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INTRODUCCION

Preocupaciones ambientales y nuevas regulaciones de los combustibles liquidos ocurridos
en el 2008 en Europa y en los EUA han llevado a la necesidad de combustibles limpios que
provoquen menos emisiones de SOx y de NOx. En este contexto, la gasolina y el diesel
“verde” son de interés especial. La sintesis de Fischer-Tropsch (FT) convierte una mezcla
de CO y de H (gas de sintesis) a una gama de hidrocarburos, como una alternativa a las
fuentes del petrdleo para la produccion de combustibles liquidos. En préctica comercial, el
proceso se adapta para la produccién de gasolina y diesel de alta calidad. Como tal, la
sintesis se puede dirigir a la produccion de productos pesados que se pueden tratar
posteriormente para aumentar la fraccion total de la gasolina, keroseno o el diesel. La
optimizacion del tiempo y temperatura del proceso de FT (Fischer- Tropsch) se realiza para
obtener las mejores condiciones de funcionamiento para la excelente produccion de
hidrocarburos liquidos (gasolina y diesel). Esto se puede lograr mediante modelos para
obtener un catalizador mejorado y comercialmente econdémico. En esta Gltima década, se
han construido nuevas plantas y reactores de FT como Sasol en Africa. Como en muchos
otros procesos, los objetivos cambian con el tiempo debido a los cambios en la economia y
a las demandas del mercado. Los aspectos précticos, tales como el disefio y la
experimentacion de catalizadores mas eficientes en cuanto a los aspectos tedricos son
puestos a prueba. Se demuestra que a pesar de la incertidumbre con respecto a la cinética
quimica verdadera en el catalizador, los catalizadores se pueden desarrollar de
experimentos de laboratorio y plantas pilotos.

En la presente tesis se tomaron en cuenta las preocupaciones ambientales en la produccion
de gasolina y se investigd sobre la produccién de los hidrocarburos liquidos, los
comportamientos que tienen los catalizadores de hierro soportados con cobre, combinacion
de sales férricas, y catalizadores de cobalto. Se pretende obtener un mejor catalizador
generador de una importante cantidad de hidrocarburos liquidos, pero de igual manera una
produccién de PIONA (parafinas, isoparafinas, olefinas, naftas y aromaticos) parecida a las
de la gasolina Premium, poniendo en comparacion diferentes catalizadores comerciales de
hierro, en diferentes proporciones de sales férricas y diferentes proporciones de soporte de

cobre, kieselghur y un soporte proveniente de Salamanca (Fcc en equilibrio), obteniendo un



catalizador de hierro que genere enormes cantidades de carburos para lograr asi una mejor
activacion, selectividad y estabilidad al ser puesto a reaccionar.

Con estudios de rayos X se conoceran los elementos presentes en los catalizadores antes y
después de ser puestos a reaccionar, para asi conocer que componentes dan una mayor
generacion de PIONA y de HCiig(hidrocarburos) liquidos, de igual manera con los analisis
de fluorescencia se conocerd la composicion de los soportes usados, conociendo el
elemento que da el plus en la mejor produccion de hidrocarburos y de que tenga una mejor

estabilidad y selectividad.



OBJETIVO
Evaluar el efecto de la concentracion de vanadio en el catalizador de hierro y su efecto en la
produccion, selectividad y rendimiento de hidrocarburos liquidos como son parafinas,
isoparafinas, olefinas, nafténicos y aromaticos durante la reaccion. Se experimentaran
diferentes proporciones de hierro con diferentes proporciones y preparaciones de soportes,
comparando la obtencion en volumen de hidrocarburos liquidos, la distribucion de
hidrocarburos y los porcentajes del grupo funcional (parafinas, isoparafinas, oleinas, naftas
y aromaticos) en cada unos de ellos. Se propondran catalizadores innovados con pequefias

proporciones de vanadio en hierro y se estudiara el efecto que tendran.



1. GENERALIDADES
1.1 Proceso Fischer- Tropsch
El interés de Franz Fischer en las reacciones cataliticas fue desde 1900-1901. Fischer fue de
la opinidn de que ésta sintesis podria ser de gran importancia, no solamente para Alemania
la cual tenia pequefias reservas de petroleo, sino también para todo el mundo, ya que de dos
moléculas simples como el mondxido de carbono e hidrogeno se pudo obtener moléculas
de interés para la industria quimica. Esta vision se convirtio en la generacion de
combustibles pesados y mas aun en obtener reservas de aceite, de gas y de materia organica
solida que pudiera ser consumida (F. Fischer, pp 238-246, 1926).
En 1923 Fischer y Tropsch produjeron las primeras pequefias cantidades de hidrocarburos
pesados, observaron que al disminuir la temperatura a 7 atmosferas se incrementaba la
aparicion de hidrocarburos por lo que usaron la reduccién catalitica del mondxido de
carbono en varias temperaturas y presiones usando un exceso de gas de hidrogeno sobre
mondxido de carbono de 2:1 llamando a este gas “gas de sintesis”. Esto evitd la
descomposicion del mondxido de carbono (Fischer F. y Tropsch 1926 y 1930).Para julio de 1925
Fischer, Tropsch y Ter- Nedden produjeron una cantidad medible de hidrocarburos a
temperatura de 250-300°C en la presencia de catalizadores de Fe-ZnO y Co-Cr,03 donde
los productos estaban casi libres de compuestos oxigenados y con un contenido
principalmente de hidrocarburos que se extienden del gas metano al solido (parafina). Ellos
obtuvieron una reaccién donde un producto acuoso y un producto aceitoso aparecieron con
puntos de ebullicion arriba de los 117°C (Fischer F.y Tropsch 1927).
La primera publicacion de Fischer y Tropsch contenian factores importantes que sirvieron
para posteriores investigaciones, como:

e El hierro, cobalto y niquel son los catalizadores que por medio de los gases de
sintesis (CO y H) se obtienen hidrocarburos. El cobalto es mejor para la produccion
de hidrocarburos alifaticos con mas de un atomo de carbon por molécula. El hierro
y el niquel mostraron menos actividad.

e Los oxidos dificultan la reduccion.

e Laadicion de cobre fue usado en el catalizador de hierro para una mejor reduccion a

temperaturas bajas.



e El sulfuro podia ser liberado del gas de sintesis por métodos conocidos (F. Fischer, H.
1926).

Fischer y Meyer expusieron una exhaustiva investigacion tratando de desarrollar un
catalizador de niquel para la sintesis de hidrocarburos pesados, encontrando dos tipos de
catalizadores de niquel con un comportamiento similar al catalizador de cobalto. EIl primer
tipo fue de niquel- kieselguhr- thorio y el segundo de niquel- manganeso- kieselguhr-
alumina. Afios de experimentaciones fueron necesarios para encontrar las condiciones
Optimas para éste catalizador (Fischer F. y Meyer K. 1931).
El desarrollo del catalizador de cobalto fue similar al del niquel, pero en el caso de cobalto
era mas facil prevenir la formacion de metano. Particularmente la activacion del catalizador
se obtenia cuando el catalizador era puesto en reduccién por un aproximado de 20 horas.
Notaron que al incrementar el contenido de kieselguhr se requeria reducir la temperatura,
asi como con la adicion de cobre. Optimas producciones eran obtenidas a temperaturas de
190°C. Para mantener la activacion era necesario aumentar la temperatura poco a poco (10-
15°C en 6 semanas) (Fischer F.y Koch H. 1932).
En 1934 Fischer y Pichler comenzaron investigaciones dirigidas al incremento de
produccion de productos de sintesis con cambios fisicos del proceso. Encontraron que al
forzar la conversién del monoxido de carbono en un solo paso se obtenia una mejor
produccién de hidrocarburos pesados. A altas temperaturas la conversion del monéxido de
carbono e hidrégeno producia preferentemente productos oxigenados (Fischer F. y Pichler H.
1936).
Muchos estudios sobre sintesis de Fischer-Tropsch se centraron en la dependencia de la
produccién de hidrocarburos y la distribucién de la longitud de cadena con respecto al tipo
de catalizador, hierro y cobalto Para los catalizadores de cobalto la atencion particular se
centr6 en la modificacion de distribuciones por el crecimiento de cadena secundario de los
alquenos, mientras que para los catalizadores de hierro el crecimiento de cadena secundario
es insignificante (C.L. Render, Z. Denga, Lecture, 1994). En los catalizadores de hierro no todos los
sitios estan activos, por lo que para una mejor probabilidad de mayor crecimiento de cadena
se atribuyd a promover los sitios activos (B. Schliebs, 1985).
El descubrimiento de la sintesis de la gasolina por el proceso de Fischer y Tropsch fue

publicada en 1926, donde se relata a los catalizadores de hierro y cobalto siguen siendo



hasta hoy los Unicos para el uso industrial. EI niquel y el rutenio son catalizadores tipicos
también del FT, capaces de producir hidrocarburos con mas alto peso molecular(. Fischer, K.
Meyer, 1931, H. Pichler, 1940).

Con el incremento de la temperatura de reaccién, la selectividad cambia principalmente
hacia el metano con el niquel. Esta tendencia se observa también con cobalto y rutenio,
pero menos excesivo. Con hierro, la selectividad del metano permanece bajo incluso con
alta temperatura de proceso. El rutenio es el catalizador més activo en FT, ya que trabaja
con temperaturas bajas de reaccién (150°C), pero es muy caro (J.C.a. Hoogendorn, 1957).

El catalizador de trabajo es obtenido cuando éste es reducido con hidrégeno hasta la
formacion de varias fases de carburo de hierro y carbén elemental, considerando que los

Oxidos de hierro estan todavia presentes ademas de algn hierro metélico (M.E. Dry, in: JRa.
Anderson, 1981).
Con los catalizadores de hierro hay dos direcciones de selectividad. Una direccién, tiene

como objetivo una mezcla de olefinas de poco peso molecular de hidrocarburos. Debido a
la alta temperatura de reaccion (340°C), el peso promedio molecular del producto es tan
bajo que ningln producto liquido aparece bajo éstas condiciones de reaccion. La
recuperacion de olefinas como productos quimicos en procesos de polimerizacion tiene
muchas ventajas hasta hoy(A.p. Steynberg, R.L.. 1999).

La segunda direccion del desarrollo del catalizador de hierro ha tenido como objetivo
utilizar el catalizador a temperatura de reaccion baja 250-300°C, donde la mayor parte del
hidrocarburo es producto en fase liquida baja. Tipicamente, tales catalizadores se obtienen a
través de precipitacion. Sin embargo, también puede existir una selectividad con

hidrocraqueo (rompimiento con hidrogeno) para una mejor calidad de combustible (diesel)
(H. Schulz, 1977).
La formacion selectiva de olefinas lineales en la sintesis de FT se puede observar solamente

con catalizadores de hierro. Asi mismo se obtiene agua y CO,. La actividad de los
catalizadores de hierro disminuye a través de la inhibicion del agua. Esta caracteristica
restringe la conversion y lleva al gas reciclado en la operacion después de que el agua es

removida junto con el condensado organico (m.E. Dry, in: J.R.a. Anderson, 1981).

Por otro lado el 6xido de torio al ser mezclado con el cobalto, restringe la cristalizacion del

metal de cobalto y mantiene un alto grado de dispersion de metales. Esto puede ocurrir



debido a los elevados radios deH2/CO combinados con la alta difusividad de H> con lo que
contrarresta la obstruccion de poros por moléculas de alto peso molecular (8. Eisenberg, 1998, E.
Iglesia, 1995).
La conversién del monoxido de carbono e hidrégeno se presenta en dos maneras
particularmente:
nCo + 2nH, = (CH,), + nH,
2nCO0 + nH, = (CH,),, + nCO,

La primera reaccion se da la reaccion con el catalizador de cobalto, mientras que la segunda
reaccion se presenta con el catalizador de hierro. Se puede observar que el hierro muestra
una tendencia de convertir el oxigeno del monoxido de carbono en didxido de carbono,
mientras que el cobalto en condiciones similares produce agua (Helmut Pichler, 1946).
El funcionamiento de la sintesis de FT depende en gran medida de la temperatura de
reaccion, ya que al incrementar la temperatura:

e Se favorece la formacion selectiva del metano.

e Se favorece la deposicion del carbon y de tal modo la desactivacion del catalizador

(particularmente con hierro).
e Reduce la longitud de cadena media de las moléculas del producto, una
caracteristica que es indeseable al tener como objetivo la obtencion de diesel

Estos cambios coinciden con la estabilidad relativa de los productos obtenidos (M.E. Dry, in:
J.R.a. Anderson, 1981).
Fischer realiz6 experimentaciones con precipitaciones de catalizadores. Las precipitaciones
se desarrollaron con hidréxidos de sodio de potasio (NaOH y KOH) donde se producen
catalizadores con baja actividad, ya que desconocian el comportamiento del kieselguhr
como portador del catalizador y el factor de que solo los carbonatos pueden ser usados para
la produccion de precipitados de catalizadores activos (Helmut Pichler, 1946).
Fischer y Pichler utilizaron seis catalizadores operados por tres meses y se observo que a
condiciones apropiadas se podria obtener una produccion satisfactoria de hidrocarburos. Se
observo que los productos estaban compuestos por olefinas, parafinas y por productos
oxigenados. En todos los casos el contenido de olefinas en los productos decrece con el

incremento del peso molecular de los hidrocarburos (Fischer F. y Pichler, H, 1936).



Las experimentaciones en planta piloto y los resultados obtenidos en la produccién de
dichos experimentos, animaron a levantar una gran planta. La primera planta de FT
comercial para producir el combustible sintético fue la planta de Steinkohlen- Bergwerk
Rheinpreussen en Mérs-Meerbeck, la capacidad total de estas plantas alcanzé cerca de 600

000 toneladas de producto sintético por afio (Martin F, 1937).

1.2 Reactores Fischer- Tropsch

Como en muchos otros procesos, el objetivo de una gran escala de reactores es obtener una
ganancia econdmica, asi como tener mas demandas comerciales. Los aspectos practicos,
como el disefio y construccion de reactores mas eficientes y los aspectos tedricos deben ser
tomados para un preciso desarrollo.

Estos aspectos fueron tomados al desarrollarse el “reactor tubular de lecho fijo”, mostrado
en la figura 1, que fue utilizado por Sasol. Cada reactor consiste en 2,050 tubos llenados
con catalizadores de hierro. Los tubos son rodeados por el agua de enfriamiento. Los
reactores funcionan aproximadamente a 225°C y aproximadamente a 26bar. El producto
obtenido consiste del 50% de cera liquida. Bajo condiciones de funcionamiento la cera
producida es en fase liquida, por lo que tres fases estan presentes, liquido, sélido
(catalizador) y el gas. Tiene una buena eliminacién de calor, debido a la gran reaccion
exotérmica de sintesis que se logra mediante la generacion de vapor.

Una ventaja de éste tipo de reactores es que no hay problemas en la separacién del producto
del catalizador. Tiene muchas desventajas. El reactor se compleja y tiene un alto costo de
capital. En las condiciones vigentes el reactor es mecanicamente dificil, las ldminas de los
tubos son muy pesadas. Existe formacién de carbono, lo que provoca una ruptura del
catalizador, que a su vez provoca la obstruccion de los tubos, una pérdida en la conversion

y la eficiencia y la necesidad de sustituir el catalizador (B. Jager, R. Espinoza, 1995).
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Figura 1. Ejemplo de reactor FT a baja temperatura de lecho fijo

Muchas de las dificultades asociadas con el reactor tubular de lecho fijo pudieron ser
eliminadas en el “reactor en suspension”, mostrado en la figura 2, ya que es un proceso
isotérmico y tenia un mejor control de temperatura. Las temperaturas, en promedio, pueden
ser mucho mayores que en un reactor de lecho fijo sin el peligro de desactivacion del
catalizador, la formacion de carbono y disolucion de catalizador. Existe un mejor control
del producto selectivo, asi como también se hace posible un mayor promedio de conversion
y mayor actividad, dejando la necesidad de la implementacién de tubos con diametros
pequefios. La adicion de catalizador se realiza sin ninguna dificultad, ademas de que es mas
economico (R.L. Espinoza 1999).

Estos reactores fueron estudiados por Fischer y sus trabajadores (H. Kolbel and M. Ralek, 1980).
Se compone de una capa con instalaciones de refrigeracion en el que se genera vapor. El
gas de sintesis se distribuye en la parte inferior y se eleva a través de la cama de mezcla. La
mezclase compone de productos liquidos de reaccion, predominantemente de cera, con
particulas de catalizador de hierro suspendidas en ésta. Los gases reactivos se distribuyen
por burbujas de gas, a través de un distribuidor de gas, por la fase liquida (cama de mezcla)
hasta la suspensién del catalizador donde reaccionan para producir hidrocarburos y agua.
Los productos pesados forman parte de la cama de mezcla, mientras que los productos mas
ligeros y el agua se vuelven a difundir en burbujas de gas. Los productos gaseosos junto
con el gas de sintesis que no ha reaccionado, pasan a través de la cama de mezcla hasta la

salida de gas (R.L. Espinoza 1999).La operacion consiste de una presion de 50bar y la velocidad



de alimentacidn de enfriamiento era tres veces menor a la que el reactor de lecho fijo tenia.
Un estudio realizado por Sasol encontré que utilizando el mismo tipo de catalizador y las
mismas condiciones de proceso daban conversiones y selectividades similares a las del
reactor de lecho fijo (M.E. Dry, in: JRa. Anderson, 1981). ESto demostré que estos reactores
podrian con la alimentacién de enfriamiento a altas velocidades como en los reactores
comerciales de lecho fijo, aln asi seguia la inexistencia de un método satisfactorio para
separar el catalizador de la produccién total de cera, lo cual fue resuelto posteriormente
con un dispositivo simple pero eficiente en la separacion y ha sido probado con éxito (B.
Jager, R. Espinoza, 1995).Exxon comenzé a investigar la conversion del gas natural a aceite en
1980, desarrollando un reactor de mezcla (usando un catalizador basado de Cobalto) y un
método para separar el catalizador de la cera liquida (1. wender, 1995). Este reactor es mucho
mas facil de fabricar y mucho més barato. Para este reactor la conversion del mondxido de

carbono es alta (cerca de 90%).
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Figura 2. Ejemplo de rector en suspension a baja temperatura

Un nuevo disefio echo por Sasol para su primera planta fue la de “reactores fluidizados a
altas temperaturas”, mostrado en la figura 3, los cuales fueron complejos de operar. La
alimentacion del gas entra en el fondo del reactor a unos 200°Cy25bar, toma una corriente
de catalizador(a una temperatura de 350°C) y fluye por la columna vertical a través de la
valvula de deslizamiento. Debido a la alta velocidad en la parte mas estrecha, el catalizador

es rapidamente arrastrado hasta la zona de reaccion en los intercambiadores de calor
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eliminando gran parte el calor generado por la reaccion. En la parte ancha donde se
encuentra el catalizador (tolva), el catalizador y el gas se separan debido a una caida en la
velocidad y el gas sale por una via de ciclones, los cuales los son arrastrados hasta regresar
a la tolva.

La capacidad del reactor era mayor para una combinacion de una presion mas alta y de un

tamafio fisico mas grande (M.E. Dry, in: J.R.a. Anderson, 1981).

Catalizador

o Columna vertical

]

Vahrula de deslizamiento

==—Fnirada de gas

Figura 3. Ejemplo de reactor fluidizado a alta temperatura

En la dltima década, se han construido varias nuevas plantas con reactores FT. En el disefio
y construccion de reactores FT es importante tomar los aspectos teoricos, tales como

cinética y mecanismos (Helmut Pichler, 1946).

1.3 Presion ambiental en el catalizador de hierro y su pre tratamiento

Hasta junio de 1935 se obtuvo la méxima produccion de hidrocarburos C5 obtenidos con
catalizador de hierro a presidn atmosférica. La actividad catalitica aumento a 20% en 8 dias
de reaccidn (F,Fischer, H. Tropsch, 1935). Fischer y Meyer mejoraron la produccion en el uso del
gas de sintesis con el catalizador de hierro (1934-1936), aumentando el tiempo de vida de
éstos catalizadores de 8 a 30 dias. Estos resultados se obtuvieron con la precipitacion de
catalizadores de hierro y cobre (latm y 230-240°C). La disminucion de la actividad del
catalizador estuvo muy relacionada con los cambios en la composicion de los productos
reaccionados. El color de los productos cambio de blanco a amarillo y se detectd la

formacion de acidos grasos y sales de hierro (Fischer F. y Meyer K).
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Meyer y Bahr sacaron experimentos similares con el catalizador de hierro y también
kieselguhr. El catalizador de hierro que se producia con sales ferrosas no presentaba
actividad en el kieselguhr, pero cuando se usaban sales férricas se obtuvieron mejores
resultados (Meyer, K. y Bahr Th).

Fischer y Pichler (1936-1937) trabajaron con catalizadores de hierro obteniendo resultados
similares al catalizador de cobalto, cuando un catalizador precipitado de hierro era usado a
una presion atmosférica por varias semanas con el gas de sintesis a 15atm. Por otro lado, se
observo que el pre tratamiento inicial del catalizador a una atmdsfera provee lo necesario
para un exitoso uso del catalizador a altas presiones. La combinacion de un pre tratamiento
apropiado (reduccion y carbonizacion) seguido por la sintesis a presion elevada, increment6
la produccidn de hidrocarburos C3* y el tiempo de vida del catalizador aumento mas del
doble. Se probo entonces que el catalizador que no tenia un pre tratamiento no demostraria
la misma actividad que un catalizador pre tratado varias horas a presion atmosférica con el
gas de sintesis (Patente ST56470, 1937).

En 1937 Fischer report6 estos resultados en la industria Alemana y Pichler dio los detalles
al hablar de la presion media en el catalizador de hierro. Observaron que el contenido de
alcali en el catalizador de hierro era particularmente importante, también estudiaron el
comportamiento de los productos obtenidos al agregar diferentes alcalis a los catalizadores
precipitados durante una operacion de 235°C y 15atm con un gas de sintesis de 3:2 de
monoxido de carbono e hidrogeno respectivamente. El tipo de alcali utilizado controla el
tipo de los productos obtenidos y la ausencia de un alcali modifica la fraccion de parafina,
ya que ésta aumentaba 12%. Con la adicion de 5% de carbonato de potasio aumenta la
produccion a 45%.

Con la adicion de cobre al catalizador de hierro observaron un importante efecto. Justo
como en el caso del cobalto, la adicién de cobre reducia la temperatura del hierro (Tomm
Reel 101).

Los experimentos de los catalizadores fueron llevados fuera de los laboratorios a una planta
piloto. Diferentes tipos de catalizadores y promotores fueron probados a diferentes
condiciones de sintesis, ya que el hierro al contrario del cobalto, tiene un amplio rango de
posibilidades de condiciones de sintesis Fischer (F. y Tropsch H.,1926). L0s catalizadores de

hierro pueden ser divididos en cuatro grupos:
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a)

b)

d)

El catalizador precipitado, que puede ser usado con ventaja cuando la alta actividad
del catalizador de hierro es deseado para la produccion satisfactoria de
hidrocarburos a baja temperatura (200-240°C). Este catalizador es usualmente
preparado de una solucién diluida de sales de hierro con una precipitacion de
carbonato de sodio. Con las soluciones férricas ordinariamente se obtienen cristales
duros, mientras que con las sales ferrosas se obtienen catalizadores menos duros con
una consistencia como de tierra. Cuando existe una combinacion de ambas sales,
férricas y ferrosas, da unos resultados de produccion particularmente satisfactoria.
El catalizador de hierro activo puede contener o no cobre. Con catalizadores que
contienen alto contenido de cobre mejores resultados son obtenidos por el pre
tratamiento con el gas de sintesis a presién atmosférica y 200-240°C (Pichler H. y
Merkel H., 1950).

La descomposicion catalitica, que puede ser usada cuando no es esencial que la
sintesis se realice a bajas temperaturas. Este catalizador preparado por termo-
descomposicion de varias sales de hierro mezclado con promotores apropiados,
tiene una actividad levemente mas baja que el correspondiente a los catalizadores
obtenidos por precipitacion (Pichler H. y Merkel H., 1950).

La fusién de la sintesis de NHz en el catalizador de hierro, usado para la sintesis de
hidrocarburos por primera vez por 1.G. Farbenindustrie y por investigadores
americanos. La actividad catalitica se obtiene por el removimiento de la alimina o
de la silice. Este cambio es obtenido por “extraccion” de oxigeno durante la
reduccion de FesOs. También se podia usar en cobalto y niquel, pudiendo sustituir
la hidrogenacion del catalizador (Patente 54392, Troitskii, K. \V.).

El pre tratamiento de minerales de hierro, que son satisfactoriamente usados para la
sintesis de hidrocarburos a altas temperaturas durante el desarrollo en los procesos
Americanos. Por ejemplo, Pichler y Merkel investigaron la composicion del
catalizador de hierro con varios pre tratamientos y sintesis, por analisis quimico y
termo magnéticos. Con una carburacion de hierro a 380°C, las condiciones de
equilibro se establecian entre el carburo y el éxido. La gran formacion de carburos
durante la carburacion era muy estable a diferencia de la aplicacion del gas de

sintesis. A bajas temperaturas fue posible producir carburos y llevar a cabo la
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sintesis sin la formacién de carbono libre. El cobre incrementa la velocidad de la

formacion de carburo (ichler H. y Merkel H., 1950).

Es por esto que el catalizador de hierro promovido y reducido con hidrogeno se utiliza de
manera comercial. De hecho, se reportd que es mejor usar hidrogeno y altas velocidades de
gas para mantener la presion parcial asi como una disminucion de temperatura para
estabilizar y tener una mejor produccion de la fase de 6xido de hierro FezOa(pichler H., 1946).
Davis y Tungate observaron que los catalizadores activados con monoxido de carbono o
gas de sintesis producen hidrocarburos menos gaseosos e hidrocarburos con mayor peso
molecular (cera), que los catalizadores reducidos con hidrdgeno. Los catalizadores
reducidos con hidrégeno tenian un constante o un crecimiento gradual durante el proceso
FT durante 120 hrs de prueba. La actividad se incrementa cuando los catalizadores son
reducidos con hidrégeno, en condiciones de tratamiento (temperatura, duracion y flujo).
Los catalizadores de hierro, reducidos con hidrégeno, se han utilizado para transportar
combustibles via sintesis FT. Los resultados de un previo tratamiento muestran claramente
los pardmetros de activacion, teniendo un significante efecto en la actividad, selectividad y
estabilidad del catalizador (G.B. Raupp y W.N. Delgass, 1979).

En la gréafica 1 se muestra la actividad y selectividad, en condiciones de proceso, en un
cierto tiempo de funcionamiento. La actividad es representada por la conversion de Hx+ CO
(definido como los moles de gas de sintesis consumidas por moles de gas de sintesis

alimentados):
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Gréfica 1. Resultados de la prueba del catalizador de hierro

El comportamiento fue similar en el pre tratamiento de H2/C0O=2.0 a 310°C por 6hrs 'y H;
/C0O=0.7 a 280°C por 8hrs, la conversidn inicial fue de 85%. El catalizador se desactiva con
el tiempo, terminando con una conversion alrededor del 55% en un tiempo de 150hrs.

La actividad del catalizador después de una reduccién con hidrégeno claramente depende
de las condiciones de reduccion empleadas. Después de una reduccion a 250°C por 2hrs, la
conversion inicial de Hz+ CO fue de 77%; en la reduccion a 280°C por 8hrs, la conversion
fue alrededor del 50%. Durante la reaccion de FT, la conversion llega a 85% en la
reduccion de 250°C y 53% en la reduccion de 280°C. Para el catalizador pre tratado con
mondxido de carbono se observa una conversion de Ho+ CO de alrededor del 90% y una
considerable desactivacion del catalizador hasta del 60%.

Los resultados durante el periodo en la conversién son indicativos de la actividad del
catalizador. Durante las primeras diez horas los datos son escasos y erraticos debido a la
uniformidad de la temperatura. Por tanto de manera general se percibe que a temperaturas
de 280°C (10-30h) la actividad de los catalizadores es menor con pre tratamiento con
hidrégeno que con monoxido de carbono o gases de sintesis.

La selectividad del hidrocarburo es relativamente estable en tratamiento con hidrogeno.
Después del pre tratamiento con mondxido y gas de sintesis, la selectividad del
hidrocarburo cambia hacia hidrocarburos de bajo peso molecular desactivandose el

catalizador. Poco metano es obtenido cuando hay un pre tratamiento en el catalizador de
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monoxido de carbono o con gas de sintesis. Por otro lado con un pre tratamiento de
hidrdgeno se produce mas metano y otros productos de mas bajo peso molecular (D.B. Bukur,
1995).

Los productos primaros de la sintesis de Fischer-Tropsch son 1-olefinas. La 1 olefina es
producto de la parafina lineal, que a su vez se convierte a 2-olefina por reacciones
secundarias. El contenido de la olefina es una medida de actividad de la hidrogenacion. El
contenido de la olefina es generalmente méas bajo después de la reduccion del catalizador
con hidrégeno que después de los tratamientos previos con mondxido o del gas de sintesis
(M.E. Dry in J.R., 1981; R.B. Anderson, 1956; R. Dictor, 1986; H. Arakawa, 1983; K. Herzog, 1989; H. Schulz, 1984).
La diferencia en la selectividad obtenida a través de hidrégeno, mondxido de carbono y gas
de sintesis se puede deber a las diferentes concentraciones de hidrégeno usadas durante la
sintesis FT, segun lo anterior observado. El catalizador de hierro también fue estudiado

para conocer un poco mas sobre el comportamiento de la produccion de hidrocarburos.

1.4 El hierro en el proceso Fischer- Tropsch

La formacion de hidrocarburos con altos pesos moleculares utilizando la sintesis de
Fischer-Tropsch sobre los catalizadores de hierro es de gran interés (M.E. Dry,1981).L0S
catalizadores de hierro se han utilizado para el proceso comercial de la sintesis de Fischer-
Tropsch, especialmente la sintesis de los derivados del gas de sintesis. Buker estudid que
con el uso del catalizador de hierro la hematita, Fe> O3, se encuentra antes y después de que
sea tratado el catalizador. La hematita se transforma a magnetita y en carburo de hierro (p.B.
Bukur, 2002). Por otro lado, se reportd que el catalizador de hierro preparado con sulfato de
hierro mostraba un efecto positivo en la reaccion FT.Bromfield y Coville propusieron que
un bajo nivel de sulfuro produce una mejor actividad durante la sintesis de FT, el hierro se
puede distribuir entre varias fases: carburos, 6xidos e hierro metélico, que da lugar a la
correlacion entre la composicion del catalizador y su actividad y/o selectividad (T.c. Bromfield,
1999).

Investigadores de Exxon encontraron que una superficie con carburo de hierro produce mas
olefinas y productos con mayor peso molecular que una superficie de 6xido. Esto fue

atribuido a una acidez mas alta en la superficie del éxido.
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Una de las ventajas de FT es que el proceso se puede disefiar para producir gasolina, diesel
y/o los productos quimicos. Hay dos tipos de modos de funcionamiento: FT a baja
temperatura, para la produccién de cera, y FT a alta temperatura, que se disefia para la
produccién de gasolina y de alquenos.
Retomando la reaccion ocurrida utilizando el catalizador de hierro, se observa que el
hidrocarburo se produce del CO y del Ha:

2nCO + nH, = (CH,), + nCO,
Cuando un catalizador de hierro se utiliza para la reaccion de FT, la reaccion del cambio de
agua-gas (WGS, water gas synthesis) también ocurre. Esta reaccion consume el CO y el
agua producidos en el proceso de FT, para producir el hidrogeno adicional:

H,0 + CO - CO, + H,(WGS)
La reaccion del cambio del gas de agua (WGS) ocurre simultaneamente con la produccién
de hidrocarburos durante la reaccion FT con respecto al catalizador de hierro. Es una
importante reaccion cuando el catalizador de hierro es utilizado. En ésta reaccion el CO
reacciona con agua, que es generado por la sintesis de FT produciendo CO:y Ho.
La selectividad del CO; fue utilizada para demostrar el tiempo de reaccion de WGS y se
conoce que ésta selectividad es estable en todas las reacciones puestas a prueba. La
selectividad del CO corresponde a la disminucién del CO durante la reaccién de WGS. La
diferencia del consumo de CO con la reaccion de WGS con respecto al CO total
corresponde al CO consumido durante la reaccién de FT. La reaccion de WGS sigue de la
reaccion de FT, porque el H2O que fue producida durante la reaccién de FT es consumido,
como un reactivo, en la reaccion WGS, ademéas de que en este paso se da una elevada
reaccion (Ajoy Raje, Juan R., 1996). Estos resultados son base para la hipétesis de que el agua es
producto de una reaccién primaria, como el didéxido de carbono es producto de una reaccion
secundaria producida por la reaccion conocida como WGS, de acuerdo con las condiciones
de equilibrio (Helmut Pichler, 1946).
Varios grupos de investigacion han estudiado caracteristicas de la desactivacion del hierro y
cobalto basado en los catalizadores del proceso FT, descubriendo que la precipitacion del
catalizador de hierro se desintegra facilmente en particulas méas pequefias. Se sabe que los
catalizadores de hierro sufren un desgaste durante la exposicion al gas de sintesis a

temperaturas elevadas. Cuando el hierro se utiliza como catalizador, éste se transforma en
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una mezcla compleja de 6xidos de hierro y de carburos de hierro, también existen cambios
de fase y cambios morfoldgicos que se producen durante la activacion y la reaccion del
catalizador que pueden afectar al catalizador en su actividad catalitica, ya que se da la
formacion de carbono inactivo en la superficie del catalizador durante la reaccion FT,
dando con esto la desactivacion del catalizador. Estudios previos, como rayos X y
espectroscopia de Mdssbauer, se realizan para estudiar la composicién del catalizador antes
del pre tratamiento y después de la reaccion del catalizador (G.B. Raupp, 1979; J.A. Amelese,
1978;C.N. Satterfield, R.T, 1986;J.W. Niemantsverdriet, 1981). Un reciente trabajo por Jung y Thomson
reportd que la transformacion de Fe2Os3 a FesO4 a 543°K es de manera rapida ocurriendo la
deposiciéon del carburo (H. Jung, 1992; 1993). Por otro lado, Reymond concluyé que la
formacion de carburos es el paso en donde ocurre la desactivacion, mientras que en la
formacion de FesOs es la fase activa, ya que ocurre la deposicion del carbono en esta
formacion (. . Reymond, 1982). Otro estudio que se realiza a los catalizadores, solo antes de
reaccionar, es el estudio del area superficial. Se sabe que los catalizadores preparados por el
método de precipitacion tienen una elevada area superficial. Esto es debido a una red de
hierro altamente porosa obtenida por las pequefias particulas aglomeradas de éxidos de
hierro. Los poros entre las particulas son pequefios, por lo que da estabilidad a la red de
hierro. Cuando los catalizadores son puestos a reaccionar, la estructura porosa de las
particulas de 6xido de hierro disminuye, obteniendo asi menor area superficial (H. Kolbel,
1960, 1963 y M.E. Dry, 1981).

La disminucion de la actividad en el catalizador de hierro durante la sintesis de
hidrocarburos puede ser causada por dos cosas basicamente:

1. Envenenamiento por impurezas puestas dentro del sistema traidas por el gas de
sintesis, como viento, formacién de resina, sulfuro de hidrégeno, compuestos
sulfuricos organicos, cloro entre otros.

2. Ladisminucion de la actividad del catalizador por razones conectadas con la propia
sintesis, como por ejemplo la adsorcion de productos sintéticos de alto peso
molecular (ceras), excesiva formacién de carbono y sales producidas en la
superficie del catalizador por la conversion con &cidos sintéticos.

Las impurezas del gas pueden ser eliminadas con una apropiada purificacién del gas de

sintesis. Las impurezas ocasionadas por la propia sintesis pueden ser eliminadas o
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reducidas al minimo con adecuadas condiciones de sintesis. Las ceras pueden ser
removidas con una extraccion por medio de solventes (petrdleo sintético) (Helmut Pichler, 1946).
Muchos catalizadores de hierro con diferentes promotores se han investigado para mejorar
la actividad, la selectividad, y la desactivacion. También, varios estudios en catalizadores
de hierro se centran en el conocimiento con respecto al cambio de fase de un catalizador

precipitado durante la activacién y la reaccion.

1.5 Metales promotores en el catalizador

Una de las investigaciones mas importantes de Fischer-Tropsch es el disefio de
catalizadores soportados para una gama especifica de hidrocarburos. Los soportes tienen
una gran influencia en las caracteristicas cataliticas del metal para la hidrogenacion del CO.
Los soportes tradicionalmente usados han sido 6xidos inertes tales como SiOz y Al>Os. Sin
embargo, se han obtenido resultados interesantes cuando los 6xidos de TiO2 y Nb2Os son
utilizados. En estos sistemas, la selectividad del producto cambia dependiendo de la
temperatura de la reduccién. Los catalizadores soportados en niobio demostraron una
selectividad mas alta hacia los hidrocarburos saturados con cadena larga comparados al
soporte de alimina (E.1. Ko, M. Hupp, 1984).

Los efectos de cuatro metales de los alcali-tierra del grupo Il (bario, berilio, calcio y
magnesio) y de promotores de potasio sobre la selectividad del producto de los
catalizadores de hierro de la sintesis de Fischer-Tropsch, la conversién del gas de sintesis y
la productividad se comparan al catalizador sin promotor de hierro. El calcio y el magnesio
pueden incluso suprimir la actividad de la formacion de agua. Un catalizador promovido
con potasio generd la produccion mas alta de hidrocarburos. Proporciona un aumento en la
produccion alqueno y una disminucion de la selectividad hacia metano. El potasio puede
también aumentar la actividad catalitica para la sintesis FT (M. Luo, B.H. Davis, 2003).

Los catalizadores con promotores incrementaron la formacién de liquidos y una fraccién
baja de gas. Los catalizadores promovidos con potasio produjeron una fraccion
notablemente maés alta de olefina C> que los catalizadores promovidos con los metales del
grupo Il. En la gréafica 2 se muestra el efecto de cada promotor con respecto a la conversion

de CO saobre el catalizador de hierro:

19



75

701
65

& 60

Conversion CO

55

45

K Be Mg Ca Ba Ninguno

Gréfica 2. Resultados de la conversion de CO con diferentes promotores

Con el catalizador promovido con potasio se obtuvo la conversién mas alta del CO de 73%.
Los catalizadores promovidos con calcio y berilio rindieron la mas baja conversién de 47%
y del 52%, respectivamente. También se observo que el calcio da el cambio de selectividad
en la produccién de hidrocarburos liquidos. Los catalizadores promovidos con bario y
magnesio produjeron las conversiones del CO similares al catalizador que no tenia
promotor. Este resultado sugiere que ningin metal que forma parte de las tierras raras
incrementa la actividad y que el calcio tiene incluso un efecto negativo sobre la actividad.
Se estudio también la desactivacion de los catalizadores promovidos por dichos elementos
y en la gréfica 3 se presentan los resultados:
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Gréfica 3. Resultados de la desactivacion del catalizador promovido

Los catalizadores promovidos con berilio y bario son los de méas baja desactivacién (0.07 y
0.15% por dia, respectivamente), mientras que el potasio y el calcio promovieron una

desactivacion de los catalizadores de 0.88 y 0.91 respectivamente. Los catalizadores
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promovidos con magnesio rindieron una alta desactivacion (2.24% por dia) entre los cinco
catalizadores probados (M. Luo, B.H. Davis, 2003).
Por ultimo se observo la produccion de hidrocarburos formados utilizando los elementos

anteriores en los catalizadores y la grafica 4 presenta los resultados:
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Gréfica 4. Produccion de hidrocarburos con el catalizador promovido

Todos los catalizadores promovidos con el grupo Il produjeron una alta produccién de
hidrocarburos liquidos a comparacion del catalizador no promovido. Se observa la
obtencion en gramos/ hora por gramo de hierro de 3.2-3.7 en los promotores del grupo I,
mientras que el catalizador promovido con potasio tiene un indice de 2.75 g/h*g- Fe, que es
incluso mas bajo que el catalizador no promovido. Estos resultados dependen de la
selectividad (M. Luo, B.H. Davis, 2003).

Se estudia de igual manera la proporcion de olefinas obtenidas en cada promotor y para
obtenerla se utiliza la férmula de proporcion la cual es:

olefina

Proporcion de olefina =
P f olefina + parafina

Y los resultados se encuentran en la siguiente gréfica:
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Gréfica 5. Efecto de los promotores en la proporcion de olefinas (x C1-C4; 0 C5-C11; & C12-C18;
0C5+; o C19+).

Los datos muestran que el promotor potasio produce mas gas Ci-Cs, pero menos gasolina
Cs-C11 que los promotores del grupo Il y que el catalizador no promovido y todos los
promotores producen fracciones similares en 1os C12-C1s. (M. Luo, B.H. Davis, 2003).

En resumen, todos los promotores del grupo Il producen mayor liquido (Cs+) pero menos
fraccion de gas que el catalizador no promovido. ElI promotor de potasio produce un poco
mas de fraccién de gas, pero produce menos liquido total que el catalizador no promovido.
Recientemente, el catalizador de hierro con manganeso ha atraido un interés mayor debido
a su alta selectividad a los alquenos de poco peso molecular. Una cantidad apropiada de
manganeso mejora la actividad de FT, hace crecer la basicidad superficial y realza la
reaccion del catalizador. Sin embargo, la adicién excesiva de manganeso retarda la reaccion
del catalizador en el CO y en el gas de sintesis. De la misma manera, la adicion de
manganeso suprimid la formacion de CH4 y cambi6 la selectividad a los hidrocarburos
pesados (Ci2+). Por tanto el catalizador de manganeso soportado en hierro demostraba una
selectividad mas alta de olefinas bajas (TingzhenLiet et al., 2007).

La influencia del sulfuro en los catalizadores de hierro en el proceso de Fischer-Tropsch ha
sido estudiada extensamente. Se sabe que el sulfato ferroso es mas barato y mucho menos
corrosivo al equipo en comparacion al nitrato de hierro. Una nueva gama de catalizadores

de sulfuro de hierro ha sido sintetizada agregando pequefias cantidades de Na,S al hierro
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precipitado. El catalizador fue sujeto al gas de sintesis (2:1 de H2:CO) donde se mostro que
los catalizadores con concentraciones bajas de sulfuro eran hasta cuatro veces méas activos
en la reaccion de Fischer-Tropsch que un catalizador libre de sulfuro, mientras que los
catalizadores con altos cargamentos de sulfuro fueron al parecer factor de envenenamiento.
Las olefinas y parafinas también fueron obtenidas en los cargamentos bajos de sulfuro (Tracy
C. Bromfield, 1999).

La adicion de cobre realza el indice de reduccion de los catalizadores de hierro. La
actividad en el catalizador promovido con cobre es mas alta que el catalizador de hierro
libre de cobre, ya que el catalizador promovido con cobre incluye una cantidad mas grande
de sitios activos y promueve la reduccion a diferencia del catalizador libre de cobre (Tracy C.
Bromfield, 1999). El cobre se adiciona para precipitar al hierro, facilitando la reduccién del
oxido de hierro a hierro metalico durante la activacion con la hidrogenacion(H. Storch, 1951).
De tal manera es importante conocer las reacciones y los posibles intermediarios de

reaccion involucrados en la reaccion.

1.6 Intermediarios y reacciones elementales
Como se declard anteriormente, convirtiendo el gas de sintesis (H2 y el CO) en un producto
que consista en moléculas alifaticas de diversas longitudes de cadena obviamente debe
haber diferentes intermediarios de reaccion. Sin embargo, los intermediarios permanecen
consolidados en la superficie del catalizador y pueden ser simplemente observados y las
especies de la superficie son detectadas, pero es cuestionable porque los intermediarios
pueden solo ser “espectadores”. Por supuesto los métodos experimentales y la ciencia
superficial han hecho muchos progresos y especulaciones. En relacion con el crecimiento
de cadena de FT en una manera mas general puede ser visualizado como una secuencia
repetida de la reaccion, en la cual los &tomos de hidrégeno son adheridos al carbén y al
oxigeno, el enlace carbono- oxigeno (C/O) se parte y se forma un nuevo enlace carbono-
carbono (C-C)(H. Schulz , 1999).
Para un grupo CH> producido:

CO + 2H, - (CH,) + H,0
Por lo menos 9 reacciones son necesarias:

- Adsorcioén asociativa del CO.
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- El rompimiento del enlace C-O.
- Adsorcion disociativa de 2H..
- Transferencia de 2H al oxigeno para producir H2O.
- Desorcion de H20.
- Transferencia de 2H al carbon para la formacion CHa.
- Formacion de un nuevo enlace C-O.
La pregunta crucial es el orden de estos pasos, respectivamente:
- El hidrégeno primero es adherido a la adsorcion del CO, de tal modo que se
forme oxigeno con contenido de intermediarios.

- O el rompimiento C-O sea primero, produciendo intermediarios de
hidrocarburos (H. Schulz , 1999).

Fischer siendo consciente de la tendencia de formacion de carbono y carburo en el
catalizador de hierro, propuso la disociacion de CO como el primer paso y respectivamente,
los carburos de hierro como intermediarios (F. Fischer, H., 1926 y 1930). Esta “teoria del carburo”
fue descartada al observar que no todas las fases de carburo fueron descubiertos con cobalto
y rutenio como catalizadores (H. Pichler, 1952).

Los intermediarios de reaccion no serdn estudiados a detalle debido a que como se
menciond previamente éstos son adn cuestionables y no demostrados, por lo que al ser
analizado el catalizador de hierro con vanadio no se daran resultados sobre sus mecanismos

de reaccion, sélo se observara la produccion de hidrocarburos.

1.7 Estudio del efecto del Vanadio en el catalizador de hierro

El estudio del vanadio no ha sido completamente desarrollado ya que no existe informacion
y pocos experimentos se han realizado del vanadio en catalizadores para Fischer-Tropsch.
Los casos de los sistemas que contienen vanadio han dejado ver que generan menos niveles
de metano en comparacion con catalizadores estandares. Se han comparado catalizadores
con idénticas condiciones a 350°C y se observd que los sistemas que contenian vanadio
tenian mayor actividad. La actividad y la distribucion del nimero de carbonos en el caso no
modificado del catalizador Fe/TiO y la modificacion con niobio y vanadio muestran que la
adicion de Nb a la superficie de TiO2 incrementa la conversacion de CO vy la adicion de

vanadio la disminuye. La estabilidad del catalizador modificado es superior que el
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catalizador que no fue modificado. EI V y el Nb modifican el catalizador Fe/ TiO2 ya que
decrece la produccion de CHs e incrementa la produccion de Cs*™. ElI V y el Nb también
crean mayores cantidades de oleinas y menores cantidades de parafinas. Por tanto la adicion
de V y Nb alteran la interaccion y la naturaleza de los productos obtenidos del catalizador
Fe/ TiO2 durante la sintesis de FT (Patente: 4608359, Israel E. Wachs).

Se han realizado experimentaciones implementando al TiO2 con rutenio impregnado con
vanadio y notaron claramente la diferencia entre cada catalizador y la prioridad del rutenio
en el catalizador TiO2. Con éste experimento se observa mejora en la conversion con el
V205 y la mejoria en la obtencion de los hidrocarburos liquidos (Patente 4861747, Israel E.

Wachs).
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2. PROGRAMACION DE LA EXPERIMENTACION
2.1 Obtencion de catalizadores
Los catalizadores de FT son preparados a menudo por precipitacion. Se prosigue al secado,
en algunos casos a la calcinacién y por ultimo a la activacion del catalizador por medio de
la reduccion del catalizador con flujo de H. para generar la fase metalica. Obviamente, la
interaccion de la composicion del catalizador y las condiciones de la preparacion
determinan el comportamiento de la actividad y la selectividad de los productos.
En principio, el comportamiento de un catalizador es determinado por la interaccion de
varios procesos fisicos y quimicos implicados en su formulacion. Mientras que la fase de la
preparacion se puede subdividir en la sintesis quimica, en la calcinacion y la activacion por
pasos, etc. Ciertas evidencias sugieren que la comprension de la quimica y la preparacion
son importantes para el control de la actividad. La dispersion y el tamafio del cristal han
sido tema importante (generalmente menos de 20 nanémetros), asi como la importancia de
la manipulacion de las variables para la preparacion del disefio 6ptimo del catalizador.
Se ha discutido la dependencia del pH para la adsorcion en superficies oxidadas, de hecho,
la absorcién del sistema en la impregnacion es determinada por el pH de la solucion.
Durante la sequedad, el liquido es evaporado del poro del catalizador y en el proceso, se
redistribuye el metal precursor. Ademas, la calcinacion y la reduccién a una determinada
temperatura, también influyen en el funcionamiento del catalizador y existe una
dependencia entre ellas.
La opcién de un soporte para el catalizador de FT es dictada por varias consideraciones
incluyendo basicidad, efecto de la dispersidn y la modificacion electrénica.
El catalizador de hierro puede ser preparado de diferentes maneras. En la tabla 1 se describe

la composicidn de los catalizadores que se evaluaron en la planta piloto.
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Tabla 1. Preparacion de los catalizadores

Fe*? Fe*d Cu K V205 Co ThO:2 Kie FCC

Catalizador % % % % % % % % %
75Fe'Z 25Fe™:20CU | 75 | 25 | 20
100Fe*2: 5Cu: 50K 100 5 50
100Fe:50 FccEq 500°C
Sal: 5Cu 100 5 50
100Co: 18ThO2: 100Kie 100 18 100
100Fe*2: 5Cu: 1V20s 100 5 1
100Fe™?: 5Cu: 2.83V20s | 109 5 283
100Fe™: 5Cu: 144 V205 | 109 5 14.4
100Fe™: 5Cu: 56V20s | 149 5 56
100Fe*: 100V20s: 5Cu | 100 5 100
100V20s: 25Fe*?: 1.3Cu | 55 13 100
100V20s: 5Fe’: 0.2Cu | ¢ 0.2 100
100V20s: 1Fe™: 0.05Cu | 4 01 100

100Fe*2: 10Cu: 50Ki (Ki
con 1% de V) 100 10 50

100Fe*2: 10Cu: 50Ki
(NHsVO3s impregnado al
catalizador) 100 10 50

Donde Kie es el reactivo usado como soporte llamado Kieselguhr

2.2 Procedimiento de Preparacion de los catalizadores

Se preparan por separado dos soluciones. Los cloruros de hierro y el cobre son disueltos en
suficiente agua calentando la solucion hasta 70°C (no debe elevarse ésta temperatura
debido a una descomposicion del hierro). En un vaso de precipitado se realizard una
solucion cerca del 80% de carbonato de sodio respecto a la solucién de hierro. La solucion
de carbonato de sodio debe ser puesta a ebullicién antes de ser adicionado a la solucion de
hierro, esto con el fin de tener una efectiva precipitacion de hierros y de cobre en la primera
solucion.

La mezcla resultante es hervida un corto tiempo y filtrada. El precipitado es lavado con
agua caliente varias veces hasta que el pH sea neutro para la eliminacion de carbonato de
sodio, ya que el sodio residual en el catalizador puede influenciar su actividad catalitica y
su selectividad. El exceso de agua es removida por una filtracion. La mezcla es puesta a

secado con una temperatura de 120°C. Finalmente es etiquetada.
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Cuando el catalizador es soportado en kieselguhr, éste es mezclado en la solucién de las

sales, no en las de carbonato.
En la muestra 100Fe+2: 10Cu: 50Ki (Ki con 1% de V)se agregd 1% de V205 al kieselguhr

antes de ser combinado con la sales.

En la muestra 100Fe+2: 10Cu: 50Ki (NH4VO3 impregnado al catalizador) se impregné al

catalizador de hierro con 1% de NH4VOs, el cual se realiz6 en un rotavapor para una mejor

mezcla del catalizador y el NH4VO:s.

2.3 Equipo experimental (Reactor Parr)

Consideraciones previas del reactor Parr 4848

Se utiliz6 un reactor de 300mL cuyo ajuste se realiza por el controlador Parr 4848, el cual

tiene las siguientes caracteristicas:

Controlador PID (controla los errores de las variables)
Programacion de rampas

Controlador de calentador y enfriador

Motor de velocidad

Opcion de total o parcial calentamiento

Proteccion de altas temperaturas

Alarma de altas temperaturas y presiones

Auto adaptacion de los parametros PID

Figura 4. Reactor Modelo Parr 4848
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Carga de catalizador

Para el uso del reactor Parr, se coloca en tela de vidrio 1gr de catalizador dentro del reactor.
El catalizador debe estar bien distribuido en la tela de vidrio. El reactor esta conectado a un
controlador el cual es programado a una temperatura de 220°C. El catalizador se deja
activar por 14hrs con gas de hidrégeno, el cual va pasando a 20mL/min. Este flujo es
calibrado previamente.

Después de la activacion, se disminuye la temperatura en el reactor a temperatura ambiente.
A continuacion se adiciona en el reactor el gas de sintesis. La presion del H2 a la que se
encuentra en su tanque es de 60psia y el del CO es 110psia. Una vez cargado el reactor con
gas de sintesis a una temperatura aproximada de 30°C, se inicia el programa de
calentamiento a una temperatura de 220°C tomando lectura de presion y temperatura cada 5
minutos. La reaccion se hard notar cuando exista una disminucion de presion, se debe estar
atento a la disminucion de presién para conocer la temperatura de reaccion del catalizador.

De no existir reaccion a la temperatura limite se incrementara a no mas de 260°C o 280°C.

2.3 Equipo experimental (Planta piloto)

Consideraciones previas

El tubo usado como reactor debe estar previamente lavado y seco. Las conexiones al
enfriador deben ser adecuadas, con el agua a una temperatura de 5°C. La calibracion de los
flujos del gas de sintesis debe ser cuidada, ya que de no ser asi, la reaccion podria ser
gravemente alterada. La temperatura debe ser programada poco a poco, ya que el
controlador en la planta piloto tiende a elevar su temperatura a mas de 30°C a la
temperatura deseada y esto también perjudica la reaccion, ya que el catalizador puede
desactivarse.

Diagrama de flujo y descripcion

En el rector se coloca una cama de fibra de vidrio, en donde sera colocado el catalizador. El
reactor es armado y conectado al controlador de gas y al condensador.

Los gases de sintesis son operados por un controlador para cada gas, CO y Hp, tienen una
entrada diferente. El gas de sintesis entra al reactor en donde ocurre la reaccion. El gas
reaccionado pasa a un condensador para obtener los productos liquidos y los productos

gaseosos. El producto gaseoso pasa por un flujometro que cuantifica el flujo de los gases.
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El producto liquido es cuantificado y posteriormente es estudiado con cromatografia de

gases. El diagrama de flujo es presentado en la figura 5.

Flujometro

Sallida de gas

Condensador

Reactor

e

Salida de liquida

Entrada de gas CO

=
|§| Cortroladar

Entrada de gas H2

Figura 5. Diagrama de flujo del reactor batch

A continuacion se muestra la representacion del reactor en la figura 6:

Condensador

et »  Controlador

Raactor 2n calentamisnto

Enfriador

Salida de liquido

Figura 6. Representacion del Reactor Batch puesta en marcha
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Carga del catalizador

En la carga del catalizador, segin la medicion del tubo (reactor) se realizara mediciones
para que el catalizador quede dentro de la zona de calentamiento y quede en medio de una
cama de lana de vidrio. El rango en gramos de catalizador depende de la densidad del
catalizador, ya que un catalizador que contenga Kieselguhr, se agregaran 5gr de catalizador,

mientras un catalizador sin Kieselguhr, se agregan 10gr.

Ajuste de flujos de H> y CO

Para controlar los flujos de los gases de hidrégeno y monoxido de carbono se hacen pasar
por un controlador de flujo. Se programan diferentes porcentajes de apertura del
controlador y se mide el flujo de gas, de esta manera se realiza una curva de calibracion.
Posteriormente se ajusta cada gas al flujo deseado. Al tener estos flujos se programan los
porcentajes adecuados en el controlador para comenzar a dar inicio a la temperatura de
220°C y se deja asi por 14hrs. Pasando este tiempo se observa el producto liquido, se mide
y se analiza en un sistema de cromatografia de gases para obtener la composicién de los
hidrocarburos.

Ajuste de la temperatura

Para la temperatura se debe tener cuidado, ya que el controlador de temperatura se eleva a
mas de 30°C después de la temperatura programada, por tanto la temperatura debe de irse
elevando poco a poco. Primero a una temperatura de 75°C hasta que se equilibre,
posteriormente 120°C y dejarlo asi por una hora. Después se sigue elevando cada 35°C
hasta la temperatura deseada de 220°C. En caso de no obtener producto liquido, se eleva la
temperatura y se deja por 14hrs mas y asi sucesivamente.

Toma de muestras

En la toma de muestras se evaluara el producto liquido y gaseoso obtenido de la planta
piloto por cromatografia de gases, el catalizador puesto a reaccionar y el catalizador sin
reaccionar en el sistema se analizé por técnicas de rayos X respectivamente.

Parada de la planta

Para apagar el equipo se debe programar una temperatura ambiente y dejar enfriar. Apagar
el enfriador y desinstalar el equipo para que éste sea debidamente lavado con una mezcla de

etanol e isopropanol, secado con aire.
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2.4 Técnicas analiticas

Anélisis cromatografico de la distribucion de hidrocarburos

Los productos de reaccion, gas y liquido, se caracterizaron por cromatografia de gases.

El gas fue analizado usando tres equipos debido a la complejidad de la muestra.

La cuantificacion del Hz se realiz6 en un equipo Angilent Technologies 6890 con detector
de TCD con una columna empacada de malla molecular de 1/8 de pulgada y 2 metros de
largo de acero inoxidable. El analisis fue isotérmico a 180°C. La cuantificacion de CO se
realizd en un equipo Angilent Technologies 6890 con detector de TCD con ccolumna HP-
Molsive, 30m x 0.53mm x 50um de manera isotérmica a una temperatura de 200°C.

Los hidrocarburos gaseosos fueron analizados en un equipo Varian CP-3800, bajo el
método ASTM D1945. Se uso un equipo Angilent Technologies 6890 acoplado a un
espectrometro de masas Angilent.

Se realizan analisis por separado para poder cuantificar el H2 y CO, ya que no hay una
columna que pueda separar todos los compuestos, por lo que se realiza curvas de
calibracion para tener mayor certidumbre en el analisis y se normaliza con los datos
obtenidos en la cuantificacion con los hidrocarburos.

Los hidrocarburos liquidos fueron analizados en el cromatografo, donde se obtuvieron
lecturas similares en todos los catalizadores, dando por ende lecturas similares, como se

muestra en la grafica 6:
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Gréfica 6. Resultados obtenidos de la cromatografia de gases
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Se puede apreciar que se obtienen lecturas de mas de 400 compuestos, los cuales tienen que
ser identificados pico por pico para determinar el tipo de hidrocarburo liquido que se trate.
Las lecturas se realizaron para cada catalizador, obteniendo graficas las cuales especifican
las porciones exactas de parafinas, isoparafinas, olefinas, naftas y aromaticos obtenidos en
los catalizadores respectivos. Las muestras donde se encuentra el hierro en base al vanadio,
es decir el vanadio en un 100%, no existen datos debido a que no se obtuvieron
hidrocarburos liquidos.

2.5 Caracterizacion del Area Superficial(ASTM D-3663.03)

La caracterizacion del area superficial se llevo a cabo en un equipo Analizador de Area
Superficial ASAP-2405, marca Micromeritics, modelo SHARP AR-M257, con
temperatura de nitrogeno liquido de 77K y una temperatura de desgasificacion de 573K.
Calibrado y verificado con estandares vigentes.

Los resultados obtenidos se muestran en la tabla 2:

Tabla 2. Resultados de la prueba del area superficial

Area Volumen total de poro | Didmetro promedio de
Catalizador superficial (cm3/g) poro
(m*g) (A)
75Fe*2: 25Fe*3: 20Cu 92.7370 0.218507 94.2482
100Fe*2: 5Cu: 50Ki 77.2629 0.212302 109.9117
100Fe:50 FccEq 500°C Sal: 5Cu | 118.1916 0.244267 82.6680
100Co: 18ThO2: 100Kie 71.6801 0.308075 171.9166
100Fe*2 5Cu: 1V-0s 106.6056 0.373046 139.9725
100Fe*2: 5Cu: 2.83V,0s 108.4062 0.350174 129.2082
100Fe*2 5Cu: 14.4 V.05 122.0796 0.374794 122.8032
100Fe*2 5Cu: 56V,0s 63.0165 0.187554 119.0506
100Fe*%: 100V,0s: 5Cu 87.3672 0.195021 89.2881
100V,0s: 25Fe*2: 1.3Cu 124.1975 0.382380 123.1521
100V,0s: 5Fe*2: 0.2Cu 12.1363 0.028701 94.5456
100V,Os: 1Fe*2 0.05Cu 4.5740 0.010477 91.6181
100Fe*2: 10Cu: 50Ki (Ki con 1% de V) 91.5968 0.265957 116.1425
100Fe®: 10Cu: 50Ki (NHVOs | g 5596 0.187035 83.7298
impregnado al catalizador)

Donde S/R significa que el catalizador fue caracterizado cuando aun no reaccionaba con el gas de

sintesis ni puesto en pre tratamiento con el H,, (sin reaccionar).
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Se sabe que al aumentar el area superficial de una sustancia, aumenta la reaccién quimica
en el catalizador. Como se menciono anteriormente, el volumen del poro y su diametro son
importantes ya que entre mas poroso sea el catalizador mayor sera la reaccion quimica en
éste, asi como ocurre con el area superficial. El diametro de poro es la via de entrada al
carbén activado, por lo que mas poroso, mas actividad existira.

De igual manera se realizé el analisis de area superficial a los reactivos usados en la
experimentacion, (FeClz, FeClz y FeCl, combinado con FeCls), obteniendo los resultados
presentados en la tabla 3:

Tabla 3. Resultados de los anélisis de area superficial en las muestras de hierro

Area Volumen total de poro Diametro promedio de poro
Muestras superficial (cm®/g) (A)
(m?g)
FeCl; 41.97 0.1631 138.88
FeCls 168.09 0.222 52.87
FeClz/FeCls 102.58 0.37 144.62

2.6 Analisis de fluorescencia

El andlisis de fluorescencia se realizé en un espectrometro de fluorescencia de rayos X S2
Ranger en el laboratorio de “Determinacion combinatoria elemental”, desde Mg (NA12)
hasta U (NA92) con capacidad para 28 muestras. El analisis se le realizé al soporte FCC

fresco y en equilibrio.

2.7 Analisis de Difraccion de Rayos X

La medicion de los patrones de rayos X se realizé para la identificacion sobre el cambio de
oxidacion que presenta el hierro, antes y después de la reaccién, bajo las siguientes
condiciones:

Equipo

Difractometro Siemens D-500

Preparacion de la muestra

Polvo en porta muestra de vidrio con cavidad de 2.5cm de didmetro y 0.5mm de
profundidad.
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3. RESULTADOS Y ANALISIS DE RESULTADOS
3.1 Catalizadores de hierro
Los catalizadores de Fe fueron estudiados mediante el reactor Parr, obteniendo los
resultados presentados en la grafica 7. La evaluacion de los catalizadores de hierro, como
fueron FeCly, FeClz y la combinacion de ambos hierros el cual lo denominaremos como

FT-1 sin promotor alguno.

Catalizadores de Fe

180

Presion Psi

60 -

40 -
—e— FeCI2

20 1 —=— FeCI3
—— FT-1sin K

0 50 100 . 150 . 200 250 300 350
tiempo (min)

Gréfica 7. Resultados de FeCl2, FeClI3 y la combinacion de ambos, analizados en reactor Parr

El catalizador FT-1 (FeCl./FeCls) presenta una reaccién a una presion de 156psia. El FeCl;
comienza a reaccionar a una presion de 152psia y el FeClz a una presion de 163psia, lo que
indica que a menor presion hay una mayor conversion en los reactantes (refiriéndose a la
conversion de Hzx y CO), pero al observar los resultados obtenidos en las areas superficiales
aplicados a FeCly/FeCls, FeCl, y FeClsse observa claramente que el FeCls tiene una mayor
area superficial (168.09 m?/g), teniendo por tanto mayor sitios activos pero también con
una mayor obstruccion de poros, ya que como se observa en éste caso es el que tiene menor
didmetro de poro promedio obtenido (52.87A). El siguiente es el FeCl, teniendo un area
superficial de 41.97m%g y un didmetro de poro de 138.88A. El reactivo FeCly/FeCls
muestra un area superficial de 102.58m?/g, menor que el FeCls, pero con un diametro de
poro grande (144.62A), lo que nos indica dos fendmenos, primero que la nueva especie

35



Fe304 es més reactiva y segundo que la reaccion se lleva mejor en los didmetros de poros
grande (ver Tabla 3). Esto lo explica Pichler que en la mezcla de los dos estados de
oxidacion del hierro, se forma una el xido FesOa, lo cual produce una mejor produccion de
Sitios activos. (Pichler H., 1946).

Posteriormente se pusieron a prueba los 13 catalizadores en el reactor Parr con el propdésito
de obtener la temperatura de inicio de reaccion y tener un patrén que serd usado en la
puesta en marcha de la planta piloto. Este es un método de evaluacion rapida de seleccion
de catalizadores, ya que nos brinda informacion de la conversion de los reactantes en un
periodo de tiempo corto. Como se sabe por literatura los catalizadores de cobalto presentan
mayor conversion que los de hierro (F. Fischer, H. 1926), de tal manera que se evalué un
catalizador de cobalto, 100Co: 18ThO>: 100Kieselguhr, usando el kieselguhr como soporte,
en el reactor Parr; obteniendo como se muestra en la grafica 8 el comportamiento con

respecto a la presion y temperatura contra el tiempo:

600
100Co: 18ThO2: 100Kie

500

400
=¢§—Temperatura, C

300 == Presion, psia

200

Presiéon y Temperatura
Psiay C

100

0 20 40 60 80 100 120 140 160
Tiempo

Gréfica 8. Resultado de la evaluacién en reactor Parr con cobalto

Se observa claramente un efecto de cambio de temperatura al tiempo de 35min, que nos
muestra claramente el inicio de reaccion exotermica que no se observa en los catalizadores
de Fe a la temperatura en que comienza la reaccion en el catalizador de cobalto. Esta
temperatura es de 180°C. Si bien hasta ahora el Fe presenta menor temperatura de reaccion

en este sistema, el cobalto presenta mayor conversion.
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En una prueba con el catalizador de 100Fe: 5Cu: 50FCC- equilibrio, utilizando el FCC
como soporte el cual es obtenido cuando los catalizadores reaccionados son desechados y
se da una recuperacion del soporte. En éste catalizador se agregd el soporte FCC en las
sales de hierro y cobre hasta una temperatura de 70°C, posteriormente se agrego el
carbonato de sodio para precipitar el hierro.

Se puede observar que el catalizador de hierro tiene un comportamiento muy similar al del
100Co: 18ThO2: 100Kieselguhr con respecto al cambio de temperatura dada en el reactor

Parr, como se muestra en la grafica 9:

300 100Fe: 5Cu: 50FCC- equilibrio
250
200
>150
[a
100 .
50 ——Pvst
—8-Tvst
0
0 20 40 60 80 100 120
t (min)

Grafica 9. Resultado de la evaluacion del catalizador de hierro con Kieselguhr en reactor parr

Se puede apreciar que la temperatura en que se inicia un cambio drastico de presion es de
189°C en un tiempo de 30min. Es por ésta razén que se realizan andlisis de fluorescencia a
éste soporte, con el fin de conocer el reactivo que de éste fendmeno similar al de cobalto,
donde muestra una temperatura de inicio de reaccién de 180°C. Los resultados se muestran

a continuacion en la tabla 4:
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Tabla 4. Resultados de fluorescencia realizados a FCC

Catalizador Catalizador
Compuestos FCC-Equilibrio FCC-Fresco
(%) (%)
AL,O3 36.3 34.45
SiO; 57.53 58.92
P20s 0.55 0.11
SO3 0.15 0.87
TiO2 0.93 0.84
F6203 0.76 0.8
Zn0O 0.01 0.01
Gax03 0.01 0.01
SrO 0.01 0.01
Zr0; 0.02 0.02
Sn0; 0.02 0.02
La,0s 2.71 3.27
CeO, 0.14 0.18
PrsO11 0.13 0.07
Nd.O; 0.19 0.18
PbO 0.01 0.01
Bi,O3 0.01 0.01
CuO 0.01 -
V205 0.4 -
CoO 0.01 -
NiO 0.08 -
Nb2Os 0.01 -
MoO; 0.01 -
Cl - 0.11
Y203 - 0.01

Segun los resultados obtenidos, de los reactivos presentes y ausentes en el FCC fresco en
comparacion al de equilibrio, el que se encuentra en mayor cantidad es el V,0s. Segln
Wachs con la adicién de vanadio se observd que los sistemas tenian mayor actividad
(Patente: 4608359, Israel E. Wachs).Por ésta razdn se comienza un estudio del V05 aplicado en
pequefias cantidades en los catalizadores de hierro, ya que con estos catalizadores se
pretende observar una mejora en la conversion y en la obtencion de hidrocarburos liquidos

como lo menciona Wachs.
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3.2 Planta piloto
En base en la revision realizada en el reactor parr, las condiciones experimentales para la

planta piloto se pudieron realizar de manera correcta como se menciona en la parte
experimental (planta piloto) anteriormente escrito.

En la planta piloto se comenzaron a realizar experimentaciones usando diferentes gramos
de catalizador con las mismas condiciones de temperatura (250°C y 20mL CO y 40mL
H20). Se comenzd usando 1gr de catalizador sin obtener resultados de hidrocarburos
liquidos, posteriormente se usaron 5gr de catalizador, observando una produccion de
hidrocarburos liquidos de 0.05mL. Al incrementar a 10gr se observé un incremento en la
obtencidn de hidrocarburos liquidos de 0.6mL, usando por tal motivo la cantidad de 10gr en

todas las posteriores experimentaciones. Estos resultados son presentados en la tabla 5:

Tabla 5. Resultados en la utilizacién de diferentes masas de catalizadores

gr tiem T HC H.0
Catalizador Cat. hr °C ml ml
75Fe*?:25Fe**:20Cu 5 17 250 0.1 0.2
+2. +3.
Pretratamiento 60 ml/min de H; por 12hrs a
220°C.

3.3 Balance de materia

Para el estudio del balance de masa se ejemplificara con el experimento 100Fe*?; 5Cu:
50Ki. Los gases en el proceso de Fischer- Tropsch son CO y H», estos gases fueron
agregados en una relacién 2:1, es decir 40mL/min de Hz y 20mL/min de CO. La ecuacién
estequeometrica que se lleva a cabo es la siguiente:

CO + H;2>HCjig + HCgs + H:O + CO + H:

Para conocer exactamente la cantidad de materia que se introdujo en el reactor se tiene que
considerar que el CO e H> se comportan como gases ideales. De tal manera que la cantidad
en gramos de CO introducidos en el reactor, tomando en cuenta 17hrs de reaccion, se

introdujo 20 mL/min:

(2 OmL

60min 1L )
- ) x (17hrs) * ( ) * ( ) = 20.4L de gas en las 17 hrs de reaccion

min 1hr 1000mL
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Mientras que para el caso de H> se han agregado 40mL/min, es decir:

(40mL

60min 1L
— ) % (17hrs) * ( ) * ( ) = 40.8L de gas en las 17 hrs de reaccion

1hr 1000mL

En total se agregaron tedricamente 60mL/min de CO+ Ha:

(60mL

min

) « (17hrs) * (Gomi") * ( 1L ) =61.2L de gas de entrada en las 17hrs de reaccion

1hr 1000mL

Usando la ley de los gases ideales, PV=nRT, se pueden calcular los gramos de CO,

teniendo en cuenta que el CO tiene un peso molecular de 28.01gr/mol:

latm * 20.4L gr
n= — (28.01) = 23.383gr de CO
0.082 (£ (298°K) mo

De igual manera para los gramos de Ha, teniendo en cuenta que el H» tiene un peso

molecular de 2gr/mol:

latm * 40.8L gr
n= ——— (2-—) = 3.339gr de H,
0.082 (oK*mol) (298°K) | © mo

Por tanto en el caso de CO se agregaron 23.458g y en el caso del H2 es 3.339g, siendo
26.722¢ totales de materia prima introducidos en el reactor. Por lo que parte del gas de

sintesis, la ecuacién estequiometrica queda:
co H HCy;, HC H,0 CO H
+ 2 5 liq gas_l_ 2 +_+_2
23.383g 3.339g ? ? ? ? 7

En el caso de los productos, tanto los HCiiq y H20 son facilmente cuantificados, ya que
ellos son capturados y medidos en situ en el condensador. Se obtuvo en esta reaccion 0.25
ml de HCiiq y 0.5 ml de H>O. Para transformar los ml en gramos es necesario usar la
densidad de los liquidos, consideramos que el hidrocarburo obtenido tiene las
caracteristicas similares a las del diesel, se tomd la densidad de este siendo 0.82 gr/ml, y
para el caso del agua de 1gr/ml, por tanto:

p:

<| 3
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m = (0.82gr/mL)(0.25mL) = 0.205gr de HCy;,

m = (1gr/mL)(0.5mL) = 0.5gr de H,0

Se conoce que se deben obtener como productos 26.722gr, guiandonos en la ecuacion
quimica de la reaccion del gas de sintesis, por lo que al restar los HCiiqy el H20, se tiene un
faltante de 26.085gr. Estos mismos gramos se pueden calcular también de la siguiente
manera. Una vez que los gases de reaccidn pasan por el condensador estos atraviesan por
un flujometro donde se puede determinar los ml/min, en este caso 47.62ml/min y

calculando se obtiene:

(47.62mL
min

) * (17hrs) * (60mi") * ( L ) =48.6L de gas producto en las 17hrs de reaccion

1hr 1000mL

Para saber la composicion de los HCgas, €stos se caracterizaron por cromatografia de gases.
En un equipo especifico se cuantifico solamente el % de H> por medio de una curva de
calibracién. En otro solamente se cuantifico el CO al igual que el H> por medio de una
curva de calibracion, en ambos casos se usdé un detector de TCD (Detector de
conductividad térmica). Para el caso de los 48.6L de HCgss, el 7.83% le corresponde el CO,
y el 64.44% al Hy, en litros tendriamos:

48.6L HCyqs  100%
x = 3.803LCO  7.83%

48.6L HCyqs  100%
x = 31.3LCO  64.44%

Obtenidos los litros y utilizando la ley de los gases se tiene:

latm * 3.8L gr
n= — (28.01 ) = 43597 de CO
0.082 (52 (298°K) mo
Kxmol
latm * 31.3L r
n= pre— ( g ) = 2.56gr de H,
0.082 (=22 (298°k) | ™ol
°K*mol
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Por lo que la reaccién queda de la siguiente forma:
co N Hy _  HCu s HCyqs H,0 N co N H,
23.383gr  3.339gr  0.205gr 19.107gr 0.5gr 4.35gr 2.56gr

Por ultimo, la cantidad de HCgas es 19.107gr que es la cantidad necesaria para obtener
26.722gr de materia para realizar el balance de masa.

La caracterizacion de los HCgas se realiz6 por cromatografia de gases bajo el método ASTM
D1945 y un acople CG-EM. En la Grafica 10 se muestra el cromatograma obtenido por esta
ultima técnica donde se identifican perfectamente las n-parafinas, y el pico de mayor
abundancia es el dioxido de carbono seguido de etano y metano. Podemos observar una
mayor concentracion de COz, que es un producto no deseado ya que nuestro interés es la
formacion de hidrocarburos. En la Tabla 6 se encuentran los porcientos areas y volumen, de
estos datos partimos para el calculo para la cuantificacion por gramo de cada compuesto.
Pare obtener la ); %wvol, como se conocia de los 48.6L de HCgasel 7.83% le corresponde el
CO, y el 64.44% el Hy, por lo que:

Z %vol = 100 — (7.83 + 64.44) = 27.73%vol

Para la ), Litros, de los 48.6L de HCgas, 3.803L le corresponde el CO, y 31.3L al H», por lo
que los litros totales, restando los HCgss de CO y Ho, se tiene:

48.6litros — (3.803 + 31.3)litros = 13.47litros restantes de HCy4
Para obtener los litros de cada componente de hidrocarburos gaseosos, se obtiene como
sigue:

M litros

—Z Yovolumen (%volumenc /C)

Litros.,. =

Siendo (%volumenc/c), el porcentaje volumen de cada componente. Y pata el célculo del

volumen de cada elemento:
Z %UOZC/C
Y. %area

De la formula de la densidad podemos obtener los gramos de cada elemento:

Y%volumen,,. = (%éreac/c)

P=;

m=vx*p

La densidad de cada elemento esta dada en g/cm? y, se sabe que 1L equivale a 1000cm?®:
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1000cm3
Gese =P\~

Es decir:

g \ (1000cm3 ,
Ycic = (cm3) < 1L (throsc/c)
Usando la ley de los gases ideales, obtenemos los moles de cada elemento:
_ PV
mTRT

Pero se necesitan los gramos de cada compuesto, por lo tanto se toma el peso molecular de

cada uno de éstos, quedando como sigue:

9=%7 (PM)

Para el célculo de la pérdida de COa, primero se debe conocer los gramos obtenidos de los
3.803L del CO y los 31.3L del Hz:

9=%7 (PM)
. (atm)PMc,(3803L) _ 35991
co — = 4.
(o 082 2™ L) (298°K)
latm)PM,, (31.3L
M, = (atm)PMy, (31.3L) _ = 2.562gr
atm=L
(o 082 = ) (298°K)

PM,,: 28.01 g/mol
PMy,: 2 g/mol

Por tanto el calculo del CO> sera, tomando en cuenta los 0.25mL de HCliq y los 0.5mL, es
decir 0.205g de HCliq y 0.5gr de H20:

CO; = (9co + Iuy)react — [(gco + gHZ) (HCyq + H, 0) + Inc, t9nc, T 9ncst9nc, T 9ncs +gnC6]

prod
€O, = 26.722g — [4.3599 +2.5629 + 0.2054¢,,, + 0.51,0 + Gnc, +Gnc, + gnC3+gnC4+gnC5+gnC6]

C0, =17.19gr
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Gréfica 10. Hidrocarburos gas producto Cat 100Fe+2: 5Cu: 50Ki
Tabla 6. Calculo para la cuantificacion de los gramos por componente
PV=nRT

PM p glcm® | % Areacc | % VOlec | LitroScre Kg greic gr
CO2 44 0.0016 7.8 24.58 11.94 0.01910 19.10 17.19
CH4 nCl 16.04 | 0.000717 0.44 1.39 0.67 0.00048 0.48 0.44
C2H6 nC2 30.07 | 0.001282 0.19 0.60 0.29 0.00037 0.37 0.36
C3H8 nC3 44 0.008 0.32 1.01 0.49 0.00392 3.92 0.88
C4H10 nC4 58.08 0.00252 0.02 0.06 0.03 0.00008 0.08 0.07
C5H12 nC5 72 0.626 0.01 0.03 0.02 0.00958 9.58 0.05
C6H12 nC6 86.3 0.659 0.02 0.06 0.03 0.02017 20.17 0.11
z 8.80 27.73 13.47 53.71 19.10

Coincidiendo por tanto los gramos de HCges obtenidos en el balance de materia con la
ecuacion estequeométrica de 19.107gr.

Para los HCjiq el cromatograma se identifica perfectamente las parafinas (Grafica 12) y las
olefinas. Bajo estas condiciones se obtiene como combustible una gasolina un poco pesada,
ya que la abundancia se encuentra entre C10 y C13, lo malo que predomina las olefinas y
en similares conversiones la parafina, isoparafina y aromaticos. Los HCiiq contienen
también nafténicos y trazas de alcoholes como se observa en la grafica 11 una vez
identificados los picos. Al comparar estos hidrocarburos con una Gasolina Magna esta
ultima su mayor contenido se encuentra en isoparafinas>aromaticos>parafinas (58.62,
25.46 y 7.46% peso respectivamente). Mientras que HCIlig su mayor contenido es
(4321, 18.64, 1127 y 10.69%
respectivamente). Es claro que esta gasolina es pesada y de bajo octanaje (ver Tabla 7).

Olefina>Parafina>isoparafina>Aromaticos area
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Gréfica 12. a) Distribucion de hidrocarburos b) % Conversion por grupo funcional (parafinas,
isoparafinas, olefinas, naftas, aromaticos)
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Tabla 7. Comparacién entre Gasolina Magna y HCliq 100Fe+2: 5Cu: 50Ki

Gasolina Magna

HCiig100Fe*2: 5Cu: 50Ki

% Pesos | % Volumen lig. % Area
Parafinas 7.46 8.51 18.64
Isoparafinas 58.62 61.92 11.27
Olefinas 3.76 4.00 43.21
Naftas 4.35 4.10 5.28
Aromaticos 25.46 21.14 10.69
Pesados 0.17 0.15 10.87
No Identificados 0.19 0.18 .04
Total 100.0 100.00 100.00

La importancia de la experimentacién como se comento desde principio, es la obtencién de

hidrocarburos liquidos, no los gaseosos. Por lo que en futuros resultados solamente se

presentaran la distribucion de los hidrocarburos y su porciento de conversion de los grupos

funcionales, asi como el porciento de conversion de HClig.
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3.4 Estudio en los catalizadores comerciales

Antes de entrar a detalle sobre los resultados obtenidos en nuestra experimentacion

debemos tener presente los componentes tipicos de una gasolina comercial. Los resultados

cromatograficos obtenidos de la gasolina Premium estan mostrados en la tabla 8:

Tabla 8. Resultados cromatograficos obtenidos de una gasolina comercial

Parafinas Isoparafinas Olefinas Naftenos Aromaticos
%Vol. %Vol. %\Vol. %Vol. %Vol.
%Peso Lig. %Peso Lig. %Peso Lig. %Peso Lig. %Peso Lig.
C1 0 0
C2 0 0
C3 | 0.03 0.05 0 0 0 0
C4 | 2.28 2.81 0.53 0.68 0.2 0.24
C5 | 219 25 7.86 9.07 1.8 1.96 0.27 0.26
C6 | 1.58 1.72 9.89 10.81 0.6 0.64 0.92 0.87 1.19 0.97
C7 | 0.86 0.91 4.82 5.06 0.84 0.86 0.62 0.58 9.53 7.88
C8 | 0.35 0.36 31.39 32.23 0.31 0.31 2.1 2 7.77 6.42
C9 0.1 0.1 0.73 0.73 0 0 0.19 0.17 3.78 3.13
C10 | 0.03 0.03 2.78 2.74 0 0 0.25 0.22 2.43 2.1
C11 | 0.02 0.02 0.39 0.37 0 0 0 0 0.76 0.62
C12 | 0.01 0.01 0.24 0.23 0 0 0 0 0.01 0.01
Total| 745 | 851 [5863]| 6192 | 375 | 401 | 435 | 41 |2547| 2113

Podemos observar claramente que la mayor proporcion obtenida son las isoparafinas,

seguida de los aromaticos, parafinas, olefinas y naftas (Grafica 13). Por tanto, en el analisis

siguiente de los catalizadores utilizados, también se observara la distribucion de la

obtencidn de los hidrocarburos liquidos en cuanto a los PIONA.
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A continuacién se hablara de los resultados de los catalizadores comerciales de hierro. Los
resultados en la obtencidn de los hidrocarburos liquidos en los catalizadores comerciales de
hierro y cobalto, son presentados a continuacién en la tabla 9:

Tabla 9. Catalizadores comerciales

. gr [t | T |HC R .
Catalizador cat |hr!| °c | mL Distribucion de HC Grupo funcional %

on
vom
i
ot
p

S
+2. +3- j i
75F626023Fe | AR H‘HHHH‘”

100Fe*2: 5Cu:
50Ki 558 |17 | 265 | 0.25

8 2 8 8 8 8 8

§ 8 8 3

100Fe:50 FccEq
e T Ed | 10 |21 | 235|035 | | ||
~alliih,
100Co: 18ThO2: - =
100K 35 |24 235 |125| |- mI
J hwmhhuw

En la tabla 9 se puede observar que los resultados obtenidos en los porcentajes de PIONA,
son diferentes en cada catalizador. Para su estudio mas detallado en cada catalizador
también se observaran los resultados en los analisis de rayos X. El catalizador que mayor
produccién de hidrocarburos liquidos se obtiene por gramo de catalizador es el de 100Co:
18ThO2: 100Kie (0.36 ml HC/gr de cat.), confirmando que el Co (cobalto) es mas activo
que el Fe (hierro). Pichler y Meyer (Pichler H. y Merkel H., 1950) habian observado que la
combinacion de hierros como el catalizador 75Fe*?: 25Fe*®: 20Cu se hace una mejor
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produccidn de hidrocarburos, este catalizador se prepara de la combinacion de sales férricas
y ferrosas, observandose en nuestros resultados una mejor produccién de olefinas, seguida
por las parafinas, isoparafinas, naftas y aromaticos (0.02 ml de HC/gr de cat.). En los
resultados de la medicion del area superficial (tabla 2) de éste catalizador se observa que se
tiene 92.73m?/g de area superficial, 0.21cc/g de volumen de poro y 94.24A de diametro de
poro, por lo que también estos datos explican la poca produccion de hidrocarburos liquidos,
es decir de 0.2mL, en comparacion con los catalizadores siguientes.

En nuestras experimentaciones se observaron mejores resultados en los catalizadores de
100Fe*?: 5Cu: 50Ki y 100Fe:50 FccEq 500°C Sal: 5Cu (0.04 ml de HC/gr de cat.) donde no
hay combinacion de sales férricas, siendo el catalizador 100Fe:50 FccEq 500°C Sal: 5Cu
una innovacién de este estudio. También observamos que no hay un claro efecto de la
conversion de CO en funcion del area superficial del catalizador, tal como se observa en la
Tabla 2.

En el catalizador 100Fe*? 5Cu: 50Ki se observa una produccion de 0.25mL de
hidrocarburos y relacionando esto con el area superficial encontrada en la tabla 2, se
observa que se tiene 77.26m?/g de area superficial, 0.21cc/g de volumen de poro y 109.91A
de diametro de poro, por lo que en comparacion del catalizador anterior(75Fe*?: 25Fe*3:
20Cu), el diametro de poro incrementa en el catalizador de 100Fe:50 FccEqg 500°C Sal:
5Cu, obteniendo mejor produccion de hidrocarburos liquidos (0.25mL). Se comprueba
también que con catalizadores que contienen cobre, mejores resultados son obtenidos por el
pre tratamiento con el gas de sintesis a presion atmosférica (Pichler H. y Merkel H., 1950). Se
obtuvieron basandose en la gréfica de PIONA una mejor produccién de oleina, seguida por
la parafina, isoparafina, aromaticos y naftas.

En la tabla de distribucion de PIONA podemos ver que para el catalizador 100Fe:50 FccEq
500°C Sal: 5Cu hay una disminucion de produccion de parafinas y aumento en la
produccion de aromaticos en comparacion del catalizador donde se usaron la combinacion
de hierros, es decir que el catalizador 100Fe:50 FccEgq 500°C Sal: 5Cu da productos
semejantes a la composicion de la gasolina Premium, donde los principales productos son
las isoparafinas y los aromaticos, en nuestro catalizador nuestro principales productos son
las isoparafinas seguido de parafinas y aromaticos, esto es consecuencia principalmente del

catalizador residual FccEq 500°C, el cual se us6 como soporte y fue calcinado a 500°C por
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4 horas, mientras que los demas catalizadores de hierro que mantienen las mismas
caracteristicas de la composicion, los catalizadores 75Fe*?: 25Fe*3: 20Cu y 100Fe*2: 5Cu:
50K su principal compuesto son las olefinas seguida de parafinas e isoparafinas, esto es
perjudicial debido a que las olefinas son generadores de gomas en las gasolinas. Con éste
catalizador se obtuvo 0.35mL de hidrocarburos liquidos, mas que los catalizadores de
hierro comerciales estudiados con anterioridad. En la tabla 2 podemos observar que tiene
118.19m?/g de area superficial, 0.24cc/g de volumen de poro y de didmetro de poro de
82.66A, incrementandose como se observa el area superficial, comprobando que el soporte
tiene efecto en la dispersion, incrementando también la produccion de hidrocarburos
liquidos a 0.35mL.

Por ultimo con el catalizador 100Co: 18ThO>: 100Kie se observa una mejor produccion de
parafinas, seguida de las olefinas, isoparafinas y una minima cantidad de naftas,
comprobando la teoria de Fischer (F. Fischer, H. 1926), donde nos dice que el cobalto da una
mejor produccidn de hidrocarburos alifaticos en comparacion con el hierro.

En la tabla 7 también se observa que los gramos usados en la reaccion de hierro, hierro-
kieselguhr y cobalto- kieselguhr son diferentes. Esto se puede explicar con la simple razén
de que el kieselguhr tiende a ser méas poroso, por lo cual ocupa mas volumen y por tanto se
ocupan menos gramos aplicados en el reactor de planta piloto. En este catalizador se
observa una excelente produccion de hidrocarburos de 1.25mL y en la grafica de area
superficial se observa que se tiene 71.68 m?/g de area superficial, 0.308cc/g de volumen de
poro y 171.91A de didmetro de poro. Al incrementar el didmetro de poro en éste
catalizador, incrementa el espacio de reaccion, explicando la mejora de produccion de
hidrocarburos.

Comparando éstos resultados obtenidos se observa que en comparacion con el catalizador
de hierro y cobalto, es mejor el catalizador de hierro en cuanto a hidrocarburos obtenidos,
ya que el hierro tiene mayor produccion de isoparafinas. Como se mencioné antes, estudios
previos se realizan al catalizador para analizar la composicion de catalizador antes y

después de reaccionar, en nuestro caso se usé Rayos X.
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3.5 Rayos X

Se conoce que el hierro al ser usado como catalizador, se transforma en una mezcla
compleja de 6xidos de hierro y carburos de hierro, asi como cambios de fase y cambios
morfologicos ocasionados por la activacion y reaccion del catalizador lo que afecta al
catalizador en su actividad catalitica (G.B. Raupp, 1979; J.A. Amelese, 1978;C.N. Satterfield, R.T, 1986;J.W.
Niemantsverdriet, 1981). Para conocer las fases por las que pasa el catalizador de hierro se
realizaron pruebas de rayos X a los catalizadores antes y después de reaccionar, con lo que
nos daremos una idea del comportamiento y cambios que tiene el catalizador durante su
proceso de reaccion.

Los resultados obtenidos por medio de los rayos X en estos catalizadores son mostrados en
la gréfica 14:

Lin (Counts)

e BN I N WA h‘w L iy

o L e B B B B B B B
10 20 30 40 50 60 70 €

2-Theta - Scale

MJExp 3-SR - File: Exp 3-SR.raw - Type: 2Th/Th locked - Start: 4.000 ° - End: 80.000 ° - Step: 0.020 ° - Step time: 1. s - Temp.: 25 °C (Room) - Time Started: 28 s - 2-Theta: 4.000 © - Theta: 2.000 ° - Chi: 0
Operations: Import

EXP3-DR - File: EXP3-DR.raw - Type: 2Th/Th locked - Start: 4.000 ° - End: 80.000 ° - Step: 0.020 ° - Step time: 1. s - Temp.: 25 °C (Room) - Time Started: 28 s - 2-Theta: 4.000 ° - Theta: 2.000 ° - Chi:
Operations: Import

N @
T I A T T N A

IN

Gréfica 14. Resultados de rayos X del catalizador 75Fe+2: 25Fe+3: 20Cu

Se observa claramente el cambio de distribucion en color rojo cuando el catalizador ain no
es puesto a reaccionar, mientras que el del color negro es el comportamiento del catalizador

cuando ya fue puesto en reaccion. Los elementos encontrados antes de reaccionar son
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magnetita (Fe1.oe6 O2.963) Y Oxido de hierro (FesO4) y Oxido de hierro cobre CuFe204. En el
catalizador después de reaccionar tiene un cambio de estructura formandose Cu metélico,

trazas de carburo de hierro Fe7Cg, vainita FesC y permanece la magnetita.
En el caso de 100Fe*2: 5Cu: 50Ki como era de esperarse, tiene los mismos compuestos que

el anterior catalizador, pero con bandas adicionales producto del soporte kieselguhr. Los
resultados se muestran en la grafica 15:
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Gréfica 15. Resultados de rayos X del catalizador 100Fe+2: 5Cu: 50Ki

100Fe+2: 5Cu: 50Ki

Se comprueba que el catalizador al momento de reaccionar con el gas de sintesis existe una
buena produccion de hidrocarburos aun cuando el contenido de hierro disminuye por la
adicion de Kieselgurhy se mantiene la produccién de hidrocarburos al igual que el
catalizador 75Fe*% 25Fe*®: 20Cu, lo que demuestra que el soporte contribuye a la

dispersion metalica y favorece la reaccion (. P. Reymond, 1982).
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El catalizador 100Fe:50 FccEq 500°C Sal: 5Cupresenta mayor formacion de hidrocarburos
que los catalizadores anteriores, la explicacion es que la adicion de FCC Eq 500°C es un
catalizador gastado de una Planta Catalitica de una refineria, estos catalizadores tienen una
composicion, Tabla 4, donde la mayor composicion es SiOz, Al,0s y Lay0Os, estos por
revision bibliografica no presentan actividad catalitica, pero es de notarse la presencia de
vanadio, el cual si tiene un efecto de promotor. El estudio de rayos X muestra lo siguiente

en la gréfica 16:
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Gréfica 16. Resultados de rayos X del catalizador 100Fe:50 FccEq 500°C Sal: 5Cu

Se observa en negro el catalizador sin reaccionar y en verde el catalizador después de ser
puesto a reaccionar. Observamos los puntos rojos que nos identifican la magnetita dentro
del catalizador sin reaccionar, asi como también se identifica el cobre en azul y bandas
relacionadas con el kieselguhr de Al.Oz y SiO.. Se observa que no existe cambios
estructurales después de reaccionar, simplemente se agudizan bandas en el espectro después

de reaccionar.
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El catalizador 100Co: 18ThO2: 100Ki,como era de esperarse es el que mayor conversion de
hidrocarburos se obtuvo con 0.35mL/gr de cat. El espectro de rayos X muestra de color
negro el catalizador sin reaccionar y en rojo el catalizador después de ser puesto a
reaccionar. Se observa en tono lila el oxido de cobalto, Co,O4 en el catalizador sin
reaccionar en verde claro el 6xido de aluminio Al24270364, aluminio de torio ThoAl7 en
color naranja y el 6xido de silicio SiO,. En el catalizador después de reaccionar se
encuentra el carburo de cobalto Co2C, la tridimita SiOz, aluminio de torio ThoAlz, se
mantiene el dxido de cobalto y desaparece el 0xido de aluminio Con este catalizador de
cobalto- kieselguhr podemos observar que el kieselguhr al igual que en el caso de hierro
ayuda a dispersar al cobalto por lo que da una buena produccion de hidrocarburos a pesar

de llevar a cabo la reaccion con menos catalizador. El espectro es mostrado a continuacién
en la grafica 17:
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Gréfica 17. Resultados de rayos X del catalizador 100Co: 18ThO2: 100Kie

100Co: 18ThO2: 100Kie

Con los datos obtenidos con anterioridad se puede comprobar la teoria que con los

catalizadores de cobalto se puede obtener una mejor produccion de hidrocarburos liquidos,
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denotando que la formacion de carburos durante la reaccion, tanto de hierro como de
cobalto, es necesaria para una mejor produccion de hidrocarburos. EIl soporte utilizado,
kieselguhr, ayuda a una mejor dispersién de metal en los catalizadores. Por otra parte con el
soporte utilizado, FCC, se obtienen productos mas cercanos a una gasolina comercial, es
decir isoparafinas seguido de parafinas y aromaticos, mientras que los demas catalizadores
de hierro como 75Fe*?: 25Fe*3: 20Cu y 100Fe*2: 5Cu: 50Ki su principal compuesto son las
olefinas seguida de parafinas e isoparafinas, generando como se mencion6 con anterioridad
gomas en las gasolinas.

Como se observd en la experimentacion usando el FCC como soporte en los catalizadores
de hierro se obtiene una buena produccion de hidrocarburos liquidos, es por ésta razon que
se realiz6 un analisis de fluorescencia presentado en la tabla 4, denotando que el plus para
una mejor produccion de hidrocarburos liquidos es el vanadio. Este descubrimiento se puso
a prueba, por lo que se realizaron experimentos con pequefias cantidades de vanadio

puestas en reaccion con el hierro. Estos estudios son mencionados a continuacion.
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3.6 Catalizadores promovidos con vanadio

Debido a la excelente produccion de hidrocarburos liquidos presentados en el catalizador
100Fe:50 FccEq 500°C Sal: 5Cuusando como soporte el catalizador gastado de FCC, el
cual se observo que el vanadio funciona como promotor, se realizaron estudios para lograr
un nuevo catalizador en base a los catalizadores comerciales de hierro, pero ésta vez
agregando cantidades de vanadio. Los resultados y proporciones agregadas al catalizador de
hierro son presentados en la tabla 10.

Tabla 10. Catalizadores afectados con vanadio

gr t T HC

Catalizador cat | hr oc mL

Distribuciéon de HC Grupo funcional %

100Fe*2: 5Cu: 1V,0s | 10 21 | 235 | 1.0

100Fe*2: 5Cu:

2.83V,0; 10 24 | 235 | 0.25
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La distribucion de PIONA en el catalizador de 100Fe*?: 5Cu: 1V.Os tiene un mayor
porcentaje de parafinas, seguidas por las isoparafinas, oleinas, naftas y aromaticos.
Observamos que la produccion de hidrocarburos liquidos es de 1mL con resultados de area
superficial de 106.60m?/g, 0.37cc/g de volumen de poro y 139.97A de diametro de poro. En
comparacion a los catalizadores posteriores de vanadio, es el que tiene mayor diametro de
poro, teniendo mejor reaccion en el catalizador.

En el catalizador de 100Fe*%: 5Cu: 2.83V,0sse observa una menor produccion de
hidrocarburos liquidos y un comportamiento similar en el porcentaje de PIONA en
comparacion con el catalizador anterior de 100Fe*?: 5Cu: 1V,0s. Los resultados de area
superficial nos muestran 108.40m?/g de area superficial, 0.35cc/g de volumen de poro y
129.20A de didmetro de poro teniendo una produccion de 0.25mL de hidrocarburos
liquidos. Esto se explica al haber una disminucién del diametro de poro en comparacion
con el de 1 porciento de vanadio que tuvo mayor produccién de hidrocarburos liquidos.

La produccion de hidrocarburos liquidos en el catalizador 100Fe™?: 5Cu: 14.4
V,0sdisminuye atn mas al catalizador anterior de 100Fe*% 5Cu: 2.83V-0Os. La grafica
PIONA se muestra totalmente diferente a los catalizadores de vanadio anteriores.
Encontramos una mejor produccion de isoparafinas, seguida por los aromaticos, parafinas y
naftas. En los resultados de area superficial se muestra una obtencion de 122.07m?/g de
area superficial, 0.37cc/g de volumen de poro y 122.80A de diametro de poro. Se observa
de igual manera una disminucion en el diametro de poro, por lo que se obtiene de igual
manera menos hidrocarburos liquidos (0.1mL). Pero a pesar de esto es el catalizador que
muestra una mejor comparacion de hidrocarburos obtenidos a los de la gasolina comercial,
es decir de mas isoparafinas y aromaticos.

El catalizador 100Fe*2: 5Cu: 56V.Ostiene una produccion excelente de hidrocarburos
liquidos y la distribucién de PIONA presenta una buena produccion de isoparafinas,
parafinas y naftas. El area superficial muestra 63.01m?/g, 0.18cc/g de volumen de poro y
119.05A de diametro de poro. La produccion de hidrocarburos mostro 0.6mL de producto.
También observamos que para obtener una reaccion la temperatura se tuvo que elevar a
270°C. A pesar de tener menor area superficial, menor volumen de poro y menor diametro
de poro, la estructura de la molécula es mas estable, lo cual se observa posteriormente en

los resultados de rayos X antes y después de reaccionar por lo que se obtienen mejores
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resultados, también tomando en cuenta que se comporta mas como una gasolina comercial
Premium por su buena generacion de isoparafinas.

A concentraciones bajas de hierro y altas de V.0s, no se obtuvo la produccion de
hidrocarburos liquidos, a pesar de un aumento de temperatura, esto es probable a que ocurre
una disminucion del contenido metalico de hierro, que es el causante de la conversion de
sintesis.

En general podemos observar que la mayor conversion de hidrocarburos se da en
catalizadores con contenido metalico con 1% de V20s, es decir con contenido de 1ml/gr de
catalizador, por otra parte la distribucion de hidrocarburos con concentracion de 1% a 2.8%
de V205 se da aproximadamente de Ce a Co9, Obteniéndose concentraciones en parafinas,
isoparafinas, olefinas y trazas de nafténicos.

En el caso del catalizador con 14.4% baja la distribucién de hidrocarburos de C7 a Czs, €s
decir a 0.1ml/gr catalizador y los grupos funcionales cambian aumentando la concentracion
de isoparafinas, aromaticos, parafinas y olefinas. Conforme aumenta el contenido metalico
de V205 (100Fe*2: 100V20s: 5Cu) se mantiene la distribucion de hidrocarburos de C7 a Cy7,
pero cambian los grupos funcionales, reforzando el analisis de que las concentraciones
bajas de V20s da mayores concentraciones de isoparafinas y parafinas con concentraciones
bajas de olefinas, las cuales son formadores de gomas.

Para comprender mejor el comportamiento de la estructura de los catalizadores antes y
después de reaccionar se realizaron estudios de Rayos X, mostrando los resultados de cada

catalizador a continuacion.

3.7 Rayos X usando Vanadio

En el catalizador 100Fe*?: 5Cu: 1V.0sobservamos que antes de reaccionar el catalizador,
ubicado de color negro, se encuentran presentes el 6xido de vanadio, V20s, y el CuFe20a.
Cuando ocurre la reaccion, los productos encontrados son, en la parte roja de la gréafica 18,
el carburo de hierro FesC2 y el carburo de vanadio, VsCs.
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[®]01-089-2544 (C) - Iron Carbide - Fe5C2 - Y: 50.00 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Monoclinic - a 11.56200 - b 4.57270 - ¢ 5.05950 - alpha 90.000 - beta 97.740 - gamma 90.000 - Base-centered - C2/c (15)

EOO—035—07S6 (*) - Vanadium Carbide - V8C7 - Y: 50.00 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Cubic - a 8.33409 - b 8.33409 - ¢ 8.33409 - alpha 90.000 - beta 90.000 - gamma 90.000 - Primitive - P4132 (213) - 4 -

Gréfica 18. Resultados de rayos X del catalizador 100Fe+2: 5Cu: 1V205

100Fe+2: 5Cu: 1V205

La produccién de hidrocarburos se incrementa en éste catalizador, comprobando que si
existe una mejoria en la obtencion de hidrocarburos liquidos con el V2Os(Patente 4861747,
Israel E. Wachs) a comparacion de los catalizadores comerciales, también gracias a la

generacion de carburos de hierro y vanadio.
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En los resultados de rayos X del catalizador 100Fe*?: 5Cu: 2.83V.Osse observa el
catalizador sin reaccionar en color negro y el catalizador después de reaccionar en color

rojo mostrados en la gréfica 19:
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WEXP—ls—SR - File: EXP-16-SR.raw - Type: 2Th/Th locked - Start: 4.000 ° - End: 80.000 ° - Step: 0.020 ° - Step time: 1. s - Temp.: 25 °C (Room) - Time Started: 29 s - 2-Theta: 4.000 ° - Theta: 2.000 ° - C
Operations: Import

EXPlG»DR - File: EXP16-DR.raw - Type: 2Th/Th locked - Start: 4.000 ° - End: 80.000 ° - Step: 0.020 ° - Step time: 1. s - Temp.: 25 °C (Room) - Time Started: 29 s - 2-Theta: 4.000 ° - Theta: 2.000 ° - Chi
Operations: Import

@01-089-5594 (C) - Maghemite - Fe1.96602.963 - Y: 80.89 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Tetragonal - a 8.34600 - b 8.34600 - ¢ 25.03400 - alpha 90.000 - beta 90.000 - gamma 90.000 - Primitive - P43212

E01-077-0010 (C) - Copper Iron Oxide - CuFe204 - Y: 80.54 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Cubic - a 8.37000 - b 8.37000 - ¢ 8.37000 - alpha 90.000 - beta 90.000 - gamma 90.000 - Face-centered - Fd-3m
00-003-1005 (D) - Copper - Cu - Y: 16.91 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Cubic - a 3.60770 - b 3.60770 - ¢ 3.60770 - alpha 90.000 - beta 90.000 - gamma 90.000 - Face-centered - Fm3m (225) - 4 - 46.956

Gréfica 19. Resultados de rayos X del catalizador 100Fe+2: 5Cu: 2.83V205

100Fe+2: 5Cu: 2.83V205

Los compuestos encontrados antes de reaccionar son la hematita(Fe1.966 O2.963), €l CuFe20s4,
el 6xido de vanadio, V20s y cobre. Después de la reaccion encontramos a las mismas
especies sin el V20s. Podemos observar en la grafica que el catalizador no tiene un gran
cambio, solo el consumo del 6xido de vanadio, y se encuentra mas estable a los
catalizadores comerciales, ya que como se observa en la sobreposicion de ambos
resultados del catalizador sin reaccionar y despues de reaccionar no cambian notablemente

su estructura, mas bien permanece.
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En el catalizador 100Fe*?: 5Cu: 14.4 V,Osse observa que al sobreponer el catalizador antes
de reaccionar y después de reaccionar es muy similar el comportamiento de las bandas, por

lo que es mas estable. Esto es mostrado en la gréfica 20:
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00-003-1005 (D) - Copper - Cu - Y: 16.55 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Cubic - a 3.60770 - b 3.60
01-086-2248 (C) - Shcherbianite, syn - V205 - Y: 13.60 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Orthorhombi
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Gréfica 20. Resultados de rayos X del catalizador 100Fe+2: 5Cu: 14.4 V205

100Fe+2: 5Cu: 14.4 V205

Los reactivos encontrados antes de reaccionar son la hematita(Fe1.06s O2.963), el CuFe20s4, el

oxido de vanadio, V20s y cobre. Después de reaccionar tenemos a las mismas especies sin
el V20s.
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En el catalizador 100Fe*2: 5Cu: 56V-Os se observa en la grafica 21 y se nota que antes de
reaccionar encontramos a la hematita(Fe1.066 O2.963), €l CuFe204, el 6xido de vanadio, V20s

y al cobre. Después de reaccionar tenemos el carburo de vanadio V2C.
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Exp 18-SR - File: Exp 18-SR.raw - Type: 2Th/Th locked - Start: 4.000 ° - End: 80.000 ° - Step: 0.0 [4]03-065-2628 (C) - Vanadium Carbide - V2C - Y: 50.00 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Orthorhombic
Operations: Import
EXPlE—DR - File: EXP18-DR.raw - Type: 2Th/Th locked - Start: 4.000 ° - End: 80.000 ° - Step: 0.0
Operations: Import
@01»089-5894 (C) - Maghemite - Fe1.96602.963 - Y: 44.53 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Tetragona
E01—077—0010 (C) - Copper Iron Oxide - CuFe204 - Y: 42.70 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Cubic - a
00-003-1005 (D) - Copper - Cu - Y: 10.83 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Cubic - a 3.60770 - b 3.60
01-086-2248 (C) - Shcherbianite, syn - V205 - Y: 26.63 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Orthorhombi

Gréfica 21. Resultados de rayos X del catalizador 100Fe+2: 5Cu: 56205
100Fe+2: 5Cu: 56205

Se comprueba asi que la adicion de vanadio altera la interaccion y la naturaleza de los

productos obtenidos del catalizador de hierro durante la sintesis de FT (Patente: 4608359, Israel
E. Wachs).
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En el catalizador 100Fe*?: 100V.0s: 5Cu observamos en la grafica 22 que el catalizador sin
reaccionar se muestra de color negro y de azul el catalizador después de reaccionar. Antes
de reaccionar encontramos a la hematita(Feioe6 O2963) Y cuprita Cu20. Después de
reaccionar tenemos el carburo de vanadio VgC7. En este catalizador observamos que el
cambio en su comportamiento es muy notorio a comparacion de los catalizadores anteriores
con menos proporcion de vanadio.
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Exp 22-SR - File: Exp 22-SR.raw - Type: 2Th/Th locked - Start: 4.000 ° - End: 80.000 ° - Step: 0.020 ° - Step time: 1. s - Temp.: 25 °C (Room) - Time Started: 28 s - 2-Theta: 4.000 ° - Theta: 2.000 ° - Chi
Operations: Y Scale Add 1| Y Scale Add 1| Y Scale Add 1| Y Scale Add 42 | Import

EXPZZ—DR - File: EXP22-DR.raw - Type: 2Th/Th locked - Start: 4.000 ° - End: 80.000 ° - Step: 0.020 ° - Step time: 1. s - Temp.: 25 °C (Room) - Time Started: 28 s - 2-Theta: 4.000 ° - Theta: 2.000 ° - Chi
Operations: Import

E01»089-5894 (C) - Maghemite - Fe1.96602.963 - Y: 69.36 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Tetragonal - a 8.34600 - b 8.34600 - ¢ 25.03400 - alpha 90.000 - beta 90.000 - gamma 90.000 - Primitive - P43212
00-002-1067 (D) - Cuprite - Cu2+10 - Y: 36.33 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Cubic - a 6.00000 - b 6.00000 - ¢ 6.00000 - alpha 90.000 - beta 90.000 - gamma 90.000 - Primitive - Pn-3m (224) - 2 - 216.00
EOO-019-1394 (D) - Vanadium Carbide - VBC7 - Y: 50.00 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Cubic - a 8.33400 - b 8.33400 - ¢ 8.33400 - alpha 90.000 - beta 90.000 - gamma 90.000 - Primitive - P4132 (213) - 4

Gréfica 22. Resultados de rayos X del catalizador 100Fe+2: 100V205: 5Cu

100Fe+2: 100V205: 5Cu

En este catalizador la temperatura también fue de 270°C. La produccion de hidrocarburos
fue relativamente buena, 0.4mL. Se obtuvo una cantidad importante de isoparafinas,
seguida por las parafinas y las naftas.

Los catalizadores realizados con el 100% de vanadio, no se obtuvieron hidrocarburos

liquidos, por lo tanto no se realizé el estudio de rayos X. En éstos catalizadores (100V20s:
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25Fe*?: 1.3Cu, 100V20s: 5Fe*% 0.2Cu, 100V.Os: 1Fe*?: 0.05Cu), tampoco existio
produccion de agua.

En la terminacion de ésta experimentacion de catalizadores con vanadio se comprob6 una
vez mas que para la buena produccién de hidrocarburos es necesaria la formacion de
carburos, en éste caso tenemos presente el carburo de vanadio.

Durante el proceso de la experimentacion se propuso la impregnacion del vanadio en las
sales férricas antes de ser precipitadas, por lo que se desarrollaron nuevos catalizadores los

cuales no han sido comercializados.
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3.8 Catalizadores innovados

La innovacion de nuevos catalizadores se realiz6 en base a los comportamientos observados
en los catalizadores de hierro impregnados con vanadio, sobre todo guidndonos en los
catalizadores que produjeron mayor proporcién de hidrocarburos liquidos y mayores
isoparafinas.

En el primer catalizador se le impregnd uno porciento de V20s al kieselguhr para saber el
comportamiento de agregarle vanadio al soporte. En el segundo catalizador se le impregn6

al catalizador de hierro NH4VOs. Los resultados se presentan en la tabla 11:

Tabla 11. Distribucién de HC y gréfica PIONA en los catalizadores impregnados con vanadio antes de
ser precipitadas las sales

ar t T HC
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El catalizador compuesto de 100Fe*?: 10Cu: 50Ki (Ki con 1% de V)tuvo una produccion de
hidrocarburos muy buena, 1.4mL, obteniendo en mayor proporcion oleinas, seguida por las
parafinas, isoparafinas, naftas y aromaticos. El area superficial mostr6é 91.59m?/g, 0.26¢cc/g
de volumen de poro y 116.1425 de didmetro de poro. A pesar de tener poca area superficial,
tiene un diametro de poro elevado, produciendo una buena cantidad de hidrocarburos
liquidos, incluso mayor al de cobalto (1.25mL). Con esto se comprueba que los sistemas
con vanadio tienen mayor actividad, mejor estabilidad, incrementa la produccién de Cs* y
crea mayores cantidades de oleinas y menores cantidades de parafinas, comprobandolo con
la gréfica de PIONA (Patente: 4608359, Israel E. Wachs).
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En el catalizador 100Fe*?: 10Cu: 50Ki (NH4VOs impregnado al catalizador)la produccion
de hidrocarburos es buena, se obtiene 0.9mL de producto. Se observa en la gréafica de
PIONA una produccién mayor de parafinas, seguida por oleinas, isoparafinas, naftas y
aromaticos. Los resultados de area superficial muestran 89.35m?/g, 0.18cc/g de volumen de
poro y 83.72A de diametro de poro con una produccion de 0.9mL de hidrocarburos
liquidos. En éste catalizador disminuyo la produccion de hidrocarburos liquidos por la
disminucion del area superficial, pero a pesar de eso, la produccion de hidrocarburos
liquidos sigue siendo muy buena.

De la misma forma que para los catalizadores anteriores, estos catalizadores fueron

analizados con rayos X para ver la formacion de compuestos antes y después de reaccionar.
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3.9 Rayos X a catalizadores innovados
El catalizador de 100Fe*?: 10Cu: 50Ki, donde el kieselguhr fue impregnado con el 1% de

vanadio, tuvo el siguiente comportamiento mostrado en la gréafica 23:
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EpoG»SR - File: Exp26-SR.raw - Type: 2Th/Th locked - Start: 4.000 ° - End: 80.000 ° - Step: 0.02 [¥]01-089-2005 (C) - Bainite (upper), syn - Fe3C - Y: 44.87 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Hexagonal -
Operations: Y Scale Add 42 | Import

EXPZS—DR - File: EXP26-DR.raw - Type: 2Th/Th locked - Start: 4.000 ° - End: 80.000 ° - Step: 0.0
Operations: Import

E01»089-5894 (C) - Maghemite - Fe1.96602.963 - Y: 55.01 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Tetragona

[#Joo-038-0471 (*) - Sillimanite - AI2SiO5 - Y: 58.68 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Orthorhombic - a 7
00-016-0152 (D) - Tridymite - SiO2 - Y: 44.01 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Hexagonal - a 9.94000

[4]00-004-0836 (*) - Copper, syn - Cu - Y: 44.87 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Cubic - a 3.61500 - b

Gréfica 23. Resultados de rayos X del catalizador 100Fe*?: 10Cu: 50Ki

Se muestra el catalizador sin reaccionar de color rojo el catalizador sin reaccionar y de
color azul el catalizador puesto en reaccion. Antes de reaccionar se encuentra la
hematita(Fe1.966 O2963) y sillimanita Al>SiOs. Después de reaccionar se encuentran la
tridimita SiO2 y cobre.
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El comportamiento del catalizador 100Fe*?: 10Cu: 50Ki se muestra en la grafica 24, en

donde se impregnd NH4VOs a éste catalizador mostrando el siguiente comportamiento:
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E00»038-0471 (*) - Sillimanite - AI2SiO5 - Y: 45.57 % - d x by: 1. - WL: 1.5406 - Orthorhombic - a 7
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Gréfica 24. Resultados de rayos X del catalizador 100Fe*?: 10Cu: 50Ki

Se observa de color azul el catalizador después de reaccionar y de negro el catalizador que
no ha sido puesto a reaccionar. Se observa que antes de reaccionar se encuentran la
sillimanita AI2SiO5, la hematita(Fe1.966 02.963) y el V203. Después de reaccionar se encuentra
encuentran la sillimanita Al2SiO5, la tridimita SiO2, el V203 y el Fe3C.

Estos catalizadores innovados a pesar de tener una buena produccion de hidrocarburos
liquidos, su comportamiento en comparacion con las de una gasolina comercial Premium es
diferente, ya que gracias al vanadio se eleva la produccion de oleinas, mas no el de las
isoparafinas y aromaticos, observando que sigue prevaleciendo la formacién de carburos.
Pero también se observa un incremento en la obtencién de hidrocarburos liquidos muy
elevada a comparacion a los catalizadores promovidos con vanadio. Mucho mas elevada a

los catalizadores de cobalto siendo un descubrimiento benefactor para la industria.
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CONCLUSIONES

La presente tesis permite constatar el efecto de la agregacion del vanadio en los

catalizadores de hierro, ya que al realizar experimentaciones con catalizadores de hierro sin

el componente de vanadio se obtuvieron hidrocarburos liquidos en menor proporcion y con

mas cantidad de olefinas, productoras de gomas.

Ademas con los catalizadores de hierro:

Se obtuvo la masa adecuada para poder hacer reaccionar al catalizador de hierro
siendo de 10gr

Se obtuvo un agente promotor gracias al soporte Kieselghur, logrando la
identificacion del componente generador de mejor selectividad (Vanadio) y mejor
obtencion de parafinas, olefinas, isoparafinas, naftas y aromaéticos gracias a los
analisis de fluorescencia.

Se pudo observar que a pesar de que los catalizadores tienen un area superficial alto,
no existe suficiente produccion de hidrocarburos liquidos debido a que su volumen
y didmetro de poro no son amplios para que se lleve a cabo una buena reaccién
quimica, por lo que se debe tomar en cuenta éstos tres puntos (area superficial,
volumen y diametro de poro)

Se pudieron conocer los componentes presentes en una gasolina Premium comercial
debido a estudios cromatograficos y, la mayor cantidad generada son las
isoparafinas, seguida de los aromaticos, parafinas, olefinas y naftas logrando
compararla con los catalizadores de hierro y vanadio puestos a reaccionar.

Debido a que la mayor proporcion de una gasolina comercial son las isoparafinas, se
pudo ver que el catalizador con mayor producciéon de hidrocarburos liquidos e
isoparafinas fue el catalizador 100Fe:50 FccEq 500°C Sal: 5Cu, que gracias a los
estudios de absorbancia se puedo obtener el mayor componente en el soporte FccEq
(vanadio), siendo una innovacion. Comprobando también que el soporte contribuye
a la dispersion metéalica y favorece a la reaccion.

Los estudios comparados con cobalto concluye que el cobalto es mas activo que el
hierro, pero tambien se denotd que el hierro es mejor debido a que tiene mayor

produccién de isoparafinas que el cobalto.
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Comprobamos que poniendo a reaccionar sales férricasFe™ y Fe*3, y las sales con
cobre Fe' y Cu, éstas Ultimas dan mejores resultados en la obtencion de
hidrocarburos liquidos debido al cobre.

Gracias al uso de los rayos X se pudo conocer la mezcla compleja real de 6xidos de
hierro y carburos de hierro, asi como los cambios de fase debidos a la activacion y

reaccion del catalizador antes y después de ser puestos a reaccionar.

En cuanto a los catalizadores de hierro promovidos con vanadio:

Pudimos observar que con grandes cantidades de vanadio en comparacion al hierro,
no se da la obtencién de hidrocarburos liquidos, sin embargo con porcentajes
mayores de hierro en comparacion con el vanadio se obtienen mayores proporciones
de hidrocarburos liquidos.

Se pudo observar que con el vanadio se tienen mayores didmetros de poro,
conllevando a una mejor activacion en el catalizador y una mejor obtencion, en
cuanto a proporcion, de hidrocarburos liquidos.

Se pudo ver que el catalizador 100Fe*2: 5Cu: 1V,Os, es decir con poco contenido de
vanadio, da 1mL de HC, con un porcentaje elevado de isoparafinas, excelente en
comparacion con las gasolinas Premium.

Gracias a la impregnacion de pequefias cantidades de vanadio en el catalizador y a
los estudios de rayos X, se pudo comprobar que su mejor obtencién de HC liquidos
fue debido a que se tuvo una mejor produccién de carburos, tanto de vanadio como
de hierro.

Los rayos X demostraron que los catalizadores con vanadio son mas estables en
comparacion a los catalizadores de hierro sin vanadio.

En los catalizadores innovados, Kieselghur con 1% de Vanadio y NHsVOs
impregnado al catalizador de hierro, se tuvo una excelente produccién de HC
liquidos, con una mayor produccién de oleinas y menores parafinas, una mejor
estabilidad y mayor activacion en el catalizador. Siendo estos ultimos catalizadores

innovados una nueva opcion en la industria.
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