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Resumen. EIl reformado de metano con vapor es la principal ruta de produccion de
gas de sintesis a nivel mundial, los catalizadores que se utilizan en este proceso son
de niquel soportado en alimina; sin embargo, estos catalizadores se desactivan con el
tiempo por causas como la coquificacion, el envenenamiento con azufre, el
envejecimiento y la sinterizacion. Cuando esto ocurre son llamados catalizadores
gastados o desactivados y se clasifica como un desecho industrial peligroso; asi que,
las empresas Venezolanas del sector siderurgico, petroquimico y de refinacion se han
visto obligadas a firmar convenios con empresas extranjeras para encargarse de estos
pasivos ambientales almacenados en sus instalaciones. Por esta razén, el objetivo
principal de este Trabajo Especial de Grado es proponer una metodologia de
regeneracion y reutilizacion de estos catalizadores gastados. Para ello se analiza el
proceso industrial de reformado durante la operacion, arranque y parada, se realizan
al catalizador gastado pruebas de caracterizacion fisicoquimica por DRX, MEB y
TPR, se regeneran los catalizadores por un método de lijado de la superficie y por
remocién de la capa externa con acido sulfarico a 8 % y 80 % p/p de concentracion,
logrando alcanzar con el método de lijado una recuperacién de la actividad del 56.15
%, mientras que con el método con acido se logré una recuperacién total de la
actividad, pero este fue descartado por no lograr una impregnacion correcta. De igual
manera, se evaluo el catalizador gastado y el catalizador regenerado por el método de
lijado soportados en estructurados de acero inoxidable, logrando alcanzar una
conversion de metano de 80 % y 63.7 % Y relaciones molares H2/CO de 5.65 y 6.49
respectivamente. Lo cual implica, que al estructurar el catalizador gastado puede no
solo recuperarse la actividad sino que también, puede incrementarse en comparacion
al catalizador fresco granulado. Sin embargo, es necesario realizar estudios
manteniendo la velocidad espacial volumétrica, asi como mejorar el método de
reimpregnacion para la recuperacion por acido a fin de seleccionar el mejor método.
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INTRODUCCION

A medida que transcurre el tiempo las tecnologias van evolucionando y actualmente
procesos como el de reformado con vapor han logrado un gran interés para la
produccion de hidrogeno con el fin de satisfacer mercados como la industria
petroquimica, siderdrgica, de mejoramiento y de refinado de petrdleo, y en un pais
como Venezuela que posee el séptimo lugar a nivel mundial en reservas probadas de
gas natural, no se puede desperdiciar este potencial industrial para producir hidrégeno
mediante el reformado de metano con vapor. Sin embargo, el catalizador de Ni/Al203
utilizado en este proceso se desactiva con el tiempo debido a venenos en la
alimentacion y condiciones de operacion severas por lo que en este trabajo se
estudiaran los factores que desactivan estos catalizadores y los posibles métodos de
regeneracion que se pueden aplicar para la reutilizacion de estos, ya que existen
pocos trabajos orientados a la reutilizacion de catalizadores de niquel soportados sin
modificar la integridad de este mismo. Para ello es necesario cumplir con el objetivo
general del trabajo el cual es proponer una metodologia para la reutilizacion de
catalizadores de reformado de metano, para ello se deben cumplir los objetivos
especificos del trabajo y asi fundar una base para solucionar esta problematica de los
catalizadores desactivados. Los objetivos especificos son el analisis del proceso
industrial para determinar las variables que influyen sobre el catalizador, a través de
la bibliografia disponible sobre este proceso y asi obtener indicios de los problemas
que se enfrente el catalizador normalmente. La caracterizacion fisicoquimica de los
catalizadores por medio del DRX, microscopia electrénica de barrido y reduccion a
temperatura programada para determinar cuales son las causas de la desactivacion. La
caracterizacion catalitica del solido en sus diferentes estados de actividad con el
equipo de reformado escala banco de evaluacion que se encuentra en el laboratorio de
valorizacion de gas natural y corrientes de refineria. Identificar todas las
metodologias técnicamente factibles que se pueden aplicar basada en la informacién

obtenido en el analisis del proceso industrial y la caracterizacién fisicoguimica, a fin



de regenerar el catalizador gastado, y finalmente seleccionar la metodologia que méas
se adecue a las condiciones del proceso, segun los resultados alcanzados en los otros
objetivos y asi obtener el camino a seguir para resolver la problematica. EI tomo esta

dividido en 6 capitulos, los cuales se desarrollan de la siguiente forma:

Capitulo 1, se describen los fundamentos de la investigacién como el planteamiento
del problema, que origind la realizacion de este trabajo, y los objetivos que se

debieron seguir para alcanzar la solucién de la problematica.

Capitulo 11, se desarrolla el marco tedrico y antecedentes que fundamentan todos los
aspectos relacionados al proceso de reformado, el catalizador, los estructurados y los

métodos de regeneracion.

Capitulo 11, se describe la metodologia que se siguid durante la realizacion del

trabajo para alcanzar los objetivos planteados.

Capitulo 1V, se analizan y discuten los resultados obtenidos en la investigacion a fin
de determinar con cual metodologia se logran alcanzar los resultados esperados.

Capitulo V, se plantean las conclusiones a las que se llega a través del analisis y

discusion de los resultados.

Capitulo VI, se indican las referencias bibliograficas que respaldan la

informacion contenida en el trabajo.



CAPITULO |

FUNDAMENTOS DE LA INVESTIGACION

1.1 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

El reformado de metano es actualmente la principal ruta de produccion de hidrégeno
a nivel mundial, debido a la abundante disponibilidad de gas natural y su beneficio
econdémico sobre otros procesos. Recientemente, este ha recibido una creciente
atencion debido a la progresiva demanda de hidrogeno como una de las materias
primas mas importantes en las industrias quimicas, de refinado de petréleo y
petroquimicas (Yu et al., 2007). Este proceso utiliza niquel como metal activo en un
soporte de 6xido metélico porque el niquel es econdémico, suficientemente activo, y
permite una catélisis satisfactoria (Oza y Patel, 2012). Estos catalizadores se
desactivan con el tiempo, y cuando la actividad decae sobre el nivel aceptable, tienen
que ser regenerados. Sin embargo, cuando no es econdmico regenerarlos, son
desechados como catalizadores gastados (Al-Sheeha et al., 2008). Por otro lado, Oza
y Patel (2012) aclaran que el desecho de catalizadores en vertederos es inaceptable,
ya que los metales pueden lixiviar en el agua subterrdnea, resultando en catastrofes
ambientales. Por esta razon, las leyes ambientales sobre la disposicion de
catalizadores gastados se han vuelto mas severas, como explican Marafi y Stanislaus
(2003) los catalizadores gastados han sido clasificados por la Agencia de Proteccion
Ambiental de Estados Unidos como desechos industriales peligrosos. Algunas
refinerias almacenan catalizador gastado en sitios especialmente disefiados, esperando
el momento cuando mejores técnicas de tratamiento estén disponibles (Marafi y
Stanislaus, 2003). En Venezuela, existen al menos nueve plantas de reformado de
metano que vienen a atender las necesidades de empresas en el area petroquimica,
siderurgica, de refinacion y mejoramiento de crudos pesados, por lo tanto, como lo
establece la Legislacion Ambiental Venezolana y siguiendo el Convenio de Basilea,
estas empresas se han visto obligadas a firmar convenios con empresas extranjeras

para resolver el problema de estos catalizadores gastados que se encontraban en sus



instalaciones como pasivos ambientales. A través de estudios anteriores se ha
identificado que estos catalizadores posiblemente sufren una desactivacion localizada
en la capa externa, ya que como mencionan sobre la cinética del reformado los
investigadores AL-Dhfeery y Jassem (2012), el factor de efectividad es <<1 lo que
significa que solo la superficie cerca al contorno exterior de la pastilla es efectivo,
esto se debe principalmente a que la reaccion superficial es muy répida, lo que se
traduce en que la porcién central de la pastilla no es utilizado, por lo que en el
presente trabajo, se estudiara la factibilidad técnica de la aplicacion de metodos de

regeneracion para la reutilizacion de dichos sélidos a fin de incrementar su vida dtil.

1.2 OBJETIVOS
En base a la informacidn presentada, en este trabajo de investigacion se plantea el

siguiente objetivo general y los objetivos especificos.
1.2.1 Objetivo general

% Disefio de una metodologia para la reutilizacion de catalizadores gastados
en los reformadores de metano de plantas petroquimicas, de

mejoramiento de crudos y de la industria siderurgica.

1.2.2 Objetivos especificos

% Analizar el Proceso Industrial a fin de determinar las variables mas
influyentes sobre el catalizador.

++ Caracterizar fisicoquimicamente por difraccion de rayos X, microscopia
electronica de barrido y reduccion a temperatura programada los solidos
usados.

¢+ Evaluar cataliticamente los s6lidos empleados.

+ Identificar las metodologias técnicamente factibles para la reutilizacion de
los catalizadores previamente caracterizados.

¢+ Seleccionar la metodologia que mas se adecue a las condiciones del

proceso.



CAPITULO Il

MARCO TEORICO

En este capitulo se presenta la serie de conceptos tedricos que son necesarios para el

entendimiento de los aspectos involucrados en el desarrollo de este proyecto.

1.1 REFORMADO.

“El reformado catalitico de hidrocarburos con vapor de agua es una de las tecnologias
mas utilizadas para la obtencion de hidrogeno. Otras técnicas de obtencion de
hidrégeno son la oxidacion parcial y el reformado autotérmico” (Morlanés, 2007).
Otro proceso que vale la pena mencionar es el reformado de metano con didxido de
carbono también llamado reformado de metano seco, la cual ha sido propuesta como
una de las mas prometedoras tecnologias para producir gas de sintesis y/o hidrogeno
(Damyanova et al., 2012). Estas tecnologias producen primeramente un gas rico en
mondxido de carbono e hidrégeno, denominado gas de sintesis que luego de un
proceso de desplazamiento de agua que convierte el monéxido de carbono en didxido
de carbono y una purificacion que generalmente es PSA (Pressure Swing

Adsorption), se obtiene hidrégeno con hasta 99.8% de pureza.

El gas de sintesis (Syngas) es un intermediario importante. La mezcla de monoxido
de carbono y el hidrdgeno se utiliza para producir metanol, y a partir de este se
pueden producir otros quimicos importantes como el dimetil éter y el metil tertbutil
éter que se usa como aditivo en gasolinas. El syngas también se utiliza para sintetizar
una gran variedad de hidrocarburos como nafta y fuel oil, utilizando la tecnologia de
Fischer Tropsch.

Ademas el gas de sintesis es una importante fuente de hidrégeno, que se utiliza para
producir amoniaco, que si se hace reaccionar con dioxido de carbono que es uno de

los subproductos del syngas se produce urea. A continuacion se observa en la Figura



N° 1 los productos obtenibles a partir del gas de sintesis via reformado de metano con
vapor (Seguineau, 2008):

~ === Plantas piloto ieformado

Sintesis directa

Hidrogeno

3 MeOH____ Fisher Tropsch

DME 0 € Metanol )
,A‘;:" e i )/

4 ":Hidl'ocarburos 9 \
\ (nafta + diesel) y

Generacion de Syngas: pasos comunes hacia la
diversificacion de productos. O

Figura N°. 1. Diversificacion de productos a partir del syngas.

En Venezuela, el estado Venezolano es quien se dedica a la produccion de productos
petroquimicos, a través de PEQUIVEN filial de PDVSA, empresas mixtas (Pequiven-
privado) y empresas de capital totalmente privadas. Estas industrias se encuentran
principalmente localizadas en los complejos petroquimicos; Zulia (TABLAZO),
Mordn (Carabobo), y Anzoategui (JOSE).

11.1.1 Reformado de metano con vapor de agua.

El reformado de metano con vapor (RMV) es el método mas extensamente usado
para producir hidrogeno. Fue previamente determinado que de un set grande de
posibles reacciones, solo tres predominan: el reformado de metano (RMV), el
desplazamiento de agua (DA) y la reaccion global de reformado (Global RMV)
(Oliveira et al., 2010).

CH, + H,0 & CO + 3H, AH = 205.8kj/mol (Ec.1)



CO + H,0 & CO,+ H, AH = —41.2 kJ/mol (Ec.2)
CH, + 2H,0 & CO, + 4H, AH = 164.6 kj/mol (Ec.3)

Todas las reacciones del RMV son reversibles (entonces estan limitadas por la
termodindmica) y fuertemente endotérmicas. Por esta razén, los reactores de
reformado son operados a muy alta temperatura (Oliveira et al., 2010). EIl reactor de
reformado esta conformado por una gran cantidad de tubos o reactores tubulares en
cuyo interior alojan el lecho de catalizador, ademés todos estos tubos se encuentran

en el interior de un horno que le suministra el calor que requiere la reaccion.
I1.1.1.1 Variables més influyentes en el reformado.

La composicion de equilibrio varia con pardmetros de reaccion tales como,
temperatura del catalizador, presion y relacion vapor/carbono (De Sousa y Pisani,
2010)

Las condiciones favorables para promover la reaccion de reformado son:

e Alta temperatura.

Una alta temperatura minimiza el metano residual en la corriente de gas reformado
(De Sousa y Pisani, 2010). Debido a que la reaccion principal es endotérmica y
entonces a medida que aumenta la temperatura, aumenta la conversion de metano.
Este aumento esta limitado por el craqueo térmico. La salida del reformador alcanza
temperaturas en el rango entre 600°C - 800°C (Sosa et al., 2003).

e Baja presion.

Las bajas presiones tienen mejor efecto en la promocién de la reaccion de reformado,
resultando en menor contenido de metano residual en el gas reformado. La
produccion de hidrogeno se realiza siempre a presion (28-36 bares) para evitar la
necesidad de comprimir el hidrogeno producido para transportarlo a las unidades

consumidoras (De Sousa y Pisani, 2010).



e Alta relacion vapor/carbono (S/C).

Una alta relacion vapor/carbono resulta beneficioso para promover la reaccion de
reformado, pero causa menor eficiencia térmica en la planta (acortamiento de la vida
atil de los tubos) (METOR S.A., 2008). Es importante mantener siempre la relacion

en un valor de 3,0 o superior.
e Alta actividad del catalizador.

Los metales del grupo VIII de la tabla periodica (Pt, Pd, Ru, Ni y Co) ademas de ser
los més activos para el proceso estudiado, son también los mas resistentes frente a la
oxidacion. Asi, si tenemos en cuenta tanto la actividad como la estabilidad del metal,
y nos atenemos a criterios econémicos, el niquel es el metal mas adecuado y, por
tanto, el mas empleado en los catalizadores comerciales de reformado de

hidrocarburos con vapor de agua.
1.2 CATALIZADORES DE REFORMADO DE METANO CON VAPOR.

Los catalizadores metalicos soportados juegan un papel importante en muchas
industrias de procesamiento quimico y casi 75 % de todos los procesos quimicos

industriales se basan en la catalisis (Sheik et al., 2013).

Al-Mansi y Abdel Monem (2002) menciona que por muchos afios, el niquel ha sido
considerado como uno de los metales mas adecuados en el reformado de
hidrocarburos con vapor de agua. Por lo que en el proceso de reformado de metano,
se usan comunmente catalizadores de niquel soportados en alimina (Ni/Al2Os) con
un contenido de niquel entre 8-20%, donde este metal es la fase activa y por su parte
la alimina es un soporte de area relativamente baja (a- Al2Oz) que le provee la
suficiente resistencia mecanica y térmica para resistir las severas condiciones del
proceso. Ademas, a estos catalizadores se les suele agregar aditivos como metales
alcalinos, que minimizan la acidez del catalizador reduciendo asi la deposicion de

coque en la superficie.



1.3 DESACTIVACION DE CATALIZADORES DE REFORMADO DE
METANO CON VAPOR DE AGUA.

Los catalizadores de Ni tienen un tiempo de vida de 5-7 afios por las severas
condiciones en el reformador (Oza y Patel, 2012). Ademas estos estan sujetos a
muchos mecanismos de desactivacion, principalmente la coquificacion,

envenenamiento y la sinterizacion.
11.3.1 Sinterizacion.

La sinterizacion es el proceso de aglomeracion de las particulas de la fase activa en
particulas mas grandes, lo cual lleva a la pérdida de superficie activa y por ende a una
reduccion en la actividad. EI grado de sinterizacion se incrementa fuertemente con la
temperatura y es particularmente grande en presencia de agua (Hashemnejad y
Parvari, 2011). En general, y en presencia de vapor de agua, se puede considerar que
la sinterizacion es significativa a una temperatura Tamman de 1/3-1/2 del punto de
fusion del sélido (1455 °C) (Morlanés, 2007). Es decir, ocurre en el rango de 485-728

°C, aproximadamente.
11.3.2 Coquificacion.

Uno de los mayores problemas del reformado CHs-H>O es el alto potencial
termodindmico para la formacion de coque (Souza y Schmal, s.f.). Ademas, este
proceso puede resultar en un incremento de la caida de presion y tubos calientes. Se

deben usar altas relaciones VVapor/Carbono para controlar la formacion de coque.
11.3.3 Envenenamiento.

Otro gran problema de la aplicacion de estos catalizadores es el envenenamiento por
azufre. El azufre es un fuerte veneno para el catalizador de niquel, facilmente bloquea

los sitios activos del niquel.

El azufre es un fuerte y comun veneno para el catalizador de niquel que se usa en el

reformado con vapor, por lo que un catalizador de niquel envenado por azufre
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esencialmente no tiene actividad por debajo de los 700°C. Todos los compuestos
azufrados en la alimentacion son convertidos a sulfuro de hidrogeno bajo las
condiciones de reformado. El azufre se quimisorbe en la superficie de niquel como se

muestra en la siguiente ecuacion (Hashemnejad y Parvari, 2011):
Nisuperficie + HZS © S— Nisuperficie + H 2 (EC' 4’)
1.4  VELOCIDAD DE REACCION Y RESTRICCIONES DIFUSIONALES.

La velocidad de reaccion es la cantidad de un componente seleccionado que se
convierte o se produce por unidad de tiempo por cantidad unitaria de una variable de

referencia, en un sistema que reacciona quimicamente (Avery, 1976).
Las etapas de la velocidad global de reaccion son:

(@) Transporte de reactivos desde el seno del fluido a la interfase fluido-sélido.
Difusion externa de los reactivos.

(b) Transporte de los reactivos dentro de la particula catalitica, si ésta es porosa.
Difusion interna de los reactivos.

(c) Adsorcion de los reactivos sobre los centros activos de la particula.

(d) Reaccion de los reactivos.

(e) Desorcién de los productos de la reaccion.

(f) Transporte de los productos desde los centros activos a la superficie de la
particula. Difusion interna de los productos.

(g) Transporte de los productos desde la interfase fluido - solido hasta el seno del

fluido. Difusién externa de los productos.

Levenspiel (1990) menciona que las reacciones quimicas varian mucho entre unas y
otras, y también varian con la temperatura por lo que generalmente una de las etapas
(las de transporte de materia o las de reaccidn quimica) presenta mayor contribucion a
la resistencia global, por lo que se dice que la etapa mas lenta es la etapa controlante

de la velocidad, y puede considerarse que es la unica que influye sobre la misma.

10



Las etapas de difusién externa no controlan, ya que para el caso de la reformado se
tienen generalmente elevadas velocidades espaciales mésicas, entre 40000 y 70000
Kg-m2-h, y se requieren tamafios de particula del catalizador relativamente grandes
para reducir la pérdida de presion a través del lecho catalitico (Morlanés, 2007). Por
lo que se reduce el gradiente de concentracion en la interfase fluido-solido

minimizando asi el efecto de la difusion externa.

Para este proceso las restricciones al transporte de masa se relacionan principalmente
con la difusion interna. Ya que la reaccion se realiza a muy altas temperaturas, la
velocidad de reaccion superficial sera muy alta comparada con la de la velocidad de
transferencia de masa de los reactivos hacia el interior del catalizador. La
concentracion de los reactivos en el interior del catalizador es baja porque estos son
consumidos por la reaccion tan rapido como llegan, significa que la reaccion ocurre
antes que los reactivos hayan difundido lejos dentro del interior. Ademas, la
influencia de la difusion interna se acenta cuando el catalizador se encuentra en
forma de granulos o pastillas grandes, o bien el didametro de los poros es pequefio
(Morlanés, 2007; AL-Dhfeery y Jassem, 2012).

La relacién entre la velocidad verdadera o global de la reaccion y la velocidad
intrinseca de la misma reaccién es el factor de eficiencia, tal como lo muestra la

siguiente ecuacion (Avery, 1976):

Velocidad Global = n * Velocidad Intrinseca (Ec.5)

Donde:

n: Factor de eficiencia o efectividad.

AL-Dhfeery y Jassem (2012) mencionan que para el reformado, el factor de
efectividad tiene valores bajos en un rango de 0.006 a 0.001 a lo largo del lecho de
catalizador como se puede apreciar en la Figura N° 2 debido a muchos factores como
pastillas grandes, baja difusividad y altos valores de la constante de reaccion. El

factor de efectividad es <<1 lo que significa que solo la superficie cerca al contorno
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exterior de la pastilla es efectivo. En este caso, el catalizador en la porcion central de
la pastilla no es utilizado.

Zona del Catalizador
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Figura N°. 2. Factor de efectividad a lo largo del lecho de catalizador. (P=32 bar, T=1369.7 K).

1.5 OPCIONES DE MANEJO Y REUTILIZACION DE
CATALIZADORES GASTADOS.

Los catalizadores se desactivan con el tiempo y estos catalizadores gastados son
usualmente descartados como desechos sélidos. La cantidad de catalizador gastado,
descargado desde las diferentes unidades de proceso depende mucho de la cantidad
de catalizador fresco utilizado, su tiempo de vida atil y la formacién de depoésitos
durante su uso en los reactores (Marafi, 2003).

Anteriormente, estos catalizadores gastados eran desechados en vertederos, pero esto
es inaceptable, porque el metal presente en estos puede ser lixiviado en el agua
subterranea, resultando en catastrofes ambientales (Oza y Patel, 2012). Por esta razén
se tenia que impermeabilizar los vertederos, pero esto resulta costoso a las industrias
y ademas debido a las regulaciones ambientales la responsabilidad a largo plazo

guedaba a cargo de los duefios de los vertederos, haciéndose asi inviable esta opcion.
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Las empresas del sector quimico, siderdrgico y de refinacion han tenido que recurrir a
otros métodos para manejar esta situacion, pero muchos de estos métodos los ofrecen
solo en algunos paises, siendo necesario entonces el transporte de los catalizadores
gastados; el problema de esto es que los catalizadores gastados fueron catalogados
como desechos industriales peligrosos y existen estrictos acuerdos internaciones
como el Convenio de Basilea que controla los movimientos transfronterizos de
desechos peligrosos. Por esta razon Marafi (2003) expresa que algunas refinerias
almacenan catalizador gastado en sitios especialmente disefiados, esperando el
momento cuando mejores técnicas de tratamiento estén disponibles.

Como resultado de estas estrictas regulaciones ambientales sobre el manejo y
disposicion de catalizadores gastados, las investigaciones sobre el desarrollo de
procesos para el reciclaje y reutilizacion de los catalizadores gastados desechados han
recibido considerable atencion (Oza y Patel, 2012). Existen varias alternativas, pero
este trabajo se centrara en solo dos, la recuperacion de metales, y la regeneracion y

reutilizacion.
11.5.1 RECUPERACION DE METALES.

Marafi (2003) asevera que la recuperacion de metales y otros compuestos del
catalizador gastado es posible, y la tecnologia para la recuperacion estd bien
establecida. Ademas explica que en el proceso hidrometaltrgico se disuelven los
catalizadores con un acido o una base para lixiviar los metales. Estos metales son
recuperados como compuestos metalicos o metales que se pueden comercializar. Sin
embargo, la viabilidad de este proceso depende de diferentes factores como el precio
y pureza de los metales recuperados, y los costos de transporte.

El lixiviado requiere la méaxima solubilizacién de la muestra en un medio apropiado
para el otro paso central, la separacion de los elementos solubilizados. Esto presenta
una oportunidad para un nuevo negocio de rejuvenecimiento del catalizador gastado
en un material ambientalmente seguro. Esta opcion no provee una solucién completa

para todos los tipos de catalizadores. En algunos casos solo es posible la recuperacion
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parcial, por lo cual queda una porcion restante para ser tratada o dispuesta por otros
métodos (Oza y Patel, 2012).

Entre los parametros estudiados en la lixiviacion estan la concentracion del acido,
relacién solido-liquido, temperatura y tiempo de digestion. Existen numerosos
estudios sobre la extraccién de niquel de catalizadores gastados resultantes de los
procesos industriales usando acidos. Se encuentran algunos que usan &cido nitrico,
acido clorhidrico, acido oxalico, &cido sulfurico y otras mezclas de acidos como el
agua regia. Aungue el acido sulfurico es el que ha ofrecido los més altos porcentajes
de recuperacion. A continuacion se comparan en la Tabla N° 1 algunos estudios que
usan acido sulfarico (ldris et al., 2010).

Tabla N° 1. Comparacion de las condiciones éptimas para la maxima recuperacién de niquel en
catalizadores gastados.

. Rel. Tiempo de L
Investigadores Tlpp de anp. de Solido/ Timp. digestién Recuperacion
Catalizador acido L (°C) (%)
Liquido (h)
NiO/Al,0; de Acido
Abdg;ﬁg dand proceso de sulfdrico 1:20 85 2.5 94
fertilizantes. 50%
. NiO/Al,0s de Acido
Al-Mansiand | oporoiode | sulfdrico 1:12 100 >5 99
Abdel-Monem
metano con vapor. 50%
NiO/Al,0; de Acido
Mulak et al. proceso de sulfirico 1:800 70 1 =77
fertilizantes. 18%
NiO/Al,Os/Fe,03 <. Dens.
de unidad de AC,'d.O Pulpa = -
Sahu et al. iy sulfdrico 90 2 ~98
produccion de 8% 10%
urea. 0 (100 g/L)
NiO/TiO de Acido
Idriset al. proceso de sulfarico 1:14 80 2.33 85
hidrogenacion. 67%

La reaccion que ocurre con respecto al NiO es la siguiente (Idris et al., 2010):

NiO + H,S0, — NiSO, + H,0 (Ec.6)
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11.5.2 REGENERACION IN SITU Y REUTILIZACION.

Esta es la opcion preferida para minimizar los problemas ambientales de los
catalizadores gastados, pero no siempre es posible. La aplicacion de esta opcion para
el tratamiento del catalizador gastado depende mucho de la causa de desactivacion
del catalizador. Los catalizadores desactivados por simple deposicion de coque son
usualmente regenerados por combustion de coque bajo controladas condiciones de
temperatura y luego son reutilizados. Esto puede ser repetido un par de veces hasta
que se pierda el area superficial activa por sinterizacion, disminuyendo asi la
actividad. En adicion a esto, los catalizadores desactivados por sinterizacion pueden
ser reactivados y reutilizados (Marafi et al., 2003).

En estudios realizados acerca del reformador del complejo petroquimico de Razi
(Irdn), especificamente sobre los catalizadores gastados Hashemnejad y Parvari
(2011) aseveran que las condiciones de reaccion empleadas aqui son mas severas en
términos de azufre y deposicion de carbon. Ademas, que la enorme cantidad de azufre

y carbon sobre el catalizador que se sita al tope de la torre es visible.

Por otro lado, Hashemnejad y Parvari (2011) revelan que la regeneracion del
catalizador de niquel es efectiva con la inyeccién de una corriente de vapor a 700 °C.
La regeneracion se llevé a cabo por 2 horas. El hidrégeno es agregado al vapor para
prevenir una atmosfera totalmente oxidativa. Las siguientes reacciones toman lugar

en la superficie del catalizador:

Nigyperficie —S + Hz0 © NiO + H,S (Ec.7)
NiO + H, & Ni° + H,0 (Ec.8)
Nigyperficie —S + Hz < H,S + Ni° (Ec.9)
H,S + 2H,0 & SO, + 3H, (Ec.10)
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El catalizador recupera mas del 80 % de su actividad a una relacién H>O/H> de 350
(Hashemnejad y Parvari, 2011). Sin embargo, en este proceso de regeneracion las
altas temperaturas incrementan el riesgo de sinterizacion, por esta razon es necesario

que se investiguen otras formas de regenerar estos catalizadores gastados.

En el presente trabajo uno de los métodos de regeneracion de catalizadores que se
proponen usa el principio de la hidrometalurgia pero no para recuperar todo el metal
del catalizador sino para extraer solo el metal en la superficie del catalizador que se

encuentra envenenado por el azufre, este método se detalla en la metodologia.
1.6 SOPORTES ESTRUCTURADOS METALICOS

Los soportes estructurados son estructuras rigidas tridimensionales con grandes poros
0 canales que aseguran el paso de los fluidos con bajas pérdidas de carga y que
exponen una gran superficie lateral sobre la que se puede adherir una delgada capa de
catalizador (Olejnik, 2010). Existen estructurados de varios tipos de materiales entre
los méas destacados se encuentran los cerdmicos y los metélicos, estos ultimos en
comparacion a los catalizadores convencionales en pastilla, tienen la ventaja de
producir bajas caidas de presion y menores gradientes de temperatura, dada su alta
conductividad térmica (Ryu et al, 2007). Los catalizadores estructurados actualmente
son las denominadas estructuras monoliticas o monolitos, formados por canales
longitudinales paralelos de pequefia seccion separados por finas paredes (Olejnik,
2010). Las propiedades que presentan los catalizadores monoliticos son los siguientes
(Garcia, A., 2005):

e El paso de gases a través de ellos se produce con una pérdida de carga muy
pequeria.

e Presentan una gran superficie geométrica por unidad de peso o volumen.

e El flujo de gases es muy uniforme.

¢ Reducen las limitaciones causadas por fendomenos de transferencia de materia.
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e Poseen una estructura compacta que facilita su manejo, permite la libertad de
orientacion en el reactor y reduce sensiblemente los problemas de atraccion de los

catalizadores granulares.
11.6.1 Forma del monolito metalico

La forma mas frecuente de fabricar los monolitos metalicos es enrollando
conjuntamente placas lisas y corrugadas para formar monolitos tipo espiral, los
canales se forman entre las placas lisas y las ondulaciones de la placa corrugada
sinusoidalmente (Olejnik, 2010). Garcia, A. (2005) estudia la forma de los soportes
metalicos y concluye que usando discos corrugados de acero inoxidable en el
reformado combinado de metano con O2 y CO, los cuales son similares al soporte
comercial Mellapak® de Sulzer, se obtienen altas conversiones de metano y didxido
de carbono, al mismo tiempo que se desfavorecen reacciones colaterales. En la
siguiente Figura N° 3, se puede apreciar la comparacion entre los empaques

mencionados.

Figura N°. 3. Estructura de acero inoxidable con forma de disco corrugado (izg.) y empaque comercial
Mellapak® (der.)
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CAPITULO 111

MARCO METODOLOGICO

I11.1 ANALISIS DEL PROCESO INDUSTRIAL DE REFORMADO.

Se realizo el estudio y anélisis de la informacion disponible sobre el proceso de
reformado catalitica con vapor de agua presente en la bibliografia, especificamente
las variables més influyentes sobre el catalizador del reformador como el arranque y
parada de la planta, condiciones de operacion, la desactivacion junto a sus causas y
consecuencias, los problemas difusionales que afectan la cinética de las reacciones de
reformado, esto a fin de sentar las bases del proceso y adicionalmente junto a la
caracterizacion de los catalizadores gastados lograr identificar el impacto en la
desactivacion de los catalizadores y para asi delimitar los métodos de regeneracion

que fueron utilizados.

I11.2 CARACTERIZACION FISICOQUIMICA DEL CATALIZADOR
NUEVO Y GASTADO

Estuvo compuesta por un conjunto de técnicas de analisis para determinar, las fases
presentes en la superficie del catalizador, la interaccidn de las especies reducibles con
el soporte, morfologia y analisis quimico del catalizador sin uso (Fresco) y del
catalizador desactivado (Gastado), a fin de confirmar cuales son los fendmenos
especificos que causaron la desactivacion del catalizador y si solo afectan la

superficie de este.
111.2.1 Difraccion de rayos X (DRX).

Esta técnica se aplico a fin de identificar materiales sobre sustratos tanto amorfos
como monocristalinos, pudiendo realizar identificacion de fases y cambios de fase en

la superficie del catalizador a través de los difractogramas obtenidos y asi identificar
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las causas de su desactivacion. El equipo DRX utilizado es marca BRUKER, AXS
modelo D-8 con lampara de cobre (1.541874 A).

111.2.1.1 Software Match.

Mach! es un programa de Crystal Impact para la identificacion de fases a partir de
una base de datos de difraccion de rayos X. Por comparacion del patron de difraccion
de una muestra desconocida con el patron de compuestos conocidos guardados en la
base de datos, es capaz de identificar las fases presentes en la muestra desconocida.
La base de datos utilizada es la que viene por defecto en la version de prueba, la
AMCSD 16.06.09.

El Figure-of-merit (FoM), es un valor béasico por el cual el buscador de Match se basa
por completo. Este es un valor numérico que describe la calidad de la concordancia
entre un cierto patron de referencia de la base de datos y el patrén de la muestra
desconocida. El calculo del FoM se realiza por la suma de una variedad de criterios
que poseen un peso especifico cada uno y estos son:

o Diferencia del valor 2-theta entre los picos correlacionados.

e Diferencia de intensidad entre los picos correlacionados.

e Diferencia entre el numero de picos correlacionados y el nimero total de
picos en el patrén desconocido.

e Diferencia entre el nimero de picos que han sido correlacionados en relacion
al numero de picos que debieron haber sido correlacionados.

e Factor de escalamiento de la intensidad.

El procedimiento que se utilizo para identificar las fases en el patron de difraccion
(difractograma) fue primero abrir el archivo de extension .RAW de la muestra
caracterizada en el Instituto Venezolano de Investigaciones Cientificas (IVIC) en el
programa Match v.1.9e (version de prueba), luego con el boton “Restraints” se abre
una ventana en la cual se filtraron por composicion los elementos (aparece una tabla

periddica) que segun criterio propio podrian estar presentes en la muestra analizada,
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ya que de lo contrario el programa encontraria en su extensa base de datos un montén
de fases complejas con elementos que realmente no estan presentes en la muestra y se
presiona “Retrieve” para cerrar la ventana y guardar las restricciones de composicion
seleccionadas, presionar el botdn “Start search-match process” para que el programa
encuentre, analice y ordene en una lista de forma decreciente segin su FoM las fases
que mejor correlacionan el patrén desconocido y el de los compuestos en la base de
datos. Al seleccionar con un clic una fase, esta muestra lineas verticales de colores
que representan la fase, con doble clic se seleccionaron segun su FOM vy criterio
propio las fases que podrian estar presentes. A continuacién en la siguiente Figura N°
4 se muestra la interface del programa, sefialando los botones mencionados

anteriormente.
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Figura N°. 4. Interface del programa Match.
111.2.2 Reduccion a temperatura programada (TPR).
Esta técnica se emplea generalmente para estudiar la reducibilidad de las particulas de
Oxidos metalicos soportadas en otros materiales, asi como el tipo y grado de

interaccion entre estas particulas soportadas y el material empleado como soporte;

para este trabajo el TPR se utilizd principalmente para determinar el grado de
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interaccion, confirmar la existencia de espinelas u otras especies, en el catalizador
nuevo y para determinar cambios en las especies reducibles presentes en los

catalizadores gastados.
111.2.3 Microscopia electronica de barrido (MEB).

Es una técnica no destructiva para determinar cambios en la morfologia de los
catalizadores, que se basa en la medida de las longitudes de onda y de las
intensidades de espectros de rayos X caracteristicos, excitados por un haz de

electrones de un diametro de 1 . m. Ademas el microscopio de barrido cuenta con un

detector de energia dispersiva, que permite recolectar los rayos x generados por la
muestra y realizar analisis quimico de EDS. El equipo utilizado es marca Hitachi,

modelo S-2400 y se operd a un voltaje 18kV.

Esta técnica se utilizo para confirmar los resultados obtenidos en el DRX y el TPR
sobre los elementos quimicos que conforman las especies presentes en el soporte del
catalizador (composicion) y la cantidad en que estan presentes (analisis
semicuantitativo) en puntos especificos del catalizador por medio del detector EDS
incorporado en el MEB, ademas, se realizd un mapeo de un corte transversal del
catalizador para determinar si sus componentes se encuentran en igual proporcién en

cualquier zona del catalizador.

1.3 EVALUACION CATALITICA DEL CATALIZADOR NUEVO Y
GASTADO.

Para obtener datos de la actividad del catalizador nuevo y gastado, se realiz6
experimentos en el reactor tubular del equipo de reformado escala banco de
evaluacion de catalizadores que se encuentra en el Laboratorio de Valorizacion de
Gas Natural y Corrientes de Refineria, para determinar qué nivel de desactivacion
presenta el catalizador gastado con respecto al nuevo por medio de la conversion de
metano en gas de sintesis. Por otro lado, también se experiment6 con el catalizador

nuevo y gastado, ambos soportados en estructurados de acero inoxidable.
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111.3.1 Sistema del equipo de reformado escala banco de evaluacion de

catalizadores.

Este esta conformado por equipos, valvulas e instrumentos de control que se utilizan

para llevar a cabo la reaccion de reformado de metano con vapor y analizar la mezcla

de gases de reaccion (solo el CH4 debido a que el vapor puede dafiar el equipo de

andlisis) y de los productos gaseosos formados (H2, CO y CO,), este sistema se

muestra en la Figura N° 5 y se divide en los siguientes bloques (Garcia, L., 2008):

¢ Bloque de alimentacion:

Gases de reaccion: Metano (CHas) y vapor de agua.

Gas reductor: Hidrégeno (H), utilizado para reducir los catalizadores y
obtener las especies metalicas activas.

Gas de arrastre: Argon (Ar), usado como gas portador en el cromatografo y
gas diluyente en la mezcla de reaccion.

Controlador de flujo masico: Utilizado para mantener un flujo méasico estable
en el sistema. Mantiene los flujos méasicos en su set point.

Valvulas y rotametros: Son utilizados para regular y medir los flujos de los

gases.

e Blogue de Pre-Tratamiento de los Reactivos:

Mezcladores: permiten el mezclado de gases de reaccion y gas de arrastre
antes de entrar al reactor.

Saturador: es un tubo con bulbos lleno de agua y sumergido en un bafio de
maria, en donde se satura de vapor el gas de alimentacion (metano y

diluyente).
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¢ Bloqgue de Reaccién:

= Horno: éste proporciona el calor necesario para llevar a cabo las reacciones
quimicas.

= Reactor: construido en acero inoxidable para que soporte las altas
temperaturas de reaccion, y se ubico dentro del horno durante las reacciones.

= Termocuplas: utilizadas para medir la temperatura en el horno y en el reactor.

= Controlador de temperatura: Utilizado para mantener un rango de

temperatura en el sistema de reaccion. Mantiene la temperatura en su set point.
e Bloque de Separacion:

= Condensador: Usado para condensar el vapor de agua a la salida del reactor y

evitar que pase al sistema de analisis.
e Bloque de Analisis:

» Cromatografo de gases: modelo Varian 3300 con columna empacada de
Carbosieve SII 80/100, mediante éste equipo, se realiza analisis de la mezcla

de gases antes y después de la etapa de reaccion.
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Figura N°. 5. Diagrama de la planta de reformado escala banco de evaluacion de catalizadores (Garcia,
A., 2009).

111.3.2 Reaccion de reformado en el equipo escala banco de evaluacién de

catalizadores.

Esta seccion se divide en 4 etapas, las cuales son: Puesta a punto del sistema de
analisis, Carga del reactor, Pre-tratamiento del catalizador y la Reaccion de

reformado de metano con vapor, los cuales se detallan a continuacion:
111.3.2.1 Puesta a punto del sistema de analisis.

Esta etapa consistio en acondicionar el equipo de analisis a fin de obtener resultados
de facil interpretacién en el software asociado al cromatdgrafo Varian 3300 y
principalmente para mantener la integridad del equipo. Uno de los elementos mas
importantes del cromatdgrafo es el detector de conductividad termica (TCD), por lo
que se le realizo una limpieza antes de empezar a utilizar el equipo para las
reacciones de este trabajo, esta se efectlio inyectando argon del sistema saturado con

acetona a un flujo entre 20-30 mL/min, con unas temperaturas en el equipo de 150 °C
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en la columna, 150 °C en el inyector y 350 °C en el detector, todo esto siempre con el
filamento del detector apagado. Otro aspecto importante es que la columna esté libre
de impurezas, por lo que también se le realizo una limpieza a esta, se efectu6 con la
salida de la columna abierta por 24 horas pasando un flujo de argon del cromatégrafo

de 20-30 mL/min a una temperatura de columna de 200 °C.

Las condiciones de operacion del cromatografo para el andlisis de los gases de

reaccion son las siguientes reportadas en la Tabla N° 2:

Tabla N° 2. Condiciones de operacion del cromatégrafo Varian 3300.

Condicidn Valor
Sensibilidad 4
Atenuacién 8
Temperatura de la columna (°C) 150
Temperatura del inyector (°C) 150
Temperatura del detector (°C) 200
Temperatura del filamento TCD (°C) 250
Corriente del filamento TCD (mA) 78
Flujo del argdn que pasa por la columna (mL/min) 20-30
Flujo del argon que pasa directo al detector (mL/min) 20-30

Adicionalmente durante esta etapa se realiz6 una prueba de fugas en el sistema, un
perfil de temperatura al horno eléctrico de la planta para hallar la zona isotérmica y de
mayor temperatura de este, también se recibid un entrenamiento sobre como utilizar
el software para encender las resistencias que mantienen la mezcla de reaccion sin
condensacion del vapor y el software de adquisicion de datos asociado al
cromatografo, con este ultimo ademas se pueden configurar inyecciones automaticas

para analisis cada lapso de tiempo que se desee para el seguimiento de las reacciones.
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111.3.2.2 Carga del reactor.

Esta etapa consiste en el montaje del reactor y la carga de catalizador. En primer
lugar se abre y descarga el reactor en caso de haber quedado cargado en su ultimo
uso, luego se procede a cargar el reactor colocando una malla circular de 100 mesh en
el fondo, se rellena con perlas ceramicas hasta la zona del reactor donde coincide con
la zona isotérmica del horno, se colocan una malla circular de 100 mesh seguida de
una de 120 mesh, se pesa entre 1-1.3 g de catalizador granulado y se agrega
uniformemente de manera que no queden lugares por donde haya acanalamiento (en
caso de estructurado se envuelven los bordes del estructurado con lana mineral y se
introduce con un embolo de manera que no exista acanalamiento por las paredes del
reactor), se colocan una malla circular de 120 mesh seguida por una de 100 mesh, se
rellena con 50 ml de carborundo y se cierra el reactor con un torquimetro. Se debe
comprobar que el reactor quedo bien cerrado, es decir que no posea fugas
significativas. El flujo de los gases de reaccion depende de la velocidad espacial y de
la masa de catalizador dentro del reactor. En la siguiente Figura N° 6, se observa

como queda el montaje del reactor.

<= Carborundo
Mallas | <g@m Catalizador
circulares
< Perlas
ceramicas

Figura N°. 6. Montaje del reactor tubular.
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111.3.2.3 Pre-tratamiento del catalizador.

Para que ocurra la reaccion de reformado es necesario que la especie activa del
catalizador se encuentre en su forma elemental o reducida (Ni°), para ello es necesario
realizar una reduccién “in situ” del catalizador Ni/Al>Oz con un flujo de 100 mL/min

de hidrogeno a una temperatura de 750 °C por 2 horas.
111.3.2.4 Reaccién de reformado de metano con vapor.

Los catalizadores fueron evaluados en un reactor tubular de lecho fijo donde ocurre el
reformado de metano con vapor a presion atmosférica, a una temperatura de 700 °C la
cual reporta Ojeda (2008) como la que presenta mayor selectividad hacia el H, una
relacion H2O/CH4=4 y una velocidad espacial volumétrica de 8000 h. Se utilizé un

factor de dilucion de 30 % de Argon y se monitoreo la reaccion por 24 horas.

Los experimentos se realizaron a las condiciones mencionadas anteriormente con el
catalizador de Ni/Al>,O3 en granulado de tamafio 0.5-1 mm y estructurado sobre acero
inoxidable, todo este procedimiento se realizd6 a fin de comparar el grado de
desactivacion del catalizador gastado con respecto al fresco y estudiar coémo influye

el estructurar ambos. Por lo que en esta fase se realizaron 4 reacciones en total:
1. Reaccion de reformado de metano usando el catalizador fresco F1 en granulado.
2. Reaccion de reformado de metano usando el catalizador gastado G1 en granulado.

3. Reaccion de reformado de metano usando el catalizador fresco F1 estructurado

sobre acero inoxidable. Luego fue llamado F1E.

4. Reaccion de reformado de metano usando el catalizador gastado G1 estructurado

sobre acero inoxidable. Luego fue llamado G1E.
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111.4 PROPUESTA Y APLICACION DE METODOS DE REGENERACION.

Se formularon solo métodos técnicamente factibles y acorde con los conocimientos
obtenidos sobre los catalizadores de reformado, y que ademas no requieran grandes
cantidades de energia en forma de calor. De acuerdo con esto se mencionan los

siguientes métodos.
111.4.1 Método 1. Regeneracién mecénica.

Consistié en un proceso mecanico de lijado en el cual se extrajo la capa externa del
catalizador gastado con una herramienta (Fresadora) para desgastar la superficie del
catalizador, la cual corresponde a la porcién desactivada. Este lijado incluyo la capa
externa de los orificios que posee el catalizador en su centro, los cuales sirven para
disminuir la caida de presion en el lecho catalitico y aumentar el area de contacto.
Este procedimiento fue realizado junto a la caracterizacion por DRX y microscopia

electronica de barrido.
111.4.2 Método 2. Regeneracién con acido.

Este método se fundamenté en la recuperacion hidrometalirgica de metales y
consistio en la lixiviacion del niquel ubicado en la capa externa desactivada del
catalizador entero por medio de una reaccion quimica con acido a una temperatura,
concentracion de &cido sulfarico, relacion solido-liquido y tiempo de digestion
definido. EI niquel quedara disuelto en el acido como sulfato de niquel y la superficie
externa del solido solo con alumina y pequefias trazas de niquel. La principal razon
por la que se aplicd este método es debido a que también se eliminé el azufre que fue
quimisorbido en el niquel de la capa externa. Luego de esto se re-impregnd con

acetato de niquel sobre el catalizador regenerado el niquel que fue removido.
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Las condiciones de la experiencia con la cual se regener6 el catalizador gastado

fueron:

T=80°C

Relacién Solido/Liquido=1/12 (en peso)
Tiempo de digestion= 50 min
Concentracion 1=8% p/p de H2SO4
Concentracion 2=80% p/p de H2SO4

Luego de los 50 min de digestion, se sacan de los beaker con &cido las pastillas de
catalizador regeneradas, se lavan y se secan a 200 °C por 30 min. Finalmente se
realizd una segunda vez todo el procedimiento de regeneracién a las pastillas y se

pesaron para confirmar que se removid masa de estas (ver Apéndice A).

Se calculd y pesé la cantidad de acetato de niquel tetrahidratado requerido para
reimpregnar por wash-coating el 6xido de niquel removido. Se intentd reimpregnar
los catalizadores regenerados pero tuvo poca adherencia incluso agregando Nyacol,
por lo que la solucion de acetato restante se calcino a 700 °C por 2 horas para formar
niquel soportado en alumina y este se mezclé con el catalizador regenerado previo

granulado quedando una mezcla de solidos (ver Apéndice A).
1.5 GRANULADO DE LOS CATALIZADORES.

Consistid en triturar y tamizar el catalizador hasta conseguir granulos de un tamafio
uniforme entre 0.5-1 mm. Debido a que el reactor del laboratorio posee un diametro
mucho menor al reactor tubular usado en la industria, entonces no se pudieron usar
los catalizadores enteros sino reducidos a granulos, de tal manera que conservando la
velocidad espacial, para la cantidad de masa de catalizador utilizado en el reactor no
se requiera flujos excesivos de alimentacion y no se maximice la caida de presion.
Rase (1977) recomienda mantener una relacion D/Dp (Diametro del reactor/Diametro
de particula) > de 10, y L/Dp (Longitud de lecho/Diametro de particula > 100, para
reducir efectos de acanalamiento en el lecho y mantener un flujo completamente

desarrollado con baja desviacion al flujo piston ideal.
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11.6 CARACTERIZACION FISICOQUIMICA DEL CATALIZADOR
REGENERADO.

Consistid en aplicar las técnicas de caracterizacion de Difraccion de Rayos X (DRX),
y microscopia electronica de barrido (MEB) al catalizador regenerado por los
métodos 1 y 2, para verificar que se eliminaron los contaminantes que desactivan el
catalizador y que no se produjo ninguna otro cambio sustancial que pudiera afectar la

actividad e integridad del catalizador.

I11.7 SOPORTE DE CATALIZADORES SOBRE ESTRUCTURADOS DE
METAL.

Consistio en preparar suspensiones o slurrys con el catalizador fresco F1, gastado G1
y regenerado por el método maés efectivo de regeneracion, a fin de soportarlos sobre
estructuras de acero inoxidable empleando el método de impregnacion por “wash-
coating” para comparar el desempefio de los catalizadores soportados y granulados, y
asi establecer el método de regeneracion mas adecuado y la efectividad adicional que

le otorga el soporte metélico.
111.7.1 Elaboracién de estructurados de acero inoxidable.

Se construyeron las estructuras con una forma similar al empaque comercial

Mellapak® siguiendo los siguientes pasos:

(@) Cortar tiras de 0.5 cm x 60 cm de la malla de 100 mesh.

(b) Sacar hilos metalicos de 50 cm de la malla de 80 mesh.

(c) Corrugar las tiras de malla 100 mesh cortadas.

(d) Juntar una tira lisa de la malla 100 mesh con una corrugada y se enrolla como
un caracol, dejando la plana por el lado interior.

(e) Confirmar que el tamafio del disco corrugado sea suficientemente grande
como para abarcar el diametro del reactor tubular, dejando solo una pequefia

holgura.
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(f) Amarrar el disco corrugado con el hilo metélico.
(g) Lavar con agua jabonosa y luego con abundante agua.

(h) Lavar con acetona y secar en la estufa a 80 °C.

111.7.2 Preparacion del slurry para soportar el catalizador sobre estructuras de

acero inoxidable.

La composicién en peso del slurry que se preparé es 18% de catalizador pulverizado
a un tamafo de particula menor a 90 mm, 8% de Nyacol y 74% de agua destilada.
Estos componentes se vertieron en un beaker y se agito por 24 horas a 350 rpm. El

slurry formado debe poseer un aspecto viscoso.
111.7.3 Tratamiento acido del estructurado de acero inoxidable.

Las estructuras elaboradas se les realizo un pre-tratamiento con &cido para aumentar
la rugosidad de su superficie y asi mejorar la adherencia del slurry a la superficie

metalica.

En primer lugar se lavan las estructuras con agua jabonosa, luego con acetona y se
secan en la estufa a 80 °C. Después se sumergen en acido clorhidrico (HCI) 1M por
24 horas, se lavan con agua destilada hasta que el pH sea neutro y finalmente se secan

en la estufa por 12 horas.

111.7.4 Impregnacion por wash-coating del catalizador sobre el estructurado de

acero inoxidable.

Para el recubrimiento de los estructurados se utilizé el método de wash-coating el
cual consiste en sumergir dichas estructuras en una suspension acuosa del catalizador
(slurry) siguiendo la metodologia propuesta por Olejnik (2010) con algunas

modificaciones:

(@) Sumergir el soporte estructurado previo tratamiento acido en el slurry por 80

segundos, esto emuld la inmersion con la bomba perfusora.
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(b) Secar en la estufa por 10 min a 80 °C.

(c) Realizar una segunda inmersion del soporte en el slurry por 80 segundos.

(d) Secar en la estufa por 10 min a 80 °C.

(e) Calcinar en la mufla a 500 °C por 4 horas con una rampa de calentamiento de
4 °C/min.

111.8 CARACTERIZACION CATALITICA DEL CATALIZADOR
REGENERADO EN GRANULADO Y ESTRUCTURADO, Y
SELECCION DE METODOLOGIA MAS ADECUADA.

Se realizaron las reacciones de reformado de igual forma que en la seccion I11.3 pero
con los siguientes catalizadores:
1. Reaccion de reformado de metano usando el catalizador G1 regenerado por el

método 1 en granulado. Luego fue llamado G1R1.

2. Reaccion de reformado de metano usando el catalizador G1 regenerado por el
método 2 a 8% p/p de H>SO4 en granulado. Luego fue llamado G1R2A.

3. Reaccién de reformado de metano usando el catalizador G1 regenerado por el

método 2 a 80% p/p de H2SO4 en granulado. Luego fue llamado G1R2B.

4. Reaccion de reformado de metano usando el catalizador G1 regenerado por el
método 1 estructurado sobre acero inoxidable. Luego fue llamado G1R1E.

Los resultados fueron comparados con los obtenidos con el catalizador nuevo en
granulado y estructurado a fin de determinar con cual metodologia se obtuvo la

mayor recuperacion de la actividad del catalizador.
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CAPITULO IV

PRESENTACION Y DISCUSION DE RESULTADOS

A continuacion se presentan los principales resultados de la investigacion, asi como

su respectivo andlisis.

IV.1 DETERMINACION DE LAS CAUSAS QUE DESACTIVAN EL
CATALIZADOR.

Es necesario estudiar todos los aspectos referentes a las variables que afectan a los
catalizadores, asi como las diferencias entre las fases y morfologia, desactivacion del
catalizador gastado y la actividad de los catalizadores frescos y gastados, para ello se

inicia el siguiente analisis del proceso de reformado.

IV.1.1 Andlisis del proceso industrial de reformado e influencia de los

procedimientos habituales de arranque y parada sobre el catalizador.

El reformado de metano con vapor es un proceso catalitico donde la reaccion
principal es endotérmica, generalmente se utilizan presiones de operacion entre la
atmosférica y 42 Kg/cm?, temperaturas de salida entre 700 y 850 °C. El catalizador
comunmente es de Oxido de niquel sobre alimina, este debe ser reducido con
hidrégeno o con la misma alimentacion de gas natural a fin de obtener la fase activa
del catalizador cuando se ha alcanzado la temperatura de reacciéon. Uno de los
elementos mas importantes del proceso de reformado es el catalizador por lo que hay

gue tener en cuentas dos aspectos:

e El manejo: los catalizadores de reformado deben ser manejados con cuidado
dentro de barriles metalicos, evitando golpes 0 que por roce se generen particulas
finas que ocasionan caidas de presion en el reactor y mantener la integridad de las
pastillas, también se debe evitar exponerlos a la lluvia por lo que deben estar bien

tapados.
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e La carga: se han desarrollado diversos métodos para llenar los tubos del
reformador con el catalizador, entre ellos estan el de calcetines de plastico y el
Unidense™ que son cepillos con celdas flexibles, sin embargo, este Gltimo
requiere de personal entrenado en este sistema para alcanzar su maximo potencial
(Hawkins, s.f.). Los principales objetivos de estos métodos son obtener una carga
uniforme del catalizador en los tubos, una caida de presion que no puede ser
mayor a 5% de la presién media de los tubos (Richter et al., 2010), y evitar la

fractura del catalizador por lo que no debe caer en caida libre a mas de 3 pies.

La unidad de produccién de hidrogeno, como comunmente se le llama al reformador
en las refinerias y mejoradores, se compone de tres secciones principales: la
preparacion de la alimentacion, donde son removidas las impurezas que podrian
desactivar el catalizador. La seccion de reaccion, en la cual se produce el gas de
sintesis, y la seccién de tratamiento y conversion de la corriente de salida, donde se
incrementa la cantidad de hidrégeno a través de la reaccion de desplazamiento de gas
agua y se remueve el metano que no reaccion6 y el CO2 producido. En la Figura N° 7
se presenta un esquema del proceso (Rosal, s.f.).

Gases de

N, combustion Vapor de alta presion "/VB
»e -—
V4~ H Gases de L~
_"_ combustién
\ 4 15 17
1
H » b 16 18
1 12 |
\I\ \{\ \  Gas de sintesis
S B R
L2 ’ 7 8|9 10 V9 V8
Gas naluralv -y nAAC\,— ~»‘V10 ~ < i
Vapor de media presion
le caldera VO f Vapor de media presion
Agua de caldera ‘pat
Ny7 19 il
Air
n‘\V 12

1. Compresor del gas natural; 2. Homo de fuego directo; 3. Desulfurador; 4. Adsorbedor; 5. Extractor de humo; 6. Precalentador de gas natural para quemadores; 7.
Precalentador de agua de caldera; 8. Sobrecalentador de vapor; 9. Precalentador de mezcla aire-vapor; 10. Precalentador de mezcla vapor-gas natural; 11. Tubos del
reformador, 12. Reformador primario; 13. Reformador secundario; 14. Caldera de vapor 1; 15. Convertidor shift de CO de alta temperatura; 16. Caldera de vapor 2; 17.
Convertidor Shift de CO de baja temperatura; 18. Intercambiador de calor; 19. Compresor de aire.

Figura N°. 7. Diagrama del proceso de reformado.
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Existen tres etapas en la operacion de una unidad de reformado, que tienen un efecto

marcado en la actividad del catalizador: el arranque, la parada y el steaming, por lo

que se describiran a continuacion.

IV.1.1.1 Arranque de un reformador primario.

El arranque comienza con la reduccion del catalizador, de la siguiente forma:

e Reduccion: el catalizador debe ser reducido con una alimentacién de gas natural

con un contenido de azufre menor a 0.5 ppm (en peso).

e Arranque: Para iniciar el proceso de reformado de una planta similar a la que se

muestra en la Figura N° 7 se siguen los siguientes pasos.

(a)

(b)

(©)

Primero se debe abrir la valvula del nitrogeno V4 para purgar todo el
sistema y eliminar el aire dentro de los tubos del reformador (11).

Con el compresor de aire (19) encendido enviando flujo a los quemadores y
con la valvula V3 del metano abierta hacia los quemadores, se tiene que
calentar el reformador primario (12) a una tasa de 50-150 °C/h; esto se
puede realizar mientras fluye el nitrégeno que luego se sustituira por vapor
de media presion al abrir la valvula V6 de dicho servicio o inyectando
directamente el vapor de media presién desde un inicio del arranque sin
usar nitrégeno durante el calentamiento, asegurando siempre que la
temperatura sea al menos 25-50 °C por encima del punto de rocio del vapor
a la presion del sistema, ya que de lo contrario puede ocurrir condensacion
del vapor y quebrar el catalizador (Hawkins, s.f.).

Abrir mas la valvula de vapor de media presién V6 hasta aumentar el flujo
de vapor a un 40-50% del flujo de disefio mientras se ponen en
funcionamiento todos los quemadores y se logre alcanzar la temperatura de
disefio. Tipicamente se incrementa el flujo de vapor antes que la
alimentacion para mantener siempre altas relaciones S/C y evitar la

formacion de coque (Anderson y Osborne, 2013).
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(d)

(€)

(f)

Chequear regularmente la temperatura de pared en los tubos del reformador
para evitar sobrecalentamiento y revisar que el desulfurador (3) y el
adsorbedor (4) donde se purifica la alimentacion de gas natural estén
operativos.

Abrir la véalvula V1 de alimentacion del gas natural para inyectarlo a
aproximadamente un 10% del flujo de disefio, asegurando que la relacion
vapor/carbono (S/C) sea entre 7-10 mol/mol.

Con las valvulas respectivas (V1 y V6), aumentar gradualmente la
alimentacion de gas natural y el flujo de vapor de media presion,
estabilizando primero a 30-50 % del flujo de disefio del gas natural, luego
al 75 % y finalmente al flujo de disefio. Este aumento puede tardar entre 2
y 6 horas, siempre asegurando aumentar primero el flujo de vapor y luego
el de gas natural a fin de mantener siempre una relaciéon S/C igual o mayor
a la de disefio. Por otra parte con la valvula V3 de flujo de gas natural para
los quemadores, incrementar la combustion en el reformador primario (12)
para garantizar que la temperatura de salida no caiga por debajo de 650 °C

cuando inicie la reacciéon endotérmica de reformacion.

IV.1.1.2 Parada de un reformador primario.

IV.1.1.2.1 Parada sin descarga (Standby):

(a)

(b)

(©)

Cerrar lentamente la valvula V1 de alimentacion de gas natural para reducir
su flujo, manteniendo el flujo de vapor de media presion por varias horas.
Esto es llamado “Steaming”.

Cerrar la vélvula V3 del gas natural u otro gas combustible, para asi
disminuir el calentamiento de los tubos a medida que se reduce el flujo de
gas natural.

Continuar el steaming a un flujo reducido de vapor de media presion y un
calentamiento por encima del punto de rocio del vapor, manipulando la

valvula V6 de vapor de media presion y la del gas natural V3. Tipicamente
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se disminuye el flujo de alimentacion antes que el de vapor para mantener
siempre altas relaciones S/C y evitar la formacién de coque (Anderson y
Osborne, 2013).

IV.1.1.2.2 Parada con descarga (Parada al frio): seguir los pasos a, by c de la

parada sin descarga (Standby).

(d) Con un enfriamiento permitido en los tubos del reformador (11) de hasta
100 °C/h, se baja la temperatura hasta al menos 30 °C por encima del punto
de rocio del vapor cerrando la valvula V3 del gas natural que alimentan a
los quemadores.

(e) Reemplazar el vapor por nitrégeno, cerrando la valvula V6 de vapor de
media presion y abriendo la valvula V4 del nitrégeno. Continuar enfriando
hasta temperaturas por debajo de 100 °C. Una practica usual es utilizar aire
durante esta etapa en lugar de nitrégeno para purgar el sistema y asi oxidar
el catalizador para hacerlo lo mas estable posible para su descarga.

(f) El catalizador puede dejarse a esas condiciones o ser descargado por el tope

o fondo de los tubos.
IV.1.1.3 Steaming del catalizador.

Este se puede utilizar para varias tareas, entre ellas se encuentra estabilizar el
catalizador oxidando el niquel soportado cuando se piensa descargar de los tubos;
también se utiliza para remover coque, esto se puede obtener inyectando solo vapor o
con una mezcla aire-vapor, y otro uso aungue no tan efectivo si la desactivacion es
muy profunda es la remocidn de azufre, el vapor se utiliza mezclado con hidrégeno a

una relacion 10:1 molar por un méximo de 72 horas.
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De acuerdo a los andlisis de los procesos antes descritos, a continuacion se presenta
un resumen de los principales problemas que pueden presentarse en una unidad de

reformado.
IV.1.1.4 Solucion de problemas en el reformador primario.

En la siguiente Tabla N° 3 se describen los posibles problemas que se pueden
presentar en el catalizador de reformado durante el arranque, operacion o parada del

reformador, sus posibles consecuencias 'y su respectiva  correccion.
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Tabla N° 3. Solucién de problemas comunes que afectan el catalizador de reformado.

Problema

Envenenamiento por

azufre

Formacion de coque

Sinterizacién del

niquel

Espinelizacién

Distribucion de flujo

deficiente

Descripcion

Los sitios activos son
ocupados por la
quimisorcién de azufre,
provocando una fuga de
metano

por la baja

conversion.

El coque recubre los
sitios activos y poros
del catalizador,
provocando una fuga de
metano por la baja
conversion. Puede ser

causado cuando una
alimentacion de
hidrocarburos  pesados

es introducida o por un

flujo erréneo de
alimentacion,

principalmente en
plantas de bajas
relaciones S/IC

(Hawkins, s.f.)

Los pequefios cristales
cercanos de niquel se
unen en uno mas
grande por estar el
catalizador sometido a
altas temperaturas por
un tiempo prolongado,
generando asi una
fuga de metano por la

baja conversion.

Formacion en la
pastilla del catalizador
de NiAl;O., el cual no
tiene actividad y es
dificilmente reducible
a la  temperatura

regular de reduccién,

por lo que su
formacion reduce la
conversion. Es

causado por un mal
procedimiento del

steaming y altas
temperaturas  (>760
°C).

El catalizador luce de

color azul cuando
ocurre la

espinelizacion.

Es la canalizacién, que
produce una fuga de
metano 0 la
obstruccion  de  los
tubos del reformador y
puede ser causado por
una carga inadecuada
del catalizador, disefio
pobre del distribuidor
de la alimentacion
(Anderson y Oshorne,
2013) o formacion de
coque que aumentan la
caida de  presion.
Ademas reduce la
eficiencia de la planta,
por la baja presién de
succion en el
compresor del gas de
sintesis  (Anderson vy

Osborne, 2013).
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Continuacién de la Tabla N° 3. Solucién de problemas comunes que afectan el catalizador de reformado.

Problema

Envenenamiento por

azufre

Formacién de coque

Sinterizacion del

niquel

Espinelizacién

Distribucion de flujo

deficiente

Consecuencias

Cuando un catalizador

esta  envenenado  se
inhibe la  reaccion
principal endotérmica

por lo que aumenta la
temperatura de pared en
los tubos (se observan
manchas blancas), que
puede causar: -
Fractura de los tubos.
-Formacién de coque y
por ende una alta caida
de presién (Anderson y
2013).

- Sinterizaciéon si no se

Osborne,

corrige esta situacion en

un corto periodo.

Al inhibirse la reaccion
principal  endotérmica
aumenta la temperatura
de los tubos, lo que
provoca:

- Aumenta la caida de
presién
Oshorne, 2013).

- Riesgo en la

(Anderson 'y

integridad de los tubos
(fractura).

- Sinterizacion si no se
corrige esta situacion en

un corto periodo.

un

sinterizado tiene baja

catalizador

conversion por lo que
se puede observar un
enrojecimiento de los
tubos por la alta
temperatura a la que
estdn expuestos sin
gue ocurra la reaccion

principal endotérmica

que absorbe dicho
calor, por lo que
puede generar:

-Riesgo en la

integridad de los
tubos.

-Formacién de coque
y por ende aumento de

la caida de presion.

Una baja conversion
lleva a incrementos en
la temperatura de los
tubos lo que puede
ocasionar:
-Formacién de coque
y por ende aumento de
la caida de presion.

-Sinterizacion.

Canalizacion;
-Baja conversion.
-Aumento de la
temperatura en  los
tubos lo que puede
generar  coque Yy
sinterizacion.
Obstruccion:
-Aumento de la caida
de presion.

-Aumento de la
temperatura de los
tubos debido a que no
fluye la alimentacion a
del

pudiendo causar esto

lo largo tubo,

formacion de coque
antes de la obstruccion,
sinterizaciéon y poner

en riesgo los tubos.
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Continuacién de la Tabla N° 3. Solucion de problemas comunes que afectan el catalizador de reformado.

Problema Envenenamiento por Formacion de coque Sinterizacion del Espinelizacién Distribucion de flujo
azufre niquel deficiente

Revisar: -Revisar Si la | Investigar la causa del | Investigar cual fue el | En caso de formacion
-Si la alimentacion posee | alimentacién tiene un | incremento de | causante del aumento | de coque hacer un
un alto contenido en | alto  contenido  en | temperatura, podria | de la temperatura en | steaming.
azufre. hidrocarburos pesados. | ser a raiz de un |los tubos o el | En otro caso se debe
-Si existe alguna falla en | -Realizar un steaming | descontrol en los | procedimiento erréneo | hacer una parada* y
el hidrodesulfurador o el | con solo vapor o | quemadores, este | que se realizd durante | reemplazar el
adsorbedor aguas abajo. mezclado con aire. calentamiento debe ser | el steaming. catalizador,
-Si los catalizadores del | En  caso de  no | controlado La espinelizacion es | asegurandose de
tope que son mas | corregirse, hacer una | rapidamente para | irreversible a las | obtener una
resistentes al | parada* y cambiar el | mantener una | condiciones de | distribucién uniforme

Correccion envenenamiento estan | catalizador. temperatura de pared | operacion del | del catalizador sin una
aln activos. que le dé una | reformador primario. caida de presion mayor
En algunos casos un razonable vida Util a al 3-5% de la presion

steaming mezclado con
hidrégeno a relacién 10:1
molar puede solucionar el
problema.

En otro caso hacer una
parada* y cambiar el

catalizador.

los tubos (Anderson y
2013), por

formacion de coque,

Osborne,

envenenamiento o una
distribucion de flujo

deficiente.

media de los tubos.

*Se refiere a una parada con descarga o parada en frio.
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Estos problemas de envenenamiento por azufre, formacion de coque, sinterizacion del
niquel, espinelizacion y una mala distribucion de flujo (puede desencadenar los
demas, excepto envenenamiento) que se mencionan en la Tabla N° 3 y afectan el
catalizador durante la operacion, arranque y parada, se tomaran en cuenta como
posibles causantes de la desactivacién de los catalizadores gastados, siendo los
resultados de la caracterizacion fisicoquimica los que definan si es consecuencia de

uno de ellos o una mezcla de varios estos problemas que se mencionan.
IVV.1.2 Caracterizacion previa de los catalizadores frescos y gastados.

Se realizo la caracterizacion fisicoquimica y prueba catalitica de los catalizadores
frescos y gastados a fin de estudiar los cambios en las fases de la superficie,
morfologicos, de interaccion soporte-especie reducible, de composicidén quimica que
sufre el catalizador en cada uno de estos estados y su contribucién a la pérdida de la
actividad del catalizador gastado, para ello primeramente se describen estos

catalizadores.
IV.1.2.1 Descripcion de los catalizadores fresco y gastado.

El catalizador de reformado analizado es un sélido con forma de pastilla cilindrica
perforada, con un diametro de 1.9 cm y una altura de 1.6 cm, los orificios que posee
son uno circular en el centro de la pastilla de 0.5 cm y alrededor tiene nueve orificios
circulares de 0.3 cm, a continuacién se presenta la Figura N° 8, donde se muestra el

catalizador de reformado descrito en estado fresco y gastado.

Figura N°. 8. Catalizador de reformado en estado Gastado (izq.) y Fresco (der.).
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Como se aprecia en la Figura N° 8, los catalizadores gastados y frescos tienen un
aspecto diferente, principalmente en su coloracion. El catalizador fresco tiene un tono
mas oscuro que generalmente es el color del niquel en su estado reducido, mientras
que el gastado tiene una capa de color verdoso, lo que indica entre otras cosas que el

niquel esta en su forma oxidada (NiO).
IV.1.2.2 Difraccién de Rayos X (DRX) del catalizador fresco y gastado.

Fue necesario determinar cuales son las fases presentes en el catalizador Fresco (F1),
es decir en un catalizador que no ha sido utilizado en el proceso de reformado

anteriormente, mediante el andlisis del patron de DRX mostrado en la Figura N° 9.
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Figura N°. 9. Difractograma del catalizador Fresco F1. Haz DRX: Cu-Ka (1.541874) A.

Por su apariencia ligeramente verdosa (Figura N° 8) se intuye que el catalizador
ademaés de Al,O3 posee NiO, lo cual se confirma en el difractograma de la Figura N°
9 y es acorde al reporte de Oliveira et al. (2010) donde asevera que el niquel es el
metal activo para el RMV. Por otro lado es posible que este catalizador posea

espinelas como el CaAlsO7 y Ca2Al>Os que sirven como soporte, como reportan en su
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trabajo Hashemnejad y Parvari (2011), las cuales aumentan la velocidad de
gasificacion del coque (Morlanés, 2007). El pico de mayor intensidad aparentemente
le pertenece al MgO y se observa otra especie alcalinotérrea como el CaO, ambos son
promotores y se usan para disminuir la formacion de coque debido a la fuerte
interaccion soporte-metal (Damyanova et al., 2012), adicionalmente el CaO decrece
la movilidad atomica del metal sobre el soporte, es decir decrece el grado de
sinterizacion (Bartholomew, 2001). Por ultimo, existe la posibilidad de que este
catalizador contenga Ag.0, probablemente para favorecer la reduccion del NiO
(Morlanés, 2007).

Como se menciona en la metodologia, el FOM (Figure of Merit) del programa Match
es una representacion de la probabilidad de que los picos que aparecen en el
difractograma realmente le pertenecen a las fases mencionadas, siendo el numero 1
equivalente al 100%; en la Tabla N° 4 que se muestra a continuacién se enlistan las
fases anteriormente mencionadas en el difractograma de la Figura N° 9 junto a sus
FoM respectivas, en el cual se puede apreciar que las fases que tienen mas altas
probabilidades de estar presentes son los aluminatos de calcio y el niquel.

Tabla N° 4. Probabilidad FoM de que las fases detectadas coincidan con las reales presentes en el
catalizador, segun el difractograma de la Figura N° 9.

Fase Cédigo Match* FoM
CaAl4Or 99-100-8732 0.8552
Al,O3 99-101-2046 0.7394
CaO 99-100-7851 0.7639
Ag20 99-101-0833 0.7473
wo | Eies [ o
NiO 99-101-0564 0.7598
Ni 99-101-1166 0.8149
CaAl;0s 99-100-2471 0.8038

*Base de datos AMCSD 16.06.09

Por otra parte en esta investigacion fue necesario analizar si varian las fases en puntos

diferentes de la pastilla o es totalmente uniforme, por lo que a continuacion se
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muestra la comparacion entre los patrones DRX de la capa externa del catalizador de
reformado fresco F1 y su capa interna en la Figura N° 10.
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Figura N°. 10. Difractogramas de la capa externa (Arriba) e interna (Abajo) del catalizador Fresco F1.
Haz DRX: Cu-Ka (1.541874) A.

Como puede apreciarse en la Figura N° 10, no existen diferencias significativas entre
las fases de la capa externa e interna del catalizador fresco, destacan solo algunas
como la presencia en la capa interna del Ca2Al20s, el cual se debié haber formado a
partir del CaAlsO7 en el proceso de calcinacion cuando fue sintetizado por el
proveedor, y la de Ag20. Por otro lado, en la capa externa del catalizador se
encuentra la plata (Ag) en su forma reducida, que como se menciond anteriormente
favorece la reduccion del 6xido de niquel a su estado elemental (Morlanés, 2007).
Ademas la intensidad de los picos de Al203 y CaAlsO7 es mayor en la capa interna,
por lo que los cristales de estos son més grandes en dicha capa, en concordancia con
la caracterizacion realizada por Hashemnejad y Parvari (2011) a catalizadores

similares.
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Uno de los principales objetivos de este trabajo es investigar qué es lo que desactiva
el catalizador por lo que es preciso observar la diferencia de las fases presentes en la
superficie del Catalizador Fresco y el Catalizador Gastado, como se muestra en la

siguiente Figura N° 11, que contiene los respectivos patrones de DRX.
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Figura N°. 11. Difractogramas del catalizador de reformado Fresco F1 (Arriba) y el Gastado G1
(Abajo). Haz DRX: Cu-Ka (1.541874) A.

El catalizador gastado G1 estudiado en este trabajo posee una capa de color verdoso
que se intuye sea consecuencia de la desactivacion del catalizador y/o la oxidacion
del niquel. Como se puede apreciar en la Figura N° 11, en el difractograma que le
pertenece al catalizador gastado existe la presencia de elementos desactivantes como
el coque y de compuestos sulfurados (NiS) producto del envenenamiento por una
fuerte quimisorcion del azufre sobre los sitios activos (niquel), blogueando asi los
sitios para la reaccion catalitica (Bartholomew, 2001), en general ambos (Coque y
Azufre) disminuyen la cantidad de sitios activos disponibles en la superficie y por
ende la conversion. Adicionalmente, los picos pertenecientes al Ni tienen mayor

intensidad en el catalizador gastado, lo que revela una posible aglomeracion de las
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particulas de estos cristales (Hashemnejad y Parvari, 2011), cominmente conocida
como sinterizacion producto de la exposicion prolongada del catalizador a altas
temperaturas y que puede haber sido causada por uno o varios de los problemas
discutidos en la Tabla N° 3 de la seccion de analisis del proceso industrial, como el

envenenamiento, la formacion de coque o distribucion de flujo deficiente.
IV.1.2.3 Microscopia Electrdnica de Barrido (MEB) del catalizador fresco y gastado.

Para reforzar los resultados obtenidos en los DRX adicionalmente se le realizaron
diferentes analisis de microscopia electronica de barrido a los catalizadores en estado
fresco y gastado, a continuacion se muestra en la Figura N° 12 el analisis
semicuantitativo por EDS del catalizador fresco.
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Figura N°. 12. Anélisis semicuantitativo (EDS) del catalizador fresco F1. Voltaje: 18 kV,
Magnificacion: 1000.
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Tabla N° 5. Porcentaje en peso del catalizador fresco F1 en los puntos 1y 2 de la Figura N° 12.

C 0] Al Ca Ni
Punto 1 45.13 54.87
Punto 2 9.06 35.92 31.78 10.70 12.54

Como indica la Figura N° 12, la zona clara de la superficie de catalizador marcada
como “Punto 17, es una zona donde se detecta solo aluminio y oxigeno, es decir,
posiblemente se trate de alimina ya que esta presenta un color blanco en su estado
puro y ademas coincide con la identificacion de fases hecha por Nazemi et al (2011),
en la cual afirma que la zona mas clara (blanca) pertenece al NiAl>O4 y la gris a la
alimina; cabe destacar que en los analisis por DRX no se detectd la presencia de
NiAlO4, sin embargo los picos de esta fase podrian estar solapadas con las otras
especies lo que hace dificil su identificacion, por lo que no se descarta su presencia y
se requirio de un TPR para aclarar este hecho. Por otro lado, en el area marcada por el
“Punto 2” ademas de aluminio y oxigeno que reafirma la posible presencia de
alimina, se encontraron elementos como niquel y calcio en concordancia a las fases
de Ni, NiO, CaO, CaAlsO7 y otros aluminatos de calcio encontradas en los DRX,
ademéas en la Tabla N° 5 se observa el porcentaje en peso de los elementos
encontrados, entre los cuales esta el Ni con un 12.54% en peso acorde al rango que
menciona Sheik et al. (2013) de 2.5-20% en peso. La presencia de carbdn en el
“Punto 2” es un hecho singular dado que el catalizador al estar en estado fresco nunca
fue usado en reaccion por lo que no se pudo formar coque por esta razon, sin
embargo, existe posibilidad que sean restos de alguna sustancia organica usada

durante la sintesis del mismo.

Posteriormente fue necesario comparar la superficie del catalizador fresco F1 y
gastado G1 como se muestra en la Figura N° 13, a fin de distinguir aspectos visibles

que los diferencien entre si.
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Figura N°. 13. MEB del catalizador fresco F1 (izq.) y el catalizador gastado G1 (der.). Voltaje: 18 kV,
Magnificacién: 100.

Como se puede apreciar en ambas imagenes, el catalizador gastado presenta una
superficie visiblemente mas compacta que el catalizador fresco, esta superficie
compacta del catalizador gastado podria ser consecuencia de algun tipo de colapso de
la estructura debido a alguna condicion extrema a la que pudo estar expuesto el
catalizador, como por ejemplo, el colapso de la estructura del soporte por efecto
térmico que expone Maina et al. (2009) en su investigacion, el cual reduce la
dispersion metalica del catalizador. También podria ser producto de una “carga

inadecuada” del catalizador o un flujo de alimentacion muy alto.

Para confirmar la existencia de las diferentes especies nombradas en el analisis de los
DRX de los catalizadores frescos y gastados se hicieron pruebas de EDS, este
detector esta acoplado al microscopio electronico de barrido. Para ello se hizo un
barrido de la superficie del catalizador como se muestra en la siguiente Figura N° 14.
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Figura N°. 14. Barrido del MEB a lo largo de la superficie del catalizador fresco (izq.) y gastado (der.).
Voltaje: 18 kV, Magnificacion: 100.

Este tipo de andlisis permite conocer como varia la composicion de un catalizador a
lo largo de su superficie, si existe algun gradiente o es completamente uniforme. Los
resultados de este barrido no muestran una tendencia clara por posible falla del
equipo, lo que se hace imposible detectar si la cantidad de niquel varia a lo largo de la

pastilla de catalizador (ver Apéndice B).

A fin de hallar la posible causa de desactivacion del catalizador gastado G1, se le hizo

el andlisis semicuantitativo que se muestra a continuacion en la Figura N° 15.
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Figura N°. 15. Analisis semicuantitavo (EDS) (der.) de la superficie del catalizador gastado G1 (izq.).
Voltaje: 18 kV, Magnificacion: 100, Angulo: 50°.
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Tabla N° 6. Porcentaje en peso del catalizador gastado de la Figura N° 15.

Elemento C (0] Na Al K Ca Ni Total

% Peso 7.98 34.14 1.22 30.19 0.29 5.59 20.58 100.00

Al observar la Figura N° 15 y la Tabla N° 5, se puede notar que al igual que varias
figuras anteriores, se encontro la presencia de aluminio y oxigeno, niquel y calcio que
confirman la posible existencia de las fases Ni, NiO, Al.Oz3, CaO y aluminatos de
calcio. Por otro lado, también se detectd carbono que podria ser causa de la formacion
de cogue como se menciond anteriormente y también una pequefia cantidad de
elementos alcalinos como potasio y sodio, el potasio es méas efectivo que el sodio en
la reduccion de coque pero al mismo tiempo disminuye mucho maés la actividad

especifica en el proceso de reformado que el sodio (Morlanés, 2007).

Adicionalmente, se realiz6 con el microscopio electrénico de barrido una técnica de
caracterizacion conocida como “maping” al catalizador fresco F1 junto con un
andlisis semicuantitativo de esa misma zona analizada con el maping, como se puede

observar en la siguiente Figura N° 16.

440653868
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Figura N°.16. Mapeo (izq.) y analisis semicuantitativo (der.) de la superficie del catalizador fresco F1.
Rojo: Aluminio, Amarillo: Oxigeno, Azul claro: Niquel. Voltaje: 18 kV, Magnificacion: 100.
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Acorde a los resultados obtenidos en las figuras anteriores, en esta Figura N° 16 se
observa una superficie con una cantidad predominante de puntos de color rojo y
amarillo, correspondientes al aluminio y oxigeno respectivamente, y que ademas
poseen en el andlisis semicuantitativo las mayores intensidades (counts),
fortaleciendo de esta forma lo que se especula hasta ahora, la presencia de alimina
y/o aluminatos de calcio. También se observa en el maping una pequefia cantidad de
puntos de niquel bien dispersados en la superficie del catalizador, lo cual es
congruente a lo que menciona Dimitrijewits et al. (2001) en su trabajo, “La actividad
de un catalizador soportado depende fuertemente del grado de dispersion del metal
activo correspondiente en la matriz y de la naturaleza de los centros activos”. Por otro
lado, en el andlisis semicuantiativo se observa la presencia de manganeso y de
carbono, ambos posiblemente sean residuos de la sintesis del catalizador. Es de
resaltar que la seccion inferior del mapeo no presenta puntos posiblemente debido a
que el angulo en que se le realizo la microscopia a la muestra no permitioé analizar

toda la superficie.

Por ultimo se le realiz6 también un maping y andlisis semicuantitativo al catalizador

gastado G1, como se puede ver en la siguiente Figura N° 17.

: ”25957 Fll scale couns: 3485

Figura N°. 17. Mapeo (izq.) y andlisis semicuantitativo (der.) de la superficie del catalizador gastado
G1. Rojo: Aluminio, Azul claro: Niquel. Voltaje: 18 kV, Magnificacion: 100.
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La Figura N° 17 indica que al igual que la muestra de catalizador fresco, esta muestra
gastada (G1) presenta aluminio y niquel, lo cual concuerda con los resultados
obtenidos en las otras figuras analizadas. Por otra parte, el analisis semicuantitativo es
similar al mostrado en la Figura N° 15, en la que se hablo sobre la presencia de calcio
como parte de las fases CaO y los aluminatos de calcio, mientras que el potasio y el
sodio son aditivos para reducir la formacion de coque. El carbono presente puede ser
originado por restos de la posible sustancia organica con que se sintetizo el
catalizador o coque que se adhirié a la superficie de este durante el proceso de
reformado ya que como menciona Morlanés (2007), los procesos de reformado de
hidrocarburos con vapor para la obtencion de hidrégeno, implican un riesgo de

formacion de coque, que puede causar serios problemas durante el proceso.
IV.1.2.4 Reduccion a Temperatura Programada (TPR) del catalizador.

A fin de conocer que especies reducibles se encuentran en la superficie del
catalizador de reformado estudiado, se le hizo un TPR a este como se aprecia en la

siguiente Figura N° 18.
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Figura N°. 18. Reduccion a temperatura programada del catalizador fresco.

Esta figura sefiala que existen posibles especies de o0xido de niquel disperso con baja

a alta interaccion con el soporte representada por los maximos a 440 °C (713 K), 550
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°C (823 K) y 670 °C (943 K) respectivamente. Los maximos observados estan dentro
del intervalo que reporta Dos Santos et al. (2005) de 600-1000 K para la reduccion
del 6xido de niquel disperso interactuando con el soporte y son similares a los
observados en las curvas TPR que Morlanés (2007) obtiene para catalizadores
NiCaAl sintetizados. El pico de mayor intensidad (sefial TCD) que aparece en la
figura a 750 °C (1023 K) es atribuido a la reduccién de compuestos de mayor
interaccion con el soporte, el cual podria ser un aluminato de niquel (NiAl2Os), ya

que estos aparecen entre 1000-1273 K (Dos santos et al., 2005).
IV.1.2.5 Barrido de temperaturas del reactor con el catalizador fresco.

Para encontrar la temperatura de reaccion a la que se deben realizar las corridas para
comparar los catalizadores, se realizd un barrido de temperatura desde 600 °C a 850
°C al catalizador fresco F1, aplicando el método de punto de retorno, aumentando y
disminuyendo la temperatura, y comenzando y terminando en el mismo punto, de esta
manera se garantiza que la disminucién en la actividad se debe Unicamente a una
disminucion de la temperatura y no a una desactivacion del catalizador. El criterio de
seleccion fue alcanzar una conversion por encima de 20 % con este catalizador fresco
a fin de obtener luego una conversion con el catalizador gastado por encima de 0 %
para poder compararlos, y el otro criterio es que se encuentre lejos del equilibrio.

La reduccidon se realiz6 bajo flujo de H> (20 mL/min), calentando hasta 700 °C a

razon de 2 °C/min y manteniendo la temperatura de 700 °C por 3 h.

Se utilizé el protocolo con velocidades de calentamiento y enfriamiento de 1°C/min,

esquematizado en la Figura N° 19.

900°C

Sh
1°C/min 1°C/min  0,7°C/min 1°C/min 1 °C/min 1°C/min

Figura N°. 19. Protocolo de calentamiento para el barrido de temperatura.
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En esta etapa se realizaron dos corridas con el catalizador fresco F1. La primera bajo
las condiciones de operacion tipica y la segunda realizando previo a la reaccién, un
tratamiento con vapor de agua o “steaming” a 600 °C durante 12 h, con una corriente
de argon saturada con vapor de agua. La razon para el “steaming” fue la percepcion
del olor caracteristico de H.S en la corriente de salida del reactor, al aumentar la
temperatura a 800 °C, durante el primer barrido de temperatura. A fin de corroborar
que el olor percibido era H2S, se hizo burbujear la corriente de gas a la salida del
reactor en una solucion de sulfato de cobre, observandose la formacion de un
precipitado de color oscuro, correspondiente a sulfuro de cobre (CuS), en la Figura N°
20 se puede apreciar la diferencia de coloracion y el precipitado observado luego de
las corridas a 800, 850 y 900 °C.

Es necesario destacar que la Unica fuente posible de H2S en el sistema es el
catalizador, ya que los gases empleados, metano y argdn son gases de ultra alta
pureza (UAP) y en las pruebas hechas con anterioridad nunca se presento6 el olor a

compuestos azufrados.

Figura N°. 20. Solucidn de sulfato de cobre: a) Inicial, b) Después de 8 horas de reaccion a 850°C, c)
Precipitado recolectado CusS.

Las conversiones de metano del catalizador fresco para las dos corridas nombradas
anteriormente, se compararon con el equilibrio termodinamico, como se muestra en la
siguiente Figura N° 21.
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Figura N°. 21. Conversion de CH, para el catalizador fresco a V=23370 h!, comparada con la
conversion en equilibrio termodinamico.

En la Figura N° 21, se puede observar que la conversion total de metano no varia
apreciablemente en las dos experiencias realizadas. Sin embargo, se obtuvieron
mayores diferencias en la relacion molar H2/CHs4 convertido, tal como se muestra en
la Figura N° 22. Siendo mayor la relacion H2/CHa convertido en la experiencia con
“steaming”, lo cual indica que este procedimiento hace al catalizador mas selectivo
hacia Ha, posiblemente eliminando la fuente de formacion de compuestos azufrados,
ya que para esta experiencia no se percibio el olor de estos compuestos, ni se obtuvo

el precipitado de CusS, observado en la experiencia sin “steaming”.
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Figura N°. 22. Variacién de la relacion molar Ho/CH4 convertido, para el cat. fresco, en las
experiencias con y sin “steaming”.
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Basado en los resultados mostrados en la Figura N° 21 y Figura N° 22, y los
resultados que obtuvo Ojeda (2008) se selecciond una temperatura de 700 °C para la

realizacion de las pruebas cataliticas.

A continuacion en la Figura N° 23, se muestra la apariencia del catalizador fresco
luego de cada condicion a la que fue sometida en los experimentos de barrido de

temperatura.

Figura N°. 23. a) Cat. Fresco, b) Cat. Fresco después del barrido de temp. sin “steaming”, c) Cat.
Fresco después del barrido de temp. y vel. espaciales (con “steaming” previo).

Como se observa en la Figura N° 23, luego que el catalizador es sometido al barrido
de temperatura obtiene un cambio de color, este puede ser producto de la reduccion
del niquel que como se menciond anteriormente es de color gris. También se aprecia
que luego de que este es sometido al steaming y el barrido de velocidades espaciales,
este se pulveriza por la reduccion de la resistencia mecanica que le causa el steaming

y cambia a un color negro, el cual es una caracteristica de la formacion de coque.

Cabe destacar que para las pruebas cataliticas se utilizd una velocidad espacial
volumétrica menor a la utilizada durante el barrido de temperatura en funcién de los
resultados reportados en la bibliografia, donde se menciona que para estos
catalizadores comerciales se usan velocidades entre 4000-8000 h, ya que requieren
un mayor tiempo de contacto, y una temperatura de 700 °C (Ojeda, 2008). La

velocidad espacial volumétrica elegida fue 8000 ht.

Suplementariamente se hizo la caracterizacion del catalizador fresco después de las

reacciones realizadas durante el barrido de temperatura y se compararon los
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difractogramas del catalizador antes y después de la reaccion, esto se refleja en la
siguiente Figura N° 24.
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Figura N°. 24. Difractogramas del catalizador Fresco F1 antes de la reaccién (Arriba) y luego de la
reaccion (Abajo). Condiciones de reaccion: T=600-900 °C, P=1 atm, S/C=4. Haz DRX: Cu-Ka
(1.541874) A.

En esta Figura N° 24, se observan algunos picos de mayor intensidad en el
difractograma del catalizador luego de la reaccidn con respecto al catalizador fresco
(antes de la reaccion) lo que se traduce en un posible aumento del tamafio de los
cristales, principalmente de las fases de los aluminatos de calcio, de forma similar al
comportamiento observado difractograma la capa interna del catalizador fresco
(Figura N° 10). Asimismo se observa la posible presencia de coque y sulfuro de
niquel, destacando que este Gltimo no deberia haberse formado por consecuencias de
la reaccién pues en el equipo del laboratorio se alimenta metano de ultra alta pureza
(UAP). Cabe la posibilidad de que la presencia de azufre en el catalizador fresco se
deba a algun residuo de sintesis, ya que segun la bibliografia consultada este es uno
de los venenos de estos tipos de catalizadores, el cual reacciona con el sitio activo y

se forma sulfuro de niquel el cual es un compuesto estable y poco reactivo. Otra
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posibilidad que se puede mencionar es que el catalizador venga de fabrica dopado con
trazas de azufre para formar agrupaciones sobre la superficie del catalizador dejando
islas con centros de niquel libres, es importante controlar el tamafio de las
agrupaciones de azufre sobre los centros metalicos, ya que el reformado de metano
requiere una isla de &omos de niquel de menor tamafio que la necesaria para la

formacion de coque (Morlanés, 2007).
IV.1.2.6 Pruebas catalitica del catalizador fresco y gastado.

En esta seccion se estudiaron los resultados de la reaccion de reformado de metano
con vapor en la planta de reformado escala banco de evaluacion de catalizadores que
se encuentra en el Laboratorio de Valorizacion de Gas Natural y Corrientes de
Refineria, con el reactor tubular sin catalizador, con el catalizador fresco F1 y con el
catalizador gastado G1, estos dos ultimos granulados a un tamafio de particula de 0.5-

1 mm.

Se realiz6 un ensayo en blanco (sin catalizador) para verificar que bajo las
condiciones de reaccion ningun otro componente del reactor a parte del catalizador
incide sobre la conversidn del metano por el proceso de reformado. La conversion de
metano varié entre 2-10% durante los 95 minutos que se monitored la reaccion,
obteniéndose un promedio de conversion de 5.2% y una relacién molar Ho/C0O=2.97
(ver Apéndice C), estos resultados probablemente no sean como consecuencia de la
reaccion de reformado de metano con vapor sino del craqueo térmico del metano, tal
y como expone Morlanés (2007) cuando analiza su ensayo en blanco, “los productos
que se obtienen a partir de 973 K (700 °C) no son los que se forman en la reaccion de

reformado con vapor, sino que son los correspondientes al craqueo de hidrocarburos™.

A continuacion en la Figura N° 25 se presenta un grafico de conversiéon vs. Tiempo
donde se compara la actividad alcanzada por el catalizador fresco F1 y el catalizador

gastado G1.
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Conversion de Catalizador Fresco y Gastado
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Figura N°. 25. Grafico de conversion de metano para un sistema con catalizador Fresco y gastado.
Condiciones de Operacion: T=700°C, P=1 atm, S/C=4 mol/mol y V=8000 h 1,
En la Figura N° 25, se observa que durante las 14 horas que se monitored la reaccion,
el catalizador gastado mantiene una conversién de metano menor al catalizador fresco
como se esperaba, esto es atribuido a una posible mezcla de varios de los factores de
desactivacion que se encontraron y estudiaron en la seccion de andlisis del proceso
industrial y caracterizacion fisicoquimica, entre ellos se puede mencionar como
posibles factores de desactivacion en la superficie o capas mas externas del
catalizador al azufre, el envejecimiento (colapso de estructura) y posiblemente la
sinterizacion. Por otro lado, se debe mencionar que los resultados se muestran
después de 240 min (4 horas) debido a que el tiempo por debajo de este pertenece al
tiempo de induccién del catalizador fresco en granulado y son valores de conversion
muy oscilantes o como para el caso del catalizador gastado por debajo de 420 min (7
horas) en algunos casos cercanos a cero. De esto ultimo se distingue entonces que el
catalizador gastado tiene un tiempo de induccion mayor al fresco, posiblemente

motivo de la desactivacion.
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Tabla N° 7. Promedios de conversion y relacion molar H,/CO de los catalizadores fresco y gastado.

XcHa (%0) Relacién molar H2/CO
Catalizador fresco F1 55.48 6.66
Catalizador gastado G1 19.85 4.38

Como se puede apreciar en la Tabla N° 7, el promedio de conversion del catalizador
gastado es menor al del fresco como era de esperarse al observar las tendencias de
estos en la anterior Figura N° 25 y el estado en que se catalogaron, ademas es similar
a la conversion de catalizador gastado (Xcu=10%) que reportan Hashemnejad y
Parvari (2011) para un catalizador similar soportado en aluminatos de calcio y 18%

en peso de Ni.

A fin de comparar la actividad de los catalizadores, fue necesario crear un parametro
que denominaremos Actividad Relativa (%A), y se obtiene por la divisién de la
conversion del catalizador estudiado con la del fresco granulado (conv. Cat.
Estudiado*100 /conv. Cat. Fresco granulado), en la Tabla N° 8 se puede apreciar la

del catalizador fresco y gastado.

Tabla N° 8. Actividades relativas (%A) de los catalizadores fresco y gastado

Catalizador %A (%)
Fresco F1 en granulado 100
Gastado G1 en granulado 35.78

Estos valores mostrados en la Tabla N° 8, representan que tan activos son los
catalizadores estudiados respecto al catalizador fresco granulado. Para el caso del
catalizador gastado G1 la actividad relativa es %A=35.78 %, es decir, que el
catalizador gastado granulado tiene solo un 35.78 % de la actividad que tiene el
catalizador fresco granulado. Este mismo pardmetro se uso para los catalizadores

regenerados y estructurados.
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Por otro lado, se propone el siguiente set de reacciones que pueden explicar los
resultados obtenidos:

CH, + H,0 & CO + 3 H, (Ec.1)
CO+H,0< CO, + H, (Ec.2)
CHy & C(s + 2H, (Ec.11)
CH, + CO, & 2CO + 2H, (Ec.12)

Combinando las reacciones anteriores se obtiene la siguiente ecuacion:
3CHy + 2H,0 & C)+2CO + 8H, (Ec.13)

La relacion molar H2/CO de esta ecuacion anterior es 4, el cual es un valor andlogo al
obtenido experimentalmente con el catalizador gastado de 4.38, que se muestra en la
Tabla N° 7. Este tipo de reacciones son acorde a lo esperado para este tipo de
catalizador pues al estar desactivado se favorecen las reacciones de formacion de
coque (Ec. 11) que principalmente dependen de la temperatura. Ademas, la reaccion
de desplazamiento agua-gas (Ec. 2) es posible debido a que la temperatura de
operacion es menor a 800 °C, temperatura en la cual la reaccion cambia a AG>0, por
lo que se genera CO2 como producto de esta reaccion y a su vez este es uno de los
reactivos del reformado seco (Ec. 12).

Para el catalizador fresco posiblemente se dé el set de ecuaciones siguiente:

CH, + H,0 & CO + 3H, (Ec.1)
CH, + 2H,0 & CO, + 4H, (Ec.3)
Combinando las reacciones anteriores se obtiene una nueva ecuacion.

2CH, + 3H,0 & CO +CO, + 7H, (Ec.14)
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La relacion molar H2/CO de esta ecuacion anterior es 7, el cual es un valor similar al
obtenido experimentalmente con el catalizador fresco de 6.66, que se muestra en la
Tabla N° 7.

IV.1.2.7 Andlisis final sobre las causas de desactivacion.

Basado en todo el analisis realizado en esta seccidn sobre las causas que desactivaron
al catalizador gastado G1 en estudio, se puede sefialar que posiblemente los
principales causantes de la desactivacion del catalizador sea el envenenamiento por
azufre y la coquificacion, aun asi, esto no es concluyente pues como se menciond
anteriormente en la “Parada con descarga”, una practica usual es utilizar aire en lugar
de nitrégeno para purgar el sistema y oxidar el catalizador para estabilizarlo y
descargarlo, lo que elimina parte del coque sobre el catalizador y otras sustancias que
podrian estar desactivando el catalizador en gran medida y por tanto no fueron
detectadas en la caracterizacion ni en las pruebas cataliticas. Sin embargo, a fines de
esta investigacion, se asumiran el envenenamiento por azufre y la deposicion de

coque en la capa externa del catalizador como las principales causas.
IV.2 APLICACION DE LOS METODOS DE REGENERACION.

En base a la caracterizacion fisicoquimica realizada en la seccion anterior y los
conocimientos adquiridos sobre el proceso industrial de reformado se seleccionaron y
aplicaron los métodos de regeneracion, basados en la remocion de la capa externa y el

aumento del area expuesta, los cuales se muestran a continuacion.
IV.2.1 Método 1. Regeneracion mecanica (Lijado).
IV.2.1.1 Descripcion del método.

Como se observa en la Figura N° 26, se eliminé minuciosamente con la fresadora una
delgada capa externa del catalizador para eliminar los contaminantes que se

encuentran en esta y asi recuperar la actividad del catalizador.
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Figura N°. 26. a) Lijado con fresadora de la capa externa de la pastilla de catalizador gastado, b) Lijado
de la capa externa de los orificios, ¢) Catalizador gastado y Regenerado por el método 1 (de izq. a
der.), d) Catalizador gastado, regenerado por el método 1y fresco (de izq. a der.).

La apariencia del catalizador gastado antes y después de esta regeneracion con el
método 1 de lijado se muestra en la seccion “c” de esta Figura N° 26. La seccion “d”
de esta figura incluye ademas junto a estos, la apariencia que tiene el catalizador
fresco. Por lo que se puede ver que luego de la regeneracién la capa verdosa del
catalizador gastado es eliminada, quedando de un color méas parecido al color del

catalizador fresco.
IV.2.1.2 Caracterizacion fisicoquimica del catalizador regenerado.

Se realiz6 la caracterizacion de los catalizadores regenerados por el método 1 (lijado)
a fin de estudiar los cambios en las fases de la superficie y morfolégicos que sufre el
catalizador y se compar6 con el catalizador gastado, mediante el patron de DRX de

estos catalizadores, mostrados en la Figura N° 27.
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Figura N°. 27. Difractogramas del catalizador gastado G1 (arriba) y el catalizador regenerado por
método 1 de lijado (abajo). Haz DRX: Cu-Ka (1.541874) A.

Al observar la Figura N° 27 en angulos por debajo de 2theta=20° parece indicar que
cuando se realizd la caracterizacion del catalizador regenerado, el equipo poseia
menos ruido o en la superficie del catalizador gastado existia una porcion de fase
amorfa que cuando se hizo el lijado se elimind. Por otro lado, se puede ver que a
pesar de haber realizado la regeneracion aldn existen fases de coque y azufre
quimisorbido al niquel en el difractograma del catalizador regenerado, lo que
demuestra que con este método no se elimina el contaminante en su totalidad, pudo
haber faltado un lijado méas profundo, sin embargo, se observan muchos picos de
menor intensidad en el catalizador regenerado con respecto al gastado, es decir, que
posiblemente se eliminaron los cristales de mayor tamafio que predominaban en la
capa externa (zona de mayor temperatura por gradiente térmico en la pastilla), por lo
que se probablemente se recuperd parte del area superficial activa que se habia
perdido.
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1VV.2.1.3 Prueba catalitica.

A continuacion se presenta en la Figura N° 28 la conversion del catalizador
regenerado por el método 1 en granulado durante el tiempo de seguimiento, junto a
los obtenidos por los catalizadores fresco y gastado (ambos en granulado), y en la

Tabla N° 9 sus promedios de conversiones y relaciones molares H2/CO.

Conversion de Catalizador Fresco, Gastado y
Regenerado por Metodo 1

100 -+
90 -
80 -
70 -
S 60 - =¢—Fresco F1
"3 50 -
x40 - \ ./ == Gastado G1
Regenerado
M1

0 60 120 180 240 300 360 420 480 540 600 660 720 780 840 t (min)

Figura N°. 28. Conversidn de los catalizadores en estado Fresco, Gastado y Regenerado por el método
1. Condiciones de Operacién: T=700 °C, P=1 atm, S/C=4 mol/mol y V=8000 h .

Tabla N° 9. Promedios de conversion y relacion molar Ho/CO de los catalizadores en estado fresco,
gastado y regenerado por el método 1.

Relaciéon molar
0, [0) [0)
Xcha (%) H,/CO Y%A (%)
Catalizador fresco F1 55.48 6.66 100
Catalizador gastado G1 19.85 4.38 35.78
Catalizador regenerado
por el método 1 (G1R1) 3115 312 56.15

Al observar la Figura N° 28 y la Tabla N° 9 se confirma un aumento en la conversion
del catalizador gastado tras su regeneracion por el metodo 1 de lijado, lo que se
traduce en una recuperacion de la actividad, con una actividad relativa %A=56.15
que es superior a la calculada para el catalizador gastado sin regenerar (35.78%), lo

que coincide con el anélisis del difractograma del catalizador regenerado por este
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método, en el que se determind que probablemente se recuperé parte del area
superficial activa que se habia perdido durante su desactivacion. Con este método no
se alcanz6 una recuperacion de la actividad tan alta como la que reportan
Hashemnejad y Parvari (2011) en las conclusiones de su trabajo de méas de 80 %
usando la regeneracion in situ con vapor e hidrégeno a 700 °C, sin embargo para este
método 1 de lijado no se requiere la utilizacion de hidrogeno y temperaturas altas, por
lo que no se tendria que restar ese hidrogeno de la produccién ni se necesitaria
guemar mas metano de la alimentacion para generar calor adicional para la
regeneracion. Adicionalmente este catalizador regenerado parece no tener un tiempo
de induccién (o uno muy corto) a diferencia del catalizador fresco y gastado, ya que

la conversidn se mantiene entre 20-40% desde los 15 min.

Por otro lado la relacion molar H2/CO obtenida con el catalizador regenerado por el

método 1 parece indicar que solo se lleva a cabo la siguiente reaccion:
CH, + H,0 & CO + 3H, (Ec.1)

La relacion molar H./CO de esta ecuacion anterior es 3, el cual es un valor
equivalente al obtenido experimentalmente con el catalizador regenerado por el

método de lijado de 3.12, que se muestra en la Tabla N° 9.
1VV.2.2 Método 2. Regeneracion con acido.
IV.2.2.1 Descripcion del método.

Los catalizadores gastados G1 fueron sumergidos en exceso de soluciones de acido
sulfurico a 8 % y 80 % p/p de concentracion, por 50 min a 80 °C, lo que eliminod la

capa externa del catalizador como se muestra en la parte “a” y “b” de la Figura N° 29.
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Figura N°. 29. Catalizador gastado regenerado con acido sulfurico al 8 % p/p: a) Pastilla después de la
regeneracion y ¢) Granulado y mezclado con Ni/Al;Os sintetizado; Catalizador regenerado con &cido
sulfdrico 80 % p/p: b) Pastilla después de la regeneracion y d) Granulado y mezclado con Ni/Al,O3
sintetizado.

En esta Figura N° 29, se puede ver la mezcla de sélidos que se tuvo que realizar entre
el catalizador regenerado por acido en granulado y el NiAl>Oz sintetizado en el
laboratorio por calcinacion de la solucion de acetato de niquel con nyacol, pues la
impregnacion no fue posible. Esta mezcla fue la que se utilizo para la caracterizacion

catalitica.
IV.2.2.2 Caracterizacion fisicoquimica del catalizador regenerado.

Se realiz6 la caracterizacion de los catalizadores regenerados por el método 2 (acido a
8 % y 80 %) a fin de estudiar los cambios en las fases de la superficie que sufre el
catalizador y se compar6 con el catalizador gastado. En las Figuras N° 30 y N° 31, se
presentan los patrones de DRX del catalizador gastado G1 y del catalizador tratado
con H2S04 8 % plp.
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Figura N°.30. Difractogramas del catalizador gastado G1 (arriba) y del catalizador regenerao%k@b?w
acido a 8 % p/p (abajo). Haz DRX: Cu-Ka (1.541874) A.

Al examinar la Figura N° 30 encontramos que en el difractograma del catalizador
regenerado aparece niquel en varios picos en los cuales durante el analisis del gastado
no se habian detectado, probablemente estos sean pequefios cristales de niquel que se
aglomeraron y crecieron mientras el &cido reaccionaba con otros cristales de niquel
cercanos, pero que no fueron removidos. En las demés fases se observan también
crecimiento de algunos cristales como el CaO y la alimina, pero lo méas destacado en
esta figura fue la formacion del sulfato de calcio sobre la superficie del catalizador
como consecuencia del tratamiento con acido sulfurico, esto se observa en el pico de
mayor intensidad del angulo 2theta=15° y otros picos cercanos (29° y 32°). Por otra
parte la presencia de azufre libre en la superficie del catalizador regenerado es un
posible indicio de que se logré separar las moléculas de una porcion de NiS de débil
interaccion con el soporte, ya que como se menciona en el trabajo de Poels et al.
(1995), la adsorcion de azufre en el niquel es méas favorable que la formacién de los
sulfuros de niquel. Otra explicacién seria que este azufre fuera un residuo de la
sintesis del mismo.
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Figura N°.31. Difractogramas del catalizador Gastado G1 (arriba) y el catalizador regenerado o E eﬁa
4cido a 80 % p/p (abajo). Haz DRX: Cu-Ka (1.541874) A.

En la Figura N° 31 se observan resultados similares a los de la Figura N° 30 en
cuanto a la formacion de sulfato de calcio sobre la superficie, sin embargo, en este la
presencia se hace mas notable con el aumento en la intensidad del pico a 2theta=25°.
Por otro lado se observa que al contrario de la imagen anterior que crecieron nuevos
picos de niquel, en esta figura disminuyd la intensidad de los picos de niquel, no
obstante desapareci6 completamente la presencia de 6xido de niquel en este
catalizador regenerado, lo cual es acorde a los resultados alcanzados por varios
investigadores sobre la lixiviacién de NiO con acido sulfurico, entre ellos Nazemi et
al. (2011) explica que obtuvo una conversién cercana al 99 % para particulas gruesas
(1-2.36 mm) en el que controla la etapa de reaccion quimica para el proceso de
lixiviacion y ademas como el &cido esta en exceso, la disolucion del NiO y NiAl204

ocurre al mismo tiempo.
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1VV.2.2.3 Prueba catalitica.

A continuacion en la Figura N° 32 se puede apreciar la conversion obtenida con el
catalizador regenerado con acido sulfarico al 8 % en peso durante el tiempo de
seguimiento, junto a los obtenidos por los catalizadores fresco y gastado (ambos en
granulado), y en la Tabla N° 10 sus promedios de conversiones y relaciones molares
H./CO.

Conversion de Catalizador Fresco, Gastado y Regenerado por
el Metodo2a 8%
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Figura N°. 32. Conversidn de los catalizadores en estado Fresco, Gastado y Regenerado por el método
2 a concentracion acida 8 % p/p. Condiciones de Operacion: T=700 °C, P=1 atm, S/C=4 mol/mol y

V=8000 h 1.

Tabla N° 10. Promedios de conversion y relacion molar H,/CO de los catalizadores en estado fresco,
gastado y regenerado por el método 2 a concentracion 8 % p/p de &cido.

Relacién molar %A (%)
0,
Xera (%) Ha/CO

Catalizador fresco F1 55.48 6.66 100
Catalizador gastado G1 19.85 4.38 35.78
Catalizador regenerado

por el método 2 a 8% 83.16 - 149.89

(G1R2A)
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En la Figura N° 32 y la Tabla N° 10, se observa que la conversion del catalizador
regenerado con &cido a 8% en peso es muy superior al obtenido con el catalizador
gastado e incluso mayor que el fresco, dando como resultado una actividad relativa
49.89 % superior al catalizador de base (fresco granulado, %A=100%) lo que no es
acorde a los resultados de la caracterizacion por DRX de este catalizador en el que se
observo un posible crecimiento de los cristales de niquel, lo que generalmente
significa una disminucion del area superficial activa y por ende de la actividad; por lo
tanto, este comportamiento de la conversion probablemente esté relacionado a la
mezcla realizada con 1.4170 gramos del catalizador Ni/Al.O3 sintetizado en el
laboratorio a partir de acetato de niquel (Apéndice A) bajo el procedimiento
explicado en la metodologia. El aspecto de la mezcla es el que se observé en la Figura
N° 29c.

Posteriormente se realizd una espectrometria de masas con plasma de acoplamiento
inductivo (ICP) a la solucion é&cida luego de la regeneracion, en la que se determiné
una concentracion de 907 ppm de Ni, equivalente a aproximadamente 3.8 mg de Ni
removido de la pastilla. Esto quiere decir, que la diferencia de peso entre la pastilla
antes y después de la regeneracion con &cido no se debe Gnicamente a la remocion de
niquel sino también de otros compuestos como el CaSO4 encontrado en los DRX, por
lo que la suposicién de que solo se remueve niquel, para este caso esta errada.
Posiblemente la alta conversion obtenida con este catalizador sea entonces
consecuencia de la mayor cantidad de niquel que se le agrego al catalizador (= 0.70

gr) en relacién a la que realmente se removio.

Asimismo, se observa que el tiempo de induccidn de este catalizador regenerado por

acido al 8 % es mucho menor (60 min) al de los catalizadores fresco y gastado.

Algo que se debe mencionar es que la columna del cromatografo Varian 3300 estaba
obstruida, por consiguiente los tiempos de retencion eran mayores a los obtenidos en

otras experiencias y algunos picos aparecieron divididos lo que complico la
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identificacion de los compuestos, principalmente el del CO, lo que imposibilito la
determinacion de la relacion H2/CO para el catalizador regenerado con acido al 8 %.

Los resultados de la conversion del catalizador regenerado con acido al 80 %, se

muestran en la Figura N° 33.

Conversion de Catalizador Fresco, Gastado y Regenerado por
el Metodo 2a 80 %
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Figura N°. 33. Conversidn de los catalizadores en estado Fresco, Gastado y Regenerado por el método
2 a concentracion acida 80 % p/p. Condiciones de Operacién: T=700 °C, P=1 atm, S/C=4 mol/mol y

V=8000 h .

Tabla N° 11. Promedios de conversion y relacion molar H,/CO de los catalizadores en estado fresco,
gastado y regenerado por el método 2 a concentracion 80 % p/p de &cido.

Relacién molar %A (%)
[0)
Xera (%) Hz/CO
Catalizador fresco F1 55.48 6.66 100
Catalizador gastado G1 19.85 4.38 35.78
Catalizador regenerado
por el método 2 a 80% 87.78 3.06 158.21
(G1R2B)

La Figura N° 33 y la Tabla N° 11 muestran que con el catalizador regenerado por el
método 2 con acido al 80 % en peso se obtuvieron resultados similares al que fue
regenerado con &cido al 8 % p/p, es decir, que la conversion superé incluso a la

obtenida con el catalizador fresco, un 58.21 % por encima del catalizador fresco
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granulado en términos de actividad relativa, por lo que se intuye que de igual forma a
lo comentado para la Figura N° 32, esto esté relacionado a la mezcla con 1.1169
gramos del catalizador Ni/Al2O3 sintetizado en el laboratorio a partir de acetato de

niquel (Apéndice A), cuyo aspecto es el que se observé en la Figura N° 29d.

Al igual que para el catalizador regenerado con acido 8 % p/p, posteriormente se le
realizd un andlisis por espectrometria de masas con plasma inductivamente acoplado
(ICP) a la solucion acida luego de la regeneracion, en la que se determind una
concentracion de 3563 ppm de Ni, equivalente a aproximadamente 145.5 mg de Ni
removido de la pastilla. Esto quiere decir, que la diferencia de peso entre la pastilla
antes y después de la regeneracion con &cido no se debe Gnicamente a la remocion de
niquel sino también de otros compuestos como el CaSO4 encontrado en los DRX, por
lo que la suposicién de que solo se remueve niquel, para este caso esta errada. De
igual forma, posiblemente la alta conversion obtenida con este catalizador sea
entonces consecuencia de la mayor cantidad de niquel que se le agregé al catalizador

(= 0.85 gr) en relacion a la que realmente se removio.

Para este catalizador regenerado con acido parece que solo se llevo a cabo la

siguiente reaccion:
CH, + H,0 & CO + 3H, (Ec.1)

La relacion molar H./CO de esta ecuacion anterior es 3, el cual es un valor
equivalente al obtenido experimentalmente con el catalizador regenerado por el

método &cido (a 80 % de concentracion) de 3.06, que se muestra en la Tabla N° 11.

Por otro lado, se observa que para este catalizador regenerado con acido al 80 % el
tiempo de induccion es de 90 min (1.5 horas), que es menor al tiempo de los
catalizadores fresco y gastado. Este resultado es similar al obtenido para el

catalizador regenerado con &cido al 8 %.
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Cabe destacar que debido a la alteracion de los resultados que conllevd la mezcla de
estos catalizadores regenerados por el método 2 con el Ni/Al.Oz sintetizado en el
laboratorio, en lugar de reimpregnar solo el niquel removido en la pastilla, este

método debe ser replanteado para futuros experimentos de regeneracion con acido.
IVV.2.3 Catalizador estructurado.
IV.2.3.1 Descripcion.

Previa construccion manual de las estructuras de acero inoxidable, tratamiento con
acido clorhidrico y preparacién del slurry de catalizador, se impregnaron las
estructuras con slurry por el método de wash-coating y se calcinaron. En la Figura N°
34 se puede apreciar cual es la apariencia de un estructurado sin recubrir y uno que

fue impregnado con catalizador.

Figura N°. 34. Estructura de acero inoxidable impregnada de catalizador por wash-coating (der.) y sin
impregnar (izq.).

1VV.2.3.2 Prueba catalitica.

Se hizo el seguimiento de la reaccion de reformado con el catalizador fresco
estructurado y se compard con los resultados obtenidos con el mismo catalizador

fresco pero en granulado, en la Figura N° 35 se muestra esto.
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Estructurado
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Figura N°. 35. Conversién del catalizador fresco F1 en granulado y estructurado. Condiciones de
Operacién: T=700 °C, P=1 atm, S/C=4 mol/mol.

Como se puede apreciar en la Figura N° 35, el tiempo de induccién del catalizador
estructurado es 60 min (1 hora), es decir menor al del catalizador granulado que como
mencionamos anteriormente es de 240 min (4 horas), lo que es analogo a lo reportado
por Garcia, A. (2011) en su trabajo, en el cual el catalizador de reformado en
estructurado no requirié un tiempo de induccion. También se puede notar que la
conversion obtenida a lo largo de la reaccion es superior para el catalizador
estructurado, esto se complementa con la conversién de metano promedio del
catalizador fresco estructurado reportada en la Tabla N° 12, que es igualmente mayor
al fresco granulado. Esto hace que la actividad relativa calculada para este catalizador

sea 44.75 % superior al catalizador de base (fresco granulado, %A=100%).
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Tabla N° 12. Promedios de conversion y relacion molar H,/CO del catalizador regenerado fresco en
granulado y en estructurado.

Relacion molar %A (%)
0]
Xora (%) H/CO
Catalizador fresco F1 55.48 6.66 100
Catalizador fresco en
estructurado E1E 80.31 3.77 144.75

Por otro lado la relacion molar H2/CO de estos catalizadores da indicios de que
probablemente para el catalizador fresco estructurado se haya llevado a cabo el set de

reacciones siguientes:

CH, + H,0 & CO + 3H, (Ec.1)
CO+H,0 & CO, + H, (Ec.2)
CH, & C(s) + 2H, (Ec.11)
CH, + CO, & 2CO + 2H, (Ec.12)

Combinando las reacciones anteriores se obtiene la siguiente ecuacion:
3CH, + 2H,0 & C5+2CO + 8H, (Ec.13)

La relacion molar H2/CO de esta ecuacion anterior es 4, el cual es un valor cercano al
obtenido experimentalmente con el catalizador fresco estructurado de 3.77, que se
muestra en la Tabla N° 12. Ademas, al finalizar esta reaccion se observd la presencia
de coque y la destruccion de la estructura, lo que confirma que ocurre la reaccion de
descomposicion de metano (Ec. 12). La destruccion de la estructura posiblemente se
debe a una disminucion de la resistencia mecanica de la estructura causada por la
descalibracion que tiene la mufla que se uso para calcinar (la temperatura real era

mayor a la que se fijaba).

Como se mencioné en la metodologia, ademés de regenerar el catalizador gastado

G1, también se planted considerar el efecto que tendria el impregnar este catalizador
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regenerado sobre estructuras de acero inoxidable y a fin de comparar los tres estados
del catalizador (fresco, gastado y regenerado) también se soportaron en estructurados

los catalizadores frescos F1 y gastados G1.

Se realizaron experiencias con el catalizador regenerado por el método 1 en
estructurado y se comparé con el obtenido con el mismo catalizador regenerado pero
en granulado a fin de verificar qué efecto adicional proporciona estructurar este tipo

de catalizadores, esto se evidencia en la Figura N° 36 a continuacion.

Conversion de Catalizador Regenerado M1
100 - Granulado y Estructurado
90 -
80 -
70 -
9 60 - Regenerado
S 5o ] M1 granulado
x -
40 i Regenerado
30 M1
] estructurado
20 -
10 -
O T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T 1
0 60 120180 240 300 360 420 480 540 600 660 720 780 840 900 t (min)

Figura N°. 36. Conversién del catalizador regenerado por el método 1 en granulado y estructurado.
Condiciones de Operacion: T=700 °C, P=1 atm, S/C=4 mol/mol.

Para la comparacion de la actividad del catalizador regenerado por el método 1 en
granulado y estructurado que se muestra en la Figura N° 36, se presentd que el tiempo
de induccion del catalizador estructurado es mayor al del granulado, lo que es opuesto
al resultado obtenido para el catalizador gastado e investigaciones de otros autores. Al
observar esta figura y la Tabla N° 13 se puede apreciar que la conversion del
catalizador estructurado es mayor que la del catalizador granulado, esto podria ser por

diferentes factores, principalmente el aumento del area superficial y la mejora en la
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transferencia de calor que proporciona el soporte metalico, este también podria estar
favoreciendo la reaccion como concluye Olejnik (2010) en su trabajo donde reporta
conversiones por encima del 70 % y una relacion molar H2/CO mayor a 3.

Tabla N° 13. Promedios de conversidn y relacion molar H,/CO del catalizador regenerado por el
método 1 en granulado y en estructurado.

Relacion molar %A (%)
0]
Xora (%) H2/CO
Catalizador regenerado 31.15 312 56.15

por el método 1 (G1R1)

Catalizador regenerado
por el método 1 en 63.68 6.49 114.78
estructurado G1R1E

Con respecto a la relacion molar H2/CO de estos catalizadores se percibe que
probablemente para el catalizador regenerado estructurado posiblemente se dieron el

set de ecuaciones siguiente:

CH, + H,0 & CO + 3H, (Ec.1)
CH, + 2H,0 & CO, + 4H, (Ec.3)
Combinando las reacciones anteriores se obtiene la siguiente ecuacion.

2CH, + 3H,0 & CO +CO, + 7H, (Ec.13)

Sin embargo, otro pardmetro que durante las experiencias no fue tomado en cuenta es
gue aunque se impregnd las estructuras con aproximadamente 1 gr de catalizador para
mantener la velocidad espacial masica (para reacciones en granulado se utilizé aprox.
1 gr de catalizador granulado de didmetro 0.5-1 mm) no se tomé en cuenta el
volumen que ocupan las dos estructuras que se necesitan para una reaccion con
estructurados (ocupan una altura de aprox. 1 cm del reactor), por lo que se disminuyd
la velocidad espacial volumétrica ya que el volumen que ocupa el catalizador
granulado es mucho menor (1 mm de altura del reactor aprox.), esto hace que el

tiempo de contacto sea mayor para el estructurado. Todo lo mencionado imposibilita
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la correcta comparacion entre el catalizador en granulado y en estructurado para este

trabajo.

Solo se pueden comparar entre si los catalizadores que fueron estructurados debido al
error experimental asociado a la velocidad espacial volumétrica, por lo tanto, en la
siguiente Figura N° 37 se comparan los catalizadores estructurados en estado fresco,
gastado y regenerado por el método 1.

Conversidn de Catalizador Fresco, Gastado y Regenerado M1
en Estructurados

100
90
80
70
= 60 - ) =¢=—Fresco
(J
& - /‘ estructurado
I 50 -
x 40 - == Gastado
. estructurado
30 -
20 - Regenerado
10 i M1
i estructurado
O T T T T T T T T 1

0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 t(min)

Figura N°. 37. Conversidn de los catalizadores estructurados Fresco F1, Gastado G1 y Regenerado por
el método 1. Condiciones de Operacion: T=700 °C, P=1 atm, S/C=4 mol/mol.

En la Figura N° 37 se puede ver que para el catalizador gastado estructurado finalizo
el tiempo de induccion cerca del minuto 180 (3 horas), a diferencia de los otros
catalizadores estructurados cuyo tiempo es menor a 1 hora, esto podria ser
consecuencia de la desactivacion. Por otro lado, en la Tabla N° 14, se observa una
mejora en la conversién del catalizador regenerado estructurado con respecto al
fresco granulado y esto se evidencia en la actividad relativa de %A=114.78 %, la cual

es superior a la obtenida para el catalizador regenerado en granulado (%A=56.15).

Algo que destaca en la Figura N° 37 y la Tabla N° 14, es la conversion del catalizador

gastado en estructurado que alcanza un valor muy cercano al catalizador estructurado
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fresco, esto podria estar relacionado a la reduccion de la posible espinela de niquel
que se encontrd en el TPR, debido a que al estructurar se disminuyen los gradientes
de temperatura en el catalizador dentro del reactor, logrando alcanzar la temperatura
necesaria para su reduccion y asi producir una alta conversion de metano.

Tabla N° 14. Promedios de conversion y relacion molar H./CO de los catalizadores estructurados en
estado fresco, gastado y regenerado por el método 1.

Relacion molar %A (%)
0]
Xora (%) H2/CO
Catalizador fresco
estructurado F1E 80.31 3.77 144.75
Catalizador gastado 80.03 565 14425

estructurado G1E

Catalizador regenerado
por el método 1 en 63.68 6.49 114.78
estructurado G1R1E

La relacion molar Ho/CO de esta ecuacion anterior es 7, el cual es un valor similar al
obtenido experimentalmente con el catalizador regenerado estructurado de 6.49,

como se muestra en la Tabla N° 14.

Mientras que para el catalizador gastado estructurado posiblemente se haya dado el

set de reacciones siguiente:

CH, + H,0 & CO + 3H, (Ec.1)
CH, o Cs + 2H, (Ec.11)
Combinando las reacciones anteriores se obtiene la siguiente ecuacion:

2CHy + Hy0 © C)+CO + 5H, (Ec.15)

La relacion molar H2/CO de esta ecuacion anterior es 5, el cual es un valor analogo al
obtenido experimentalmente con el catalizador gastado estructurado de 5.65, como se
muestra en la Tabla N° 14. Ademaés, debido a la falta de actividad que tienen

generalmente los catalizadores desactivados se favorecen las reacciones de formacion
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de coque como la de descomposicion de metano (Ec. 11), como se observa en el

posible set.

IV3 RESUMEN DE LA ACTIVIDAD CATALITICA DE LOS
CATALIZADORES ESTUDIADOS.

Finalmente se realizd un resumen donde se indican todos los promedios de
conversion y relacion molar H2/CO de los catalizadores estudiados en este trabajo,
esto se observa en la siguiente Tabla N° 15.

Tabla N° 15. Resumen de los promedios de conversidn y relacién molar H2/CO de los catalizadores en
estado fresco, gastado y regenerado, en granulado y estructurado.

. Actividad Relacién Tiempo de
0,
Catalizador Xera (%) | Relativa (%6)* | molar H2/CO | induccion (h)
Fresco F1 55.48 100 6.66 4
Gastado G1 19.85 35.78 4.38 7
Regenerado por
método 1 (GIR1) 31.15 56.15 3.12 0
Granulado | Regenerado por
método 2 al 8% 83.16 149.89 0.91 1
(G1R2A)
Regenerado por
método 2 al 80% 87.78 158.21 3.06 15
(G1R2B)
Fresco F1E 80.31 144.75 3.77 1
Gastado G1E 80.03 144.25 5.65 3
Estructurado
Regenerado por
método 1 (GLR1E) 63.68 114.78 6.49 1

* Respecto al catalizador fresco granulado para todos los catalizadores.

En la Tabla N° 15 se sintetiza el resultado de todas las caracterizaciones cataliticas
que se realizaron en este trabajo para los catalizadores frescos, gastados y
regenerados. Es importante destacar algunos aspectos de estas pruebas cataliticas,
entre ellos estan que para el catalizador gastado se obtuvo una conversion promedio
de 19.85 %, que equivale a una actividad relativa de 35.78 % causada por una posible
mezcla de factores desactivantes determinados en la caracterizacién fisicoquimica,

como el envenenamiento del niquel por azufre y la coquificacion. Al regenerar el
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catalizador gastado con el método 1 de lijado de la capa externa del catalizador se
obtuvo una conversion de 31.15 % equivalente a una actividad relativa de 56.15 %, es
decir, que se recupero parte de la actividad, lo que confirma que la capa externa es la
que se desactiva y posiblemente si se hace un lijado méas profundo se obtengan
mejores resultados. Para los catalizadores regenerados por el método 2 con &cido a 8
% p/p y 80 % p/p, se obtuvieron conversiones mayores a 80 %, pero este método
quedo descartado debido a que la mezcla de catalizador sintetizado en el laboratorio a
partir de acetato de niquel y nyacol, poseia una mayor cantidad de niquel que la que
realmente se removié segun el andlisis ICP de la solucion &cida residual de la
regeneracion. Con respecto a los catalizadores estructurados, si se compararon entre
si dan resultados positivos con respecto a los granulados debido al aumento en el area
expuesta que es aproximadamente 89 cm?/gr para el estructurado mientras que para el
granulado es casi un cuarto de eso (aprox. 23 cm?/gr) (ver Apéndice D), otro factor
que podria estar influyendo es la transferencia de calor, pues el gradiente de
temperaturas en las estructuras es pequefio. Esto aumenta la factibilidad de la
regeneracion de catalizadores por el método 1, pues el catalizador regenerado por el
método 1 en estructurado logré alcanzar una conversion de 63.08 % equivalente a una
actividad relativa de 114.78 % con respecto al catalizador fresco granulado. Por
ultimo se debe mencionar que con el catalizador gastado estructurado se logré una
conversion similar a la del catalizador fresco estructurado, probablemente por la
disminucion del gradiente térmico del catalizador dentro del reactor que le
proporciona el estructurado metélico, lo que provocd la posible reduccion de las
espinelas encontradas en el TPR.

IV.3.1 Seleccion de la metodologia para la regeneracion de los catalizadores.

Basado en las premisas de recuperar la actividad del catalizador gastado y obtener
relaciones molares similares o mayores a la del fresco en granulado, se recomienda
utilizar el método de regeneracion por lijado mecanico de la capa externa del

catalizador (método 1) para regenerar el catalizador gastado, combinado con el
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estructurado de este mismo bajo el siguiente esquema industrial mostrado en la
Figura N° 38.

Tambor pulidor
hexagonal
Preparacion
del slurry
Banda con Molino de
Gastado tamiz bolas
> )ﬁn_ -
Decapado por \., o i
centrifugacién ..\' 3’

Finos de capa
desactivada

Regenerado y
estructurado

Figura N°. 38. Esquema industrial de regeneracién de catalizadores gastados propuesto.

El esquema de proceso mostrado en la Figura N° 38, inicia removiendo la capa
externa del catalizador gastado con un tambor pulidor hexagonal lleno de carborundo
0 con un decapado por centrifugacién de granallas, después pasa a través de una
banda transportadora que tiene integrada un tamiz por donde se separan los finos de
capa desactivada que fueron removidos. Se introducen los catalizadores regenerados
por eliminacidon de la capa externa en un molino de bolas para reducir su diametro a <
90 mm, con este se prepara el slurry de catalizador en un tanque agitado bajo el
procedimiento seguido por Olejnik (2010). Seguidamente, se introduce el slurry en un
tanque donde se realiza el método de impregnacion por wash-coating con una especie
de jaula de aberturas grandes llena de las estructuras metalicas previa elaboracion y
tratamiento acido de estas (HCI 1M por 24 horas), que sube y baja dos veces por lote

a una velocidad de 1.5 cm/min. Finalmente, las estructuras impregnadas pasan a un
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horno donde se calcinan a 500 °C por 4 horas y se obtiene | catalizador regenerado y

estructurado listo para su reinsercion al proceso de reformado.
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CAPITULO V

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

CONCLUSIONES

Algunos de los problemas mas comunes que enfrenta un catalizador durante el
arranque, parada y operacion del reformador son el envenenamiento por
azufre, la formacion de coque, la sinterizacion del niquel, la formacion de
espinelas y una distribucién de flujo deficiente.

La desactivacion del catalizador gastado G1 probablemente se deba a una
mezcla de factores como el envenenamiento del niquel por azufre y la
coquificacion.

En la caracterizacion fisicoquimica se encontraron las fases: alimina, 6xido
de niquel, niquel reducido, éxido de calcio, 6xido de magnesio, aluminato de
magnesio, coque, sulfuro de niquel y la posible presencia de la espinela
NiAlOg.

Se recupero la actividad del catalizador gastado G1 en un 56.15 % luego de la
regeneracion por el método 1 de lijado, aunque la relacién molar H2/CO de
este catalizador fue de 3, mientras que para el fresco es 7.

La conversion de los catalizadores regenerados por el método 2 con acido
sulfurico al 8 % p/p y 80 % p/p fue superior a la del catalizador fresco, aunque
las relaciones molares H2/CO de estos no fueron superiores a 3.

El estructurar los catalizadores mejor6 la conversion de los catalizadores,
logrando que la actividad del catalizador regenerado por el método 1 fue de un
114.78 %, es decir, superior al catalizador fresco granulado.

El tiempo de induccion de los catalizadores estructurados es menor al de los

catalizadores granulados y la relacion molar H2/CO mayor a 3.

86



X/

% No son comparables los resultados obtenidos con los catalizadores
estructurados y los catalizadores granulados debido que la velocidad espacial
volumetrica utilizada es diferente.

¢+ Los resultados obtenidos con el catalizador regenerado por el método 2 con
acido estan alterados por la mezcla de estos con el Ni/Al20s sintetizado en el
laboratorio, debido a que la reimpregnacion del niquel removido en la pastilla
no se logro.

% La metodologia que mas se adecua a las condiciones del proceso es la

regeneracion por el método 1 de lijado seguido de un proceso de estructurado.
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RECOMENDACIONES

Cambiar el saturador de la planta de reformado escala banco de evaluacion de
catalizadores del laboratorio de valorizacion de gas natural y corrientes de
refineria por una caldera que proporcione un flujo estable de vapor a fin de
controlar mejor la relacion vapor/carbono.

Repetir los experimentos con una cantidad de catalizador granulado que ocupe
un volumen similar al de los estructurados a fin de alcanzar una velocidad
espacial volumétrica igual o colocar estructuras de acero inoxidable sin
recubrir dentro del reactor (encima del catalizador granulado), de esta manera
se tendria una velocidad espacial volumétrica y maésica igual, a fin de
comparar estos resultados con los catalizadores recubiertos de catalizador.

Se debe investigar otro método de reimpregnacién para los catalizadores

regenerados con &cido para futuros experimentos.
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APENDICE

APENDICE A. Célculo de la cantidad de niquel que se debe reimpregnar al

catalizar tratado con &cido sulfurico al 8 % y 80% en peso.

Primeramente se procedié a dividir en dos partes la pastilla del catalizador gastado
G1 y se pesaron, dando resultados de 3.5730 gr para la primera mitad y 3.0456 gr
para la segunda. Luego se prepararon las soluciones de acido sulfurico a 8% y 80% a

partir de una solucion madre de 95-97 % p/p.
Procedimiento de regeneracién con &cido sulfurico:

-Se hizo el montaje de una plancha de calentamiento con un beaker de 150 mL

encima y un termometro dentro de este.

-Se agregd la solucion de acido sulfdrico al 8 % preparada de tal forma que se
cumpliera una relacion sol/liqg=1/12 (donde sol, es la masa de catalizador y lig, la

masa de la solucién acida).

-Se sumergio la primera mitad de catalizador y se aumentd la temperatura hasta 80
°C.

-Se agité a baja velocidad, evitando que la pastilla de agitacion golpeara el

catalizador.

-Después de 50 minutos se retir6 el catalizador de la solucion y se lavé con agua
destilada.

-Se repitid todo el procedimiento para la segunda mitad en la solucién de &cido al
80%.
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Procedimiento post-regeneracion acida:

Previo lavado, se secaron los catalizadores regenerados con acido en la mufla a 200
°C, por 30 minutos y se dejaron enfriar para luego pesarlos, dando como resultado

una masa de:
G1R2A=2.7282 gr (mitad #1 sumergida en &cido al 8% en peso)
G1R2B=2.3403 gr (mitad #2 sumergida en &cido al 80% en peso)

La cantidad de catalizador removida se considera que solo es oxido de niquel bajo la
reaccion de la Ec. 6, ya que la alimina es muy estable frente a los &cidos debido a que
es calcinada a temperaturas por encima de los 1000 °C lo que hace la conversion de la
reaccion de alimina con acido (Ec. 16) insignificante.

NiO + H,S0, — NiSO, + H,0 (Ec.6)
a — Al,05 + 3H,S0, — Al,(SO,4); + 3H,0 (Insignificante) (Ec.16)
La cantidad de NiO removido se calcula por una simple resta:

NiO removido de G1R2A=3.5730 gr -2.7282 gr=0.8448 gr

NiO removido de G1R2B= 3.0456 gr -2.3403 gr= 0.7053 gr

-Como la superficie externa pierde NiO solo queda alumina y entonces se debe
reimpregnar esta superficie, se hizo a partir de acetato de niquel bajo la relacidn

establecida entre las ecuaciones siguientes:

2Ni + 0, © 2Ni0 (Ec.17)
Nit2 + 2e~ & Ni (Ec.18)
Ni*2 + 2 CH;CO00~ < (CH3CO0),Ni (Ec.19)
(CH;CO0),Ni + 4H,0 < (CH3C00),Ni.4 H,0 (Ec.20)
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Si se establecen relaciones estequiométricas se tiene que

2mol de Ni0  1-meldelNi 1molde Nit2 1 molde(CH;C00)Ni
* k- *
2-moldeNi l1moldeNi*Z I1melde{CH;C00),Ni- 1 mol (CH;C00),Ni.4 H,0

Quedando la relacion

1 mol de NiO = 1 mol de (CH3C00),Ni.4 H,0 (Ec.21)

Y como

Mol = o Ec.22
ol =2y (Ec.22)

Al insertar la Ec. 22 en la Ec. 21 y despejar la masa de acetato tetrahidratado se

obtiene

myio*PM(cH;C00),Ni.4 Hp0 (Ec.23)
PMyio .

M(CH;C00),Ni.4 H,0 —

Donde:

M (cH,C00),Ni4 H,0: Masa de acetato de niquel tetrahidratado que se requirio (gr).

Mmy;o: masa de oxido de niquel que se reimpregn6 (gr).

PM cH,c00),Ni4 H,0 : PESO molecular del acetato de niquel (248.86 %)
gr

PMyjo: Peso molecular del oxido de niquel (74.69 ﬁ)'

Usando la Ec. 23 se tiene

Para G1R2A:
0.8448 gr » 248.86 gr/mol
M(CcH;C00),Ni.4 H,0 — 74.69 gr/mol = 2.8148 gr
Para G1R2B:
0.7053 gr * 248.86 gr/mol
M(CcH;C00),Ni.4 H,0 — 74.69 gr/mol = 2.3500 gr
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Se agregd una pequefia cantidad de agua destilada y 2.8 mL de nyacol a la cantidad
de acetato de niquel pesado para reimpregnar sobre las pastillas que se les removid la
superficie pero se obtiene poca adherencia, por lo que se decidio hacer una mezcla de

solidos en lugar de reimpregnar.

-Para la mezcla de sdlidos primero se debio sintetizar Ni/Al,Oz a partir de la solucion
de acetato de niquel con nyacol (alumina coloidal) como se mencion0 anteriormente,
para ello se calcind esta solucion a 700 °C por 2 horas en la mufla con una rampa de
calentamiento de 7 °C/min, a esta temperatura la parte organica del acetato se
descompone dejando el niquel sobre la alimina del nyacol.

-El catalizados regenerado con &cido a 8% y a 80% en peso se tritura a un tamafo de
grano de 0.5-1 mm, en este proceso se obtuvo un 50.33% del catalizador G1R2A al
tamafio deseado y 47.52% del G1R2B. Con estos porcentajes se calculd la cantidad
de Ni/Al>O3 sintetizada que realmente se debe mezclar pues el anterior era para toda

la masa de catalizador.

Masa de Ni/Al>O3 que se debe agregar realmente al G1R2A:
Mpyisaizos = 2.8154 gr * 50.33 % = 1.4170 gr

Masa de Ni/Al>Oz que se debe agregar realmente al G1R2B:
Mpyisaizos = 2.3500 gr * 47.52 % = 1.1169 gr

Entonces finalmente se mezcld este Ni/AloOs sintetizado con los catalizadores

tratados con el acido a 8 % y 80 % en peso respectivamente.
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Apéndice B. Respuesta del barrido sobre el catalizador fresco y gastado por
microscopia electronica de barrido.

88 24 ]

B6 —-

Counts

T

2

Counts

T
0.00 3419 6838 10258 136.77 170.97 2
Microns

o

5.16 239.35 273.55 307.74 000 3419 6833 10258 136.77 170.97 20516 239.35 27355 307.74

Microns
-CK 2 |= ok 26 = Nak: 2 | a4

-CK1 |=oKk7 | = Nak: 0 AlK: 5
—-KK 3 |=caks |=niL:3 | = SiK1 |=seko |

Figura N°.39. Comparacion entre los resultado del barrido de la superficie del catalizador fresco (izq.)
y el gastado (der.).

Apéndice C. Grafico de conversidén de metano sin catalizador (Blanco).

Conversion sin catalizador

15 +

XCH4 (%)

o T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T

0 6 12 18 24 30 36 42 48 54 60 66 72 78 84 90 t (min)

Figura N°. 40. Grafico de conversion de metano para un sistema sin catalizador. Condiciones de
operacion: T=700 °C, P=1 atm, S/C=4 mol/mol y V=8000 h .
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Apéndice D. Célculo aproximado del é&rea superficial del catalizador en
granulado y en estructurado.

El primer paso fue determinar un promedio de la cantidad de catalizador que se
utilizé en los experimentos, dando como resultado un promedio de 1.2383 gr de
catalizador de tamafio de grano 0.5-1 mm, luego se conté manualmente el nimero de

granulos que tenia esa cantidad de catalizador y fueron 1301 granulos.

Suponiendo que los granos tienen forma esférica y un didmetro promedio de 0.75 mm
se calculd el area superficial de un grano y multiplicAndolo por la cantidad de

granulos se obtuvo el total del &rea superficial.
— 2
Atotal,granulado = N * T * d (Ec.24)
Donde:

Atotal,granulado: Area superficial total del catalizador en granulado (mm?).

n:numero de granulos que hay en 1.2383 gr de catalizador (1301 granulos).

d: diametro promedio de los granos de catalizador (0.75 mm).

Aplicando la Ec. 24 se tiene

Atotatgranuiado = 1301 * % 0.75% = 2299.06 mm? =~ 23 cm?

-El calculo del area superficial del estructurado se hizo bajo un conjunto de
suposiciones pues no existe el reporte de un célculo similar. El area superficial de un
hilo de la malla de 100 mesh se calcul6 con la formula de un cilindro con tapas como

se muestra a continuacion.

d
Aci =n*d*(h+5) (Ec. 25)
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Donde:

Ay area de uno de los hilos de la malla (mm?).
d:diametro de los hilos de la malla (mm)
h:largo de los hilos de la malla (mm).

Para hacer célculos de este tipo de mallas es necesario saber como es su estructura a
nivel de la abertura, por lo que esto se muestra en la Figura N° 41 en ella se identifica
“d” como el diametro del hilo de la malla y “w” como la luz o separacion entre los

hilos.

«Q»

<)

Figura N°. 41. Malla de tejido cuadrado.
Los datos de la malla de 100 mesh son:
d =0.114 mm
w=0.14 mm
L1=600 mm (Largo de la malla plana)

L>=5 mm (Ancho de la malla plana)

Célculo del numero de hilos a lo largo y ancho de la malla de 100 mesh.

N=—— (Ec.26)
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Donde:
N:numero de hilos (Adim).

L:largo o ancho de la malla plana.

Utilizando esta Ec. 26 se tiene

-A lo Largo de la malla:

N, = 600 mm 2362 hil
1= 014mm+ 0114 mm Hos
-A lo Ancho de la malla:
5mm
N, ~ 19 hilos

= 0.14mm + 0.114 mm

Como se sabe los hilos de la malla estan tejidos entre si por lo que la longitud de la
malla no es igual a la longitud de los hilos, en la Figura N° 42 se dibuj6 un triangulo
rectangulo azul sobre la vista transversal de la malla a fin de aproximar la relacion

entre la longitud de la malla y la longitud de los hilos.

A« o

Figura N°. 42. Vista transversal de la malla.

Aplicando el teorema de Pitagoras al triangulo azul se tiene que la relacion entre la
longitud de los hilos y la longitud de la malla es x/w=1.286, es decir que los hilos
tienen una longitud 1.286 veces mayor a la longitud de la malla, por lo que para el

calculo del area de los hilos, las longitudes reales son:
h1=600 mm*1.286=771.6 mm de longitud de hilos a lo largo de la malla.

h.=5 mm*1.286=6.43 mm de longitud de hilos a lo ancho de la malla.
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El &rea por cada hilo a lo largo y ancho de la malla se calcula con la Ec. 25.

A lo largo de la malla:

0.114 mm
Acitiargo maita = T * 0.114 mm = (771.6 mm + —) = 276.36 mm?
A lo ancho de la malla:
0.114 mm
Acitancho mana = T * 0.114 mm * (6.43 mm + T) = 2.32 mm?

Multiplicando estas areas por el nimero de hilos respectivos se obtiene el érea total

de la malla sin tomar en cuenta el area que obstruida en las intersecciones.
Atotavsin intersecciones = 19 * 276.36 mm? + 2362 * 2.32 mm? = 10730.68 mm?

El &rea obstruida por las intersecciones se calcul6 con la siguiente Ec. 27 suponiendo
que solo se obstruye el &rea demarcada por el rectdngulo amarillo de la Figura N° 42,

dZ
Anntersecciones = Ny * N * Tt 23 (Ec.27)

Donde:
Apntersecciones: area obstruida en las intersecciones (mm?)

Aplicando esta Ec .27 se obtiene el area obstruida en las intersecciones entre los hilos

alolargo y los hilos a lo ancho.

2

= 916.14 mm?

Antersecciones = 2362 x 19 * 1 *

Al restar el area total sin intersecciones con el area obstruida por las intersecciones

(recordando que se obstruye tanto el hilo a lo largo como a lo ancho, por lo que se

102



multiplica por 2) se obtiene una mejor aproximacion al area superficial real del

estructurado.

Aroral estructura = 10730.68 mm? — (2 * 916.14 mm?) = 8898.4 mm? ~ 89 cm?
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