles y exotérmicas al igual que las
reacciones de isomerizacion y alquilacion sobre sitios acidos [21]. Sin embargo las
reacciones de desintegracion son irreversibles y ligeramente exotérmicas por lo que la
selectividad se inclina hacia este tipo de productos a temperaturas elevadas de acuerdo con
la ley de Arrhenius.

En las Figuras 6.3.1 y 6.3.2, se muestra una comparacion de los datos calculados por
el modelo y datos experimentales de hidroconversion ante cambios de temperatura de
operacion para catalizadores de Mo(6%)/Al,0; + HZSM5 y Pt(0.05%)/Al,03 + HZSM5
respectivamente. Se puede apreciar que la respuesta cualitativa del modelo ante variaciones
de temperatura coincide con datos experimentales de hidroconversion. Cuantitativamente se
presentan desviaciones considerables en la precision de los valores calculados por el
modelamiento con respecto a los datos experimentales. Esto es atribuible a las

caracteristicas del modelamiento mediante reacciones globales, ya que esta técnica no
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reproduce las variaciones particulares de cada reaccion presente en el proceso. Asi mismo
solo se consideran los grupos de reacciones de rendimiento considerable, que repercuten en
el niumero de octano de las corrientes de hidrocarburos como se menciono en el capitulo I.
Por lo tanto no se consideran las variaciones a la distribucion de productos por reacciones
de menor importancia pero que se ven beneficiadas al incrementar la temperatura con
respecto a la recomendada para el proceso de hidroconversidn, como son las reacciones de
hidrogendlisis y de ciclizacion que incrementan los productos parafinicos de 4, 5y 6
atomos de carbono y compuestos ciclicos respectivamente.

La presencia de reacciones secundarias a temperaturas altas modifica también la
precision del modelo en la conversion de los reactivos ya que ante velocidades iniciales de
reaccién altas provocadas por la pérdida de reactivos debido a reacciones secundarias, el
modelo predice conversiones mayores con relacion a las calculadas experimentalmente a
tiempos de residencia altos. Estas desviaciones del modelo se presentan principalmente en
compuestos cuyo rendimiento es pequefio por lo que el porcentaje de error generado por el
modelo con respecto a la conversion global es menor al 5% y en todos los casos al error
experimental estimado.

Los productos cuyo rendimiento se modifica por la temperatura son principalmente
los productos de desintegracion que son bien representados por el modelo propuesto para
ambos catalizadores. Por su parte las reacciones de alquilacién aromatica e isomerizacion
muestran cambios menores ante las variaciones de temperatura los cuales se ven
exagerados por el modelo debido a que las consideraciones tedricas del modelo no
consideran algunas de las reacciones involucradas en la formacién de estos productos.

Los compuestos de 5 y 6 atomos de carbono producto de reacciones de dimerizacién
desintegracion solo se presentan de manera considerable sobre catalizadores de platino por
lo que el modelo predice un rendimiento nulo a pesar de que experimentalmente se detectan
trazas de estos compuestos menores al 0.04%mol de los productos globales como se
observa en la Tabla 6.2.2. Sin embargo sobre catalizadores de molibdeno sulfurado estos
productos son de importancia y se comportan como productos de desintegraciéon siendo

bien representados por el modelo.
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Figura 6.3.1. Efecto de la temperatura sobre la selectividad del modelo de hidroconversion
catalitica selectiva empleando catalizadores de Pt(0.05%)/Al,03 + HZSM5. (-) % mol
calculado, (m) Valor Exp. 275°C, (#) Valor Exp. 315°C, (A) Valor Exp. 355°C.
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Figura 6.3.2. Efecto de la temperatura sobre la selectividad del modelo de hidroconversion
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calculado, (m) Valor Exp. 275°C, () Valor Exp. 315°C, (A) Valor Exp. 355°C.
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Los productos de isomerizacion del n-heptano y el metil-ciclohexano se ven
modificados de manera mas discreta ante cambios de temperatura. Al igual que la actividad
general su rendimiento se incrementa con la temperatura, sin embargo a tiempos de
residencia mayores los rendimientos a alta temperatura disminuyen debido a que la
selectividad del proceso se inclina hacia las reacciones de desintegracion de estos
compuestos. Con excepcidn de los dimetil-ciclopentanos sobre catalizadores de platino los
cuales presentas resistencia a reacciones de desintegracion.

Un incremento en la precision del modelo actual requeriria la implementacion de
rutas de reaccion mas detalladas duplicando el ndmero de lumps considerados y los
requerimientos de experimentacion sin aportar una mejora evidente en el comportamiento
del modelo.

Utilizando el criterio establecido anteriormente, se puede concluir que el modelo
predice de manera aceptable el comportamiento global del proceso de hidroconversién, ante
variaciones de temperatura, tanto cualitativa como cuantitativamente y es por lo tanto una
herramienta eficiente para analizar las variaciones en la distribucién de productos con
respecto a la temperatura de reaccion.

El andlisis térmico se realizd en un intervalo de temperaturas amplio, que abarca
desde 235°C (508K) a 395°C (648K), el cual es mucho mas amplio que el propuesto para el
proceso de hidroconversion catalitica selectiva sobre catalizadores de relacion acido/metal
intermedia.

La actividad del catalizador y la conversion global se incrementa con la temperatura
debido a las caracteristicas termodinamicas de las reacciones involucradas. El tolueno en
particular comienza a presentar incrementos notables en su conversién a partir de 315°C.

Al modificar la temperatura de operacion en el modelo de hidroconversion
desarrollado la selectividad del proceso se inclina principalmente hacia productos de
desintegracion (C4) ya que su rendimiento se incrementa en un 60% al aumentar la
temperatura de proceso en un 10%, como se aprecia en la Figura 6.3.3, para catalizadores
de Pt/Al, 03 + HZSM5 y en la Figura 6.3.4, para catalizadores de Mo /Al,O3 + HZSM5.
Este incremento disminuye hasta desaparecer a temperaturas superiores a los 355°C
(628K). Por otro lado, los rendimientos de los productos de las reacciones de isomerizacion

(iC7) son los principales afectados. A temperaturas menores a 295°C (568 K), los
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productos de isomerizacion incrementan su rendimiento con la temperatura. A temperaturas
mayores, estos rendimientos disminuyen en un 35% ante incrementos de temperatura del
10%. Este comportamiento es debido a que a temperaturas altas la selectividad hacia las
reacciones de desintegracion aumenta significativamente, por lo que los productos de
isomerizacion son desintegrados facilmente disminuyendo su rendimiento final.

Los productos de reacciones de reduccién de anillo (MCPA) no presentan este
comportamiento ya que su rendimiento se incrementa con la temperatura, sin embargo a
temperaturas mayores a 628K  este rendimiento disminuye como Se menciono
anteriormente. Estas observaciones coinciden con las reportadas por Degnan [1].

Los productos de alquilacion aromatica (Ag) incrementan su rendimiento con la
temperatura en aproximadamente un 50%, debido al aumento de fragmentos olefinicos
producto de reacciones de desintegracién que son beneficiadas a altas temperaturas. Sin
embargo este incremento solo se mantiene a tiempos de residencia pequefios debido a que a
tiempos de residencia mayores la selectividad del proceso se orienta hacia las reacciones de
desintegracion que disminuyen la concentracion de estos compuestos. A temperaturas
mayores a 355°C este incremento se estanca a tiempos de residencia mayores a 2 min
(L/WHSV). Este comportamiento es similar tanto en catalizadores de platino como de
molibdeno sulfurado. No obstante de que el rendimiento de estos compuestos sobre platino
es pequefio.

Los productos de las reacciones de dimerizacion desintegracion sobre catalizadores
de molibdeno presentan un comportamiento similar a los productos de desintegracion C4
incrementando su rendimiento al elevar la temperatura.

Los Figuras 6.3.3 y 6.3.4 muestran el comportamiento del proceso de hidroconversion
catalitica selectiva calculado por el modelo propuesto. Estos datos de reaccion propuestos
por el modelo representan una manera rapida eficiente y econdémica de analizar el proceso
de hidroconversion con el fin de controlar y optimizar dicho proceso a tiempos de
residencia cortos con respecto a la temperatura. Al analizar las curvas correspondientes
podemos concluir que el proceso debe hacerse a tiempos de residencia pequefios ya que
rdpidamente alcanzan los valores maximos de rendimiento y a temperaturas inferiores a los
335°C (600K) para evitar desintegracion excesiva y péerdidas en el rendimiento liquido. Lo

cual concuerda con la temperatura recomendada para el proceso de 315°C (588K) [22]
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en la temperatura de operacion.
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Es necesario mencionar que a tiempos de residencia mas grandes, se incrementa el
namero de reacciones presentes las cuales no son consideradas en este modelo por lo que el
comportamiento del proceso presentara desviaciones mayores con respecto a las calculadas
por el modelo.

6.3.2 Efecto de la relacion acido/metal en el modelamiento de la distribucion de
productos de la hidroconversién selectiva.

Uno de los principales objetivos de este trabajo es justamente el analisis del proceso
de hidroconversion catalitica selectiva ante cambios en la relacion acido/metal en los
catalizadores bifuncionales empleados. El analisis de la selectividad con respecto a la
relacion acido/metal es de gran importancia por lo que en la literatura se encuentran
estudios de este tipo para diferentes procesos como hidrodesintegracion e
hidroisomerizacion [1, 2, 23-28]. Los resultados del analisis experimental se mostraron en
el capitulo 4 de esta tesis. A continuacion se analizara la respuesta del modelo de
hidroconversion ante variaciones de este pardmetro fundamental. EI valor de la relacion
acido/metal se modifica mediante el cambio del numero de sitios cataliticos hidrogenantes
determinados experimentalmente como se explica en el capitulo 2. Asi mismo el tipo de
metal utilizado se modifica mediante el parametro de hidrogenacion estimado en la seccién
6.2.1.

Al comparar la respuesta del modelo con datos experimentales obtenidos sobre
catalizadores con diferente relacion acido/metal a una temperatura intermedia de 315°C, se
corroboré que el comportamiento del modelo responde favorablemente reproduciendo
cualitativamente los cambios en la selectividad observados experimentalmente como se
muestra en la Figura 6.3.5 para catalizadores de Pt/Al,0; + HZSM5 vy en la Figura 6.3.6
para catalizadores de Mo/Al,0; + HZSMD5, incluso en el caso de componentes para los
cuales, el ajuste logrado presenta menos precision debido a la magnitud de sus flujos
molares. Tal es el caso del tolueno y de los productos de alquilacion sobre catalizadores de
platino.

Las conversiones calculadas por el modelo para el n-heptano son ligeramente

superiores a las experimentales a tiempos de residencia cortos para valores bajos de la
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relacion acido / metal. Esta discrepancia del modelo se atribuye a que el modelo ajusta los
cambios en el rendimiento de los productos principales del mecanismo bifuncional “ideal”
generado por el platino como son los productos de desintegracion e isomerizacion los
cuales se incrementan notablemente a estos valores de la relacion acido/metal. Sin embargo
parte de estos productos se generan instantaneamente por mecanismos alternos como el de
deshidrogenacion sobre sitios acidos como se comento en el capitulo I, Por esta razon el
modelo tiende a sobrevaluar a las velocidades de reaccion iniciales para las reacciones de
desintegracion via el mecanismo de escision beta considerado.

Por el contrario, en el caso del tolueno y productos de alquilacion aromaética, el
modelo predice valores menores de conversion y rendimiento respectivamente. Estos
rendimientos bajos son debidos a que el modelo actualmente no considera el mecanismo
alterno sobre catalizadores monofuncionales por lo que requiere actividad hidrogenante
para iniciar las reacciones consecutivas y no considera los fragmentos olefinicos generados
por esta via. Como resultado los datos calculados por el modelo para los productos de
alquilacién presentan valores inferiores a los experimentales en aproximadamente 0.02%
con respecto a la conversion global, ya que el rendimiento de estos compuestos sobre
sistemas de platino corresponde aproximadamente al 5% de la conversién global.

Tal como se comento en el andlisis termico del comportamiento del modelo, los
productos de dimerizacion-desintegracion conformados por hidrocarburos de 5y 6 4&tomos
de carbono, no son generados sobre catalizadores de platino a la temperatura de operacion y
solo son detectados como trazas ( < 0.05%), sin embargo a cargas de platino altas (9%) el
rendimiento de estos productos se incrementa ligeramente hasta un 0.09%. este incremento
en el rendimiento es generado debido a que los sitios hidrogenantes de platino son muy
pocos y al saturarse permiten a las olefinas continuar reaccionando sobre el soporte acido
de la zeolita HZSM-5 alejandose del comportamiento ideal y generado pequefias cantidades
de estos compuestos a partir de tiempos de residencia intermedios, sin embargo esta ruta de
reaccién no se ve beneficiada a tiempos de residencia mayores, por lo que el modelo
calcula valores de rendimientos cercanos a cero. El error generado por el modelo ante estas
variaciones es equivalente al error experimental estimado para los datos de
hidroconversion. Por lo que es posible considerar que la respuesta del modelo es aceptable

y confiable.
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En el caso de catalizadores de molibdeno (Figura 6.3.6), el modelo reproduce de
forma precisa los valores experimentales de los diferentes productos de las reacciones de
hidroconversién. En el caso de productos de isomerizacion, principalmente los del
metilciclohexano por reacciones de reduccion de anillo (MCPA), las predicciones del
modelos estan sobrevaluadas en aproximadamente 75% con respecto al valor experimental
sin embargo el error con respecto a la conversion global es pequefio ya que estos
compuestos conforman aproximadamente el 1% de la conversidn global. La sobrestimacion
calculada por el modelo se debe a que sobre los catalizadores de molibdeno la conversion
del metilciclohexano es escasa y promueve principalmente a reacciones de apertura de
anillo debido a las caracteristicas intrinsecas de los sitios activos de molibdeno sulfurado
[22]. Debido a esto las reacciones de desintegracion son ligeramente mas rapidas de los
valores calculados con el modelo global de reaccion, sin embargo un incremento en los
valores de rapidez de reaccion inicial provocaria un aumento del 100% en el rendimiento de
los productos de desintegracion. El error generado por este efecto en la respuesta del
modelo global (1%) es menor que el error experimental estimado. Por lo tanto se asegura
que el modelo reproduce satisfactoriamente al proceso de hidroconversién sobre
catalizadores de molibdeno

Con el andlisis anterior se buscé asegurar la correcta representacion del proceso de
hidroconversién mediante el modelo matematico propuesto obteniendo resultados
satisfactorios. Posteriormente se empled el modelo para evaluar el comportamiento del
proceso en un intervalo de valores para la relacion acido/metal que abarca a los
catalizadores de platino y de molibdeno sulfurado, las simulaciones realizadas con el
modelo propuesto para diferentes valores de la relacion acido/metal del catalizador se
muestran en las Figuras 6.3.7 y 6.3.8 para Pt(x)/Al,03+HZSM5 y Mo(x)/Al,O3+HZSM5
respectivamente. La informacion presentada en estas figuras muestra la variacion de la
actividad y la selectividad del proceso de HCS con respecto al contenido de metal.

La Tabla 6.3.1 muestra los valores de la relacion entre los sitios acidos de la zeolita y
los sitios hidrogenantes del metal empleado en diferentes catalizadores bifuncionales con

platino y molibdeno sulfurado como componente hidrogenante.
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Tabla 6.3.1 Valores de ¢ (balance acido / metal) para catalizadores bifuncionales de
Pt(x)/Al,03+HZSM5 y Mo(x)/Al,03+HZSM5

Mo(x)/Al,O3+HZSM5 Pt(x)/Al,Os+HZSM5
Contenido de metal Contenido de metal

x (%) ¢ x (%) c
0 0 0 o0
1 36.76 0.01 30.68
3 12.25 0.05 6.14
6 6.13 0.1 3.07
9 4.08 0.2 1.53
12 3.04 0.5 0.61

Cabe destacar que a pesar de que algunos catalizadores de platino y molibdeno
presentan valores de o similares, hay diferencias en la selectividad del proceso de
hidroconversion debido a las variaciones en las energias de activacion generadas por la
contribucion a la misma caracteristica a cada tipo de metal. Los catalizadores de platino
presentan valores bajos del balance acido metal (o) del catalizador por lo que se considera
valores de ¢ desde 0.5. Por su parte, para catalizadores de molibdeno se inicia en valores de
3. En ambos sistemas el extremo es oo, correspondiente a un catalizador monofuncional. El
modelo, al no considerar el mecanismo monofuncional de deshidrogenacion sobre sitios
acidos mediante la formacion de iones carbonio, considera este extremo con actividad
practicamente nula. Esta respuesta puede ajustarse afiadiendo al modelo una linea de
reaccién extra, la cual no esta incluida ya que el presente trabajo esta enfocado
principalmente al estudio de catalizadores bifuncionales.

Como se muestra en los Figuras 6.3.7 y 6.3.8 la actividad general de los catalizadores
bifuncionales se incrementa conforme aumenta la cantidad de metal soportado en el
catalizador, es decir que la conversion global aumenta el disminuir los valores de o.

Los productos de alquilacion presenta un comportamiento peculiar al ampliar el
intervalo de evaluacion de o, se puede observar que después de la actividad nula para el

catalizador monofuncional, el rendimiento de compuestos aromaticos alquilados sobre
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catalizadores de platino aumenta rapidamente conforme disminuye la relacion acido/metal
hasta un valor de ¢ = 15 generando los valores maximos de rendimiento de aromaticos
alquilados sobre estos catalizadores. A partir de este punto, el rendimiento de estos
compuestos disminuye conforme se reduce el valor de . Sobre catalizadores de molibdeno
sulfurado el rendimiento de compuestos aromaticos alquilados se incrementa
sustancialmente. Sin embargo el comportamiento mostrado es similar ya que a valores altos
de o, el rendimiento de estos compuestos se eleva enormemente hasta alcanzar su maximo
rendimiento en un valor de o = 12, a partir del cual el rendimiento de este grupo se ve
disminuido conforme baja el valor de la relacion acido metal inclinando la selectividad
hacia reacciones de desintegracion tal como se observo experimentalmente en el capitulo 4
de esta tesis.

Los datos de conversion del tolueno muestran una relacion inversa al rendimiento de
los productos de alquilacion aromética, Por lo que se considera que no existe actividad
considerable para las reacciones de aromatizacion y desaromatizacion del tolueno, tanto en
catalizadores de platino como de molibdeno, a las condiciones de reaccion consideradas
para el desarrollo del proceso de hidroconversion

Los productos de isomerizacibn como son los compuestos parafinicos
monoramificados del n-heptano y los dimetilciclopentanos obtenidos a partir de reduccién
de anillo del metil-ciclohexano, se ven notablemente incrementados conforme disminuye el
valor de la relacion acido / metal del catalizador empleado, tal como se observo en los
experimentos de hidroconversion presentados en el capitulo 4, en donde el rendimiento de
los compuestos de isomerizacion es inversamente proporcional a la relacion acido/metal. El
modelo muestra que este incremento en el rendimiento de los productos de isomerizacion
disminuye gradualmente a valores bajos de o, principalmente para los compuestos
nafténicos, este fendmeno es atribuido a la saturacion de los sitios metalicos en la superficie
del catalizador. Por lo tanto a cargas de metal cercanas a la monocapa la variacion en el
rendimiento de estos compuestos es menor. EI comportamiento de estos compuestos es
similar en catalizadores de Pt(x)/Al,O03+HZSM5 y Mo(x)/Al,O3+HZSM5 variando
Unicamente la magnitud de los rendimientos que son considerablemente mayores en
catalizadores de platino. Este comportamiento del modelo propuesto, reproduce el

comportamiento reportado en la literatura para reacciones similares [1, 23, 25].
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Figura 6.3.7. Simulacion de flujos molares del modelo para productos de
isomerizacién y alquilacion aromatica a diferentes relaciones acido/metal para catalizadores
de Pt(x)/Al,03 + HZSM5 a T = 315°C.
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Al disminuir el valor de la relacion acido/metal (o), los productos de desintegracion
se ven beneficiados y la selectividad se inclina hacia este tipo de reacciones mientras que
los productos de isomerizacion van siendo disminuidos. Los productos de 5y 6 atomos de
carbono se incrementan proporcionalmente a los de desintegracion (C4). El incremento en
estos productos no es evidente a tiempos de residencia pequefios, esto se debe a que en esta
ruta de reaccion se debe llevar a cabo una reaccion de alquilacion alifatica previa a la
desintegracion.

En resumen el modelo muestra que a valores pequefios de la relacion &cido/metal, es
decir a mayor carga metalica o capacidad hidrogenante, la rapidez de las reacciones de
hidrogenacion y deshidrogenacion se ve incrementada, favoreciendo principalmente a la
ruta de isomerizacion de parafinas y nafténicos, las cuales se incrementan notablemente a
conversiones bajas. A conversiones mayores el rendimiento de los diferentes productos de
isomerizacion disminuye independientemente de la relacion acido/metal del catalizador, ya
que al aumentar el tiempo de residencia sobre la superficie del catalizador se da lugar a
reacciones de desintegracion principalmente.

Por su parte, a conversiones moderadas, las reacciones de desintegracion se ven
beneficiadas en menor medida que las correspondientes reacciones de isomerizacion ante
valores bajos de la relacion acido/metal, sin embargo el rendimiento de desintegracion es
proporcional a la conversion, por lo que a valores altos de esta, la selectividad se inclina
totalmente hacia este tipo de productos reduciendo de esta manera el rendimiento liquido de
la mezcla tratada. Finalmente, a valores bajos de la relacion &cido/metal, las rutas de
dimerizacion desintegracion y de alquilacién aromatica se ven drasticamente disminuidas.

Con base en estos resultados podemos ver que los productos mas importantes del
proceso son los compuestos ligeros, derivados de reacciones de hidrodesintegracion, para
evitar la pérdida excesiva del rendimiento liquido, es necesario adecuar las condiciones de
reaccién para dirigir la selectividad del proceso hacia productos de isomerizacion (iC7),
productos de alquilacion (C10) y productos de dimerizacion-desintegracion (C5-C6). Por lo
que es necesario establecer el punto adecuado entre el intervalo de catalizadores y
condiciones estudiadas que permitan cumplir con el objetivo de incrementar el nimero de

octano y barril de octano de la nafta hidrotratada.
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6.4  Analisis del comportamiento del nimero de octano (RON) y del barril de
octano (B.O).

Una vez que el modelo matematico propuesto se determina como capaz de simular el
comportamiento del proceso de hidroconversion, se convierte en una herramienta Gtil para
la optimizacion del proceso. Con el objeto de demostrar la factibilidad de un incremento
tanto en el indice de octano como en el Barril de octano, se analizé el comportamiento del
indice y barril de octano en términos de la conversion y del balance acido/metal utilizando
el modelo de reaccion y comparando la respuesta del modelo contra datos experimentales.

El nimero de octano (RON) de cada compuesto se determiné utilizando un método
basado en un estandar cromatografico de gasolinas reportado en la literatura abierta [29], y
para el caso del modelo se asigno un indice de octano promedio ponderado para cada
componente global empleando la ecuacion 5.3.1. El Calculo del barril de octano se obtiene
mediante el RON del componente global y el rendimiento liquido el cual se calcula a partir
de la fraccion molar de los productos de desintegracion C4 mediante un ajuste lineal contra
los datos de rendimiento liquido obtenidos experimentalmente. De esta manera es posible el
analisis de los valores del numero de octano (RON) y del barril de octano (B.O.) calculados
por el modelo y compararlo con datos experimentales.

La Figura 6.4.1 muestra los valores del namero de octano (RON) y barril de octano
(BO) obtenidos en el proceso de hidroconversion, donde se observa la ganancia en términos
tanto de RON como de B.O. con respecto al tiempo de residencia a diferentes temperaturas
de operacion. En las Figuras 6.4.1-A y 6.4.1-B se puede notar que a mayor porcentaje de
conversion global se obtiene una mayor ganancia en el RON de la mezcla tratada. Sin
embargo, a porcentajes elevados de conversion global, el rendimiento liquido disminuye
afectando el incremento en el barril de octano (ver Figuras 6.4.1-C y 6.4.1-D),
especialmente a temperaturas elevadas debido a que en estas condiciones, la selectividad se
inclina hacia productos de desintegracion como se comentd anteriormente.

Las Figuras 6.4.1-C y 6.4.1-D muestran que la m&xima ganancia en B.O. se obtiene
aproximadamente del 50.53% a tiempos de residencia de 4.5 min a 315°C (588K) y de
46.44% a 1.12 min a 355°C (628K) para catalizadores de molibdeno. Para catalizadores de
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platino las ganancias maximas en barril de octano son a 315°C del 62.89% a un tiempo de
residencia de 5.01 min, y a 355°C se obtiene un incremento en BO del 65.44% a un tiempo
de 1.23 min.

A diferencia de los catalizadores de molibdeno, los catalizadores de platino generan
mayor ganancia en BO a temperaturas superiores a los 335°C (600 K). Para catalizadores
de molibdeno el mejor comportamiento se obtiene en temperaturas alrededor de los 315°C
(588 K).

A) Mo(6%)Al,0;+HZSM5 B) Pt(0.05%)Al,03+HZSM5
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Figura 6.4.1 Valores de nimero de octano (RON) y barril de octano (B.O). con
respecto al porcentaje de conversion global sobre catalizadores de Mo(6%)/Al,0; +
HZSM5 y Pt(0.05%)/Al,0; + HZSM5 a 315°C y a 355°C. (-) Valor calculado por el
modelo, (¢) Valor Experimental a 315°C.
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Fijando la temperatura de operacién en 315°C (588K) la cual mostro la mejor
relacion entre la actividad y selectividad del proceso de HCS, se procede a variar la relacion
acido/metal del catalizador bifuncional en el modelo para analizar la respuesta en términos
de numero de octano y barril de octano del proceso de hidroconversion. Los valores
obtenidos de RON por el modelo varian de acuerdo a la selectividad calculada.

La Figura 6.4.2 muestra los valores de numero de octano y barril de octano
calculados por el modelo para catalizadores de Pt/Al,O; + HZSM5 y Mo/Al,O3 + HZSM5

en forma sulfurada comparados contra datos experimentales.
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Figura 6.4.2. Analisis del RON y B.O. con respecto a la relacién acido/metal de
catalizadores de Pt/Al,03 + HZSM5 y Mo/Al,O; + HZSM5 a 315°C (-) Valor calculado
por el modelo, (¢) Exp. Mo(6%), Pt(0.05%), (m) Exp. Mo(9%), Pt(0.2%), (A) Exp.
Mo(3%), Pt(0.01%).
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Es posible apreciar que, en el caso de catalizadores de platino (Figuras 6.4.2-B y
6.4.2-D), La ganancia en RON y BO se incrementa al disminuir la relacién acido/ metal
mediante el incremento en el porcentaje de metal en el catalizador. El barril de octano se
incrementa a concentraciones de metal mayores. Degnan [1] reporta que se obtiene un
méaximo indice de octano, mediante la isomerizacién de n-heptano, con cantidades de
platino mayores al 0.5% (c = 0.61). Comparando con los catalizadores con menor carga
metalica, la m&xima ganancia en catalizadores con cargas de platino equivalentes al 0.2 %
(0 =1.53) es de 47.8 %. Mientras que la del catalizador con 0.05% de platino (c = 6.14) es
del 44 % a un tiempo de residencia de 3.21 min.

En el caso del andlisis de la ganancia del nimero de octano y del barril de octano
sobre catalizadores de Mo/Al,O;3 + HZSM5 en forma sulfurada, Cuyos resultados se
muestran en la Figuras 6.4.2-A 'y 6.4.2-C. Se presenta una tendencia similar a la encontrada
para platino. La ganancia de RON se incrementa al disminuir la relacion acido/metal, a
diferencia del rendimiento liquido el cual depende del rendimiento de productos de
desintegracion. El incremento en B.O. alcanza una ganancia maxima del 54.9 %, la cual es
obtenida sobre catalizadores cuya carga metalica es cercana a la monocapa (12 % en peso).
Sin embargo ganancias superiores al 53 % se obtienen a partir de cargas metalicas
ligeramente superiores a la media monocapa (6 % en peso y o = 6.13). Para encontrar la
carga de metal optima para cada tipo de metal, se busca el maximo incremento en barril de
octano con respecto a este parametro.

El andlisis de los valores maximos de barril de octano se muestra en la Figura 6.4.3,
donde se presenta la tendencia que siguen los valores maximos de barril de octano con
respecto al porcentaje de metal soportado en el catalizador.

En el caso de catalizadores de Mo/Al,0; + HZSM5 en forma sulfurada, se puede
apreciar que un valor maximo de barril de octano se alcanza desde cargas de metal de
aproximadamente 6.8% de molibdeno, a partir del cual la ganancia en barril de octano no se
incrementa en mas del 1% a cargas mayores. Por su parte, los catalizadores de Pt/Al,O3; +
HZSM5, alcanzan valores maximos de barril de octano a valores mayores al 0.2% de
platino estabilizandose a cargas ligeramente mayores al 0.5%, lo que concuerda con el

datos presentado por Degnan [1].
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Figura 6.4.3. Valores maximos de barril de octano (B.O.) con respecto a la carga
metalica de catalizadores relacion acido/metal de catalizadores de Pt/Al,O3 + HZSM5 y
Mo/Al,O3 + HZSMS5 a 315°C.

Empleando el modelo desarrollado se observa que un incremento considerable en
barril de octano (B.O.) para el proceso de hidroconversion catalitica selectiva puede
obtenerse con un catalizador bifuncional presulfurado de de Mo/Al,O; + HZSM5 una
carga metélica de aproximadamente 6.8%. Este valor ligeramente mayor a la media
monocapa (59%) es capaz de proveer el incremento deseado en el barril de octano de la

nafta hidrotratada al controlar el rendimiento de las reacciones de hidrodesintegracion.

En resumen el modelo responde favorablemente a cambios en pardmetros
fundamentales del proceso como la temperatura y la relacion acido/metal del catalizador
siguiendo las tendencias encontradas experimentalmente a conversiones globales
moderadas. A conversiones altas (> 60%), existe un severo incremento en las reacciones de
desintegracion y reacciones secundarias no consideradas en el esquema global de reaccion,
por lo que las predicciones del modelo deberan ser tomadas con reserva. Sin embargo a

conversiones moderadas el modelo es una excelente herramienta para el disefio de
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catalizadores y el andlisis y optimizacion del proceso de hidroconversion catalitica
selectiva.

Con base en la respuesta del modelo se determina que los catalizadores de Mo/Al,Os-
HZSMD5 pre-sulfurados, presentan el mejor comportamiento en el proceso de HCS debido a
su resistencia al envenenamiento por azufre y a su alto incremento en el barril de octano. El
maximo incremento en el barril de octano se obtiene con una saturacién ligeramente
superior a la media monocapa como es el Mo(6.8%) /Al,O3-(20%)HZSM5. Este
incremento se obtiene con una temperatura de operacion de 315°C, presion de 28 Kg/cm? y
una relacion hidrégeno/hidrocarburos alta (Ho/HC = 2). Es necesario mantener la
conversion global en valores menores al 45%, lo que equivale a fijar un tiempo de

residencia de 4 min aproximadamente.
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CAPITULO VII

CONCLUSIONES

El estudio del proceso de hidroconversion utilizando catalizadores bifuncionales
como Pt/Al,03+HZSM-5 y Mo/Al,03+ZSM-5, ha permitido establecer un esquema
de reaccion de acuerdo al mecanismo  bifuncional de  Weisz
(deshidrogenacion/hidrogenacion  en  sitios ~ metalicos e  isomerizacion,
hidrodesintegracion, oligomerizacion-desintegracion y alquilacién de aromatica). Con
base en estos resultados fue posible estudiar el efecto de la formulacion del
catalizador en la distribucion de productos, repercutiendo en una modificacion

importante del nimero de octano.

Los resultados experimentales obtenidos con estos catalizadores indican que la fuerza
acida de la alimina por si sola no es suficiente para realizar a un nivel de conversion
mayor las reacciones de arreglo molecular requeridas en el proceso, por lo cual es
necesario afiadir un material adicional como la zeolita HZSM-5 que proporcione la
acidez requerida.

La caracterizacion de los materiales preparados permitié confirmar que no existe
ninguna modificacion en la estructura de los catalizadores y por consiguiente en los

sitios activos, los cuales interfieren directamente en el modelo cinético desarrollado.

La determinacion de pardmetros fundamentales del modelo de reaccion, como la
cuantificacion de los sitios cataliticos activos, mediante técnicas de caracterizacion de
los catalizadores, brinda al modelo informacién experimental independiente al ajuste
de parametros contra datos experimentales.

Los productos de reaccién en la evaluacion catalitica de los catalizadores
bifuncionales confirmo la selectividad de forma de la zeolita HZSM5. Los productos

de la oligomerizacién rapidamente se desintegran para producir compuestos de 5y 6
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atomos de carbono, los cuales no se producirian por el mecanismo de desintegracion
por escision (. Asi mismo tampoco se detectan compuestos parafinicos

multiramificados.

Las condiciones de operacion a las cuales se realizo la evaluacion catalitica no
permitieron la formacion de compuestos olefinicos precursores de coke en la
superficie del catalizador, cuya formacion modificaria la actividad del catalizador.
Sin embargo la disminucion de la presion parcial de hidrogeno afecta de manera
importante la actividad del catalizador, alterando el esquema de reaccién al modificar
la selectividad hacia los productos de hidrodesintegracién repercutiendo en una

reduccion del rendimiento liquido en el proceso.

La relacion acido/metal juega un papel importante en la selectividad del proceso de
Hidroconversién Catalitica Selectiva. Un catalizador bifuncional con una relacion
acido / metal alta favorece la selectividad hacia la hidrodesintegracion y alquilacion
de aromaticos, incrementando de esta manera el nimero de octano. Sin embargo al
mismo tiempo se reduce el rendimiento liquido en el proceso, mientras que una
relacion acido / metal intermedia, generada por catalizadores bifuncionales metal/
Al,0O; + HZSM5, favorece la selectividad de la isomerizacion del n-heptano
principalmente, generando moléculas ramificadas que a su vez también incrementan
el nimero de octano. Asi mismo se reduce drasticamente la alquilacion de aromaticos
incrementando el contenido de compuestos ligeros en el producto del proceso de
hidroconversién. Un comportamiento similar se presentd en la evaluacion de
catalizadores bifuncionales con diferente capacidad hidrogenante. En el caso del
platino (relacion acido/metal pequefia) se presenta una alta selectividad hacia los
productos de isomerizacion e hidrodesintegracion formandose iC; y productos ligeros
(Cs, Cy4) respectivamente. En el caso contrario, el uso de catalizadores de molibdeno
sulfurado (relacion acido metal mayor) favorece la selectividad de productos de
oligomerizacion-desintegracion (Cs y Cg) y de alquilacion aromatica (>Cg), al
desplazar el equilibrio de las reacciones de hidrogenacion a favor de los

intermediarios olefinicos generados en las reacciones de hidrodesintegracion.
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Como una extension al estudio del comportamiento del proceso de Hidroconversion
selectiva se desarroll6 un modelo matematico fundamental representando el esquema

de reaccion generado y la distribucion de productos.

La base fundamental del modelo esta dada en términos de la cinética que distingue las
expresiones de velocidad de reaccion por los diferentes tipos de sitios cataliticos que
intervienen en las reacciones del proceso de HCS, permitiendo la evaluacion de estas
ultimas en base a la relaciéon cuantitativa de la cantidad de cada tipo de sitios
cataliticos. Ademas se involucra en el modelo el agrupamiento (lumping) de los
hidrocarburos que intervienen en el proceso con su respectivo célculo tedrico de las
propiedades de los componentes globales. De la misma manera, el modelo incorpora
un parametro caracteristico que modifica la energia de activacion aparente para su

aplicacion a diferentes tipos de sitios metalicos.

El comportamiento de los resultados experimentales con respecto a los valores
estimados responde a las bases del modelo permitiendo una aproximacion importante
en los niveles de rendimiento y conversion de los diferentes productos a diferentes
condiciones de operacion y diferentes tipos de catalizador tipificados por su relacion

acido/metal.

Finalmente el modelamiento del proceso de Hidroconversion Catalitica Selectiva
permitira el disefio de catalizadores bifuncionales Metal/Al,O3-HZSM5 pre-
sulfurados que se adapten al esquema de reaccién para la produccién de
hidrocarburos especificos que incidan directamente en el barril de octano, y que
permita a su vez, el establecimiento de las mejores condiciones de operacion en la

optimizacion y normalizacion de un proceso industrial.
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