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RESUMEN

En la actualidad los destilados pesados del petréleo presentan un alto contenido de
hidrocarburos que poseen heteroatomos en su estructura, como azufre, nitrégeno,
oxigeno y metales los cuales constituyen agentes contaminantes, principalmente para
el medio ambiente, debido a esta problematica la industria del refino a nivel
internacional requiere de tecnologias mas eficientes para eliminar gran parte de estos
contaminantes, lo que ha generado un creciente interés en el disefio de catalizadores

mas selectivos y activos para procesos de hidrotratamiento (HDT) de crudos.

En el presente trabajo de grado se sintetizaron catalizadores en base a Mo, NiMo y
CoMo mediante un método de intercambio iénico, soportado sobre alumina modificada
con y-aminopropiltrietoxisilano. Los precursores cataliticos fueron activados empleando
como agente sulfurante disulfuro de carbono (CS;) con una composicién definida de
H,/CS,. El material carbonico generado in situ, proveniente de la descomposicion
térmica del agente modificante, actu6 como soporte, mejorando la dispersion de la fase
metalica y minimizo la interaccion directa entre el metal y la y- alumina. La modificacion
del soporte permitié que aproximadamente un 4% de fase metalica fuera depositada en
el soporte, siendo este valor 3 veces menor a la carga metalica que poseen los

catalizadores industriales utilizados actualmente por la industria de refinacion.

La caracterizacion del soporte y los catalizadores sintetizados fueron realizadas
mediante el uso de area especifica, espectroscopia de infrarrojo y analisis
termogravimetrico. Se determind la conversion de los catalizadores sintetizados en el
proceso de hidrotratamiento de gasdleos de vacio (HVGO y VGO). Los productos de la
reaccion de HDT del HVGO y VGO fueron caracterizados mediante las siguientes

técnicas: densidad, viscosidad, analisis elemental de azufre y destilacion simulada.



Los catalizadores NiMo y CoMo mostraron una mayor actividad por gramo de fase
metalica en comparacion con el catalizador comercial. Los catalizadores CoMo
mostraron ser mas eficientes y activos para la HDS del HVGO y VGO que los
catalizadores NiMo. Los catalizadores sintetizados ademas mejoraron notablemente
algunas de las propiedades fisicas de los gasdleos, obteniéndose una disminucién en la
viscosidad y densidad, mayor gravedad APl y un aumento del porcentaje de destilado

para la produccion de nafta, diesel, kerosén y gasoleo.
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CAPITULO |
Introduccién

La creciente preocupacion por el ambiente ha originado que los procesos de
hidrotratamiento de las fracciones del petroleo sean actualmente claves en la industria
del refino. El término de hidrotratamiento (HDT) se utiliza comunmente para referirse a
la eliminacion de heteroatomos de cargas, principalmente azufre (HDS) y nitrdgeno
(HDN) sin alterar apreciablemente el intervalo de temperatura de ebulliciéon de la

alimentacion M.

Son varias las razones por las cuales es necesario tratar el petréleo bruto y las
fracciones de crudo derivadas del mismo, una de ellas es eliminar los compuestos
sulfurados presentes en los mismos; debido a que la presencia de azufre afecta la
actividad y selectividad de los catalizadores utilizados en los diferentes procesos aguas
abajo . El azufre presente en los combustibles contribuye significativamente a las
emisiones de gases contaminantes como el SO,, la oxidacién del didxido de azufre
produce 6xidos de azufre (SOx) precursores del acido sulfurico, responsable de las

lluvias acidas.

En el 2009, la Unién Europea acord6 que el limite maximo permisible para el contenido
de azufre en combustible fuese de 10 ppm Pl Se justifica la existencia de las
especificaciones de calidad minima para los combustibles, en principio, para controlar a
los productores, debido a que es mas facil enfocar el problema de la presencia de
contaminantes en la atmosfera desde su origen. Es decir, en la actualidad se desea
lograr la mejora inmediata de la calidad del aire mediante el mejoramiento de los
combustibles. Una de las vias que se utiliza con la finalidad de lograr este objetivo es el
hidrotratamiento (HDT) catalitico de combustibles, proceso mediante la cual se reduce
el contenido de compuestos de azufre, nitrégeno y oxigeno presentes en los
combustibles, en presencia de hidrogeno y de un catalizador. También en este proceso

se logra hidrogenar olefinas.
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La severidad de las nuevas normas legislativas sobre emisiones agresivas al ambiente,
ha incrementado el interés hacia el desarrollo de catalizadores mas activos y selectivos
utilizados en el proceso de HDT. Las posibilidades consideradas para el diseio de

catalizadores mas activos y selectivos para el proceso de HDT incluyen [4.51;

» Modificaciéon de la fase activa con aditivos.
» Modificacién o cambio del soporte.

» Nuevos métodos de preparacion.
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CAPITULO Il
Revisién Bibliogréafica

El petréleo es un liquido oleoso bituminoso de origen natural compuesto por diferentes
sustancias organicas. Se encuentra por lo general en grandes cantidades bajo la
superficie terrestre y se emplea como combustible y materia prima para la industria
quimica. El petréleo es de naturaleza hidrocarbonada y esta constituido por una mezcla
compleja de diferentes tipos de hidrocarburos, se compone practicamente de carbono e
hidrogeno, aunque también suelen contener compuestos de azufre, nitrégeno, oxigeno
y trazas de algunos metales . Las moléculas de hidrocarburos que lo componen son
mas complejas a medida que aumenta la gravedad API de las mismas. La consistencia
varia desde un liquido tan poco viscoso como la gasolina hasta un liquido tan espeso
que apenas fluye o en absoluto no fluye. Desde el punto de vista estructural estan
presentes en el crudo, en mayor o menor proporcidon, hidrocarburos parafinicos,
aromaticos y nafténicos. Dado que en su formacion tuvo lugar en una atmoésfera

reductora, anaerébica, no se encuentran hidrocarburos olefinicos en su composicién 1.
2.1- Hidrotratamiento (HDT)

Es el principal proceso de depuracién en una refineria. El hidrotratamiento es un
proceso en el cual ocurren una serie de reacciones cataliticas en presencia de
hidrogeno, tales como: hidrogenacién e hidrogendlisis, en estas reacciones se saturan
hidrocarburos insaturados y se eliminan heteroatomos (azufre, nitrégeno, oxigeno) y

metales como vanadio y niquel.

El HDT requiere de altas presiones de hidrogeno y altas temperatura, la conversion se
realiza por lo general en un reactor de lecho fijo. Las reacciones que engloba el proceso
de HDT son de hidrogenacion, hidrodesulfuracion (HDS), hidrodesnitrogenacion (HDN),

la hidrodesoxigenacién (HDO) y la hidrodesmetalizacion (HDM) . EI HDT usualmente
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implica un “pequefio cambio” en la distribucion de moléculas de las fracciones tratadas.

En La tabla 1 se observa algunas de las moléculas y heteroatomos presentes en las

fracciones de petroleo.

Tabla 1. Compuesto aromaticos y heteroatomos asociados presentes en crudo y en

fracciones'®.

Compuestos Sulfurados
Tioles (mercaptanos), sulfuros R-SH R-S-R’ R-S-S-R’

y disulfuros
Swe

Tiofenos, benzotiofenos y
dibenzotiofenos

Compuestos Nitrogenados

Pirrol, indoles y
Carbazoles

Piridina, quinolinas y
acridinas.

Compuestos Oxigenados

Furano, acidos carboxilicos y
Fenoles
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Tabla 1. Compuesto aromaticos y heteroatomos asociados presentes en crudo y fracciones

(continuacioén).

Aromaticos

Benceno, tetralina y bifenilo :

Naftalenos y antraceno

Fenantrenos y pirenos

Porfirina, estructura basica:

Estructura hipotética de un Asfalteno (*):

(*) Estructura hipotética propuesta por Speight (1991) ——

2.1.1 Hidrodesulfuracion (HDS)

Es un proceso en donde se elimina el azufre que se encuentra en las fracciones de
petréleo, luego de diversos procesos, tales como destilacion fraccionada, destilacion
por presién reducida, reformado catalitico ). La efectividad de dicho proceso depende
en gran medida del tamafio de la molécula que contiene el atomo de azufre. El
siguiente orden de reactividad ha sido reportado en la literatura para la familia de los

tiofenos ©:
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WA WOL
S S S
Tiofeno Benzotiofeno Dibenzotiofeno

Las reacciones tipicas de hidrodesulfuracién para algunas familias de hidrocarburos

presentes en crudo son las siguientes:

RSH + H, ——»RH + H,S (Mercaptanos)
RS + 2H,——»2RH + 2H,S (Sulfuros)
RS, + 3H,— 2RH + 2H,S (Disulfuros)
C4H4S + 4H, —>»C4Hio + HyS (Tiofeno)

La reactividad de los sustratos frente a la hidrodesulfuracion tiene una dependencia
critica con el tamafo y la estructura del compuesto organosulfurado. Se ha reportado
que mientras mas grande es la molécula, mas bajo es el porcentaje de desulfuracion
alcanzado y que grupos sustituyentes adyacentes al atomo de azufre generalmente
retardan la hidrodesulfuracién, mientras que los grupos sustituyentes distantes del
atomo de azufre generalmente incrementan la reactividad del sustrato. Estos mismo
sustituyentes en posiciones adyacentes al atomo de azufre disminuye la reactividad

debido a efecto estéricos .

Los mecanismos mas aceptados para la HDS de los compuestos organosulfurados, son
el de desulfuraciéon directa y el de hidrogenacion, en el primero se propone que el
clivaje del enlace C-S ocurre por una ruptura directa del enlace C-S (b) y en el segundo
se propone que la HDS ocurre por una via de reaccion en la cual el compuesto

organosulfurado es inicialmente hidrogenado y luego desulfurado (a).
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En la figura 1 se muestra el esquema para la reaccion de HDS del tiofeno y se puede
observar que existen dos posibles vias de reaccion (a y b). La selectividad de la
reaccion es establecida por las condiciones de reaccidn bajo las cuales se lleva a

cabo®1%,

a / \1423

W
H, +
H> '|/ lHZ +
b -HQS \
N s

Figura 1. Mecanismo de reaccién propuesto para la reaccién de HDS del tiofeno 1'%

2.1.2 Hidrodesnitrogenacion (HDN)

El proceso de hidrodesnitrogenacion es mas dificil en comparacién con el de
hidrodesulfuracién en el caso de compuestos aromaticos en general, previamente debe
ocurrir la hidrogenacion del anillo nitrogenado para luego ocurra el clivaje del enlace C-
N, como se ve representado en la figura 2. En el proceso de HDN los productos

obtenidos son hidrocarburos y amoniaco.
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X H, H, H2

_ CgH NH, ——CH,, + NH,
N
H

Figura 2. Deshidronitrogenacién de la piridina

Es evidente que las condiciones de presion y temperatura para este proceso son mas
severas. El grado de hidrodesnitrogenacion se ve afectado por el equilibrio
termodinamico de la hidrogenacién. Las reacciones de hidrogenacién poseen
constantes de velocidad mayores que la hidrogendlisis, lo que implica que constituyen

el paso limite de la reaccion [,

Bajo condiciones de HDN, la hidrogenacion de anillos aromaticos esta ligeramente
favorecida termodinamicamente, en comparacion con la saturacion del anillo
nitrogenado; pero ellos son hidrogenados mas rapidamente debido a factores cinéticos.
Estudios realizados han establecido el siguiente orden de reactividad para diversos

anillos nitrogenado "%

SOLPHS O s

Quinolina Piridina Isoquinolina Indol Pirrol
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En la siguiente reaccidon se describe el esquema de hidrodesnitrogenacion de la

quinolina:
= —— E—
N H NH, + NH,
-2H
+H2 'Hz t+H2 T 2
iﬂ/\/CH3
\ + H
| -——2‘ —» CHs /
/ -H,
NH,

+ NH,
Figura 3. Hidrodesnitrogenacion de la Quinolina !

Este es sdélo uno de los muchos estudios sobre HDN realizados que han permitido
demostrar que la mayoria de las vias de reaccion siguen el mecanismo propuesto en la
figura 3: (1) hidrogenacion del anillo nitrogenado, (2) ruptura de unos de los enlaces C-
N generando una amina intermediaria, (3) hidrogendlisis de la amina para producir

hidrocarburos y amoniaco ®!.
2.2-Catalizadores de Hidrotratamiento

El diseno de catalizadores de hidrotratamiento se origind de las numerosas
investigaciones realizadas sobre la licuefaccion catalitica de carbon y mejoramiento de
los hidrocarburos liquidos para combustibles automotrices que se llevé a cabo entre los
afios 1920-1930 en Alemania. Estos estudios condujeron al empleo de catalizadores de
sulfuros de tungsteno o molibdeno promovidos por cobalto o niquel '*'*, normalmente

soportados en y-alumina porosa.
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Las especificaciones correspondientes al soporte estan definidas, principalmente, por
las condiciones de operacion y las propiedades de la carga. Las mayores exigencias al
soporte se refieren a sus propiedades fisicas. El soporte mas ampliamente utilizado es
la alumina, sin embargo también se conocen catalizadores soportados sobre gel de
silice y silice-alumina. Existen distintas gamas de formulaciones que contemplan fases
metalicas de: Co-Mo, Ni-Mo, Ni-W, Co-Ni-Mo, Pt, Fe, Zn, entre otras, soportadas por

distintos materiales.

El sulfuro de molibdeno, soportado sobre alumina es usualmente utilizado como
catalizador en las reacciones de HDS en los procesos de hidrotratamiento de las
refinerias. EI MoS, posee un arreglo laminar y se puede optimizar la actividad por la
adicion de un metal promotor como Co o Ni; el catalizador promovido con Co se utiliza
mas comunmente en los procesos de HDS y los promovidos con Ni se utilizan

(151 Catalizadores de metales de transicion,

principalmente en los procesos de HDN
como lo son el Os, Rh, Ir y Ru, los cuales poseen una altisima actividad en HDS, no son
los mas utilizados debido a su alto costo y desactivacion por deposicion de metales,
tales como Ni y V entre otros, que pudiesen estar presente en la carga a tratar. La
presencia de los promotores Co o Ni en los sulfuros de Mo o W, hacen que el

catalizador sea mas resistente al envenenamiento '],

Los catalizadores de hidrotratamiento deben poseer excelentes propiedades
mecanicas, debido a que estas propiedades previenen que el lecho del catalizador, en
los reactores comerciales colapse por su propio peso. Los catalizadores de
hidrodesulfuracién normalmente utilizados poseen formas geométricas (estrudados,
poroso, pellas, etc.), pero el tamafio de particula y su geometria dependeran de la
alimentaciéon a tratar. La velocidad de reaccion de los catalizadores de HDS, esta
limitada por la difusion de los reactantes a los poros del catalizador y a la difusién de los

productos fuera de los poros del catalizador !'°.
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Los catalizadores de hidrotratamiento deben poseer una distribucion de tamano de poro
adecuada a la carga que va a ser tratada. Los catalizadores mas utilizados en los
procesos de HDS y HDN poseen area especifica entre 150 y 250 m?g y una
distribucion de tamano de poro estrecha en donde el 75 % del volumen total pertenece

a aquellos poros que poseen diametros de 7 a 13 nm "8,

2.3-Modelos estructurales que podrian explicar la actividad de los catalizadores
de HDS

2.3.1 Modelo de sinergia por contacto o control remoto

Este modelo propone que el contacto entre las dos fases activas existentes de sulfuros,
genera una sinergia en las condiciones de HDT ", Este modelo se basé en estudios
sobre catalizadores no soportados en base a Co-Mo. Se establecié que existen dos
fases, una fase de CogSs y otra de MoS, el efecto promotor del Co?* fue atribuido al
contacto entre las dos fases. Como resultado del contacto se sugiere que existe una
migracion del hidrégeno radical en fase adsorbida, desde la superficie de Co9Ss a la
superficie de MoS,, denominada spill-over. Cuando coexiste ambas fases (CogSg y
MoS,), la actividad catalitica aumenta en consecuencia a que una de las fases
proporciona el hidrogeno necesario para la reaccion (CogSg), mientras que la otra

(MoS,) proporciona el sitio de adsorcidn de la molécula a desulfurar 192021,

MU‘SE- CDQSB

Figura 4. Estructura de la fase activa de los catalizadores CoMo segtin el modelo de la

sinergia por contacto
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2.4-Factores gue desactivan los catalizadores de HDS

Entre los diversos factores responsables de la desactivacidon de los catalizadores
podriamos citar: la segregacion del promotor, sinterizacion del MoS2, la deposicién de
metales y coque. El coque es el principal contribuyente de la desactivacién de los
catalizadores en los proceso industriales ??.. El coque se acumula en la entrada y en el
interior de los poros del catalizador, evitando el acceso de las moléculas reactivas a los

sitios activos.
2.4.1 Segregacion del promotor

La segregaciéon de los promotores, también puede estar relacionado con las especies
de coque depositadas sobre el catalizador, estudios realizados %2 han establecido que
la principal razén por la que se desactivan los catalizadores en reacciones con cargas
reales, es la sinterizacion de los promotores y la formaciéon de coque; asi que estos
procesos no ocurren independientemente uno del otro. Estudios realizados ?®, sobre Ia
flexibilidad de la fase activa de los catalizadores de HDS se determind que los cristales
de MoS; pueden migrar sobre la superficie de la Al,Os; y sinterizar durante el
hidrotratamiento, conduciendo simultaneamente a la segregacion de Co o Ni debido a
que el numero de bordes donde se encuentran ubicados los promotores disminuye

gradualmente, a causa de la sinterizacion de MoS,.
2.4.2 Sinterizacion

Los cristales de MoS; pueden sinterizar cuando los catalizadores son expuestos a altas
temperaturas durante el proceso de sulfuracion o de hidrotratamiento. En estudios
realizados ®, se ha observado que a temperaturas de 623 a 653 °C los catalizadores
no soportados de MoS; sinterizan cuando se utilizan en reacciones de HDS de tiofeno,

mientras que los catalizadores de NiMoS no sinterizan. La diferencia en la sinterizacion
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de estos dos catalizadores, se puede deber a la presencia de los atomos de Ni en los
bordes de las laminas de MoS, que estabilizan la estructura e impiden el proceso de
sinterizacion. Un reciente estudio '), sobre el envejecimiento de 1 a 2 afios de
catalizadores de CoMoP/Al,O3 y NiMoP/Al,O3 en la reaccion de HDS de diesel a 593-
650K, reportd que la presencia de los promotores asegura la morfologia cristalina del

MoS; en cuanto al tamano de las laminas y el apilamiento de las mismas.
2.4.3 Deposicion de metales y coque

El alto contenido de metales en la carga de crudo, genera productos metalicos que
pueden influir en la reactividad del catalizador por la deposicién de estos metales en la
superficie del mismo. La transferencia del metal de la alimentacion al catalizador, causa
un envenenamiento irreversible del catalizador y de esta manera una disminucién en la

actividad catalitica !"°!.

Los hidrocarburos, especialmente los aromaticos, pueden sufrir multiples reacciones de
condensacién en presencia del catalizador, formandose coque. El coque es un material
complejo polinuclear y aromatico con bajo contenido de hidrégeno, que se puede
depositar en la superficie del catalizador bloqueando asi el acceso a los sitios activos y

de esta manera reduce la actividad del catalizador ..
2.5-Variables del proceso de HDS

Las condiciones de operacién en el proceso de HDS dependen de la materia prima, asi
como el grado de desulfuracion que se quiere o la mejora de la calidad de la materia
prima, por lo tanto, existen muchas variables del proceso que necesitan especial
atencion, debido que puede influir en la eficiencia del proceso. Las principales variables

que afectan la severidad requerida en la desulfuracién son: 1) presién parcial de
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hidrogeno, 2) velocidad espacial, 3) temperatura de reaccién y 4) propiedades de la

materia prima o carga ["°.
2.5.1 Presion parcial de hidrogeno

La presion parcial de hidrégeno en cualquier punto del reactor esta determinada por la
presion total, la relacion gas tratante (hidrégeno) / carga y la pureza de hidrogeno, el
consumo de hidrégeno y el grado de vaporizacion de la carga. Para que una reaccién
ocurra, los reactantes deben ser adsorbidos sobre la superficie del catalizador, la cual

es proporcional a su concentracion en el reactor.

La cantidad de hidrogeno por carga alimentada, varia segun el tipo de hidrocarburo,
pero generalmente el coeficiente relativo para el hidrogeno es menor en relacion a las
moléculas de hidrocarburos que contienen azufre, nitrégeno y otros contaminantes. Asi
para obtener concentraciones equivalentes de hidrogeno e hidrocarburos en la
superficie del catalizador, la presion parcial del hidrégeno aumenta la eliminacion de
nitrégeno y azufre y las reacciones de saturacion. Ademas mientras mas alta sea la

presion de hidrogeno, mas lenta es la desactivacion del catalizador ['°!,

2.5.2 Velocidad espacial
La velocidad espacial se define como la cantidad de carga alimentada que hace
contacto con el catalizador, en un periodo de tiempo determinado. A medida que se
aumenta la velocidad espacial, disminuye el porcentaje de desulfuracion.

2.5.3 Temperatura de reaccion

La temperatura tiene gran influencia en el funcionamiento de una unidad de HDT y se

considera la variable mas importante para controlar el nivel de progreso de las
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reacciones. La mayoria de las reacciones de HDT son exotérmicas y se observa
inevitablemente un incremento de temperatura a lo largo del reactor. Para fines
cinéticos y de disefio se define la temperatura isotérmica equivalente, como la
temperatura de entrada mas dos tercios del incremento de temperatura adiabatico. En
general, un aumento de temperatura conlleva a una mayor eliminacion de nitrégeno y
azufre. En el proceso de desulfuracion de una nafta, esta demostrado que después de
determinado valor de temperatura, dependiendo del resto de las condiciones de
operacion y de las caracteristicas de la nafta, puede ocurrir la recombinacién de las
olefinas con H,S para producir mercaptanos y aumentar asi el contenido de azufre del
producto. Por otro lado un aumento de la temperatura hace que la saturacion de
compuestos aromaticos se incremente hasta un limite a partir de cual posteriores
aumentos se traducen en una disminucion de la reaccion de hidrogenacion, por

desplazarse el equilibrio de la reaccion hacia la deshidrogenacion.

Algunas propiedades del producto pueden incluso desfavorecerse con un aumento de
la temperatura, al menos después de un limite que es funcion del tipo y caracteristicas
de la carga. Otro aspecto que debe tomarse en cuenta es que a temperaturas elevadas
(>380 °C), se produce craqueo térmico y formacion de coque, acelerandose la
desactivacion del catalizador. A fin de mantener la actividad del catalizador muchas
veces es necesario aumentar la temperatura para compensar la pérdida en la actividad,
hasta llegar a la temperatura maxima permitida por las limitaciones del reactor o por
problemas de inestabilidad del producto, en este caso se debe reemplazar el

catalizador.
2.5.4 Vida del catalizador
La vida del catalizador depende de las propiedades de la alimentacion y del grado de

desulfuracion deseado. El unico veneno permanente del catalizador son los metales

presentes en la carga que se deposita en el catalizador. Sin embargo esto no es



34

preocupante, ya que las mayorias de las cargas son destilados que contienen poca
cantidad de metales. Los compuestos de nitrdgeno envenenan temporalmente al
catalizador, pero no hay practicamente ningun efecto sobre el envejecimiento del
catalizador, excepto el causado por un requerimiento de alta temperatura que se
necesita para lograr la desulfuracion deseada. Siempre que se evite en los disefios la

caida de presion, el catalizador tendra ciclo de un afio a 4 afos.

2.5.5 Efecto de la carga o materia prima

La naturaleza de las propiedades de la carga, especialmente su intervalo de ebullicion,
tiene un efecto definitivo en el disefio final de la unidad de desulfuracion y del flujo del
proceso. Existe una relacion entre el porcentaje de azufre contenido en la carga y la
presion parcial del hidrogeno, es decir, la relacion Hy/carga se refiere al flujo volumétrico
de hidrégeno dividido entre el flujo volumétrico de hidrocarburos que alimenta a la
unidad de hidrotratamiento. Se debe proporcionar suficiente hidrégeno para suplir la
cantidad requerida por la reaccion y el exceso necesario para cumplir con la minima

presion parcial requerida a la salida del reactor.

La HDS de destilados livianos (nafta y kerosén), es uno de los procesos cataliticos mas
comunes, ya que se utiliza como tratamiento previo para la hidrodesulfuracion profunda
de materia prima o antes del reformado catalitico. La HDS de los destilados medios es
también un proceso eficiente y su aplicacién incluye principalmente la desulfuracion de
kerosén, combustible diesel, combustible de aviacidén y los combustibles para la
calefaccion. La HDS de destilados medios provoca un cambio notable de la gravedad
especifica y requiere de mayor consumo de hidrogeno cuando se emplean como

materia prima.
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2.6-Tipos de soportes empleados en los catalizadores de HDT
2.6.1 Alimina

La alumina es uno de los soporte mas ampliamente utilizado en la mayoria de los
catalizadores comerciales de hidrodesulfuracion (HDS), debido a su sobresalientes
propiedades tanto mecanicas como texturales y a su capacidad para mantener la fase
activa del metal muy dispersa, que permanezca estable durante el proceso involucrado

y ademas facilite la redispersion de la fase activa durante la regeneracion 2%,

Desde el punto de vista estequiométrico solo existe oxido de aluminio (Al,O3). Sin
embargo, existe en varias formas polimérficas, especies hidratadas y otras cuya
formacion depende de las condiciones de preparacion y deshidratacion de la misma,
siendo estas: la a-alumina, y-alumina, la B-alumina, la &-alumina, la n-alumina, la y-

alimina, la k-alimina y la 6-alimina 12>2°],

El tipo de alumina que se utiliza frecuentemente es la y-alumina, activada a baja
temperatura (200°C) con un area especifica de 100 a 200 m%g. El agua puede estar
presente indistintamente en forma de grupo hidroxilo o de agua absorbida. Un
calentamiento a unos 300°C elimina la mayor parte de agua absorbida y origina la
formacién de grupo oxidrilo, los cuales a su vez pueden eliminarse mediante

calefacciéon a unos 800°C.
2.6.2 Gel de silice

El gel de silice tiene un amplio uso y aplicacion como soporte para catalizadores y como
adsorbente en separaciones cromatograficas, debido principalmente a su inercia
quimica y a su gran area especifica. El gel de silice es una forma granular y porosa de

dioxido de silicio obtenido a partir de silicato soédico. Es una sustancia de aspecto



36

cristalino, porosa, inerte e inodora, de férmula quimica molecular SiO2nH,0O, insoluble
en agua y en cualquier otro solvente quimicamente estable, solo reacciona con el acido
fluorhidrico y en medio alcalino. La superficie del gel de silice puede alcanzar hasta 800
m?%/g ¥,

El SiO; ha sido descrito como una condensacion polimérica amorfa del acido silicico y
comunmente se prepara tratando soluciones de silicato de sodio con acido sulfurico. El
acido silicico se condensa para generar el acido disilicico y agua, a su vez el acido
disilicico se condensa nuevamente para producir acido trisilicico, y asi sucesivamente;

siendo también posible la condensacién entre moléculas de acido disilicico "

Este proceso produce finalmente acido silicico macromolecular, el cual crece
gradualmente como una particula polimérica con caracter coloidal. En esta etapa el gel
de silice esta presente como particulas esferoidales formando una red tridimensional de
unidades Si-O-Si, en donde cada atomo de silicio estd unido a cuatro atomos de
oxigeno y cada oxigeno, a su vez, a dos de silicio, conteniendo miles de atomo de
silicio; con un diametro aproximado de 10 nm, como puede observarse en el esquema

representado en la figura 5 #2829,

(OH)3SiOSi(OH),0Si(OH),0Si(OH)s

Figura 5. Estructura del Gel de Silice
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Durante el proceso de polimerizacion, las particulas primarias se unen a aquellas
adyacentes, en los sitios donde no se ha realizado la condensacion de los grupos
oxidrilos, ocurriendo entonces la gelacion de la suspension coloidal. En la etapa de
hidrogel, numerosas moléculas de agua se encuentran unidas a los grupos oxidrilo de
la estructura. Cuando este hidrogel se seca, la estructura se reduce de tamafio,

obteniéndose asi un gel de silice poroso %,

También se ha reportado la sintesis de gel de silice mesoporoso con tamafno de poro
entre 1-30 nm y area especifica de 500-1000 m?/g, con alto potencial como catalizador

o soporte catalitico Y.

La superficie del gel de silice posee grupos silanoles, lo que permite su facil
modificacion con agentes organometalicos. La modificacion de la superficie del gel de
silice, mediante reacciones de silanizacion, por ejemplo, permite obtener productos con

propiedades adsortivas selectiva a compuestos organicos ?'.

H,0 adsorbida Enlaces de hidrégeno

gl
.P \\ Grupos silanoles libres
T ol #=C W

e H
e Grupos siloxanos
- ® o

] @ si

Figura 6. Estructura molecular del gel de silice
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2.6.3 Modificacién de la superficie del soporte con el agente modificante y-

aminopropil-trietoxisilano.

La modificacion de soportes mediante el uso de alcoxisilanos se ha realizado con el
objetivo de mejorar sus propiedades y ha permitido anclar en la superficie una gran
variedad de grupos funcionales, de esta manera se obtienen materiales de diferente
polaridad en la superficie, que son de amplia utilidad en aplicaciones como adsorbente
y catalizadores #®!. La reaccion entre la superficie del gel de silice con compuestos del
tipo organotrialcoxisilanos (y-aminopropil-trietoxisilano) implica la condensacion de uno,
dos o tres grupos silanoles por molécula de alcoxisilano, creando estructuras organicas
enlazadas a la superficie del gel. Para la preparacion del adsorbente es necesario
disponer de matrices porosas con un gran numero de grupos silanoles en la superficie

(de 4 a 8 grupos por cada 10 nm?) 128!,

Las condiciones de reaccion y la distribucion de los grupos silanoles en la superficie del
soporte estan correlacionadas con la naturaleza de las especies enlazadas. La
modificacion de la superficie del gel de silice con agentes polialcoxisilanos conduce a
un producto con un dienlazamiento y/o trienlazamiento del silano a la superficie, como

se muestra en las figuras 7 y 8.

!

—Si—0OH —Si—0  (CHasNH;
| HsCHoCO X,(CH:JSNHS |I b ; hite
L \Si » a 5 +  2CH3CH.OH

/

II HsCH:CO \DCH:CHg | !'; \\

i —si—g DCHACH;
| |

(Gel de Silice) (aminopropil-triet cxisikano) (Gl Modificado)

Figura 7. Reaccién de condensacion del gel de silice con y-aminopropil-trietoxisilano'?®!
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Figura 8. Estructura del gel de silice modificado (2-3 moléculas de modificante amino por
2\ [28]
nm°)

2.7-Técnicas de caracterizacion de los so6lidos
2.7.1 Espectroscopia de Infrarrojo

La espectroscopia de infrarrojo con transformada de Fourier tiene una gran aplicacion
en el analisis cualitativo y cuantitativo, utilizandose principalmente en la identificacién de
compuestos organico. El espectro infrarrojo se divide en tres regiones denominadas
infrarrojo cercano, medio y lejano, lo que corresponde a longitudes de onda entre 0,78 y
1000 um. La mayoria de las aplicaciones se han centrado en la regién del infrarrojo
medio comprendida entre los 4000 y los 400 cm™ (de 2,5 a 25 pym). Las unidades para
medir la radiacion infrarroja pueden ser la longitud de onda A (um) o el numero de onda
A (cm™). El nimero de onda es directamente proporcional a la energia E o la frecuencia

de acuerdo a la ecuacion de Planck B2,
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2.7.2 Fisisorcion de Nitrogeno: area BET

El fendmeno de fisisorcion se produce cuando el gas a ser adsorbido se pone en
contacto con la superficie de un sélido, mediante interacciones de tipo Van der Waals,
produciéndose un equilibrio entre las moléculas adsorbidas y las moléculas en fase
gaseosa. Este proceso depende de la presion y la temperatura, de manera que la
adsorcion fisica de los gases en los solidos aumenta cuando la temperatura decrece y
cuando la presion aumenta. La relacién entre las moléculas adsorbidas y la presion a

temperatura constante se puede representar en una isoterma de adsorcion.

El proceso de fisisorcion se realiza a baja temperatura, normalmente a la de nitrogeno
liquido (77,35 K a presion atmosférica). La cantidad de gas adsorbido se expresa como
el volumen en las condiciones estandar de presién y temperatura, mientras que la
presion se expresa como presion relativa (presion de gas en cada punto dividido por la
presion Po del gas adsorbido), segun la I.U.P.A.C., en funcién del tamano de poro,

existe la siguiente clasificacion:

a. Microporos: el tamano de los poros es inferior a los 2 nm.
Mesoporos: los poros poseen un tamafio entre los 2 y 50 nm.

c. Macroporos: el tamafo de los poros es superior a 50 nm.

Estos limites son bastante arbitrarios ya que el mecanismo de llenado de los poros
depende de la forma de los mismos y de las interacciones adsorbato-adsorbente. El
método mas utilizado para la determinacion de las aéreas especificas es el método

r B3 La teoria BET esta

BET, basado en la isoterma de Brunauer, Emmet y Telle
basada en la desarrollada por Langmuir, incorporando el concepto de multicapa, donde
las fuerza activas en la condensacioén de gases son también responsables de la energia

de enlace en la adsorcién multicapa. Se basan en las siguientes consideraciones
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a. No existen centros preferentes de adsorcion porque todos ellos tienen la misma
energia superficial.
b. No existen interacciones laterales entre las moléculas adsorbidas.

c. Las fuerzas de condensacion son activas en la adsorcion.
2.7.3 Andlisis termogravimétrico (TGA)

En un analisis termogravimétrico se registra la masa de forma continua, de una muestra
colocada en atmodsfera controlada, en funcion de la temperatura y/o del tiempo. La
representacion de la masa o del porcentaje de masa en funcion del tiempo se denomina
termograma o curva de descomposicidn térmica y se utiliza en el estudio de
descomposicién o calcinacion de materiales. Los equipos comerciales constan de una
balanza analitica sensible, un horno, un sistema de gas, y un ordenador para el control

del instrumento y adquisicién de datos, durante la descomposicién de la muestra 2.

2.8-Técnicas de caracterizacion de los gasoleos de vacio
2.8.1 Densidad y gravedad API

La densidad es una propiedad fisica que mide la cantidad de masa contenida en un
determinado volumen. La referencia que sustenta esta clasificacion es la gravedad API
(del Instituto de Petroleo Americano), que es una medida de densidad. La gravedad
API(API°, abreviatura de American Petroleum Institute) se basa en la comparacion de la
densidad del petréleo con la densidad del agua, es decir, se trata determinar si el
petroleo es mas liviano o pesado que ésta ultima. La clasificacion propuesta por el
Instituto de Petroleo Americano indica que a una mayor gravedad API el petréleo sera
mas liviano, como se puede ver en el siguiente cuadro. La densidad, la gravedad

especifica o grados API° denotan la fluidez de los crudos 4.
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Tabla 2. Clasificacion del petréleo segtin la gravedad APl 4

Tipo de crudo Densidad (g/cm®) Gravedad API
Extrapesado >1,00 10,0
Pesado 1,00-0,92 10,0-22,3
Mediano 0,92-0,87 22,3-31,1
Ligero 0,87-0,83 31,1-39,0
Superligero <0,83 >39,0

La ecuacién general de la gravedad API, en el intervalo de 60 °F 6 15,5 °C, es la
siguiente:
API° = (141,5/GE a 60 °F) - 131,5 (1)

2.8.2 Viscosidad

La viscosidad es una de las caracteristicas mas importante de los hidrocarburos en los
aspectos operacionales de produccion, transporte, refinacion y petroquimica. La
viscosidad es una medida de la resistencia interna al flujo, resultante de los efectos
combinados de la cohesién y la adherencia; también puede definirse como la oposicion
de un fluido a las deformaciones tangenciales. La unidad en el sistema csg para la
viscosidad es el poise (p), se suele utilizar mas su submultiplo, el centipoise (cP) y, ésta
se define como la fuerza, en dinas, requerida para mover un plano de centimetro
cuadrado de area, sobre otro de igual area y separado por un centimetro de distancia
entre si y con los espacio relleno del liquido analizado. La viscosidad esta
estrechamente correlacionada con el peso molecular y la estructura quimica de los
compuestos presentes, a mayor proporcion de fracciones ligeras menor viscosidad. La

viscosidad es inversamente proporcional a la temperatura.



43

2.8.3 Andlisis de azufre mediante Piro-fluorescencia

Una técnica utilizada para el analisis de azufre consiste en el empleo del fenomeno de
Piro-Fluorescencia de la muestra. Durante éste analisis la muestra liquida es pirolizada
en un horno a altas temperaturas en presencia de oxigeno. Oxidos de azufre o
nitrogeno son formados y son conducidos a una camara donde se encuentran los

detectores correspondientes como se muestra en la figura 9.

Una vez dentro las especies son excitadas mediante la absorcion de un fotdn de la
radiacion UV, desde su estado electronico basal a uno de los distintos estados
vibracionales del estado electronico excitado. Las colisiones con otras moléculas
causan que la molécula excitada pierda energia vibracional hasta que alcanza el estado

vibracional mas bajo del estado electrénico excitado.

S—» So + huemi (2)

La molécula desciende luego a uno de los distintos niveles de vibracion del estado
electrénico basal, emitiendo un foton en el proceso. Como las moléculas pueden caer a
cualquiera de los diferentes niveles de vibracion en el estado basal, los fotones emitidos
tendran diferentes energias y frecuencias. Mediante el analisis de las diferentes
frecuencias de luz emitida con sus intensidades relativas, se determina la emision

quimiluminiscente, proporcional a la concentracion de azufre en la muestra original.

R-S + O, — SO, + combustién de productos (3)
SO+ hv —» SO, + hv’ (4)
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Entrada de la muestra

pirolisis

Figura 9. Esquema del equipo de Piro-Fluorescencia utilizado para determinar la

concentracion de azufre en una muestra liquida.

2.8.4 Destilacion Simulada

La destilacion simulada es un método de cromatografia de gases utilizado para
caracterizar fracciones de petrdleo y productos, que permite de una forma rapida
determinar la distribucion del intervalo de ebullicion de la muestra analizada. Los
hidrocarburos son separados en una columna cromatografica no polar, en funcién a la
temperatura de ebullicion. El analisis se representa con una correlacidn entre la
temperatura de ebullicion y el porcentaje de los componentes eludidos de la columna.
Este método es ampliamente utilizado para sustituir los métodos convencionales de
destilacion para el control de las operaciones en la refinacidén. Existen dos métodos de
destilacion simulada normalizados ASTM D2887 y D3710, para la determinacién de los
puntos de ebullicién de fracciones de petréleo y gasolinas. Estos métodos permiten que

los tiempos de retencion se equiparen a las temperaturas de destilacion '8,
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CAPITULO 1l
Antecedentes

Se han realizado gran variedad de estudios acerca de las reacciones de
hidrodesulfuraciéon e hidrodesnitrogenacion de fracciones de crudo, variando las
condiciones de reaccion y el catalizador. El estudio de catalizadores de HDT, cuyos
soportes se ha modificado con agente modificante como el y-aminopropiltrietoxisilano
(yv-APS), es novedoso, lo que implica que en la literatura abierta la informacién sea

escasa o nula.

Trabajos previos [2°26:37383% en nyestro laboratorio, han determinado que la actividad de
los catalizadores en base a Mo, Ni-Mo y Co-Mo soportados sobre gel de silice, sepiolita
y Wy Ni-W soportados por sepiolitas, preparados mediante el método de adsorcion del
precursor e intercambio de las especies de Mo y W, conducen a la obtencion de

particulas cataliticas de tamanos inferior a 5 nm.

La actividad (g de heteroatomos convertido/ g de fase metédlica) medida para los
catalizadores preparados en estos estudios, en la reacciones de HDS, HDN y/o
gasoleos de vacio HVGO (gasodleo de alto vacio), LVGO (gasoleo liviano de vacio),
HCGO (gasoleo pesado de coque) y HDS del dibenzotiofeno (DBT) fue netamente
superior a la obtenida para un catalizador comercial (KF-757) utilizado como referencia.
Esta alta actividad, obtenida se atribuyé a una alta dispersién de la fase metalica y/o
posiblemente a la presencia del sulfuro de niquel altamente disperso que favorece el
fendmeno de spill-over del hidrogeno. El fendmeno de spill-over de hidrogeno aumenta
la cantidad de H' en la reaccion y permite hidrodesulfurar moléculas de azufre que
poseen mayor impedimento estérico y no podrian reaccionar siguiendo una via de

desulfuracioén directa.
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CAPITULO IV

Objetivos

4.1- Objetivo General

Preparar y determinar la actividad de catalizadores en base a Co-Mo, Ni-Mo soportados
sobre alumina y gel de silice previamente modificada, para la reaccion de HDS de

fracciones de gasoleo de alto vacio (HVGO) y/o gasoleo de bajo vacio (VGO).

4.2- Objetivos Especificos

» Modificar el soporte con y-aminopropiltrietoxisilano.

» Preparacién de los precursores cataliticos mediante adsorcion consecutiva de
iones Ni** y MoO4* variando las relaciones atémicas de los iones.

» Activar los precursores cataliticos empleando disulfuro de carbono como fuentes
de azufre.

» Evaluar la actividad de los catalizadores en la reaccion de HDS de fracciones de
HVGO y VGO.

» Caracterizar el producto de reaccion.

» Comparar y discutir los resultados obtenidos en cuanto a la conversion con un

catalizador comercial utilizado como referencia (KF-757).
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CAPITULO V
Metodologia experimental

5.1 Preparacion de los catalizadores.

5.1.1 Modificacién del soporte.

Se peso6 20 g de alumina (y-Al203 marca Merck) y se sometiod a un reflujo durante dos

[40]

(2) horas con tolueno en atmodsfera de N2 ™, posteriormente se agregd el agente

modificante y-aminopropil-trietoxisilano (y-APS), en proporcion 1:1 en peso, con el
soporte. Se mantuvo el reflujo durante ocho (8) horas. El producto se lavo con tolueno,

para ser finalmente secado en una estufa a 110 °C por un lapso de 12 horas. El montaje

utilizado se representa en la figura 10.

Adician de Condensador
modificante
N2
Saturador
de Nz

Manta de

calentamiento

Figura 10. Montaje para la modificacion del soporte "
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5.1.2 Caracterizacén del soporte.

5.1.2.1 Espectroscopia de IR-TF.
El uso de esta técnica permitié identificar los grupos funcionales presente en la muestra
para determinar si ocurrié el proceso de modificacion de la superficie del soporte. Se
utilizé un equipo de Espectroscopia de IR con Transformada de Fourier, marca Nicolett,
modelo 380. Los soportes se analizaron diluidos con bromuro de potasio (KBr). Se

empled un intervalo espectral de 4000-400 cm’™ y una resolucién de 4cm™,

5.1.2.2 Andlisis de IR.
Los espectros de IR de la y-alumina antes y después de modificar con el agente
y-aminopropiltrietoxisilano se muestran en las figuras 11 y 12. En el espectro de la
y-alumina sin modificar se observa una banda ancha a 3427 cm™' que corresponde a

las vibraciones de los grupos OH que estan presentes en la superficie del soporte.
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Figura 11. Espectro de IR-TF de la y-alimina sin modificar
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Luego de la modificacion de la y-alumina ocurre un ensanchamiento de la banda que
se encuentra a 3404 cm™ como se observa en la figura 12, debido a las vibraciones de
tension del enlace N-H, igualmente se observa una banda a 2921 cm™ correspondiente
a las vibraciones de tension asimétrica y simétrica del enlace C-H. Las bandas a 1646

cm™y 1071 cm™ son atribuidas a las vibraciones de flexién de los enlace N-H y C-N

respectivamente 2,
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Figura 12. Espectro de IR-TF de la y-alimina modificada

5.1.2.3 Superficie Especifica (método B.E.T)

El uso de esta técnica permite determinar el area especifica, el diametro promedio de
poro y el volumen de poro del soporte antes y después de modificar. El soporte fue
analizado en un equipo FLOWSORSB Il 2300, marca Micromeritics, modelo ASAP-2010,

mediante |la adsorcién de N, a una temperatura de —196 °C, empleando una mezcla de
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N2-He (30/70 vol) y masas de muestra de 100,0 mg, a las muestras se les realizd un

tratamiento previo con de 60 mL/s de N, a 250 °C por 2 horas.

5.1.2.4 Andlisis textural
El area especifica, el volumen de poros y el diametro promedio de poro de la y-alumina
antes y después de modificar se calculdé a partir de las isotermas de adsorcion de
nitrégeno empleando el método B.E.T. En la tabla 3 se pueden observar las
propiedades texturales de los sélidos antes y después de modificar y se puede notar
que después de la modificacion ocurre una disminucién del area especifica de 20 m?/g
que podria atribuirse a la obstruccién de los poros por la presencia del y-APS. Con
respecto al volumen de poro y al diametro de poro se observé un aumento de 0,4 nm y
0,36 cm’/g respectivamente. Estudios anteriores 2 han reportado también este
aumento anormal de los valores medios calculados para la distribucion de poros luego
de la modificacion y lo han atribuido a la aglomeracion de los grupos aminos en los

canales del soporte.

Tabla 3. Propiedades texturales del soporte antes y después de la modificacion

y-alimina Area especifica Diametro de poro Volumen de poro
(m?/g) (hm) (cm®/qg)
sin modificar 112 9,9 0,24
modificada 93 10,3 0,60

5.1.2.5 Cuantificacion de los grupos amino en el soporte modificado.

La determinacion de los grupos NH;, presentes en la superficie de los soportes
modificados se realizo titulando con NaOH la solucion remanente luego de haber
tratado una masa del soporte modificado con 10 mL de HCI (1M) para la formacion de

los clorhidratos.
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Tabla 4. Grupos NH, por nm? de supefficie del soporte

Soporte NH./nm? de superficie

v-Al,03 modificada 4

El nimero de grupos NH, por nm? de superficie en la y-Al,O3 fué de 4, tal como se
observa en la tabla 4. Para la y-alumina modificada con y-APS se ha reportado en
trabajos previos, un valor entre 2 y 3 grupos de NH; por nm? de superficie para el gel de

silicet*"
5.1.2.6 Analisis Termogravimétrico

La determinacion de la perdida de peso en funcién de la temperatura, fueron realizadas
mediante un analizador silmutaneo TGA-DTA modelo 2960 TA Instruments. La

condiciones experimentales para este analisis se observan en la tabla 5.

Tabla 5. Condiciones experimentales para el analisis termogavimetrico

Masa de muestra (mg) 7-10
Intervalo deTemperatura (°C) 27-550
Tiempo isoterma (min) 90
Rampa de calentamiento 1 (°C/min) 10
Flujo de N, (mL/min) 60
Rampa de calentamiento 2 (°C/min) 10
Intervalo deTemperatura (°C) 27-1020

Los termogramas correspondientes a la y-AlbO3; antes y después de modificar se
observan en las figuras 13 y 14. En el termograma de la y-Al,O3; antes de modificar solo
se observa una pérdida de peso que puede ser atribuida al agua adsorbida

fisicamente!*’l. Después de la modificacion de la y-Al,O3, se observan en el
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termograma de la figura 14 dos pérdidas de peso, la primera ocurre en el intervalo de
temperatura 61-140 °C, ésta pérdida se puede deber a la perdida de agua y restos del
tolueno utilizado durante el proceso de modificacion del soporte; la segunda perdida se
observa en el intervalo de temperatura 255-521 °C y probablemente se deba a la

pérdida de amoniaco proveniente de la descomposicion del agente modificante 7.
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Figura 13. Termograma de la y-alumina sin modificar
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Figura 14. Termograma de la y- alimina modificada

Se prepararon los precursores cataliticos con un porcentaje total del 4% de fase

metalica; mediante el siguiente método de impregnacion secuencial:

a) Se utilizaron soluciones acuosas de acetato de cobalto o acetato de niquel, de

b)

concentracion apropiada de manera de alcanzar el contenido de fase metalica

deseada, en 4 g de solido; agitando por dos (2) horas a una temperatura de 50 °C;

el sdlido luego fue filtrado y se lavd con agua destilada. Por ultimo, se dej6 secar el

so6lido en la estufa por 12 horas a 50°C.

El sdlido obtenido se traté con una solucién de HCI 0,2M (10 mL), se dejé agitando

por dos (2) horas, a fin de formar los clorhidratos con los grupos aminos.Finalmente,

se lavo el solido con agua destilada hasta llegar a pH neutro y se dejé secar en la

estufa por 12 horas a 50°C.
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c) Se realizé un intercambio i6nico entre los clorhidrato formados y el ibn molibdato

MoO472, tratando el solido con soluciones de heptamolibdato de amonio (HMA),

durante dos (2) horas a 50°C bajo agitacion constante, se filtr6 el sélido; luego se

lavd con agua destilada y se secé en la estufa por 15 horas a 80°C.

La nomenclatura utilizada para denominar a la series de catalizadores sintetizados fue:

En donde:

CA = Catalizador soportado por alumina

CG = Catalizador soportado por gel de silice
x = porcentaje de Ni o Co en la fase metalica

y = porcentaje de Mo en la fase metalica

CA(Nix Moy); CG(Nix Moy); CA(Cox Moy); CG(Cox Moy)

5.1.3.1 Composicion de los precursores cataliticos

En la tabla 6 se especifican los porcentajes nominales de fase metalica total y de cada

metal en los precursores cataliticos sintetizados.

Tabla 6. Composicidon de los precursores cataliticos

Precursor % de fase metélica % p/p Co % p/p Mo
total
Co-Mo 4,02 19,53 80,47
4,04 29,47 70,53
4,02 40,06 59,94
Mo 4,01 - 99,98
Precursor % de fase metélica % p/p Ni % p/p Mo
total
Ni-Mo 4,01 30,41 69,59
4,05 39,30 60,70
4,01 49,28 50,72
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5.2 Catalizador Comercial.

A fin de comparar los resultados de actividad obtenidos con los catalizadores
sintetizados en el laboratorio, con los obtenidos con un catalizador comercial se utilizé
el catalizador comercial KF757-1,5-E de la compaiia Albemarle Catalyst, el cual posee
13,4% de fase metalica (Co-Mo).

5.3 Activacion de los precursores cataliticos.

El proceso de activacion se llevdé a cabo, mediante la sulfuracion de los precursores
cataliticos con disulfuro de carbono (CS;), en un reactor de flujo continuo, en forma de
U, fabricado en acero. El equipo empleado para esta reaccion se muestra en la figura
15.

Tabla 7. Condiciones de reaccion del proceso de sulfuracion empleando como agente

sulfurante disulfuro de carbono (CSy).

Masa de precursor (mg) 600
Temperatura (°C) 400
Tiempo (h) 2 h 20 min
Rampa de calentamiento (°C/min) 10
Flujo de H2 (mL/s) 0,5
Velocidad espacial CSy/H, (L/g.h) 3
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Figura 15. Equipo del sistema de sulfuracion .

Este equipo consta de un saturador que permite establecer la composicion constante de
la mezcla H2/CSz2, necesaria para activar el precursor, mediante una mezcla frigorifica
hielo/NaCl (-18 y -20°C). La concentracion total de CS2 ha de estar en exceso en
relacion a la cantidad estequiométrica para garantizar la sulfuracion completa de las

especies idnicas depositadas.

5.3.1 Caracterizacion de los catalizadores

5.3.1.1 Andlisis termogravimeétrico

Las condiciones experimentales para este analisis se observan en la tabla 8.
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Tabla 8. Condiciones experimentales para el analisis termogravimetrico

Masa de muestra (mg) 7-10
Intervalo deTemperatura (°C) 27-550
Tiempo isoterma (min) 90
Rampa de calentamiento 1 (°C/min) 10
Flujo de aire (mL/min) 60
Rampa de calentamiento 2 (°C/min) 10
Intervalo deTemperatura (°C) 550-1020

Las figuras 16,17 y 18 corresponden a los termogramas de los catalizadores de la serie
de Co-Mo sintetizados en el laboratorio y en todos se pueden observar tres pérdidas de
peso: la primera ocurre en intervalo de temperatura de 53-130°C, es atribuida a la
eliminacion de moléculas de agua adsorbidas en la superficie del catalizador %, La
segunda perdida esta ubicada en el intervalo de temperatura 149-330 °C, y puede ser
atribuida a la oxidacion de la materia carbonica y posibles hidrocarburos livianos
generados en el proceso de activacion sobre la superficie del solido 2°29. La ultima
perdida es observada en el intervalo de temperatura de 600-900 °C y se puede asociar

a la deshidroxilacion del soporte y a la combustion.
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La figura 19 corresponde al termograma del catalizador monometalico de Mo, en este
termograma solo se observan dos pérdidas de peso: la primera pérdida se genera en el
intervalo de temperatura de 55-118 °C y puede ser atribuida a la pérdida de agua
adsorbida en la superficie del catalizador, la ultima pérdida se ubica en el intervalo de
temperatura de 192-338 °C y puede corresponder a la eliminacién de CO, producto de
la oxidacion de la materia carbdnica u otro hidrocarburo de bajo peso molecular
generado en el proceso de activacion. La tercera perdida no se observa debido a la
ausencia de cobalto, que no induciria a una menor produccion de material carbonico
proveniente de la etapa de sulfuracion, ya que el acetato de cobalto me favorece a la

produccion de material carbonico B9,
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Las figuras 20, 21 y 22 corresponden a los termograma de los catalizadores
sintetizados para la serie de Ni-Mo, y se puede observar que para toda la serie ocurren
tres pérdidas de peso, la primera pérdida corresponde al intervalo de temperatura 52-
148 °C y se puede atribuir a la eliminacién de agua adsorbida en la superficie del
catalizador; la segunda pérdida se observa en el intervalo de temperatura 160-296 ° C y
se puede deber a la oxidacion de la materia carbdnica y posibles hidrocarburos livianos
generados en el proceso de activacion sobre la superficie del sélido. La ultima pérdida
corresponde al intervalo de temperatura 596-888 °C y puede ser atribuida a la

deshidroxilacién del soporte.
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5.4 Reaccién de HDT de los gaséleos de vacio.
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La reaccién se llevo a cabo en un reactor por carga, las condiciones de reaccion se

encuentran descritas en la tabla 9.

Tabla 9. Condiciones para la reaccion de HDT de gasdleos de vacio.

Temperatura (°C) 380

Rampa de Calentamiento (°C/min) 10

Presion de carga de H2 (atm) 54
Tiempo de reaccién (h) 4h 40min

Presion total (atm) 95

Masa del catalizador (mg) 500

Masa de fraccién de crudo (g) 30
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Figura 23. Montaje del reactor Batch para las reacciones de HDS del HVYGO y VGO

5.4.1 Caracterizacion de los gasoéleos de vacio antes y después de reaccion de
HDT.

5.4.1.1 Determinacion de Azufre.

Los analisis de azufre se realizaron en un equipo marca Antek serie 900NS, modelo
735. Para realizar el analisis se inyectaron aproximadamente 2uL de la muestra,
previamente diluida en tolueno, en un horno a 1100°C en presencia de oxigeno para
lograr la combustion completa. La cuantificacion se realiz6 empleando una curva de
calibracion construida con patrones de HVGO que poseen una concentracion 0.1 % a

1.2 % de azufre.

La actividad de los catalizadores sintetizados y la del catalizador comercial se

calcularon mediante la ecuacion (5) y (6).

e Conversion catalitica expresada por gramo de catalizador:

Conversion = g de S eliminado / g de catalizador (5)
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e Conversion catalitica expresada por gramo de fase metalica:

Conversion = g de S eliminado / g de fase metalica (6)

5.4.1.2 Determinacion de la densidad del gaséleo sin tratar y tratado

La densidad se determind mediante el uso de un picndmetro, el cual fue calibrado con
agua a 26 °C. El gasoleo de vacio fue vertido en el picndmetro hasta su volumen
maximo, luego fue pesado y por diferencia se determiné la masa de la muestra. Luego
con el volumen calibrado del picndmetro y mediante la ecuacion (7), se determiné la

densidad del gaséleo.

p = masa gasoleo (g) / volumen de gasoleo (mL) (7)

5.4.1.3 Determinacion de la viscosidad.

La determinacion de la viscosidad se realizd en un viscosimetro marca Brookfield
modelo DVII + PRO, utilizando el “spindle” N° 18 en un contenedor de 15 mL de
capacidad. Todas las medidas se realizaron a una temperatura de 30 °C y la velocidad

de rotacion del spindle variable entre 3 y 12 RPM.

5.4.1.4 Destilacion Simulada.

Los analisis de destilacion simulada de la carga y los productos, se realizO en un
cromatografo de gases marca Agilent Technologies, modelo 7890A, empleando un
detector de ionizacién a la llama, un inyector modelo 7683B, una columna modelo DB-
2887(con una fase estacionaria de 100% dimetilpolisiloxano) disenada especificamente

para el analisis de destilacion simulada de hidrocarburos segun el método ASTM



65

D2887. Para realizar el analisis los gasoleos fueron diluidos al 2% en disulfuro de

carbono.

5.5 Caracterizacion del HYGO antes de lareaccion de HDT

En el presente estudio las cargas utilizadas son provenientes de INTEVEP, el origen de

la misma no fue suministrado.

5.5.1 Destilacion Simulada

El intervalo de la temperatura de ebullicion de éste gasoleo es de 378-492 °C. En la
tabla 10 se pueden observar la propiedades fisicas y quimica del HVGO antes de las

reacciones de HDT.

Tabla 10. Propiedades fisicoquimicas del HVGO ante de las reacciones de HDT

Intervalo de

Densidad (g/mL) Gravedad Viscosidad (cP) % p/p temperatura

Temperatura °API Temperatura azufre de ebullicion
26 °C 30°C (°C)

HVGO | 0,9406 + 0,0001 | 18,8 0,1 555 + 1 2,10 £ 0,05 378-502
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Figura 24. Destilacion simulada del HYGO

5.6 Caracterizacion del VGO antes de lareaccién de HDT

5.6.1 Destilacion Simulada
El intervalo de la temperatura de ebullicién de ésta fraccién es de 173-497 °C. En la
tabla 11 se pueden observar la propiedades fisicas y quimica del VGO antes de las

reacciones de HDT.

Tabla 11. Propiedades fisicoquimicas del VGO antes de la reaccion de HDT

Intervalo de
. . . temperatura
Densidad (g/mL) Gravedad Viscosidad (cP) % p;/p J@aulile@n
Temperatura °API Temperatura 30 azutre (°C)
26 °C °C
VGO 0,944 + 0,001 18,2+ 0,2 316 £ 1 2,65 +0,05 173-497
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CAPITULO VI

Resultados y Discusion

6.1 Reacciones de HDT de HVGO empleando catalizadores en base a sulfuros de

niquel y molibdeno.

Una vez realizadas las reacciones de HDT al HVGO empleando los catalizadores en

base a sulfuros de Mo, NiMo y el catalizador comercial, se determiné la densidad, la

gravedad API, la viscosidad y el intervalo de la temperatura de ebullicibn de los

gasoleos. Los valores obtenidos se resumen en la tabla 12.

Tabla 12. Propiedades fisicoquimicas del HVGO después de la reaccion HDT

empleando catalizadores en base a sulfuros de NiMo soportados sobre y-alumina.

Catalizador Densidad (g/mL) Gravedad Viscosidad (cP) Intervalo Teb
Temperatura 26 °C °API Temperatura 30 °C °C

- 0,941 £ 0,001 18,8 £+ 0,1 555+1 378-502
CA (Mo1o) 0,923 £ 0,001 21,6 +0,1 132,5+0,3 267-490
CA (Nizp Mo7o) 0,921 + 0,001 22,1+ 0,1 110,2+0,3 259-491
CA (Niso Mogp) 0,916 = 0,001 22,8+ 0,1 68,3+0,3 271-483
CA (Nisp Mos) 0,913 £ 0,001 23,4+ 0,1 70,4 +0,3 256-478
KF-757 0,910 + 0,001 240+0,1 77,3+0,3 290-484

En la tabla 12, se puede notar que luego de la reaccién de HDT hubo un mejoramiento

sustancial del HVGO, debido a que los productos obtenidos poseen una mayor

gravedad API, una menor viscosidad y un menor intervalo en la temperatura de

ebullicion que el gasodleo inicial.
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6.1.1 Andlisis de la viscosidad y gravedad API

Al realizar un estudio comparativo acerca del efecto de la composicién de los
catalizadores sintetizados sobre la gravedad APl de los gasdleos hidrotratados,
podemos notar en la figura 26 que no existe una variacion significativa de la gravedad
API, con el cambio en la composicion del catalizador. De igual manera se realizd un
estudio comparativo de la viscosidad de los gasdleos hidrotratados con respecto a la
composicién del catalizador y se puede apreciar en la figura 26, que a medida que
aumenta el contenido de niquel en los catalizadores sintetizados, disminuye la
viscosidad del gasdleo, este resultado puede deberse a la alta capacidad hidrogenante
del sulfuro de Ni 4.

Es importante resaltar que los gasdleos hidrotratados con los catalizadores sintetizados
en el laboratorio, poseen menor viscosidad que el gasoleo hidrotratado con el
catalizador comercial, este hecho es de esperarse considerando que la fase activa de el
catalizador comercial son sulfuros de CoMo y estos sulfuros poseen menor actividad

hidrogenante que los sulfuros de NiMo ¥44°],

140
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Figura 26. Viscosidad y gravedad API del HVYGO después de la reaccién de HDT empleando

la serie de catalizadores NiMo y el catalizador comercial.
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6.1.2 Estudio de la conversion para los catalizadores en base a sulfuros de NiMo

soportados por »alimina hacia lareaccion de HDS

En la tabla 13 se puede observar el % p/p de S remanente en el HVGO después del
tratamiento con los catalizadores de NiMo, Mo y el catalizador comercial. La conversion
de los catalizadores sintetizados y la del catalizador comercial se calcularon mediante

las ecuaciones 5y 6 de la seccion 5.4.1.1.

Tabla 13. Conversion para la reaccion de HDS del HVGO para los catalizadores NiMo

Catalizador % p/p de azufre Conversion (g S eliminado/g fase

remanente metalica)
- 2,10 £ 0,05

KF-757 (CoMo) 0,85+ 0,05 24 +0,1
CA (Mo1o) 1,68 + 0,05 28+0,1
CA (Nizo Moyo) 1,63 + 0,05 55+0,1
CA (Nigo Mogo) 1,45 + 0,05 6,2+0,1
CA (Nisg Mosp) 1,20 + 0,05 7,3+0,1

La representacion grafica de la conversion de los catalizadores hacia la reaccion de
HDS del HVGO en funcion a la relacion atomica (Ni/Ni+Mo) se muestra en la figura 27 y
en la misma se puede observar que a medida que aumenta la relacion atdmica de Ni
aumenta la conversion de los compuestos de azufre presentes en el HVGO, siendo el
catalizador CA (Nisp Mosp) cuya relaciéon atémica es 0,5, el que posee una mayor
conversion. En Trabajos realizados utilizando catalizadores soportados se ha
determinado que la relacion 6ptima de los catalizadores de NiMo para la reacciéon de
HDS es de 0,4 P°%l sin embargo estudios realizados empleando catalizadores
masicos sefialan que la relacion éptima de los catalizadores de NiMo es de 0,5 9.
Estos resultados podrian evidenciar que realmente la fase metalica de los catalizadores
sintetizados en éste trabajo no interacciona con el soporte y que se comportan de

manera similar a los catalizadores masicos. Sin embargo hay que considerar es que los
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valores de porcentaje de fase metalica de los catalizadores son valores nominales y no
reales, por lo que la relacién atomica estimada puede ser diferente a 0,5. Los
catalizadores de NiMo poseen mayor conversion que el catalizador monometalico de

Mo estos resultados evidencian el efecto promotor que ejerce el Ni sobre el Mo.

6 ® Serie NiMo

® catalizador
comercial
KF757

Conversién (g S eliminado/g de fase metadlica)

0] 61 02 03 04 05 06 07 08 09 1

relacién atémica {Ni/Ni+Mo)

Figura 27. Representacion gréfica de la conversion (expresada como gramos de S eliminado
por gramos de fase metalica) para la reaccion de HDS del HVGO obtenidos con catalizadores

de NiMo y el catalizador comercial en funcioén de la relacion atomica Ni/Ni+Mo,

Igualmente se observa en la figura 27 que el catalizador sintetizado CA (Niso Mosg)
posee una mayor conversion que el catalizador comercial KF-757, a pesar de tener éste
aproximadamente 3 veces mas porcentaje de fase metalica, debido posiblemente a
nuestro método de preparacion. Trabajos realizados B” en nuestro laboratorio, explican
que la alta actividad catalitica de los sélidos sintetizados con respecto a la actividad del
catalizador comercial se puede deber a que la modificacion del soporte proporciona una
superficie carbonica que minimiza la interaccion entre la fase activa y el soporte,

permitiendo de esta manera una mejor dispersién de los sulfuros metalicos.
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6.1.3 Estudio de la selectividad para los catalizadores NiMo hacia la produccion

de combustibles

En la figura 28, se puede observar la composicion del producto hidrotratado utilizando el
método de destilacion simulada. En la tabla 14 se muestra los rangos de punto de
ebullicién y numero de carbono de las principales fracciones de productos de refinacion

de la industria petrolera.

Tabla 14. Algunas caracteristicas de los principales productos obtenidos durante los
procesos de refinacion '8

Fracciones Punto de ebullicion (°C) numero de carbono
Naftas, gasolinas 60-210 n-C4-n-C1s
Kerosén 200-250 N-Cie- N-Cys
Diesel 250-350 N-C1g- N-Cos
Gasoleo de vacio 350-500 N-Cas - N-C3s
Residuo >500 N-Czs— n-Crz
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Figura 28. Distribucién de fracciones de productos del HVGO antes y después de la reaccion

de HDT empleando catalizadores en base a sulfuros de Mo y NiMo

También se puede observar en la figura 28, que a medida que aumenta el contenido de
Ni en los catalizadores de NiMo cuando el porcentaje de Ni > 30%, el porcentaje de
residuo de la carga disminuye y se obtiene de un 10 a 15% de productos mas ligeros
como nafta, kerosén y diesel, el aumento de los productos livianos en el gasdleo
después de la reaccidn de HDT puede deberse a la alta actividad hidrogenante del
niquel. Estos resultados son congruentes con los obtenidos en los analisis realizados

de gravedad APl y viscosidad.

Al comparar la distribucién de productos de los catalizadores en base a NiMo con la
obtenida con el catalizador comercial, se puede notar que con los catalizadores

sintetizados se obtiene una mayor cantidad de productos livianos.

Una vez realizados los analisis de las propiedades fisicoquimicas, la conversion de los
catalizadores hacia la reaccion de HDS vy la selectividad de los catalizadores hacia la

produccion de combustibles liquidos, se puede concluir que el catalizador CA(NisoMosg)
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es el mas eficiente para ser utilizado en un proceso de HDS de gasdleos de vacio
debido a que también favorece la hidrogenacién de la carga y la obtencién de productos

mas livianos.

6.2 Estudio del efecto del soporte en la reaccion de HDT del HVGO empleando

catalizadores NiMo

Se evaluod el efecto del soporte en la conversiéon de los catalizadores de NiMo hacia la
reaccion de HDS del HVGO, para ello se preparo el catalizador mas activo de la serie
NiMo soportado por y-alimina (CA (Niso Mosg)) en gel de silice (CG (Nisp Mosg)). En la
tabla 15 se observan las propiedades fisicas de ambos catalizadores para la reaccion
de HDT.

Tabla 15. Propiedades fisicas del HVGO después de la reaccion HDT empleando
catalizadores CA (Nisp Mosp), CG (Nisg Mosg)

Densidad(g/mL) Gravedad Viscosidad(cP) Intervalo Teb
Catalizador Temperatura 26 °C AR Temperatura 30 °C e
CA (Nisp Moso) 0,913 £ 0,001 23,401 70,4 +0,3 256-478
CG (Nisg Moso) 0,902 + 0,001 252+0/1 32,4+0,3 281-501

6.2.1 Andlisis de viscosidad y gravedad API

En la figura 29 se puede observar que la gravedad API del HVGO tratado con el
catalizador soportado en SiO, aumenta, con respecto a la gravedad API del catalizador
soportado sobre y-Al,O3;. También se puede apreciar que con el catalizador soportado
sobre SiO, se obtiene una significativa disminucion de la viscosidad del gasoleo

hidrotratado.
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Figura 29. Viscosidad y gravedad API del HYGO después de la reaccién de HDT para
catalizadores CA (Niso Mos), CG (Nisy Mosp)

6.2.2 Estudio de la conversion hacia la reaccién de HDT para los catalizadores CA
(Nisg Mosg), CG (Nisg Mosp)

En la tabla 16 se puede observar el % p/p de S remanente en el HVGO después del
tratamiento con los catalizadores de NiMo soportados sobre SiO; y y-AlbOs. La
conversion se determino mediante las ecuaciones 5 y 6 que se encuentra en la seccidn
54.1.1.

Tabla 16. Conversion de la reaccion de HDS del HVGO para los catalizadores CA (Nisg
Moso), CG (Niso Moso)

Catalizador % p/p de azufre Conversion (g S eliminado/g fase
remanente metélica)
CA (Nisg Moso) 1,20 £ 0,05 7,3+0,1

CG (Nisp Moso) 0,70 £ 0,05 9,0+0,1




76

metalica)

conversion{ g S eliminado/ g fase

CA (Ni50Mo50) CG (Ni50Mo50)

Catalizador

Figura 30. Comparacién de la conversién para la reaccién de HDT del HVGO (expresada
como gramos de S eliminado por gramos de fase metalica) para los catalizadores CA (Nisg
Moso), CG (Niso Mosp).

La conversién de los catalizadores CA (Nisp Mosp) y CG (Nisp Mosp) hacia la reaccion de
HDS de HVGO se representa en la figura 30, y se puede observar un aumento en la
conversion del catalizador CG (Nisp Mosg) de aproximadamente 19% con respecto al
catalizador CA (Nisy Moso). En trabajos previos *”), se determiné que el area especifica
del soporte puede afectar la dispersion de la fase activa, asi como la extension de la
modificacion. En la tabla 17 se pueden observar las caracteristica texturales de los
soportes utilizados y se puede notar que luego de la modificacion el gel de silice posee
mayor area especifica y mayor concentraciéon de grupos aminos que la y-Al,Os, lo que
pudiera traer como consecuencia una mayor contenido de metales en el catalizador de
SiO2 que en el de y-AlbO3 (esta hipdtesis se comprobaria realizando un analisis
elemental a los catalizadores, ya que todos los calculos fueron realizados utilizando los

valores nominales), y/o una mejor dispersion.
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Tabla 17. Caracteristicas texturales de los soporte modificados con el agente
y-aminopropil-trietoxisilano

Soporte Grupos aminos Area Volumen de Diametro de
modificado por nm? de especifica poros (cm3/g) poro
superficie (m?/g) (hm)
1-Al,05 4 93 0,60 10,3
SiO, 5 149 1,09 9,5

6.2.3 Estudio de la selectividad para los catalizadores CG (Nisp Mosp), CA (Nisp

Mosp) hacia la produccion de combustibles.

En la figura 31 se observa la distribucion de productos para la obtencion de

combustibles después de la reaccion de HDT del HVGO, y se puede apreciar que

pareciera que el soporte empleado tiene una gran influencia en la distribucion de

productos, debido a que mientras que no se observa residuo en el HVYGO empleando el

catalizador soportado por alumina, con el catalizador soportado por SiO, se observa un

20 % de residuo. En cuanto a la distribucién de productos livianos se observa que con

ambos catalizadores se obtiene un 10% de productos de livianos (nafta, kerosene y

diesel).
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Figura 31. Distribucién de fracciones de productos del HVYGO antes y después de la reaccion

de HDT para los catalizadores CA (Nisg Mosg), CG (Nisg Mosg)
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6.3 Reacciones de HDT de HVGO empleando catalizadores en base a sulfuros de
CoMo.

Las propiedades fisicoquimicas del HYGO una vez tratado con la serie de catalizadores
CoMo disefiados en el laboratorio 141 y el catalizador comercial KF-757, se resumen en
la tabla 18.

En la tabla 18, se puede notar que luego de la reaccion de HDT hubo un mejoramiento
del HVGO, el producto obtenido posee una mayor gravedad API, una menor viscosidad

y un menor intervalo en la temperatura de ebullicion que el gaséleo inicial.

Tabla 18. Propiedades fisicoquimica del HVGO después de la reaccion HDT empleando

los catalizadores en base a sulfuros de CoMo soportados sobre y-alimina

Catalizador Densidad (g/mL) Gravedad Viscosidad (cP) Intervalo T eb
Temperatura 26 °C °API Temperatura 30 °C °C

- 0,9406 + 0,0001 18,8+ 0,1 555+ 1 378-502
CA (Mo100) 0,923 + 0,001 21,6 £0,1 132,5+0,6 267-490
CA (CozoMosgp) 0,915 + 0,001 22,8+ 0,1 85,2+0,6 247-485
CA (CozgMoyo) 0,915 + 0,001 22,9+0,1 71,7 £ 0,6 243-479
CA (Co4oMog) 0,909 + 0,001 23,9+0,1 64,2+ 0,6 285-484
KFE-757 0,910 + 0,001 240+0,1 77,3+0,6 290-484

6.3.1 Andlisis de viscosidad y gravedad API

En la figura 32 se puede observar que la viscosidad de los gasoleos tratados disminuye
a medida que aumenta el contenido de cobalto en el catalizador, obteniéndose con el
catalizador CA (Cos0Mogo) una menor viscosidad. Al comparar la serie de catalizadores
sintetizados con el catalizador comercial, se observa que el catalizador CA (Co4oMoeo)
sigue siendo el menos viscoso. En cuanto a la gravedad API, se aprecia que no cambia

significativamente con la composicion del catalizador.
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Figura 32.Viscosidad y gravedad API del HYGO después de la reaccién de HDT empleando la

serie de catalizadores CoMo y el catalizador comercial.

6.3.2 Estudio de la conversion para los catalizadores CoMo soportado por

alumina hacialareaccion de HDT

En la tabla 19 se puede observar el % p/p de S remanente en el HYGO después de las
reacciones de HDS empleando la serie de catalizadores CoMo y el catalizador

comercial.

Tabla 19. Conversion de la reaccion de HDS del HVGO para los catalizadores CoMo

Catalizador % p/p de azufre Conversion (g S eliminado/g
remanente fase metalica)
- 2,10 £ 0,05

KF-757 (CoMo) 0,85+ 0,05 24 +0,1

CA (Moyqo) 1,68 + 0,05 2,8+0,1
CA (CozoMogp) 1,48 + 0,05 44+0,1
CA (CozgMo7o) 1,30 + 0,05 55+0,1
CA (Cos4oMoeo) 0,96 + 0,05 76+0,1
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La representacion grafica de la conversién de los catalizadores CoMo hacia la reaccion
de HDS del HVGO en funcién a la relacion atémica (Co/Co+Mo) se muestra en la figura
33 y se puede observar que a medida que aumenta la relacion atdmica de Co aumenta
la conversiéon de los compuestos de azufre presente en el HVGO, siendo el catalizador
CA (CosoMogp), cuya relacion atomica es 0,4, el de mayor conversién de la serie. En
trabajos realizados utilizando catalizadores soportados se ha determinado que la
relacion 6ptima de metales para los catalizadores en base a CoMo para la reaccion de
HDS es de 0,4P°%! al igual que en estudios realizados empleando catalizadores
masicos también sefialan que la relacidon 6ptima para los catalizadores de CoMo es de
0,4 1. Sin embargo hay que considerar que los valores de porcentaje de fase metalica
de los catalizadores son valores nominales y no reales, por lo que la relacién atdmica

estimada puede ser diferente a 0,4.
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Figura 33. Representacion gréfica de la conversion para la reaccion de HDS del HVGO
(expresada como gramos de S eliminado por gramos de fase metalica) para los catalizadores

de CoMo y el catalizador comercial en funcién de la relacién atémica Co/Co+Mo,
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También se puede observar en la figura 33 que el catalizador CA (CosMogp) posee
mayor conversion que el catalizador comercial a pesar de que el catalizador sintetizado
posee de 3 a 4 veces menor cantidad de fase metalica que el catalizador comercial. De
manera similar que en la serie de catalizadores NiMo, se observa el efecto promotor
que el Co ejerce sobre el Mo, ya que todos los catalizadores bimetalicos muestra mayor
conversion que el catalizador monometalico de Mo. Estudios previos ®°*"! han
demostrado que los catalizadores promovidos por Co, sintetizados con el método de
preparacion utilizado favorecen las reacciones de HDS via desulfuracion directa.
Ademas en la literatura abierta **! se ha evidenciado que el Co ayuda a aumentar la
velocidad de la reaccion en el paso que involucra la ruptura del enlace C-S, mientras
que tiene poco o ningun efecto en el paso de la hidrogenacion, esto es debido a la
poca capacidad hidrogenante del CoS (ver figura 1, pag. 25).

38 explicaron que los catalizadores CoMo sintetizados mediante el

Trabajos previos
método de adsorcion e intercambio poseen mayor conversion que los comerciales
debido a que la modificaciéon del soporte permite la formacion de una superficie
carbonica in-situ que actua como soporte de los metales, mejorando la dispersion de la

fase activa y evitando la interaccién directa con el soporte.

6.3.3 Estudio de la selectividad para los catalizadores CoMo/Al, O3 hacia la

produccion de combustibles.

La distribucion de productos en los gasoleos de vacio después de la reaccion de HDS
del HVGO para la serie de catalizadores CoMo y el catalizador comercial se representa
en la figura 34 y se puede observar que al aumentar el contenido de cobalto en el
catalizador el producto obtenido no posee residuo. Ademas se obtiene un mayor
porcentaje de productos livianos (~15 %), como nafta, kerosén y diesel. Al comparar la

distribucion de productos obtenida con la serie de los catalizadores CoMo con la
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obtenida con el catalizador comercial, se puede apreciar que no hay diferencias en
cuanto a la distribucién de productos.

Una vez realizados los analisis de las propiedades fisicoquimicas, la conversion de los
catalizadores hacia la reaccion de HDS vy la selectividad de los catalizadores hacia la
produccion de combustibles liquidos se puede decir que el catalizador CA (Cos0Mogp)
mejoré considerablemente las propiedades fisicoquimicas y elimind una cantidad
significativa de azufre de la fraccion de HVGO, lo cual lo hace muy atractivo para ser

utilizado en la refinaciéon de gaséleos provenientes de crudos pesados
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Figura 34. Distribucién de fracciones de productos del HVGO antes y después de la reaccion
de HDS empleando la serie de catalizadores CoMo.

6.4 Estudio de la influencia del soporte en la conversion de HDS del HVGO

empleando catalizadores en base a sulfuro de CoMo

Al igual que para la serie de NiMo se escogio la composicion del catalizador mas activo
de la serie CoMo para preparar un catalizador con una composicion similar, pero

depositado sobre gel de silice, con la finalidad de observar el comportamiento del
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soporte en reaccion de HDS del HVGO. El catalizador que se prepard en gel de silice

fue CG (C040M060).

6.4.1 Andlisis de viscosidad y densidad

En la tabla 20 se puede observar la densidad, gravedad API, viscosidad e intervalo de

temperatura de ebullicién del producto de la reaccion de HDS de los catalizadores CA

(CO40M060) ) CG (CO40M060).

Tabla 20. Propiedades fisicas del HVGO después de la reaccién HDT empleando los
catalizadores CA (Co40Mo0gp), CG (C040MO0gp).

Densidad(g/mL) Gravedad Viscosidad (cP) Intervalo Teb
Catalizador Temperatura API Temperatura °C
26 °C 30°C
CA (CosoMogp) 0,909 + 0,001 23,9+0,1 64,2+ 0,6 285-484
CG (CosoMoep) 0,920 £ 0,001 22,2+0,1 123,3+0,6 341-501
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Figura 35. Viscosidad y gravedad API para el producto de la reaccién de HDT utilizando
catalizadores CA (Co4Mogg), CG (C040M0gy).
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En la figura 35, se puede observar que la gravedad API del HVGO tratado con el
catalizador soportado en y-Al,O; no varia, con respecto a la gravedad API del
catalizador soportado sobre SiO,. También se puede apreciar que con el catalizador
soportado sobre y-Al,0O3; se obtiene una significativa disminucion de la viscosidad del

gasoleo hidrotratado

6.4.2 Estudio de la conversion para los catalizadores CA (Co4Mogo), CG
(Cos0Mogo) hacia la reaccion de HDS del HVGO.

En la tabla 21 se observa el % p/p de azufre remanente y la conversion para los

catalizadores sintetizados.

Tabla 21. Conversion de la reaccion de HDS del HVGO para los catalizadores CA
(CO40M060), CG (CO40M050)

Catalizador % p/p de Conversion (g S eliminado/g
azufre remanente fase metalica)
CA (Co4oMogp) 0,96 + 0,05 7,6 +0,1
CG (CosMog) 1,12 + 0,05 7,0+0,1

En la figura 36 se muestra graficamente la conversion de los catalizadores CA
(CosoMogp) ¥ CG (CosoMogp), ¥ se puede apreciar que la conversion no varia
significativamente de un catalizador a otro, por lo que el soporte no debe estar jugando
un papel importante en la eliminacion de azufre de la carga, se podria suponer que esta
diferencia en la conversion puede deberse mas bien a que se desconoce el contenido

metalicos real de los catalizadores.
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Figura 36. Comparacion de la conversién para la HDS del HYGO (expresada como gramos de
S eliminado por gramos de fase metalica) empleando los catalizadores CA
(Co40Mos), CG(Co49Mo0gy).

6.4.3 Estudio de la selectividad para los catalizadores CA (CosMogg), CG
(CosMogp) haciala produccién de combustibles.

Se observa en la figura 37 la distribucion de productos del HVGO después de las
reacciones de HDT con los catalizadores CA (CosMogp), CG (CosMogp) Yy se puede
inferir que el soporte empleado tiene una gran influencia en la distribucién de productos,
debido a que mientras que no se observa residuo en el HVYGO cuando se emplea el
catalizador soportado por alumina, con el catalizador soportado por SiO; se observa un
19 % de residuo. Ademas se observa una mejor distribuciéon de productos livianos con
el catalizador depositado sobre alumina (del 10%) que con el catalizador depositado

sobre gel de silice.
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Figura 37. Distribucién de fracciones de productos del HYGO después de la reaccion de HDS
empleando los catalizadores CA (Co4Mogy) y CG(C049MO0gy).

6.5 Reacciones de HDT de VGO empleando catalizadores en base a sulfuros de
NiMo.

Una vez realizadas las reacciones de HDT al VGO empleando los catalizadores en
base a sulfuros de Mo, NiMo y el catalizador comercial, se determiné la densidad, la
gravedad API, la viscosidad y el intervalo en la temperatura de ebullicibn de los

gasoleos, los valores obtenidos se resumen en la tabla 22.

Se puede apreciar en la tabla 22 que luego de la reaccion de HDT hubo un
mejoramiento sustancial del VGO, debido a que los productos obtenidos poseen una
mayor gravedad API, una menor viscosidad y un menor intervalo en la temperatura de

ebullicién que el gasdleo original
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Tabla 22. Propiedades fisicoquimica del VGO después de la reaccion HDT empleando
los catalizadores NiMo soportados sobre y-alumina.

Catalizador Densidad (g/mL) Gravedad Viscosidad (cP) Intervalo Teb
Temperatura 26 °C °API Temperatura 30 °C °C

- 0,944 + 0,001 18,2+0,2 316 +1 173-497
CA (Mo10) 0,924 + 0,002 21,5+0,2 67,3+0,2 170-510
CA (NizpMo7) 0,915 + 0,002 22,9+0,2 38,7+0,2 183-512
CA (NigoMogo) 0,914 £ 0,002 23,1+0,2 41,7+0,2 176-514
CA (NisoMoso) 0,913 £ 0,002 23,3+0,2 355+0,2 276-501
KF-757 0,908 + 0,002 242 +0,2 349+0,2 175-501

6.5.1 Andlisis de viscosidad y gravedad API

Se realizd un estudio comparativo de la viscosidad de los gaséleos tratado con respecto
a la composicion del catalizador y se puede observar en la figura 38, que a medida que
aumenta el contenido de niquel en los catalizadores sintetizados, disminuye la
viscosidad, puede ser atribuido a la alta capacidad hidrogenante del sulfuro de niquel.
De igual manera se realizo el estudio comparativo acerca del efecto de la composicion
de los catalizadores sintetizados sobre la gravedad API de los gasoleos hidrotratados,
se puede apreciar en la figura 38 que no existe una variacién significativa de la

gravedad API, con respecto a la composicion del catalizador.

También se observa en la figura que los gasdleos hidrotatados con los catalizadores
sintetizados en el laboratorio, poseen viscosidades similares al gasoleo hidrotratado con

el catalizador comercial.
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Figura 38. Viscosidad y gravedad API del producto de reaccion de HDT del VGO empleando

los catalizadores NiMo y el catalizador comercial.

6.5.2 Estudio de la conversién hacia la reaccién de HDS del VGO empleando

catalizadores NiMo soportado sobre palumina.

En la tabla 23 se puede observar el % p/p de S remanente en el VGO después del

tratamiento con los catalizadores NiMo, Mo y el catalizador comercial.

Tabla 23. Conversion de la reaccion de HDS del VGO para los catalizadores NiMo

Catalizador % p/p de azufre Conversion (g S eliminado/g
remanente fase metalica)
- 2,65 + 0,05

KF-757 (CoMo) 0,73 + 0,05 3,1+0,1
CA (Mo10) 2,05+ 0,05 3,2+0,1
CA (NizoMozo) 1,40 + 0,05 7,0+0,1
CA (NigoMogo) 1,31 + 0,05 7,3+0,1
CA (NisoMoso) 1,23+ 0,05 81+0,1
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Figura 39. Representacion gréfica de la conversién para la reaccién de HDS del VGO

(expresada como gramos de S eliminado por gramos de fase metalica) empleando los

catalizadores de NiMo y el catalizador comercial en funcién de la relacién atémica Ni/Ni+Mo.

La representacion grafica de la conversion de los catalizadores hacia la reaccion de
HDS del VGO en funcién a la relacion atémica (Ni/Ni+Mo) se muestra en la figura 39 y
en la misma se puede observar que a medida que aumenta la relacion atdmica de Ni
aumenta la conversion de los compuestos de azufre presentes en el VGO, siendo el
catalizador CA (Nisp Mosp) el que posee una mayor conversion. Igualmente se observa
en la figura que el catalizador sintetizado CA (Nisp Mosp) posee una mayor conversion
que el catalizador comercial KF-757, teniendo éste aproximadamente 3 veces mas
porcentaje de fase metdlica. Los resultados obtenidos en la conversién hacia la
reaccion de HDS del VGO empleando la serie de catalizadores NiMo, sigue la misma

tendencia que la conversién hacia la reaccion de HDS del HVGO.
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6.5.3 Estudio de la selectividad para la serie de catalizadores NiMo hacia la

produccion de combustibles.

Se puede observar en la figura 40 que cuando el VGO es hidrotratado con los
catalizadores sintetizados aumenta el porcentaje de residuo en la carga y se mantiene
el % de producto mas ligero como nafta, kerosén y diesel. Al comparar la distribucién de
productos de los catalizadores en base a NiMo con la obtenida con el catalizador
comercial, se puede apreciar la misma distribucién de producto que se obtuvo con los

catalizadores sintetizados.

Una vez realizados los analisis de las propiedades fisicoquimicas, la conversiéon de los
catalizadores hacia la reaccion de HDS vy la selectividad de los catalizadores hacia la
produccion de combustibles liquidos, se puede concluir que el catalizador CA(NisgMosg)
sigue siendo el mas eficiente para ser utilizado en un proceso de HDS de gasotleos de

vacio.
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Figura 40. Distribucién de fracciones de productos del VGO antes y después de la reaccion de
HDT empleando los catalizadores en base a sulfuros de Mo y NiMo
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6.6 Estudio del efecto del soporte en la reaccion de HDT del VGO empleando

catalizadores NiMo.

Se evaluod el efecto del soporte en la conversiéon de los catalizadores de NiMo hacia la
reaccion de HDS del VGO, para ello se preparé el catalizador mas activo de la serie

NiMo soportado por y-alumina (CA (Nisp Mosp)) en gel de silice (CG (Niso Mosp)).

6.6.1 Analisis de viscosidad y gravedad API

En la figura 41 se puede observar que la gravedad APl del VGO tratado con el
catalizador soportado en SiO, se mantiene igual con respecto a la gravedad API del
catalizador soportado sobre y-Al,O3;. También se puede apreciar que la viscosidad de

los gasoleos tratados se mantiene invariable, con el cambio del soporte.
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Figura 41. Viscosidad y gravedad API del VGO después de la reaccion de HDT para los
catalizadores CA (NisoMos), CG (NisoMoso)
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6.6.2 Estudio de la conversion hacia la reaccién de HDS del VGO para los
catalizadores CA (NisoM0so), CG (NisoM0so).

En la figura 42 se muestra graficamente la conversion de los catalizadores CA
(NispMoso) y CG (NispMosp), ¥ se puede apreciar que la conversion es la misma para
ambos catalizadores por lo que el soporte no debe estar jugando un papel importante

en la eliminacion de azufre de la carga.
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Figura 42. Comparacién de la conversion para la HDS del VGO (expresada como gramos de

S eliminado por gramos de fase metalica) para los catalizadores CA (NispMo0s), CG(NisoMO0s)

6.6.3 Estudio de la selectividad para los catalizadores CA (NispMosp), CG (NispMO050)

hacia la produccion de combustibles.

En la figura 43 se observa la distribucion de productos para la obtencion de
combustibles después de la reaccion de HDT del VGO, y se puede apreciar que con el
catalizador soportado por alumina se obtiene mayor porcentaje de productos livianos

que con el catalizador soportado por gel de silice. Sin embargo es importante resaltar
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que con respecto al VGO inicial, luego de la reaccién aumenta el porcentaje de residuo
y disminuye el porcentaje de destilados livianos, esto pareciera indicar que estan

ocurriendo reacciones de alquilacion y polimerizacion durante la reaccion de HDT.
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Figura 43. Distribucion de fracciones de producto del VGO antes y después de la reaccién de
HDT para los catalizadores CA (Niso Mosg), CG (Nisg Mosg)

6.7 Reacciones de HDT del VGO empleando catalizadores en base a sulfuros de
CoMo.

Las propiedades fisicoquimicas del VGO una vez tratado con la serie de catalizadores
CoMo disefiados en el laboratorio 141 y el catalizador comercial KF-757, se resumen en
la tabla 24.

En la tabla 24, se puede notar que luego de la reaccién de HDT hubo un mejoramiento
del VGO, el producto obtenido posee una mayor gravedad API, una menor viscosidad y

un menor intervalo en la temperatura de ebullicidn que el gasoleo original.
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Tabla 24. Propiedades fisicoquimicas del VGO después de la reaccion HDT empleando

los catalizadores CoMo soportados sobre y-alumina

Catalizador Densidad (g/mL) Gravedad Viscosidad (cP) Intervalo Teb
Temperatura 26 °C °API Temperatura 30 °C °C

- 0,944 + 0,001 18,2 +0,2 316 + 1 173-497
CA (Mo10) 0,924 + 0,002 21,5+0,2 349+0,2 170-510
CA (CoyoMog) 0,925 + 0,002 21,2+0,2 68,8 +0,2 279-466
CA (CozoMo7o) 0,921 £ 0,002 22,0+0,2 36,8 +0,2 282-501
CA (Co4oMogp) 0,907 + 0,002 243 +0,2 20,9+0,2 265-501
KF-757 0,908 + 0,002 242 +0,2 77,3+0,2 175-501

6.7.1 Andlisis de viscosidad y gravedad API

CA (Mo0100) cA
(Co20M080)

cA
(Co30Mo070)

Catalizador

cA
(Co40M060)

KF 757

W gravedad API

W Viscosidad

Figura 44. Viscosidad y gravedad API del VGO después de la reaccién de HDT empleando

serie de catalizadores CoMo y el catalizador comercial.

En la figura 44 se puede observar que la viscosidad de los gasodleos tratados disminuye

a medida que aumenta el contenido de cobalto en el catalizador, obteniéndose con el

catalizador CA (CosoMogo) una menor viscosidad. Al comparar la serie de catalizadores
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sintetizados con el catalizador comercial, se observa que el catalizador CA (Co4oMoeo)
sigue siendo el menos viscoso. En cuanto a la gravedad API, se aprecia que no cambia
significativamente con la composicién del catalizador, excepto para el catalizador CA
(Cos0Mogp) que se observa mayor gravedad APl en comparacién con lo de su misma

serie.

6.7.2 Estudio de la conversion para los catalizadores CoMo soportado por

alimina hacialareacciéon de HDT

En la tabla 25 se puede observar el % p/p de S remanente en el VGO después de las
reacciones de HDS empleando la serie de catalizadores CoMo y el catalizador
comercial.

Tabla 25. Conversion de la reaccion de HDS del VGO para los catalizadores CoMo

Catalizador % p/p de azufre Conversion (g S eliminado/g fase
remanente metalica)
KF-757 (CoMo) 0,73 +£0,05 3,1+0,1
CA (Mo10) 2,05 +0,05 3,2+0,1
CA (CozoMosgp) 1,79 £ 0,05 4,7+0,1
CA (CozoMo7o) 1,43 £ 0,05 6,4+0,1
CA (CO40M060) 1,07 £ 0,05 8,4+0,1

La representacion grafica de la conversién de los catalizadores CoMo hacia la reaccion
de HDS del VGO en funcion a la relacion atomica (Co/Co+Mo) se muestra en la figura
45, se puede observar que a medida que aumenta la relacion atdmica de Co aumenta
la conversion, siendo el catalizador CA (CosoMogo) €l de mayor conversion de la serie.
También se puede observar en la figura 45 que el catalizador CA (CosMog) posee
mayor conversion que el catalizador comercial. Los resultados obtenidos fueron

similares a los discutidos anteriormente para el HVGO.
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Figura 45. Representacion grafica de la conversién para la reacciéon de HDS del VGO
(expresada como gramos de S eliminado por gramos de fase metalica) empleando los

catalizadores de CoMo y el catalizador comercial en funcién de la relacion atomica (Co/Co+Mo).

6.7.3 Estudio de la selectividad para los catalizadores CoMo hacia la produccion
de combustibles.

En la figura 46 se representa la distribucién de productos en los gasdleos de vacio
después de la reacciéon de HDS del VGO para la serie de catalizadores CoMo y el
catalizador comercial. En la figura 46, se puede observar que al aumentar el contenido
de cobalto en el catalizador se obtiene mayor porcentaje de residuo en la carga,
excepto para el VGO cuando es tratado con el catalizador CA (CoxMogp) se elimina el
residuo del producto. Ademas se obtiene un menor porcentaje de producto mas liviano
sobre todo de nafta para la serie de catalizadores CoMo. Al comparar la distribucion de
productos obtenida con la serie de los catalizadores CoMo con la obtenida con el
catalizador comercial, se puede apreciar que se obtiene la misma cantidad de residuo

pero mayor cantidad de productos livianos que con los catalizadores sintetizados.
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Figura 46. Distribucién de fracciones de productos del VGO antes y después de la reaccion de

HDS empleando la serie de catalizadores CoMo.

Una vez realizados los analisis de las propiedades fisicoquimicas, la conversién de los
catalizadores hacia la reaccion de HDS vy la selectividad de los catalizadores hacia la
produccion de combustibles liquidos se puede inferir que el catalizador CA (Co40Mogp)
mejoré considerablemente las propiedades fisicoquimicas y elimind una cantidad

significativa de azufre de la fraccion de VGO.



98

6.8 Estudio de la influencia del soporte en la conversion de HDS del VGO

empleando catalizadores en base a sulfuro de CoMo

Al igual que para la serie de NiMo se escogio la composicion del catalizador mas activo
de la serie CoMo para preparar un catalizador con una composicion similar, pero
depositado sobre gel de silice, con la finalidad de observar el comportamiento del
soporte en reaccion de HDS del VGO. El catalizador que se prepard en gel de silice fue
CG (Co40Mo0gp).

6.8.1 Analisis de viscosidad y gravedad API

35 -~
30 A
25 A
20 A

M gravedad API
15 +

°API; cP

W viscosidad
10 4

CA (Co40Mo60) CG (Co40Mo60)

Catalizador

Figura 47. Viscosidad y gravedad API para el producto de la reaccion de HDT para los
catalizadores CA (Co40M0gg), CG (C040M0gy).

En la figura 47, se puede observar que la gravedad APl del VGO tratado con el
catalizador soportado en y-Al,O3 es mayor, con respecto a la gravedad API del VGO del
catalizador soportado sobre SiO,. También se puede apreciar que con el catalizador
soportado sobre y-Al,O3; se obtiene una significativa disminucion de la viscosidad del

gasoleo hidrotratado.
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6.8.2 Estudio de la conversion hacia la reaccién de HDS del VGO para los
catalizadores CA (Co40Mo0gp), CG (C040M0¢0).

= R W s N o~ 0
1

Conversidn (g S eliminado/ g de
fase metalica)

CA (Cod0Mo60) CG (Co40McB0)

Catalizador

Figura 48. Comparacién de la conversién para la HDS del VGO (expresada como gramos de

S eliminado por gramos de fase metalica) para los catalizadores CA (C04Mog), CG(C040M0s0)

En la figura 48 se muestra graficamente la conversion de los catalizadores CA
(CosoMogp) ¥y CG (CosoMogp), Yy se puede apreciar que la conversion no varia
significativamente de un catalizador a otro, por lo que el soporte no debe estar jugando

un papel importante en la eliminacion de azufre de la carga.

6.8.3 Estudio de la selectividad de los catalizadores CA (Co4M0gp), CG (C040M0¢0)
hacia la produccion de combustibles.

En la figura 49 se puede apreciar que para el VGO hidrotratado con el catalizador
soportado sobre alumina se obtiene un 5% mas de residuo en la carga y disminuye un
10% de productos livianos como nafta, kerosén y diesel en comparacién con el VGO

original, en cambio para el VGO hidrotratado con el catalizador soportado sobre gel de
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silice se mantiene el porcentaje de residuo en la carga pero disminuye en 16% la

obtencion de productos livianos.

100 ~
o 15 20 15
K
E €0 - residuo
[}
3 60 - 55 gasoleo
E 65 75 diesel
¥ 40 - M diese
S B kerosen
o 20 A
g 10 nafta
0]
VGO CA cG
(Cod0Mo60) (Co40MoED)
catalizador

Figura 49. Distribucién de fracciones de productos del VGO después de la reaccién de HDT

empleando los catalizadores CA (Co40Mogs) y CG(C0o40Mog0)

6.9 Estudio de la conversién para los catalizadores sintetizados soportados por
alumina de la reaccién HDS del HVGO y VGO.

En las figuras 50 y 51 se puede apreciar la representacion grafica de la conversion de la
serie de catalizadores CoMo; NiMo hacia la reaccién de HDS del HVGO y VGO, se
observa un aumento de la conversiéon a medida que aumenta la relacion atomica de Co
y Ni, pero la serie de catalizadores sintetizados en VGO poseen mayor conversion que
en HVGO, esto puede ser atribuido a que el VGO proviene de la destilacién media por
lo general contienen compuestos de azufre con menor grado de sustitucién, por
ejemplo: benzotiofenos mono y sustituidos, que son compuestos de estructuras mas

simples y que no estan presente en el HVGO, lo que facilita las reacciones de HDS.
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Figura 50. Representacion gréafica de la conversién para la reacciéon de HDS del HYGO y VGO
(expresada como gramos de S eliminado por gramos de fase metalica) empleando los

catalizadores CoMo en funcién de la relacion atomica (Co/Co+Mo).
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Figura 51. Representacion gréafica de la conversién para la reacciéon de HDS del HYGO y VGO
(expresada como gramos de S eliminado por gramos de fase metalica) empleando los

catalizadores NiMo en funcion de la relacién atémica (Ni/Ni+Mo)
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6.10 Conversiéon para los catalizadores NiMo y CoMo en la reaccién HDS del
HVGO y VGO.

En la figura 52 se observa la comparacion de la conversion de los catalizadores mas
activos de cada serie hacia la reaccién de HDS de los dos gaséleos utilizados. Los
resultados indican que los catalizadores CoMo resultan ser mas eficaces para la
reaccion de HDS de ambas cargas que los catalizadores NiMo. En La literatura
abierta**“*®! se ha evidenciado que la presencia de Co como promotor favorece la HDS
y la hidrogenacion selectiva de olefinas mientras que los catalizadores NiMo son mas

eficientes para la reaccion de HDN, por la capacidad hidrogenante del sulfuro de niquel.

Otros estudios ¥, explican que los catalizadores CoMo son atractivos para la HDS de
hidrocarburos insaturados como las naftas de la FCC, caso contrario para los
catalizadores NiMo que por poseer alta actividad hidrogenante son preferibles para

HDS de corrientes de refineria que requieren hidrogenacion extensa.

B HVGO

metalica)

=M w = o~ co W
1

4 mVGO

Conversion { g S eliminado/g de fase

CA (Ni50Mo50) CA (Co40Mo60)

Catalizador

Figura 52. Conversién para la reaccién de HDS del HYGO y VGO empleando los

catalizadores NiMo y CoMo soportado sobre alumina.
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CAPITULO VII
Conclusiones

La modificacién de la superficie del soporte con y-APS constituye una gran
ventaja para la preparacion de catalizadores porque permite la formacién de
material carbodnico in situ, lo que posiblemente minimiza la interaccidon metal-

soporte y proporciona una mejor dispersion de la fase metalica.

El método de preparacién de los catalizadores mediante adsorcion e intercambio
ionico y la formacion de material carbdnico in situ permitié sintetizar catalizadores
que poseen mayor conversion hacia la reaccién de HDS que los catalizadores
comerciales a pesar de tener un contenido 3 veces menor de fase metalica que

estos, mejorando asi la rentabilidad del proceso.

Los catalizadores sintetizados ademas de eliminar azufre de los gasoleos de
vacio mejoraron algunas propiedades fisicoquimicas de los mismos, como lo son
aumento de la gravedad API y disminucion de la viscosidad y la densidad, lo cual
resulta de gran interés para el hidrotratamiento de gasoleos de vacios

provenientes de crudos pesados.
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