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Resumen y Abstract IX

Resumen

En este trabajo se describe el disefio, construcciéon y funcionamiento de un reactor
continuo, en el cual se desarrollaron reacciones de hidrorrompimiento catalitico a fin de
evaluar la actividad de diferentes zeolitas USY. Los productos obtenidos de la reaccion
fueron analizados por termogravimetria y destilacion simple.

En el primer capitulo de este documento se contextualiza al lector en los temas base de la
investigacion; la refinacion del petréleo, el hidrorrompimiento catalitico (HC por sus siglas
en inglés), las zeolitas USY como catalizadores y los reactores trickle bed. En el segundo
capitulo se describe el disefio del reactor. En él se identificaron 3 zonas principales, una
de almacenamiento, otra de reaccion y una tercera donde se hizo la separaciéon y el
muestreo de los productos. La reaccion se realiz6 con tres zeolitas USY de la serie
comercial Zeolyst (CBV600, CBV720 y CBV780), las cuales cuentan con tratamientos
guimicos Yy fisicos que transforman la estructura de la zeolita Y inicial en busca de hacerla
mas estable térmicamente, pero a su vez, mas activa. Las tres zeolitas probadas tienen
diferentes volimenes de poro, y diferentes grados de acidez, lo que permite relacionar
dichas propiedades con la actividad de cada una.

En el tercer capitulo se presentan los resultados de las pruebas de actividad en la reaccién
de hidrorrompimiento de dos mezclas parafinicas; el aceite térmico y el aceite mineral. La
principal diferencia entre estas dos mezclas es el contenido de azufre y de nitrdgeno, el
cual es significativamente mayor para la primera. En la reaccién con aceite térmico la
zeolita mas activa fue la CBV720, seguida por la CBV600 y la CBV780; en todos los casos
se presentd desactivacion. Por su parte, en la reaccion con aceite mineral la zeolita més
activa también fue la CBV720, sin embargo, la segunda mas activa fue la CBV780. Dichos
resultados son discutidos en el tercer capitulo. Finalmente, en el cuarto capitulo se hace
un pequefo contraste entre los resultados de actividad obtenidos por hidrorrompimiento
con un reactor que utiliza moléculas modelo, cuyas diferencias en la actividad se deben
principalmente a la naturaleza del reactivo utilizado.

Palabras clave: Hidrorrompimiento catalitico, Zeolitas USY, Reactor trifasico



X Titulo de la tesis o trabajo de investigacion

Abstract

In this work is decribed the design, construction and operation of a continuous reactor, in
which hydrocracking reactions are developed, in order to evaluate the activity and
selectivity of different USY zeolites. The products of the reaction were analized by
thermogravimetry and simple distillation.

In the first chapter of this document the reader is contextulized in the base topics of the
investigation; the crude oil refining, catalytic hydrocracking, the USY zeolites used as a
catalyst and the trickle bed reactors. In the second chapter is described the reactor design.
In the reactor were identified three zones, the first one is de storage zone, the second one
is the reaction zone and the final one is the separation and sample zone. The reaction was
carried out with three differentes USY zeolites of the Zeolist’'s comercial serie (CBV600,
CBV720 and CBV780), which have gone through chemical and physical processes that
transform the zeolite structure in order to make it stable thermally and to improve its activity.
The three different zeolites have different pore volumen and acidity, that allows to relate
these properties and the activity of each one.

In the third chapter are shown the results of the activity probes in the hydrocracking reaction
of two different paraffinic mixtures; thermic oil and mineral oil. The main difference between
these two mixtures is the nitrogen and oxygen content, which is bigger in thermic oil than
mineral oil. In the reaction with thermic oil the most active zeolite was the CBV720, then
was the CBV600 and the last was the CBV780; in all cases there was deactivation. On the
other hand, in the reaction with mineral oil was also the CBV720 the most active zeolite,
however, the CBV780 had a bigger activity than CBV600. These results are deeply
discussed at the end of this chapter. Finally, in the fourth chapter it is done a contrast
between the results obtained by hydrocracking in a reactor which employs model
molecules, whose main difference in activity are because of the nature of the reactants.

Keywords: Catalytic Hydrocracking, USY zeolites, Three Phase Reactor
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2 Introduccién

Introduccidén

Los combustibles de origen fésil son la fuente principal de energia, supliendo alrededor del
85% de la demanda mundial (el petroleo constituye cerca del 35% del consumo, seguido
por el carbén con el 28% y el gas natural con el 24%) [1]. En la actualidad se busca migrar
hacia fuentes de energias renovables y ambientalmente sostenibles, como las celdas
solares y combustibles, los aerogeneradores y las hidroeléctricas, entre muchas otras, las
cuales cuentan con un gran potencial para acoger la inmensa demanda energética. Sin
embargo, aln se encuentran grandes retos para su implementacion, pues estas
tecnologias son mas costosas y en ocasiones inestables ya que dependen de factores
externos como la cantidad de luz solar incidente que puede variar de un dia para otro, en
el caso de las celdas solares, o la fuerza y direccién de los vientos en el caso de los
aerogeneradores.

Los medios de transporte dependen casi en su totalidad de productos derivados del
petréleo, y las proyecciones muestran que la demanda, en lugar de decrecer, aumentara
de forma importante en las siguientes décadas, antes de que fuentes de energia renovable
ocupen su lugar [2]; y es por su caracter no renovable que resulta perentorio la
implementacion de tecnologias que permitan el aprovechamiento de los crudos
remanentes que contienen en su mayoria fracciones pesadas. Se calcula que el 64% de
las reservas mundiales de petréleo corresponde a fracciones pesadas y solo el 36% a
fracciones medias y livianas [1]. Entiéndase por fracciones livianas, medias, pesadas y
extrapesadas, como una clasificacién que hace referencia al tamafio de las moléculas que
constituyen a las mismas, siendo las fracciones livianas las de menor peso molecular, y
las extrapesadas las de mayor.

En la actualidad se implementan tecnologias para convertir las fracciones pesadas que se
obtienen en las refinerias, provenientes de las etapas de destilacién a presién atmosférica
y a vacio, en fracciones medias y livianas. Esto se logra en unidades de ruptura catalitica
fluidizada (fluid catalytic cracking o FCC), e hidrorrompimiento (hydrocracking o HC), a fin
de producir combustibles como la gasolinas, el diésel y el queroseno [3][4].

Los catalizadores para HC, reaccion de estudio en esta investigacion, cuentan con dos
fases activas; por un lado se encuentra la fase metélica, responsable de la hidrogenacion.
Tipicamente se utilizan metales nobles como el platino, el rodio y el paladio, sulfuros u
Oxidos metalicos de los metales cobalto, niquel y molibdeno. El uso de estos depende del
proceso y el origen de los crudos, pues metales como el platino, que tienen una gran
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capacidad hidrogenante, son facilmente envenenados por heteroatomos como el azufre y
el nitrogeno. La capacidad hidrogenante de esta fase también esta ligada a una correcta
dispersion a través de toda la red cristalina, donde se debe disminuir en lo posible la
formacion de aglomerados o clusters, cuya area superficial es mas baja, y reduce su
capacidad catalitica [5][6].

Por su parte, la fase acida es la encargada de la ruptura de enlaces carbono-carbono.
Como soportes acidos se utilizan catalizadores a base de silica-alimina (SiO.-Al,O3), 0
mezcla de esta con diferentes contenidos de zeolita. El contenido de zeolita aumenta la
actividad hacia destilados medios y naftas, por lo que su uso depende del objeto del
hydrocracking [7]. La zeolita es un material cristalino microporoso cuya propiedad de
intercambio i6nico, aplicada especialmente en la sustitucion de metales por protones (H+)
resulta idonea para su implementacion en los procesos de hidrorrompimiento, ya que son
ellos los responsables de la actividad de ruptura de la zeolita; aunque existen mas de 220
tipos de zeolitas reportadas, este trabajo se centra en la faujasita (FAU) en su forma Y. La
zeolita Y es un aluminosilicato perteneciente al grupo de tamices moleculares. Entre sus
propiedades mas importantes se encuentra su elevada area superficial (de hasta 900
m2/gl), su capacidad de intercambio io6nico, su microporosidad y su estabilidad
termomecanica [5][8]. Dado que las reacciones de hidrorrompimiento se llevan a cabo a
temperaturas superiores a los 300°C, es necesario que la zeolita sea estable
térmicamente. Para lograr dicho objetivo las zeolitas son sometidas a procesos quimicos
gue remueven parte del aluminio de la red cristalina, ya que este elemento posee un radio
atémico menor que el silicio, lo que genera dislocaciones en la estructura que la debilitan.
Las zeolitas que han sido sometidas a dichos procesos se les conoce como zeolitas
ultraestabilizadas o zeolitas USY.

Debido a que las reservas de petroleo se ven constituidas por cargas cada vez mas
pesadas que constan de hidrocarburos de mayor masa molar y volumen, los cuales
presentan limitaciones de transporte en los actuales catalizadores industriales, es
necesario que las tecnologias para la sintesis de estos mejoren. Dicha mejoria consiste en
la formacion de cavidades mesoporosas que permitan el aprovechamiento de los sitios
activos al interior de la zeolita, que son aproximadamente el 94% de los mismos; solo el
6% se encuentra en la superficie externa [9]. Al tiempo, dichos métodos deben conservar
o afectar en el menor grado posible la acidez y la estabilidad termomecanica, propiedades
gue se encuentran intimamente relacionadas con la cantidad de silicio y aluminio del
material.

En el grupo LCH se trabajan estrategias que modifican las propiedades texturales de las
zeolitas. Sin embargo, son las pruebas cataliticas las que permiten definir qué catalizador
cumple mejor con las necesidades del proceso, al tiempo que se obtiene informacion para
la formulacién de mecanismos y cinéticas de reaccion y desactivacion, Utiles en la
modelacion de reactores a escala industrial.

La escogencia del tipo de reactor para la evaluacion de catalizadores es crucial y para ella
se deben tener en cuenta tanto los parametros fisicos y quimicos intrinsecos del proceso,
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como las implicaciones técnicas y operacionales, y sus costos de fabricacion [10][11]. Los
reactores trickle bed (TBR) aparecen como una buena opcién para nuestro caso de
estudio, ya que son los que mas se acercan al comportamiento a escala industrial [12]; en
ellos, dos corrientes, una gaseosa y otra liquida, pasan a través de un lecho catalitico por
accion de la gravedad. Dichos reactores son complementados por sistemas de
alimentacion, separacién, muestreo, seguridad y almacenamiento, los cuales deben
cumplir con ciertos requerimientos acordes a los procesos que se llevan a cabo. El analisis
de los productos de la reaccién es tan importante como la reaccion misma, pues es de esta
manera es posible identificar la composicion de los productos y con ella los andlisis
respectivos de selectividad y actividad de los catalizadores. En este estudio, por
simplicidad y costos, la propiedad mas importante a medir fue la curva de destilacion, la
cual se emplea para determinar el cambio en los puntos de ebullicion de la mezcla de
hidrocarburos después del proceso de hidrorruputura.

La tesis esta constituida por cuatro capitulos y algunos anexos. En el primero se tratan los
temas base de la investigacion: el crudo y el proceso de refinacion, la hidrorruputura
catalitica, la zeolita, los reactores trickle bed y finalmente las técnicas de caracterizacion
implementadas. Se hace una descripcion breve en cada apartado, resaltando los
elementos que se consideraron mas relacionados con esta investigacion.

El segundo capitulo se encuentra dividido en 3 secciones. En la primera se hace una
descripcion béasica del proceso reactivo. En la segunda seccion se describe de forma
detallada las tres zonas que constituyen el equipo, incluyendo las configuraciones y
arreglos utilizados en cada una. Finalmente, en la tercera seccion se describen las
practicas necesarias para comprobar el correcto funcionamiento del equipo, incluyendo las
pruebas de estanqueidad y la determinacién de la zona isotérmica, ademas de una sencilla
reaccion de hidrodesulfuracion de varsol.

En el tercer capitulo se exponen los resultados mas relevantes de la investigacion. Primero
se muestran las metodologias para la formulacién de los catalizadores utilizados.
Posteriormente se muestran los resultados de las pruebas de actividad con dos mezclas
de hidrocarburos, aceite térmico el cual cuenta con un contenido importante de azufre, y
aceite mineral (practicamente libre de heteroatomos).

El en cuarto capitulo se contrastan los resultados de actividad de hidrorrompimiento de dos
reactores trickle bed con dimensiones distintas. El primero de estos reactores utiliza una
mezcla de hidrocarburos de alto peso moleular. El segundo utiliza una molécula modelo,
disuelto en un solvente organico de bajo peso molecular.



1.Generalidades del proceso de refinacion y
de hidrorrompimiento (HC)

En el presente capitulo se exponen los principales conceptos que sirven como fundamento
de la investigacion. En la primera seccién se hara un barrido general de la materia prima,
el petréleo, del cual se mencionaran algunas de sus propiedades mas generales y su
composicion. En la segunda se hara una breve descripcion del proceso de refinacion. En
la tercera seccion se expondra el proceso de hidrorrompimiento. Se mencionaran
diferentes clasificaciones y condiciones de proceso Utiles para su adaptacién a escala
laboratorio. La cuarta seccion constara de un breve resumen que abarcara algunas de las
propiedades mas importantes de las zeolitas y de los tratamientos empleados a fin de
estabilizar y generar redes mesoporosas. Esta seccion concluye con la descripcion de la
serie comercial de catalizadores Zeolyst International la cual fue utilizada en los andlisis de
actividad, y finalmente se exponen las formas mas comunes de desactivacion de
catalizador. También se exponen las caracteristicas de una de las zeolitas modificadas por
el grupo de investigacion LCH. En la quinta seccién se mostraran las bases teoéricas para
la construccion de reactores tipo TBR (trickle bed), teniendo como punto de partida los
pasos elementales de las reacciones en tres fases, para después, tratar las propiedades
hidrodinamicas presentes en esta clase de reactores. En la Ultima seccion se describe de
forma breve las técnicas de caracterizacion utilizadas para analizar los productos de
reaccion.

1.1 El petrdleo crudo

Desde la creacion de la maquina de vapor, en el siglo XVIII, la cual utilizaba la energia
generada a partir de la combustién de un recurso fésil como el carbén, se tuvo por primera
vez un generador de potencia independiente de la fuerza humana o animal, que conllevé
a una revolucion industrial e incentivo la produccién de acero y muchos otros productos
basicos. En el siglo XIX se inventd el motor de combustion interna, el cual funciona a partir
de derivados medios del petréleo. Se puede decir que dicha invencion dinamité la segunda
revolucion industrial, al establecer un mercado que gira alrededor del petréleo, el cual
empezé a ser extraido principalmente como fuente de energia, y rapidamente se convirtio
en la base y materia prima de muchos de nuestros productos quimicos e incluso
farmacéuticos mas comunes [13].
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Los compuestos en el crudo de petréleo son esencialmente hidrocarburos que pueden ser
sustituidos; el carbono y el hidrégeno son los elementos principales, encontrandose el
primero en proporciones del 85% al 90% y el segundo del 10% al 14%. Otros elementos
importantes son el azufre (0,2% al 3%), el nitrégeno (0,1% al 2%) y el oxigeno (1% al
1,5%). Ademas, se pueden encontrar compuestos organometalicos de niquel, vanadio,
plomo y arsénico, en concentraciones del orden de las partes por millén y por billén. Por
otra parte, sales inorganicas como el cloruro de magnesio y el cloruro de sodio pueden
acompaniar al crudo, bien sea por la migracion de estas desde acuiferos subterraneos, o
porgue son inyectadas durante las etapas de perforacion, extraccion y produccion [14].

Existen 3 grandes grupos de hidrocarburos en el petréleo. Las parafinas son cadenas
saturadas de carbono, que pueden ser ramificadas. Su composicion puede alcanzar el
50% de un crudo, aunque solo en casos especiales. Los naftenos son el segundo grupo,
gue son anillos de carbono saturados con algunas ramificaciones y es el grupo mas
abundante en la mayoria de los crudos existentes (25% a 75%) [3]. Los arométicos son el
tercer grupo, estos cuentan con al menos un anillo aromético y pueden ser ramificados. La
cantidad de aromaticos presentes en un crudo puede variar del 15% al 50%, aunque la
mayor cantidad de aromaticos se encuentran en las fracciones mas pesadas del petréleo
[15].

Aunque las olefinas no se encuentran de forma natural en el petréleo, muchos de los
procesos de refinacion, como la descomposicion térmica y catalitica, o la deshidrogenacion
de parafinas, las producen, por lo que se considera importante hacer mencién de ellas. Las
olefinas son hidrocarburos insaturados, es decir, hay presencia de dobles enlaces entre
dos carbonos en la molécula.
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Figura 1.1 Moléculas modelo de parafinas (A), nafteno (B), aromatico (C) y olefina (D).

Por otro lado, existen compuestos que se forman a partir de los heteroatomos, azufre,
nitrégeno y oxigeno. El azufre se encuentra en el petréleo en forma de mercaptanos y
sulfurados mono y disustituidos con formula general de R-S-H, R-S-R’ y R-S-S-R’, donde
R y R’ son radicales alquilicos. También se puede encontrar H,S disuelto en la matriz
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organica, el cual puede ser retirado por simple calentamiento. La presencia de compuestos
azufrados en los combustibles reduce su calidad, ya que estos, al quemarse, producen
oxidos de azufre (SOy), que al contacto con el agua de la atmosfera forman la conocida
lluvia &cida. Ademas, el azufre envenena fuertemente los catalizadores que son utilizados
en los demas procesos de la refinacion del petréleo, por lo que su remocion es necesaria
mediante una operacion llamada hidrodesulfuracion (HDS) [14].

También, se encuentran compuestos nitrogenados, los cuales usualmente se hallan en las
fracciones pesadas del petroleo. Al igual que el azufre, envenena los catalizadores acidos
y su combustién produce Oxidos dafiinos para el medio ambiente (NOy). El nitrdgeno se
remueve por medio de la hidrodenitrificaciéon (HDN). Por su parte, el oxigeno forma acidos
nafténicos, fenoles y cresoles, los cuales tienen propiedades corrosivas. El proceso por
medio del cual se retira se llama hidrodeoxigenacion (HDO). Finalmente se encuentran los
metales pesados que forman complejos con los compuestos organicos formando
porfirinas. La no remocién temprana de los metales puede dafar los quemadores, las
lineas de transporte, las paredes de las calderas [14] y los catalizadores del cracking
catalitico fluido (FCC).

1.2 Larefinacion

Se puede decir que la industria del petroleo se divide en tres grandes etapas; la primera
es la etapa de extraccion en la que se obtiene el petroleo de los pozos, y desde alli se
pone a disposicion de las refinerias y/o puertos de exportacion. Es importante resaltar que
las caracteristicas del petréleo y de los pozos pueden variar dramaticamente de un lugar
de explotacion a otro, lo que supone diferentes mecanismos de extraccion y
almacenamiento para cada caso. La segunda es la etapa de refinacion, donde, por medio
de procesos de destilacion e hidrotratamiento se producen los derivados tipicos del
petréleo como los combustibles gaseosos y liquidos, los aceites lubricantes, los solventes,
los asfaltos, las grasas y el coque. En la ultima etapa, llamada manufacturacién
petroquimica, se llevan a cabo procesos de purificacién de compuestos y produccién de
otras mezclas con un nimero Yy tipo de constituyentes determinado, que pueden cumplir
diferentes fines; algunos productos de esta etapa son plasticos, cauchos, fibras sintéticas,
materias primas para jabones y detergentes, alcoholes, pinturas y productos
farmacéuticos, entre muchos otros [14][14][16]. Ademds, una creciente rama se centra en
la sintesis de nuevos materiales a partir derivados del petréleo, lo que hace a la industria
de este preciado recurso, una ain muy promisoria.
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Figura 1.2 Esquema general del proceso de refinacion del petréleo.

Un esquema mas detallado de la etapa 2 del proceso se muestra en la figura 1.2. Es
importante resaltar que antes de las unidades de hidrorrompimiento (HC) se encuentran
equipos de hidrotratamiento (HDT) a fin de remover impurezas y compuestos que son
potenciales venenos para los catalizadores [17].

Las etapas de refinacion en las que existe reaccion se pueden dividir en 2 grandes grupos;
en el primero se encuentran las reacciones en las que solo interviene la temperatura para
gue se desarrollen, entre ellas se encuentran el thermalcracking (ruptura térmica),
visbreaking (reduccion de la viscosidad) y el coking (proceso de coquizaciéon). En el
segundo se encuentran las reacciones que requieren también de un catalizador. Entre las
mas importantes se destacan el fluid catalytic cracking (ruptura catalitica fluidizada)(FCC)
y todas las unidades de hidrotratamiento [17][18]. A continuacién, se hablar4 con mas
detalle de una de estas unidades, la de hidrorrompimiento, por ser el proceso objeto de
estudio.

1.3 El proceso de hidrorrompimiento catalitico (HC)

El HC es un proceso utilizado para transformar, mediante procesos de ruptura catalitica,
los compuestos de alto peso molecular que se hallan en los crudos pesados. Con el mismo
objetivo, pero con diferentes aplicaciones se encuentra el FCC, que se presenta como uno
de los procesos mas importantes en la refinacion de crudos [19]. En principio, el HC usa
temperaturas moderadas y presiones elevadas y aprovecha el hidrégeno para saturar los
enlaces a medida que estos se forman por rompimiento de moléculas grandes, de esta
manera se evita que los crudos se descompongan en moléculas demasiado pequefias o
en moléculas demasiado grandes (mediante reacciones de polimerizacion de olefinas).
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1.3.1 Condiciones de operacion

El HC es un proceso muy flexible que permite la conversion de un amplio rango de
moléculas [15]. El objetivo es producir destilados medios (diesel y keroseno), los cuales
tienen aplicaciones diferentes a los conseguidos por medio del fluid catalytic cracking
(FCC), el cual se centra en la produccién de gasolina. El HC es un proceso muy verséatil
gue maneja amplios rangos de presion y temperatura, condiciones que se ajustan segun
la composiciéon del crudo a procesar y la funcion de la unidad de HC en si [20][21]. Esto
ultimo hace referencia a que el HC suele ser empleado como unidad de pretratamiento
para otros procesos entre los que se encuentra el FCC, en cuyos casos es llamado mild
hydrocracking (MHC). En la tabla 1.1 se presentan las principales diferencias de estos dos
procesos.

Tabla 1.1 Condiciones generales de HC para diferentes cargas [20].

HC MHC
Temperatura de operacion (°C) | 350-450 320-450
Pressure (bar) 100-250 50-100
LHSV (h?) 1,0-1,7 0,5-1,5
Relacion Hz/crudo (Nm3/ m?) 1000-2000 300-700
Conversion 60-100 25-50

El diagrama general del proceso de HC cuenta con una unidad reactiva (ver figura 1.3).
Debido a que la reaccion de hidrogenacion es altamente exotérmica, el lecho catalitico se
suele dividir en multiples lechos de menor tamafio que permiten efectuar un mejor control
de la temperatura. Posteriormente se sitla un separador que permite recuperar el
hidrogeno el cual es recirculado a la unidad reactiva [22].
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Figura 1.3 Diagrama de flujo simplificado para un proceso de HC [15][22].

Los productos se separan en unatorre de destilacion fraccionada. Finalmente, una fraccion
de los crudos mas pesados es reenviada al reactor, los demas son productos de uso
comercial, como se muestra en el la figura 1.3. Como ya se menciond, existen unidades
de pretratamiento donde se retiran elementos como el nitrégeno y el azufre, los cuales son
potenciales venenos para los catalizadores de HC [23].

El uso de catalizadores bifuncionales es crucial en el HC. Por un lado se encuentra la fase
acida, responsable de romper los enlaces carbono — carbono. Por otra parte, la fase
hidrogenante que se encarga de las reacciones de hidrogenacion/deshidrogenacién. Las
condiciones de temperatura y presion para el proceso de HC varian dependiendo de la
naturaleza del crudo a tratar y del estado del catalizador (entre 300 °C y 500 °C ; 100 bar
y 150 bar); a medida que el catalizador se desactiva se hace necesario un incremento en
la temperatura del proceso para mantener unas caracteristicas en el producto [24].

1.3.2 Tipos de reactores

Es mucho lo que se ha explorado en términos de configuraciones en todo tipo de
operaciones y procesos unitarios (diferentes tipos de platos en torres de adsorcién y
destilacion o diferentes tipos de empaques en reactores, para dar solo algunos ejemplos).
Dichas configuraciones buscan alcanzar mayores eficiencias, y mejores condiciones de
operacién, y dependen de diferentes factores como las propiedades de las sustancias
involucradas (viscosidad, densidad, toxicidad etc), las temperaturas y presiones de
operacion, las fases de los compuestos utilizados, entre otros. El HC no es la excepcion, y
es por esto que se han disefiado diferentes configuraciones de reactores para enfrentar
los retos que implica el tratamiento de este tipo de cargas [24].
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= Ebullated Bed Reactor (EBR)

Los EBR son reactores de tipo fluidizado, en los cuales el catalizador es suspendido por
accion de un flujo que para este caso es bifasico (hidrégeno en fase gaseosa e
hidrocarburo en fase liquida), lo cual garantiza una apropiada distribucion de los reactantes
y el catalizador. Entre sus ventajas se encuentra la flexibilidad de operacion, al permitir la
adicion o remocion de catalizador sin detener el proceso, adaptabilidad a diferentes cargas
y caidas de presion bajas y constantes. Sin embargo, este tipo de reactores tienden a
erosionar y destruir el catalizador, por lo que su operacién implica una renovacion
constante del mismo. Ademas, son reactores susceptibles a la formaciéon de zonas de
estancamiento y de sedimentos [24].

= Moving Bed Reactor (MBR)

En los MBR, el catalizador entra por la parte superior del reactor, mientras que los reactivos
pueden ingresar a contra corriente o en paralelo; lo importante en estos reactores es que
el catalizador es removido constantemente por la parte inferior y enviado a unidades de
reactivacion para ser finalmente recirculado al proceso. Entre las cualidades mas
destacables de este tipo de reactores se encuentran un gran aprovechamiento del
catalizador y una gran tolerancia a la presencia de metales. Al igual que los EBR, en este
tipo de reactores la vida Gtil del catalizador es baja, debido a que el catalizador es
erosionado y triturado en el proceso del recirculacion [24].

= Slurry Bed Reactor (SBR)

En este tipo de reactores la fase organica se mezcla con el catalizador y luego es enviada
al reactor, donde se comporta como una sola fase; a través de dicha mezcla se burbujea
el gas. Es utilizado para desarrollar el hidrorrompimiento con cargas pesadas y con un alto
contenido de metales, por lo que resulta ser un reactor muy resistente. Sin embargo, los
productos suelen ser de mala calidad, pues en ellos quedan inmersos los metales que
venian en el alimento, ademas, es necesario afiadir una etapa de separacion de las fases
sélida y liquida (catalizador e hidrocarburo) [24] .

= Trickle Bed Reactor (TBR)

Fue el primer reactor empleado a nivel comercial. El catalizador es situado en un lecho fijo
mientras que el alimento pasa a través de él. Algunas de las ventajas de estos reactores
son la facil operacién, mantenimiento, bajo costo y durabilidad. Entre las desventajas se
encuentran la formacién de canales preferenciales (o que limita el aprovechamiento del
catalizador), posibles taponamientos, generacion de zonas calientes, y bajas conversiones
si el diametro de particula del catalizador no es suficientemente pequefo. La reactivacion
de los catalizadores en este tipo de configuraciéon es muy limitada [24].
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Dada la importancia que tiene este tipo de reactor en esta investigacion, en la seccion 1.5
se habla con mas detalle de él, especialmente acerca de los fenébmenos hidrodindmicos
que se presentan.

1.4 La zeolita Y: Sintesis, propiedades y mecanismos de
reaccion

Los primeros catalizadores utilizados en los procesos de FCC y HC estaban basados en
estructuras amorfas de silice-alimina. Sin embargo, desde la implementacion de la zeolita
Xy la zeolita Y en el afio de 1962, dada su naturaleza altamente acida, se logré optimizar
el proceso de refinamiento, se incrementé la productividad, se mejoré la actividad y se
aumento el rendimiento hacia productos de interés como la gasolina para motor y el diésel
[25].

Figura 1.4 Conformacion de una zeolita Y. Cada esquina representa un atomo T y en el
centro de cada segmento de recta se encuentra un atomo de oxigeno (faujasita) (Figura
hecha por el autor de este documento).

Las zeolitas son estructuras estables fisica, quimica y termodinAmicamente a temperatura
ambiente. Estan formadas principalmente por aluminio, oxigeno y silicio. Al ser el aluminio
un atomo con valencia +3, la formacién de 4 enlaces simples con oxigeno genera una
descompensacion de carga, la cual es suplida con un cation como el sodio o el amonio;
sin embargo, en los reactores de HC la zeolita se encuentra estabilizada. Esto implica que
la zeolita ha atravesado una serie de procesos por medio de los cuales gana estabilidad
térmica y mecanica, y en los que es removido el sodio y reemplazado por hidrégeno, el
cual dota al material de un caracter acido, esencial en el proceso de hidrorrompimiento
catalitica. Entre otras caracteristicas de la zeolita Y se encuentran su alta porosidad y una
gran area superficial absorbente que puede llegar a los 900 m? por gramo [26]. Los
catalizadores industriales estas basados principalmente en una mezcla de zeolita y
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alumina [7]. La fase hidrogenante se deposita dependiendo de la sal precursora que se
utilice [27]. Se conocen cerca de 200 tipos de zeolitas, siendo la zeolita Y (conocida como
faujasita), la més utilizada [28].

1.4.1 Sintesis de la zeolita

Las zeolitas son materiales obtenidos por cristalizacion hidrotérmica de un gel
comprendido por una fase liquida y una sélida. El proceso se lleva a cabo en un reactor
batch a presién autégena, inferior a 20 bar, y a temperaturas por debajo de los 200 °C. El
medio de reaccién contiene una fuente de atomos T o &tomos de estructura como el silicio
y el aluminio, en el caso de la zeolita Y. El aluminato sddico suele ser la fuente de aluminio
mientras que el silicio tiene diferentes precursores como la silice, el silicato sodico o el
tetraetoxisilano TEOS. Ademas, se debe integrar a la mezcla una fuente de agentes
mineralizantes, un catién inorganico y/o diferentes especies organicas y finalmente, un
solvente que es comunmente agua [29]. El cation y las especies organicas cumplen la
funcion de molde, alrededor de los cuales se pueden conformar diferentes estructuras
llamadas zeolitas.

Para facilitar la formacion de la fase Y deseada se suele afiadir un licor con nanosemillas
de FAU o con un agente director de estructura. El efecto template de éstos es crucial para
mejorar el rendimiento de la reaccion. La sintesis culmina con la formacién de cristales de
zeolita M-Y, donde M es el metal alcalino o alcalinotérreo usado como agente basico. Tanto
a nivel industrial como a escala laboratorio este procedimiento produce la zeolita con una
relacion Si/Al cercana a 2,55 [29].

1.4.2 Capacidad de intercambio ionico y acidez

Como ya se hizo una breve mencién en el inicio de la seccién 1.4, cuando los atomos T
corresponden a atomos de aluminio, estos dotan a la superficie de una carga negativa
ofrecida por la diferencia entre su nimero de oxidacion (+3) y el nimero de coordinacion
gue tiene gracias a la estructura (4). Esta carga negativa es compensada con cationes
mono Yy divalentes como el sodio, el amonio, el potasio o el calcio, los cuales no se
encuentran haciendo parte de la red cristalina, y son los responsables de brindar a la
zeolita la capacidad de intercambio i6nico. Cuando la carga es compensada por un protén,
el sitio es considerado un acido Brgnsted (SAB) [9].
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Figura 1.5 Intercambio ionico en la superficie de la zeolita.

La actividad del catalizador esta definida por tres factores principales. El primero es la
densidad de sitios activos, que hace referencia al nUmero de SAB presentes en una
determinada cantidad de material. El siguiente factor es la fortaleza acida atribuida a un
grupo determinado de sitios activos, que es medida en términos del cambio de energia
debido a los procesos de absorcion/desorcién con moléculas sonda de naturaleza basica
[30]. Por ultimo, se encuentra la accesibilidad, relacionada con la facilidad que tienen los
compuestos para difundirse a través de los poros hasta los sitios activos, la cual dependera
directamente del tamafio de las moléculas involucradas en el proceso.

1.4.3 Mecanismo de reaccion del hidrorrompimiento

El mecanismo clasico de hidrorrompimiento se presenta en la figura 1.6. En primer lugar,
el alcano es absorbido en un sitio metalico donde ocurre un proceso de deshidrogenacion,
la olefina producida viaja al sitio metalico donde se pueden presentar 3 escenarios; en el
primero la olefina es isomerizada y liberada para su posterior hidrogenacién en un sitio
metalico. En el segundo la olefina es isomerizada, craqueada y posteriormente son
saturados los productos en un sitio metalico. Cabe resaltar que, dependiendo de factores
como la fortaleza del sitio acido, es posible que ocurran mas procesos de ruptura. En el
tercer caso, la acidez del sitio es tan elevada, que se presentan reacciones de coquizacion.
La deposicién de coque es un fendmeno que debe ser evitado, pues repercute en una
desactivacién del catalizador, las cual sera explicada con mas detalles en la seccién 1.4.6.
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Figura 1.6 Esquema de reacciones de hidrorrompimiento cuando es usado un catalizador
bifuncional en una reaccién con parafinas (Adaptacion hecha por el autor [31][32]).

Mas especificamente, en la reacciéon de isomerizacion, el hidrocarburo hace las veces de
base, reorganizandose para aceptar el protdn del sitio &cido. Haag y Dessau [33] proponen
gue mientras se da la reaccion, el carbono aceptador del proton forma brevemente una
especie pentacoordinada (formacién de una estructura ciclopropanocide donde los
carbonos tienen 5 uniones).
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Figura 1.7 Mecanismo de interaccion entre la superficie del catalizador y el hidrocarburo
[33].

El proceso subsiguiente depende de la naturaleza del hidrocarburo y de las condiciones
de reaccion. Por ejemplo, las cadenas lineales tienden a formar isGmeros, mientras que
las parafinas ramificadas tienden a romperse. Por otra parte, los compuestos aromaticos
suelen ser primero hidrogenados, y es en su forma hidrogenada (naftenos), que se rompen
0 isomerizan. Otro factor importante en el proceso de hidrorrompimiento es la temperatura;
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las reacciones de ruptura son endotérmicas, entre mas elevada sea esta, mas eventos de
ruptura se presentan. A temperaturas elevadas no es necesario el uso de hidrégeno para
gue se desarrolle la reaccion de ruptura (cracking térmico) [33].

Otros autores han considerado que la reaccioén de hidrogenacion toma lugar en los sitios
acidos por spillover de hidrégeno [34] [35]. En el spillover de hidrégeno se asume que las
moléculas de hidrégeno son separadas en los sitios metélicos, y posteriormente migran
sobre el soporte acido, hasta el sitio donde esta absorbido el hidrocarburo donde sucede
la hidrogenacién [35].

1.4.4 Zeolitas USY modificadas

Hasta este punto se mencionaron algunos conceptos basicos relacionados con la sintesis
de la zeolita y la catélisis acida. Sin embargo, la zeolita que se obtiene por la sintesis
mencionada en la seccion 1.4.1 se encuentra en su forma sédica, es decir, el cation
encargado de compensar la carga negativa de la zeolita es el sodio. Dicho catién debe ser
intercambiado por protones, pues son estos los que presentan la actividad catalitica. No
obstante, el intercambio de sodio no es suficiente para el uso de este material como
catalizador de hidrorrompimiento, ya que el alto contenido de aluminio dota a la estructura
de inestabilidad térmica. Esto se debe a que la union Al-O-Si es mas débil que la union Si-
O-Si, por lo tanto, a temperaturas elevadas la primera es inestable y tiende a romperse. La
ultraestabilizacién consiste en someter a la zeolita a procesos de remocién de aluminio
presente en la red cristalina mediante tratamiento con vapor de agua. A pesar de que la
ultraestabilizacién es un proceso donde se aumenta el tamafio de los poros, parte del
material removido queda remanente en ellos (conocido como material amorfo 0 material
extra red, por no hacer parte de la estructura cristalina), lo que genera problemas de
transporte intraparticula [9].

La modificacién a la zeolita USY esta enfocada en la remocion del material amorfo, por
medio agentes externos como lavados acidos y basicos, el uso de vapor de agua
(steaming), y el control de la temperatura en cada uno de los diferentes procesos [36].

1.4.5 La serie comercial Zeolyst

Zeolyst International es una compafia que ofrece catalizadores y absorbentes a base de
zeolitas. Entre sus productos se encuentra la zeolita Y en diferentes presentaciones. A la
serie de zeolitas tipo Faujasita, le llaman “Standard”’[37]. Esta serie cuenta con diferentes
caracteristicas en términos de area superficial, contenido de sodio, y relacion molar
silicio/aluminio. A continuacién, se presentan los valores reportados por la pagina oficial de
la empresa.
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Tabla 1.2 Propiedades generales de las zeolitas de la serie comercial Zeolyst presentadas
por la pagina oficial [37].

Nombre Relacion molar | Cation compensante | Na,O Area superficial (m?/g)
SiO,/AlL O3 de carga (p/p%)
CBV100 51 Sodio 13,0 900
CBV300 51 Amonio 2,8 925
CBV400 51 Hidrégeno 2,8 730
CBV500 5,2 Amonio 0,2 750
CBV600 5,2 Hidrégeno 0,2 660
CBV712 12 Amonio 0,05 730
CBV720 30 Hidrégeno 0,03 780
CBV760 60 Hidrégeno 0,03 720
CBV780 80 Hidrégeno 0,03 780
CBV901 80 Hidrégeno 0,3 700

La zeolita CBV100 tiene la composicion tipica de la zeolita sédica que se obtiene por los
métodos convencionales de sintesis. Esta zeolita es conocida como zeolita Na-Y por ser
el sodio el cation responsable de compensar la carga del material, como se hizo mencién
en la seccion 1.4.1. La zeolita CBV400 es el resultado del intercambio i6nico de los
cationes sodio por protones, lo que da como resultado a la zeolita H-Y. Cabe resaltar que
la remocion de sodio no es total, y alin se encuentra una pequefia cantidad en los poros
del material. La CBV500 y la CBV600 son las primeras zeolitas ultraestabilizadas, las
cuales han atravesado un primer proceso de steaming. Hasta este punto el area superficial
de la zeolita ha disminuido debido a que los diferentes tratamientos a los que se ha
sometido han ido destruyendo parte de la red cristalina. Sin embargo, las zeolitas
encontradas posteriormente tienen mayor area superficial, esto se debe a que han sido
modificadas removiendo el material ocluido como es el caso de la zeolita CBV720. La
zeolita CBV780 ha sufrido un segundo tratamiento con steaming y una posterior remocién
del material amorfo [38]. Dado que las zeolitas CBV600, CBV720 y CBV780 presentan
importantes diferencias en las propiedades texturales, acidez y accesibilidad (en términos
de volumen de poro), estas fueron escogidas para hacer el estudio del test catalitico.

A continuacién, se listan algunas propiedades de las zeolitas seleccionadas, las cuales
fueron caracterizadas por integrantes del grupo de catalisis heterogénea (LCH). También
se listan las propiedades de la zeolita Y, pues se consideran importantes para hacer el
contraste de los valores.
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Tabla 1.3 Caracteristicas principales de algunas zeolitas de la serie comercial Zeolyst.

Propiedades estructurales
Zeolita Vol. meso | VOl. micro | Acidez iPA
(cm®/g) (cm®/g) | (mmol/g)
(Zeolita Y) CBV 400 0,02 0,35 1,64
CBV 600 0,09 0,22 0,78
CBV 720 0,20 0,29 0,55
CBV 780 0,24 0,27 0,13

El fundamento tedrico de las técnicas de caracterizacion presentadas en este trabajo se
encuentra brevemente explicado en el anexo | de este documento, como la técnica NLFDT
para la interpretacion de los datos de sorptometria. Los métodos implementados fueron la
quimisorcion de isopropilamina, la cual indica el nUmero de sitios Brgnsted en el sélido y la
fisisorciéon de nitrégeno, Gtil para determinar el volumen y el area superficial de los poros.

1.4.6 Desactivacion del catalizador

La desactivacion del catalizador es la pérdida de la actividad catalitica de una superficie,
cuyo origen puede ser fisico o quimico. En ocasiones la disminucion de la actividad es muy
rapida, en el orden de segundos, como es el caso de los catalizadores de fluid catalytic
cracking (FCC). En otros procesos, la desactivacion es tan lenta que la regeneracion o
sustitucion del catalizador s6lo es necesaria después varios meses o0 afios de utilizacion.

Dicha desactivacion hace necesaria la implementacion de procesos de regeneracion o
simplemente, la sustitucién completa del catalizador. Cuando la desactivacion es causada
por una deposicion y/o un bloqueo fisico de la superficie, el proceso se suele conocer como
taponamiento. Por otra parte, si la superficie del catalizador se modifica lentamente por
guimisorcion en los sitios activos de sustancias que no se separan facilmente, el proceso
se suele denominar envenenamiento. La restauracion de la actividad, cuando es posible,
se denomina reactivacion [6][39].

= Deposicién de coque

El coque es un aglomerado de anillos organicos. Estos anillos tienden a volverse
aromaticos conforme se desarrolla la reaccion. En la figura 1.8 se puede ver un modelo
propuesto por Guichard et al. [40].
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Figura 1.8 Posible estructura de coque (figura tomada de [40]).

Cabe resaltar que el mecanismo de producciéon de coque se da a partir de procesos de
polimerizacién de aromaticos en la superficie del catalizador, los cuales se aglomeran y
forman el coque. Cuando los hidrocarburos de partida son compuestos saturados, la
formacién del coque se hace mas lenta, debido a la cantidad de pasos intermedios, los
cuales se encuentran esquematizados en la figura 1.9.

La deposicion de coque sobre la superficie del catalizador ocurre en 3 etapas. La primera
es una etapa de formacion rapida de coque. Se estima que una tercera parte del volumen
de poro es obstruido en esta etapa y la actividad decrece rapidamente. En la segunda
etapa de desactivacion, la deposicion de coque disminuye y se alcanza un estado estable.
En la tercera etapa la deposicién de coque aumenta nuevamente lo que disminuye casi en
su totalidad la actividad del catalizador [41][42].
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Figura 1.9 Secuencia para la formacion del coque (Adaptada de [43]).

= Absorcion de azufre

Todos los procesos cataliticos donde se emplean metales nobles son envenenados por
compuestos azufrados. EI mecanismo del azufre incluye una fuerte absorcion sobre los
sitios metdlicos del catalizador, lo que disminuye el area superficial disponible para
desarrollar la catalisis. Mas especificamente en el caso del platino, se ha evidenciado que
los enlaces formados entre este ultimo y el azufre son muy fuertes, aumentando el tamafio
de los clusteres del metal, lo que a su vez disminuye su area disponible para hacer catalisis
[6][44].

= Adsorcion de nitrégeno

Los compuestos nitrogenados son el veneno mas comin en los procesos de
hidrotratamiento, dada su fuerte adsorcién en los sitios acidos. Esto se debe a la naturaleza
basica de dichos compuestos, la cual los hace muy afines tanto a sitios Broensted de la
zeolita [45]. Por su parte, Sau reporta un trabajo en el que determinaron que los efectos
inhibidores de los compuestos nitrogenados donde concluyeron que estos pueden afectar
al catalizador desde concentraciones de 5 ppm [46].
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1.5 Trickle Bed Reactor — Hidrodinamica y fendmenos de
transporte en reacciones trifasicas

El término Trickle Bed Reactor (TBR) es utilizado para referirse a reactores donde la fase
liquida y la fase gaseosa fluyen en la misma direccion, a través de un lecho catalitico donde
se lleva a cabo la reaccion [47]. Los TBR son usados en diferentes procesos quimicos,
pero prima su uso en aplicaciones de la industria del petréleo, como la hidrodesulfuracién
(HDS), hidrodesmetalizacion (HDM), hidrodesnitrificacion (HDN), hidrorrompimiento (HC)
e hidrotratamiento (HT), entre otros [47][48].

1.5.1 Pasos de unareaccion heterogénea de 3 fases

Para entender los fenémenos hidrodinamicos de los TBR, es importante destacar algunos
conceptos fundamentales acerca del transporte de materia en reacciones donde coexisten
tres fases: una gaseosa, una liquida y una sélida (catalizador). Aqui, el liquido se esparce
sobre la superficie del catalizador y el gas pasa a través de la fraccion restante [49]; es
posible identificar 7 pasos consecutivos los cuales se enlistan a continuacién, y son
esquematizados en el diagrama 3:

Molécula tipica en

Capade un crudo extra pesado

liquido

Seno del

gas Poros

Sistema trifasico Molécula tipica en

un crudo pesado

Adaptacién hecha por el Autor

Figura 1.10 Sistema trifasico al interior de un reactor con catalizador sélido [49][50].

1. Difusion de los reactivos de la fase gaseosa (Ci) y la fase liquida (Ci) hasta la

superficie del catalizador (transporte convectivo).
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2. Difusion de los reactivos a través de los poros hasta los sitios activos (difusién
intraparticula).

Adsorcion de los reactivos sobre los sitios activos.

Reaccion quimica.

Desorcion de los reactivos de los sitios activos.

o0k~ w

Difusion de los productos (Cip) a través de los poros hasta la superficie del
catalizador (difusion intraparticula).
7. Difusion de los productos hasta el seno del fluido (transporte convectivo).

Es importante reconocer que, dependiendo del sistema, uno de los 7 pasos limita la
reaccion. Por ejemplo, cuando se presentan coeficientes de conveccion elevados (grandes
numeros de Reynolds), los pasos limitantes se encuentran en la reaccién o en la difusion
intraparticula [49].

1.5.2 Propiedades hidrodinamicas de los TBR

Debido a su amplio campo de aplicacion, los grandes cantidades de materia prima que
permite procesar y su facil disefio, los aspectos tedricos y fenomenolégicos de los TBR
han sido estudiados, por mas de 30 afios, buscando optimizar el proceso a través del
control de las condiciones de flujo, que permiten mejorar la interaccion entre las tres fases
presentes [50].

Transferencia de

calor con el fluido »
de control Retencion Difusion en poro
Fluido de de liquido y reaccién
control Capa de

transferencia

J—

de gas
Fluido
Flujo de liquido — [ ido
y de gas
i —— Capa de
transferencia de
Conduccién liquido
’ de calor

Fluido de E—
control K_? Lecho catalitico Transferencia de

calor entre el sélido
y el fluido

Adaptacion hecha por el Autor

Figura 1.11 llustracion de diferentes tipos de fenédmenos de transportes a diferentes
escalas en un reactor empacado [51].

Al interior de un TBR ocurren varios fendmenos hidrodinamicos que deben ser tenidos en
cuenta para el buen rendimiento del equipo. Fenémenos como el hold up o retencién, la
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adsorcion y la absorcion, la caida de presion, la transferencia de masa, y los calores de
adsorcion, dependen de las propiedades de las especies quimicas involucradas, de la
naturaleza del catalizador, e incluso de las velocidades de flujo del gas y del liquido. La
hidrodindmica también depende de aspectos de disefio del reactor como el diametro
interno, la longitud del lecho y el tamafio de particula [51].

La importancia de estos fendmenos se determina segun el caso de estudio. Por ejemplo,
para evaluar caracteristicas como la accesibilidad, la dispersion o el tamafio de pellet de
un determinado catalizador, es importante conocer primero los fendmenos intrinsecos al
tipo de reactor que se utilice.
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Gréfica 1.1 Regimenes hidrodinAmicos de la mezcla agua-aire, para diferentes
condiciones de flujo (traducida al espafiol y traida sin permiso de [50]).

Charpentier y Favier [52] reportaron un estudio en el que se trabajé con diferentes flujos
de gas y de ligquido, y encontraron que existen diferentes regimenes hidrodinamicos con
caracteristicas bastante particulares, las cuales pueden ser las adecuadas segun sea el
caso de aplicacion. En la grafica 1.1 se explicitan las zonas donde se desarrolla cada uno
de los regimenes (tipo chorro, burbujas dispersas, pulsante y atomizado) donde p es la
densidad, o es la tensién superficial y p es la viscosidad danto del liquido como del gas.
Por su parte, G y L son el flux masico de la fase gaseosa y de la liquida, respectivamente.
En la figura 1.12 se hace una representacion de lo que sucede en cada uno de las zonas
presentadas en la grafica 1.1.
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Figura 1.12 Interpretacion gréafica de los diferentes regimenes (adaptada de la descripcion
hecha en [53]).

Sin embargo, se presenta la grafica 1.1 con un fin mas de tipo ilustrativo que como
herramienta para la determinacién del régimen hidrodinamico de cualquier sistema, pues
esta construida con datos especificos de la mezcla aire agua a presiones y temperaturas
bajas, y la extrapolacion no resulta adecuada. Para el estudio de estos sistemas se
implementan herramientas como la dinamica de fluidos computacional (CFD por sus siglas
eninglés), la cual utiliza modelos matematicos y métodos numéricos que ayudan a predecir
el comportamiento hidrodinamico del sistema.

Entonces, cuando la observacion de los regimenes hidrodindmicos en tiempo real se hace
imposible, y existen limitaciones en términos de tecnologia para conocer la verdadera
hidrodinamica del sistema, Perego [11] recomienda las siguientes heuristicas en orden de
asegurar las condiciones correctas de mojado del catalizador, las cuales se listan a
continuacion:

a- La longitud del lecho catalitico debe ser por lo menos 100 veces mayor que el
didmetro de particula, para evitar efectos de retromezcla.
b- Larelacion entre el diametro del lecho y el didmetro de particula debe ser al menos

de 25, para evitar efectos de caminos preferenciales.

Asimismo, Perego también plantea un experimento a fin de garantizar que la reaccion esté
ligada unicamente a las limitaciones de transporte intraparticula (relacionadas
estrechamente con el grado de porosidad), y de los procesos de absorcion/desorcion de
las moléculas sobre los sitios activos, y no a problemas convectivos externos. El
experimento se basa en la asuncion de que en ausencia de limitaciones de transporte
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convectivos, la conversion a un determinado tiempo espacial debe ser independiente de la
velocidad lineal a través del lecho. Para mejor entendimiento se tiene la gréafica 1.2.

VF b 2F 3F 4F
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&
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8 extraparticula extraparticula

Flujo

Grafica 1.2 Representacion grafica del experimento para la determinacion de la ausencia
de limitaciones de transporte convectivo (adaptacion por el autor de [11]).

Si se mantiene constante el tiempo de contacto, en teoria, la conversion de las reacciones
llevadas a cabo con diferentes flujos deberia ser la misma. Sin embargo, a flujos muy
pequefios se presentan problemas difusivos externos debido a la baja turbulencia del
sistema, lo que hace que se presenten gradientes de concentracion y temperatura al
exterior del catalizador, disminuyendo la conversién de la reaccion.

1.6 La caracterizacion del punto de ebullicion en
fracciones del petroleo

La técnica analitica de separacion y caracterizacion mas ampliamente utilizada en la
industria del petréleo y en la industria quimica en general es la destilacién. Esto es cierto,
especialmente en todos los procesos de produccién de combustibles liquidos, incluyendo
combustibles derivados de carbdn. Ademas, resulta atractiva al permitir relacionar la
actividad de los catalizadores utilizados durante el hidrorrompimiento, con los cambios en
la volatilidad entre el reactivo y el producto; los catalizadores mas activos produciran los
compuestos con menor punto de ebullicion.

Para disefiar y operar una destilacion confiable, se requiere el conocimiento de la
distribucion de puntos de ebullicion del material. Entendiendo la importancia de dicha
separacion, ASTM ha disefiado métodos de destilacion simple, los cuales se encuentran
explicados en las nomas D86-11b, D1160-99. Cuando se cuenta con cantidades pequefias
de hidrocarburo, se utiliza un método cromatografico llamado destilacién simulada; este
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método toma menos tiempo y se encuentra explicado en la norma D2887-04. Es necesario
hacer calibraciones con sustancias conocidas, pues la temperatura a la que son obtenidos
los compuestos no es necesariamente la temperatura de ebullicion, ya que esta se ve
afectada por los efectos de la columna sobre el compuesto estudiado [54].

Como alternativa apareci6 la implementacion del andlisis termogravimétrico (TGA); en él
se analiza la masa de una pequefia muestra (la cantidad varia de equipo a equipo, pero
tipicamente se encuentra en el orden de los miligramos), cuando es sometida a cambios
de temperatura. Se suelen usar atmoésferas de gases inertes que eviten reacciones
colaterales, sin embargo, como se mostrara a continuacion, también es posible trabajar
bajo atmdsferas de gases no inertes como el oxigeno; esto depende de cada proceso y de
la informacion que se plantea obtener del experimento.

1.6.1 Destilacion simple

El primero se trata del método estandar para la destilacion de productos de petréleo a
presion atmosférica. Este método consta de un equipo tipico de laboratorio para
destilacion. El método determina cuantitativamente el rango de destilacion [55].

Consiste en la realizacién de una destilacion simple y la separacion en fracciones, en
funcién de sus diferentes puntos de ebullicion. Dado que los rangos de temperatura que
se encuentran definidos para los diferentes productos del petroleo (gasolina, diesel,
keroseno etc), se encuentran definidos a presion de una atmdsfera (760 mmHg), es
necesario corregir la temperatura calculada a la presion de Bogota (560 mmHg), utilizando
la ecuacion 1.1, descrita en la norma D1160:

Ecuacién 1.1 Correccion de la temperatura de ebullicion a presidén de una atmésfera

748.14
AET = — 273

1
(75757) + 038614 — 0.00051606

Donde AET es la temperatura de ebullicién a presion de 1 atmésfera, T es la temperatura
de ebullicion a la presion de trabajo (565 mmHg) y A es una constante que se calcula con
la ecuacion 1.2:

Ecuacién 1.2 Calculo de la constante para la ecuacion 1.1

_ 5.143222 — 0.972546log,, P
~ 2579.329 — 95.76log,o P

Donde P es la presion de trabajo en unidades de kPa. De esta manera es posible relacionar
las fracciones obtenidas con los rangos de temperatura reportados en la literatura.
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1.6.2 Termogravimetria en atmdsfera inerte (gas N»)

La termogravimetria es una técnica con la cual se miden los cambios de masa que
experimenta una muestra, cuando esta es sometida a una tasa de calentamiento
determinada. La idea es relacionar dichos cambios en la masa, con los diferentes
fendbmenos quimicos y fisicos que experimenta la muestra, para una determinada
temperatura.

A fin de determinar la composicion de mezclas de hidrocarburos, una de las
configuraciones en que se emplea la técnica de TGA es en atmdsfera de N». El nitrégeno
cumple con dos caracteristicas importantes en el proceso, la primera es su baja reactividad
a las temperaturas de operacion (temperatura ambiente hasta 500 °C), la otra es su bajo
costo.

El método se ajusta mediante el uso de moléculas patrén que presuntamente se
encuentran en la mezcla original, y cuyas temperaturas de ebullicion se encuentren en el
rango de temperatura en el que se va a operar el equipo. Para determinar el punto de
ebullicién de un compuesto puro, se tiene la grafica 1.3 como ejemplo.

100

Parcentaje masico (%)

50 &0 70 BO o0 100 110 120 130 140 150

Temperatura (*C)

Gréafica 1.3 Termograma tipico para la evaporacion de una sustancia (la gréafica no
corresponde a datos experimentales reales, y solo busca facilitar la interpretacion).

Como se muestra en la grafica 1.2, se debe hallar la recta tangente de la evaporacion, y el
punto donde esta se encuentra con la recta horizontal que tiene origen en el 100% de la
masa, se considera la temperatura real de ebullicion. Para este ejemplo, el punto de
ebullicion corresponde a 110 °C [56][57][58]. Es importante tener mas muestras patron
para hacer la relacién con la composicién de forma mas precisa. En la grafica 1.3 se
muestra otro ejemplo de un termograma, pero en esta ocasioén de una mezcla de muchos
compuestos. En la parte de arriba de la grafica se encuentra una escala con los diferentes
compuestos a los que se le calcul6 la temperatura por el método anteriormente expuesto;
el nimero esta relacionado con la cantidad de carbonos presentes en cada una de las
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moléculas. El objetivo es relacionar la composicion de la mezcla con la composicion, por
medio de la relacion con los puntos de ebullicion de las muestras patron analizadas.

MNumero de carbonos
C6 c7 Ca ] cip C11 C12 C13C14 C15 C16 C17 C18C19

H N

Porcentaje masico (%)

40 &0 B0 100 120 140 160 180 200 220 240 260 2BO 300 320 340

Temperatura (*C)

Gréafica 1.4 Termograma tipico para la evaporacibn de una mezcla (la grafica no
corresponde a datos experimentales reales, y solo busca facilitar la interpretacion).

Para este ejemplo en concreto, el porcentaje masico de compuestos con un nimero de
carbonos entre 6 y 7, es aproximadamente del 14%. Asi mismo se calculan las
composiciones para los diferentes nimeros de carbono.

En la literatura se encontraron algunas condiciones de operacion, las cuales son
reportadas a continuacion [56][57][58][59]:

Flujo de gas: 50 a 100 mL/min
Rampa: 2 a 20 °C/min

Masa de muestra: 5 a 20 mg



2.Diseno, construccion y puesta en marcha
de un Trickle Bed Reactor (TBR)

En el presente capitulo se presenta de forma detallada el reactor construido y utilizado
para realizar los experimentos de hidrorrompimiento. Se mostrara el diagrama general del
proceso y posteriormente se trataran con detalle las zonas que lo constituyen (zonas de
almacenamiento, reaccién, separacion y muestreo). Al final del capitulo se describen los
procedimientos necesarios para ponerlo en marcha, incluyendo las pruebas de
estanqueidad, la determinacion de la zona isotérmica, y las consideraciones para tener en
cuenta en caso de que se presenten fallas durante su operacion.

2.1 Descripcion general del proceso

Las tres secciones principales del equipo son la seccién de almacenamiento de reactivos,
la seccidn de reaccion y la seccidén de separacion y muestreo. Aunque la configuracion y
el esquema general del proceso han sufrido bastantes cambios a lo largo de la
investigacion, en la figura 2.1 se esquematiza el mas actualizado de todos.

Termopar
dentro del

R reactor
Almacenamiento

de aceite mineral

2| | Esferas de vidrio
Reactor (B

| Lecho catalitico
/‘:\;\__ f | Esferas devidrio
~

Bala de

hidrégeno ‘A Resistencia
_.__{P)  ceramica
Agua fria
Tanque de Tangue
muestro regulador de
& presion

Figura 2.1 Esquema general del equipo para el desarrollo de reacciones trifasicas.
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Los reactivos se encuentran almacenados en recipientes desde donde son enviados hacia
la zona reactiva. Es importante que las dos corrientes se encuentren antes de su llegada
al lecho catalitico, para proveer un mezclado homogéneo que disminuya los problemas de
transporte entre las fases. La nueva corriente (mezcla liquida y gaseosa) ingresa a la zona
reactiva donde se encuentra con el catalizador y se da inicio a la reaccion.

Este reactor funciona como un reactor continuo, a pesar de que el hidrégeno se encuentra
estancado en el interior del equipo. Esto se debe a que en las reacciones de
hidrorrompimiento, las condiciones extremas de presion de hidrogeno aseguran las
cantidades necesarias para que este reactivo siempre se encuentre en exceso, por lo que
el paso limitante de la reaccién es el niumero de sitios activos accesibles, y no la
disponibilidad de hidrogeno en el medio [60][61]. Es por esto que basta con garantizar un
flujo constante de hidrocarburo hasta el lecho catalitico para que se desarrolle un proceso
continuo que permita alcanzar un estado estable.

Mas adelante el producto, que contindia siendo una mezcla bifasica con una composiciéon
diferente (hidrocarburos liquidos de menor peso molecular, hidrocarburos gaseosos
producto de la reaccion, e hidrégeno que no reacciond), se separa con ayuda de un
sistema de refrigeracion que busca condensar los hidrocarburos mas livianos y conformar
una fase liquida que contenga todos los productos de la reaccion. Finalmente, a través del
muestreo, el cual se realiza una vez por hora, se obtiene la mezcla de hidrocarburos que
es separada del hidrogeno en lo que seria una unidad flash, debido al cambio subito en la
presién de los componentes. El hidrégeno y los hidrocarburos mas volatiles no se
recuperan, y salen en forma de gas. Parte de liquido procesado, en promedio cerca del
13% del volumen, fue obtenido méas adelante, en el tanque pulmén (el cual sera explicado
con mas detalle en la seccién 2.2.3). Por este motivo, en la seccién de perspectivas se
proponen ciertas mejoras al proceso, entre las cuales se encuentra la integracion de un
sistema de reduccion de neblina.

2.2 Descripcion detallada del equipo

En la figura 2.2 se muestra el diagrama P&ID (piping and instrumentation diagram) del
equipo. Para la operacion del reactor en primer lugar se debe situar el hidrocarburo en el
tanque de almacenamiento. Este tanque cuenta con una mirilla de vidrio lateral para hacer
seguimiento al nivel del hidrocarburo. El liquido llega a la bomba por efecto de la gravedad
y es enviado a través de las tuberias; mas adelante se encuentra con el hidrégeno y desde
alli las dos fases llegan al reactor. El hidrégeno se encuentra en un cilindro a alta presién
(tipicamente mayor a 100 bar). La valvula reguladora situada en la cabeza de la bala hace
las veces de controlador (estrictamente hablando, su trabajo es entregar el hidrogeno a la
presién que se le fije, pero si la presion del sistema es mayor a la presion de entrega de la
valvula, esta no permite la salida del gas) (zona 1).

Una vez encontrados, los dos fluidos se mezclan por accion del flujo y de la solubilidad del
gas en el hidrocarburo, la cual no es despreciable a las presiones de trabajo.
Posteriormente los fluidos ingresan por la parte superior del reactor donde se encuentran
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con tres lechos continuos. El primero es un lecho de esferas de vidrio que permite la
dispersion axial del fluido, lo que garantiza un mejor mojado del catalizador, el segundo
lecho es el lecho catalitico donde se produce la reaccién y el tercero es un nuevo lecho de
esferas de vidrio, este Ultimo es util para ubicar el lecho catalitico en la zona més caliente
del reactor (esto se explicar4 con mas detalles en la siguiente seccion). La zona reactiva
se calienta por medio de 2 resistencias ceramicas, conectadas a controladores marca
Watlow. Se utilizan dos resistencias para garantizar una mejor zona isotérmica (zona 2).
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Figura 2.2 Diagrama P&ID del equipo.

A continuacion, la mezcla pasa a través de un intercambiador de tubos concéntricos por el
que fluye agua a 2 °C, que busca formar una fase liquida que contenga en la medida de lo
posible, todos los productos organicos de la reaccion. El liquido que ha pasado por el
catalizador se almacena en el tangue de muestreo por un lapso de 1 hora; tiempo después
del cual se retira la muestra para ser analizada por destilacién. La operacién de este reactor
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no es totalmente continua; si bien el hidrocarburo es bombeado a un flujo constante y el
gas es introducido a medida que se va consumiendo, la mayor parte del hidrégeno es
adicionado al sistema en pequefias cochadas cada que se hace un muestreo (zona 3).

A continuacién, se tratara cada zona de forma independientemente y se explicara el porqué
de algunas configuraciones utilizadas en cada una de las secciones del equipo.

2.2.1 ZONA 1: Almacenamiento de reactivos

La zona de almacenamiento de reactivos cuenta con dos cilindros (de hidrégeno y
nitrégeno), y dos tanques de almacenamiento, uno principal y otro alterno. Los cilindros
estan conectados a valvulas reguladoras. El nitrdgeno tiene dos ingresos al sistema; a
través de las lineas 3 y 4 (véase figura 2.3); la linea 4 dirige el nitrégeno hacia los tanques
de almacenamiento con el fin de tener un gas que empuje el fluido hasta la bomba, esto
es especialmente necesario cuando la viscosidad de los liquidos a procesar es muy alta.
Por otra parte, la linea 3 dirige al nitrégeno hacia la linea 18, que es la que conecta al
reactor con la zona de almacenamiento. Esta configuracion cumple dos funciones, la
primera es la de purga del sistema, importante para retirar el aire que puede encontrarse
dentro del equipo antes de dar arranque al reactor; la segunda funcién es la de gas de
arrastre durante la activacion del catalizador. Por su parte, el hidrégeno solo tiene una via
de ingreso, a través de la linea 1, y cumple dos funciones: la primera como agente reductor
en la etapa final de la activacion, y la segunda como reactivo en el proceso de
hidrorrompimiento. La linea 17, después de la entrada de gases, cuenta con una valvula
antirretorno, ésta busca evitar que el liquido se devuelva hacia los cilindros, en caso de
gue el sistema alcance una presion mayor, por la generacién de gases durante la reaccion.
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Figura 2.3 Diagrama de la zona 1: Almacenamiento de reactivos.

El tanque de almacenamiento principal tiene una tapa bridada que facilita su limpieza, y
esta a su vez cuenta con dos puertos tipo NPT hembra de 1/4”. En el primero se situa el
embudo por el que se ingresa el hidrocarburo, y el segundo esta conectado a la linea 9
gue a su vez se encuentra conectada a las lineas 6 y 10. La linea 6 es de donde proviene
el nitrégeno, y la segunda es una via de alivio por donde sale el gas que se encuentra en
el tanque antes de iniciar el llenado con el hidrocarburo. Esta via de alivio es necesaria
debido a la alta viscosidad del fluido, la cual no permite que el gas use el mismo puerto del
liquido para salir. Ademas, cuenta con una chaqueta por la que puede fluir un liquido
calefactor para reducir la viscosidad en caso de ser necesario y una mirilla lateral para
supervisar el nivel del liquido. En la linea 12, antes de la bomba, se ubicé un filtro,
dispositivo importante para que no lleguen particulas sélidas a la bomba que puedan
generar dafios en ella. En la linea 14, después de la bomba, se encuentra una valvula
antirretorno que evita el paso del gas hacia la bomba, en caso de que esta falle.

El tanque alterno con la entrada de liquido por la parte inferior a través de la linea 11, como
se puede apreciar en la figura 2.3. Se configuré de esta manera ya que el recipiente solo
contaba con un puerto superior, el cual se utilizé6 como via de acceso para el nitrdgeno y
como via de alivio a través de la linea 8. Aunque en este tanque se puede cargar
hidrocarburo como en el tanque principal, su funcién es la de ubicar otros reactivos para
desarrollar diferentes procesos de hidrotratamiento e incluso, otras reacciones donde se
involucren 2 o 3 fases, principalmente para evitar ingresar compuestos con heteroatomos
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(S, N, O) en el tanque principal, que puedan contaminar el aceite, y posteriormente
envenenar el catalizador, para estudios de envenamiento. Las salidas de las lineas 15 y
16 son utiles para retirar el liquido remanente en las tuberias, esto resulta especialmente
importante cuando se cambian los reactivos.

2.2.2 ZONA 2: Reaccion

Una vez los reactivos son enviados desde su zona de almacenamiento, se encuentran en
la linea 18 donde se presenta un premezclado, util para mejorar las interacciones gas-
liquido en el sistema reactivo (véase figura 2.4). La linea 19 tiene conectada en su extremo
una valvula de alivio que se encuentra previamente calibrada a 70 bar de presion; su
funcibn es mas de seguridad que operacional, pues siempre se encuentra cerrada, y
consiste en liberar la presion extra dentro del sistema en caso de sobrepresion. Hay que
tener presente que en este proceso se maneja hidrégeno es un gas que, mezclado con
oxigeno, puede explotar en presencia de una chispa o puntos calientes, y mas aun si se
tiene en cuenta que el sistema se encuentra a 50 bar y a temperaturas superiores a 300
°C. Siempre es importante evitar la presencia de O dentro del reactor.

Uno de los detalles mas importantes del disefio fue la implementacion de un termopozo
para la medicion de la temperatura en el punto de reaccién, el cual se encuentra en el
interior de un tubo de 1”. El termopozo es un tubo de 1/8”, el cual tiene uno de sus extremos
sellados y el otro abierto. El extremo sellado se encuentra en el interior del equipo y el otro
extremo sobresale por la parte superior del montaje. El objetivo del termopozo es brindar
un espacio en el cual se pueda ubicar el termopar en cualquier punto al interior del reactor.

El lecho catalitico cuenta con varias camas. La primera es de esferas de vidrio, material
inerte que ayuda a dispersar el liquido a través de toda el area transversal, y de esta
manera asegura que haya un mojado integro y homogéneo del catalizador. Esto es
principalmente importante si tenemos en cuenta que para asegurar la evaluacion adecuada
del catalizador se debe asegurar que toda la extensién del material est4 en contacto con
la fase liquida. La segunda es la cama del catalizador (en la seccion 3.1.1 se analizaran
ciertos criterios a tener en cuenta para la formacién de los pellets, especialmente los
enfocados al tamafio del lecho y del tamafio de particula). La tercera cama es también de
esferas de vidrio y su funcién es la de ubicar el lecho a la altura exacta donde se tiene la
zona isotérmica del reactor. El lecho también cuenta con 2 arandelas que ayudan a
sostener, ademas de lana de vidrio, que el catalizador no se cuele a través de los
intersticios de las esferas de vidrio, las cuales tienen un diametro de particula mayor.
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Figura 2.4 Diagrama de la zona 2: Reaccion.

Otro factor importante para tener en cuenta en el disefio del equipo es el grosor minimo
del tubo, especialmente en la zona donde se hace la reaccidn, ya que en ella se hace un
calentamiento que disminuye la resistencia mecanica del material. Para conocer el grosor
minimo, hacemos uso de la ecuacién 2.1. Aunque el grosor de la tuberia es una medida
ya estandarizada, es importante conocer el valor minimo que debe tener el sistema, a fin
de escoger el tubo mas adecuado y que ofrezca las condiciones adecuadas de seguridad.

Ecuacion 2.1 Grosor minimo requerido de la de tuberia en funcion de la presion del
sistema, didmetro externo de tuberia y resistencia del material.
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Donde g es el grosor (mm), P es la presion del sistema (MPa), Dex: €s el diametro externo
del tubo (mm) y f es un factor de estrés mecéanico (véase tabla 2.1) [62].

Con ayuda de la tabla 2.1 se determina el estrés mecanico maximo a 350 °C, por medio
de una interpolacion sencilla, el cual, para nuestro acero inoxidable 316, es de 85,80 MPa.

Tabla 2.1 Maximo estrés mecénico en funcion de la temperatura, para diferentes
materiales [62].

Méaximo estrés mecanico (MPa) en funcion de T

Material Grado Temp. T=38°C | T=149°C | T=260°C | T=371°C | T=482°C

max (°C)
Acero  al | A285 482 88,88 88,88 88,88 79,23 40,65
carbon
Acero 304 815 137,8 103,35 88,88 80,61 74,41
inoxidable
Acero 316 815 137,8 107,5 91,64 83,34 79,24
inoxidable

La ecuacion 2.1 da como resultado un grosor de 0,72 mm, muy inferior al grosor del tubo
de diametro nominal de 1”, el cual es de 3 mm. Esto implica que el tubo de 1” cumple con
las especificaciones de seguridad necesarias para que sea utilizado como reactor.

El calentamiento se hace a través de dos resistencias ceramicas conectadas a
controladores marca Watlow, los cuales son a su vez conectados un termopar, el cual se
situa entre el tubo de 1”7 y la parte interna de la resistencia (véase figura 2.4). Se utilizan
dos resistencias para promover una temperatura mas homogénea en la zona reactiva. Fue
necesario hacer un ajuste, pues la temperatura de las resistencias no es la misma
temperatura del lecho. Finalmente, en la parte inferior del montaje (la linea 23), se
encuentra la bomba de vacio. Esta bomba es (til para la activacion del catalizador, en uno
de los métodos que se encuentran en la literatura [63].

El equipo también cuenta con tres medidores de presion, uno antes del reactor, otro
después y el tltimo en la linea 23 antes de la bomba de vacio. Los medidores antes y
después del reactor son Gtiles para saber si hay taponamientos en la zona reactiva; cuando
esto ocurre, la entrada de aceite hace que aumente la presion en la zona anterior al reactor,
por lo que los medidores registran presiones distintas. El tercer medidor es util para medir
la presion cuando se aplica vacio, y es especial para presiones bajas.
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2.2.3 ZONA 3: Separacion y muestreo

La zona de separacion empieza a la salida del reactor. La mezcla gas-liquido proveniente
del reactor llega a la linea 21 (véase figura 2.5), que es un tubo pasante que ingresa hasta
la parte baja del primer intercambiador. El objetivo de dicha configuracion es obligar al gas
a hacer contacto con las paredes del intercambiador desde la parte mas baja, aumentando
la superficie de contacto. Los gases que no logran condensarse en esta primera etapa
pasan a través de los espacios internos de los racores hacia la linea 22 que nuevamente
es un tubo pasante a través del segundo intercambiador. Es importante resaltar que dicha
configuracion estaba disefiada para un flujo constante de hidrégeno el cual tenia su salida
por la linea 23, sin embargo, su implementacion fue complicada por la falta de un
controlador de flujo de los gases de salida. Se plante6 entonces la utilizacion de véalvulas
micrométricas en linea que regularan la salida del gas, pero dicha configuracion fue muy
inestable por lo que finalmente se decidi6 trabajar a condiciones de estanco. Es de anotar
que la presion del sistema y su volumen son lo suficientemente grandes para que el
consumo de hidrégeno represente una proporcion muy pequefia frente al total disponible.
El liquido condensado en los dos intercambiadores llega por efecto de la gravedad hasta
el tanque de muestreo, el cual tiene una capacidad de 60 mL.
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Figura 2.5 Diagrama de la zona 3: Separacién y muestreo.

En operacion, las valvulas 19 y 20 se encuentran abiertas y las valvulas 21, 22 y 23
cerradas. Para hacer el muestreo se cierran las valvulas 19 y 20 y se abre la 21, dando
salida al producto hacia un frasco que tiene conectada, al tiempo, una linea de salida para
gue los gases provenientes del reactor (a presion de 50 bar), sean liberados a la atmosfera,
0 en un futuro se dirijan hacia el sistema de andlisis de gases. Finalmente, se cierra la
valvula 21 y se abre la vélvula 20, la cual presuriza de nuevo el tanque de muestreo con
ayuda del hidrégeno contenido en el tanque pulmoén. Posteriormente se abre la valvula 19
para que toda la presion en el sistema se iguale y empiece nuevamente a acumularse
liguido. Es importante hacerlo en el orden mencionado para evitar caidas grandes de
presion al interior del reactor durante el muestreo. Es en esta etapa cuando ingresa la
mayor parte del hidrogeno al sistema, después de la presurizacion inicial. Las vélvulas 22
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y 23 se utilizan para desocupar el tanque pulmén y en operacion siempre permanecen
cerradas. Después de hacer todas las corridas experimentales, se procedio al
mantenimiento del equipo; al abrir el tanque pulmén, se encontré una mezcla liquida
homogénea con caracteristicas propias a las presentadas por los productos de reaccion,
con un volumen de 790 mL y una densidad de 0,87110 g/mL. Algunas observaciones
permiten plantear la hipétesis de que el liquido se encuentra atomizado (spray) en la fase
gaseosa, lo que le permite pasar a través de las tuberias y llegar al tanque pulmén, sin
embargo, aun faltan mas experimentos para entender completamente el fenémeno que
permite al liquido llegar hasta alld y no acumularse completamente en el tanque de
muestreo. Este residuo corresponde al 13% del volumen ingresado en todas las corridas
(los célculos se presentan en la seccion 3.1 del capitulo 3).

2.3 Puesta en marcha

En esta seccién se describiran las pruebas necesarias para poner a punto el reactor con
el fin de desarrollar los experimentos de comparacion
de actividad catalitica. Al final del capitulo se hace mencion de la técnica analitica utilizada
para hacer la caracterizacion de las muestras del reactor, esencial para el completo
entendimiento del proceso

2.3.1 Especificaciones generales

El TBR utilizado en esta investigacion fue construido a partir de piezas Swagelok® de acero
316 (SS 316). Todas las lineas que transportan liquido, a excepcion del reactor y los
intercambiadores, son de tuberia de 1/4”. Las lineas que transportan gas, en su gran
mayoria son lineas de 1/8”. La bomba, marca Unitronics, ofrece una presién maxima de
bombeo de 12000 psi (816 bar) y un rango de flujo de 0,1 mL/min hasta 25 mL/min. Se
tienen dos controladores de la marca Watlow conectados a termopares tipo K que junto
con las resistencias ceramicas conforman el sistema de calentamiento.

2.3.2 Prueba de estanqueidad

Antes de iniciar cualquier tipo de operacidn, es importante asegurar la estanqueidad del
equipo. Para esto, las valvulas de salida, 21, 22 y 23 deben estar cerradas. Posteriormente
se presuriza el sistema con un gas de preferencia inerte. Con agua y jabon se mojan todos
los puntos donde hay conexiones, por ejemplo, antes y después de las valvulas, filtros y
bombas y en reducciones y ampliaciones de tuberia. La presencia de fugas hace que el
jabén mezclado con el agua forme burbujas, sin embargo, este método no es (til cuando
las fugas son muy pequefias, pues la formacion de burbujas se hace imperceptible. En
estos casos se utiliza hidrégeno, un gas altamente inflamable el cual es posible detectar
por medio de un detector de gases combustibles, cuya sensibilidad es suficientemente alta
para revelar fugas pequefias.
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2.3.3 Determinacion de la zona isotérmica

Para asegurar que el catalizador se encuentra a la temperatura que se desea, y que esta
sea lo mas homogénea posible a lo largo de todo el catalizador, es necesario garantizar
una zona isotérmica. El calentamiento de la zona reactiva se hace por medio de dos
resistencias embebidas en ceramica, sin embargo, los efectos convectivos y conductivos
hacen que los extremos del reactor se enfrien. En la figura 2.6 se puede apreciar el
fenébmeno para 1y 2 resistencias.

1 resistencia 2 resistencias

Zona 1 Zona
isotérmica 1 isotérmica

Reactor Reactor

Figura 2.6 Perfil de temperaturas para 1y 2 resistencias.

Cuando se utiliza una sola resistencia, la zona isotérmica se concentra en un punto
estrecho del reactor, y disminuye rapidamente hacia los extremos. Esto implica que la
cantidad de catalizador a ubicar dentro del reactor sea pequefia, de modo que el lecho
tenga la misma temperatura en toda su extension; sin embargo, cuando se utilizan dos
resistencias o mas, la distribucién de temperaturas puede ser homogénea en un segmento
de mayor longitud dentro del reactor, lo que nos permite hacer experimentos con mayores
cantidades de catalizador.

Para asegurar la isotermicidad del sistema en el segmento requerido, se ajustaron las
temperaturas de los dos controladores hasta encontrar la pareja de “set points” que
garantizara la temperatura deseada. De esta forma se construyé la siguiente tabla:

Tabla 2.2 Temperatura de las resistencias e interior del reactor

Temp. controlador superior | Temp. controlador inferior Temp reactor
258 °C 248 °C 300 °C
278 °C 267 °C 320 °C
297 °C 282 °C 335 °C
315 °C 298 °C 350 °C

La temperatura dentro del reactor es susceptible a la posicién del medidor de temperatura
de las resistencias, por lo que estos deben dejarse fijos. Con ayuda de la tabla 2.2 podemos
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encontrar la pareja de temperaturas en los controladores que nos aseguren una
determinada temperatura en el reactor, asegurando una zona isotérmica de
aproximadamente 6 cm. Cabe aclarar que la zona isotérmica es solo una aproximacion, ya
gue lo que realmente se tiene es una distribucion de temperaturas. Para este trabajo se
consideré como zona isotérmica el espacio del reactor donde la temperatura no cambia
més de 2°C alrededor del valor deseado.

Cabe aclarar que la temperatura medida al interior del reactor es mayor que la medida para
las resistencias, pues los termopares se encuentran ubicados entre el tubo del reactor y
las resistencias y no en contacto directo con ellas, por lo que la temperatura medida por
estas corresponde a la temperatura del aire circundante.

2.3.4 Estudio de riesgos y operatividad

Como ya se menciond en el presente capitulo, las reacciones de hidrotratamiento implican
un gran riesgo en términos de operatividad, ya que los hidrocarburos son inflamables y el
hidrégeno es altamente explosivo, sumado a las presiones y temperaturas elevadas, que
aumentan las posibilidades de accidente.

A continuacion, se muestran algunos de los inconvenientes que se pueden presentar
durante la operacion del equipo, y las medidas que se deben en tomar en caso de que
ocurran.

Tabla 2.3 Casos atipicos durante el proceso y medidas a tomatr.

Desviacién Causa Respuesta del sistema Accién atomar
Sobrepresurizacion Taponamiento en - Medidores de presion - Detener la bomba
la zona reactiva registran diferentes - Cerrar valvula que
presiones conecta al sistema

- Si la presion es superior | con la bala de

a 70 bar la valvula de alivio | hidrégeno

libera la presion excedente | - Liberar la presiéon
por medio de la

valvula 16
Aumento/Disminucién | Fallas en los Termopares registran - Desconectar el
de la temperatura controladores temperaturas diferentes a | sistema eléctrico
las esperadas - Detener la bomba
Ruptura de linea Sobrepresurizacion | Caida en la presion por - Cerrar valvula que
liberacion de gas conecta al sistema
con el cilindro de
hidrogeno

- Detener la bomba
- Desconectar toda
conexion eléctrica
cercana
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2.3.5 Reaccion de prueba: HDS de varsol

Para probar la bomba, la configuracion del lecho, las condiciones de estanqueidad y el
equipo en general, se hizo una reaccién de hidrodesulfurizacion de varsol. El varsol es una
mezcla de hidrocarburos derivada del petréleo, Gtil como disolvente organico, con un tono
levente amarillo, un olor caracteristico similar al de un combustible, muy poco soluble en
agua y con un rango de ebullicion de 130 °C a 230 °C, aproximadamente. Compuesto en
su mayoria por hidrocarburos alifaticos y aliciclicos en un 80% a 85%, y el porcentaje
restante corresponde a hidrocarburos aromaticos.

Para llevar a cabo el proceso, se hizo la reaccién a 100 bares de hidrégeno, 250 °C de
temperatura y un flujo de 1 mL/min de hidrocarburo. En este paso no se tuvieron en cuenta
las heuristicas de tamafio de pellet y de regimenes hidrodinamicos, dado que el alcance
del experimento se limitaba a probar el correcto funcionamiento del equipo durante una
reaccion, y mas importante aun, que se pudieran apreciar cambios en los productos de
salida. El cambio es perceptible por medio de propiedades organolépticas (color por la
disminuciéon de compuestos aromaticos y olor por la eliminacién de azufre).

Se utilizé un catalizador comercial con una composicion de 3% en NiO y 10% en MoOs,
soportados sobre alimina. Antes de dar inicio a la reaccion, el catalizador debe primero
ser dopado con azufre (activacion), ya que el mecanismo implica un intercambio de azufre
con la superficie [64]. Sin embargo, esta activacion se realizé con el azufre presente en el
varsol, principalmente por simplicidad del experimento. Esto implica que la actividad del
catalizador disminuya, pues primero debe pasar a través de un proceso de
envenenamiento con el azufre del medio y posteriormente se desarrolla la reaccion de
HDS. Sin embargo, y como ya se menciond, el alcance del experimento era comprobar
gue si se producia una reaccion en el equipo, mas alld de que estuviera bajo las mejores
condiciones.



43

3. Pruebas de actividad

En el primer capitulo se hizo una descripcion breve de algunos conceptos quimicos y
técnicos de los crudos de petroleo, de sus procesos de refinacion y mas especificamente
de la etapa de hidrorrompimiento catalitico; de sus condiciones de operacion y de su
objetivo en la industria del petrdleo. En el segundo capitulo se habl6 del disefio de un TBR
escala laboratorio apto para el desarrollo de diferentes tipos de reacciones de
hidrotratamiento, de su construccion a partir de piezas Swagelok® y la implementacion de
diferentes sistemas como el de separacién y muestreo, de seguridad, y el disefio de la
etapa reactiva, entre otros.

En este capitulo se mostraran los resultados de las pruebas de actividad obtenidos por
hidrorrompimiento de aceite térmico y aceite mineral con catalizadores basados en tres
zeolitas. Los productos de la reacciéon de los experimentos hechos con aceite térmico
fueron caracterizados por termogravimetria (TG). Los resultados permitieron evidenciar
fendmenos de desactivacién en la reaccién. Por su parte, los productos del aceite mineral
fueron analizados por destilacion, mediante la adaptacion de la norma D086-11b. La
técnica permiti6 hacer un andlisis por cortes, clasificando los productos en gasolina,
gueroseno y diésel, segun los rangos de temperatura tipicos, los cuales seran explicados
con mas detalle a continuacién. Aungue la implementacion de TG fue positiva, los residuos
al interior del equipo estaban generando dafios irreversibles al analizador, por lo que se
opto por la destilacion simple.

3.1 Sintesis del catalizador

Las zeolitas escogidas para la elaboracion de los catalizadores fueron la CBV720, CBV780
y la CBV600, cuyas propiedades se encuentran descritas en la tabla 1.3 del primer capitulo.
Se utilizadores dos metodologias. En la primera, se hace la impregnacion del platino
primero sobre la zeolita y posteriormente se forma el pellet con ayuda de alimina. De esta
forma, es posible garantizar que la fase metalica queda impregnada exclusivamente sobre
la zeolita, garantizando que todos los procesos sucedan en esta fase, y que el aporte de
la alimina sea minimo. Sin embargo, se cambid esta metodologia, por otra en la que se
forma el pellet con la zeolita y la alimina y posteriormente se hace la impregnacion del
platino, ya que asi es como se hacen los catalizadores a nivel industrial.

3.1.1 Metodologia 1

La metodologia 1 fue la utilizada en los experimentos con aceite térmico. Para preparar los
catalizadores, se parte de una sal de platino que es sintetizada en el laboratorio. Se trata
de dicloruro de tetraaminplatino(ll) (Clz(NHs)Pt). En esta metodologia se impregna el
platino sobre la zeolita al 0,87% en masa, por el método de impregnhacién himeda.
Posteriormente el platino se reduce sometiendo el material a una rampa de calentamiento
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de 3°C/min hasta 350 °C, mientras se hace pasar una corriente de nitrégeno (gas inerte)
de 350 mL/min, proceso que toma aproximadamente 2 horas. Finalmente, para formar los
pellets, la zeolita con el metal impregnado es mezclada con hidréxido y 6xido de aluminio
(Pural TH100 proveido por Sasol Limited). Por esta metodologia la alimina compone el
17% en masa del conformado total, ya que solo busca ser utilizada como aglomerante. La
mezcla se peptiza con acido nitrico al 1% en peso, para formar un gel que es
subsecuentemente extrudido con ayuda de una jeringa. Este material se seca a
temperatura ambiente. Por esta metodologia los pellets tienen un didmetro de particula
bien definido de 1,5 mm, que provee la jeringa. Es de aclarar que los experimentos que se
plantearon con aceite térmico, fueron de tipo exploratorio, y no se tuvieron en cuenta las
heuristicas de la seccion 1.5.2. Solo se buscaba determinar si era posible medir la actividad
de los catalizadores utilizando el reactor construido.

3.1.2 Metodologia 2

La metodologia 2 fue utilizada en la preparacion de los catalizadores de los experimentos
con aceite mineral. Los catalizadores por esta metodologia se prepararon a partir de una
mezcla de zeolita e hidroxido y 6xido de aluminio (Pural TH100 proveido por Sasol Limited).
La zeolita corresponde al 45% del conformado (en base al Pural tal como viene). La mezcla
se peptiza con acido nitrico al 1% en peso, para formar un gel que es subsecuentemente
extrudido con ayuda de una jeringa. Este material se seca a temperatura ambiente vy
posteriormente se calcina a 550 °C para formar la fase de gamma-alimina, como registran
los vendedores en su pagina de internet [65]. El sélido resultante es triturado y con ayuda
de dos tamices malla 28 y 40 (segun norma ASTM E-11-61), se obtienen particulas cuyo
didmetro es inferior a 0,6 mm y superior a 0,42 mm. Lo anterior con el objetivo de cumplir
las heuristicas expuestas en la seccion 1.5.2. El platino se impregna al 0,87% por
impregnacion himeda, con dicloruro de tetraaminplatino(ll), Pt(NH3)Clz, a un pH de 5,4.
Bajo estas condiciones el platino se impregna preferencialmente sobre la zeolita [27].

La longitud de lecho en el reactor se plante6 de 4 cm de longitud, esto implica que el
tamafo de particula deberia ser inferior a 0,4 mm, basandonos en la hedristica a de la
seccion 1.5.2. Sin embargo, al triturar el pellet a tamafios muy pequefos, la cantidad de
catalizador que se vuelve polvo es muy grande. Se evité el uso de polvo en el reactor, por
efectos de facilidad en la operacion, pues este facilmente pasa a través de los intersticios
y es dificil de manipular. Sin embargo, dicho diametro de particula si cumple con la
heuristica b, que busca evitar la formacién de caminos preferenciales. En la seccion 3.3.1
se presenta un experimento, del cual se hace mencién en la seccién 1.5.2, que permite
identificar las condiciones a las cuales no hay problemas de transporte extraparticula,
garantizando la mejor condicién para la evaluacion del catalizador.

3.2 Experimento con aceite térmico

En la busqueda de la mezcla de hidrocarburos modelo que nos permitiera relacionar las
propiedades estructurales de la zeolita con su actividad catalitica, se utilizaron diferentes
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materiales. El primero de ellos fue el asfalto, una mezcla de hidrocarburos de gran tamaiio,
producto de fondos de la columna de destilacién a vacio en el proceso de refinacion del
petréleo. Este material presenta importantes contenidos de azufre y nitrégeno, lo que hizo
necesario implementar procesos de hidrodesulfurizacion e hidrodesnitrificacion antes de
hacer el hidrorrompimiento, para evitar la desactivacion del catalizador [44]. El experimento
fue infructuoso pues los productos de reaccion eran demasiado corrosivos y hacian
peligrosa la operacion del equipo. Por este motivo se optd por usar una mezcla distinta.
Primero, se pensé en un hidrocarburo o mezcla de hidrocarburos liquida, que, al contrario
del asfalto, no requiriera el uso de solventes para su disolucién. Ademas, era importante
gue dichos hidrocarburos fueran de gran tamafio para asi poder hacer la discriminacion de
los catalizadores en funcion de su mesoporosidad. Por estos motivos se llegé al aceite
térmico, una mezcla de parafinas ramificadas de alto punto de ebullicion. Este material
presenta varias propiedades que lo hacian apto, entre ellas que se encontraba en fase
liquida, evitando el uso de agentes externos para su disolucion, ciclohexano en el caso del
asfalto. Sin embargo, el aceite térmico tiene un contenido apreciable de azufre y nitrégeno
(2022 ppm y 22 ppm, respectivamente; caracterizados bajo la norma ASTM D4629-19 y
D5453-19). Estos heteroatomos causan desactivacion de la fase hidrogenante por lo cual
el aceite térmico se cambié a aceite mineral grado USP.

A continuacion, se listan las propiedades de las zeolitas utilizadas en el test, el cual, en
principio, solo buscaba poder determinar los cambios en los productos de reaccion, por
medio de la termogravimetria. Se trata de las zeolitas CBV600, CBV720 y CBV780,
descritas en la seccion 1.4.5.

Tabla 1.3. Caracteristicas de las zeolitas utilizadas en el test (traida del capitulo 1).

Propiedades estructurales
Zeolita Vol. meso | VOI. micro | Acidez iPA
(cm®/g) (em®/g) | (mmol/g)
CBV600 0,09 0,22 0,782
CBV720 0,20 0,29 0,556
CBV780 0,24 0,27 0,129

El volumen de mesoporo es una propiedad que esta estrechamente relacionada con la
actividad, al permitir a las moléculas de hidrocarburo transportarse mas facilmente en las
cavidades de la zeolita. Por su parte, la acidez es una propiedad que también se encuentra
fuertemente ligada a la actividad, al ser los sitios acidos los responsables de la ruptura de
los enlaces carbono-carbono.

Para calcular la velocidad espacial se determiné el volumen del lecho con las dimensiones
internas del reactor y la longitud del mismo. El didmetro interno del reactor es de 1,92 cm.
Luego se hizo el cociente del volumen del lecho y el flujo volumétrico. Los liquidos se
recogieron en un recipiente que cuenta con un escape de gases para evitar posibles
sobrepresurizaciones. Las muestras liquidas se caracterizaron por termogravimetria en lo
gue seria una microdestilacion, la cual permite determinar la curva de destilaciéon (CD);
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este proceso se realizé en atmdsfera inerte para evitar oxidacion. EI TGA nos permite
relacionar la pérdida de masa con el punto de ebullicibn de los componentes que se
encuentran en la mezcla parafinica. Para analizar los resultados del TGA, se determino el
porcentaje masico perdido en los rangos de temperatura expuestos en la tabla 3.2. Para
clarificar el método se mostraré el siguiente ejemplo, con ayuda de la gréfica 3.1.

Tabla 3.1 Condiciones de operacion en el hidrorrompimiento de aceite térmico.

Condicién Cantidad

Presion 50 bar

Flujo de hidrocarburo 1 mL/min

Masa de catalizador 59

Composicion del catalizador (Pt0,87%/zeolita)83%/Alumina
Diametro de particula 1,5 mm

Longitud de lecho 60 mm

LHSV 3,5ht

Tabla 3.2 Punto de ebullicion de diferentes parafinas lineales y rangos de temperatura en
los que clasifican (las temperaturas de ebullicién de las n-parafinas se calcula con la
ecuacion de Egloff [66]).

# de Carbonos | T (°C) | PM (g/mol) | Rango (°C)
6 68,7 86 53-84
7 98,4 100 85-113
8 125,7 114 114-139
9 150,8 128 140-163
10 174,1 142 164-185
11 195,8 156 186-206
12 216,2 170 206-226
13 235,3 184 227-245
14 253,4 198 246-262
15 270,6 212 263-279
16 286,8 226 280-295
17 302,3 240 296-310
18 317,1 254 311-325
19 331,2 268 326-339
20 344,8 282 340-352
21 357,8 296 353-365
22 370,3 310 366-377
23 382,3 324 378-390
24 393,9 338 391-400
25 405,1 352 401-411
26 416,0 366 412-422
27 426,4 380 423-432
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El rango se determind promediando el punto de ebullicion de las parafinas lineales. Esto
para tener en cuanta en alguna medida los efectos de mezcla.
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Grafica 3.1 Ejemplo para esquematizar la forma en que se relaciona la composicion con
la temperatura (los datos son simulados).

En este caso, se analiza la masa perdida entre los 186 °C y los 206 °C, correspondiente al
rango asignado a los hidrocarburos de 12 carbonos. Para este ejemplo el porcentaje
masico equivale al 27%.

El método fue calibrado mediante el uso de tres moléculas conocidas, presentadas en la
tabla 3.3. Estas moléculas se encuentran presuntamente en la mezcla original, y cubren
en la medida de lo posible, el rango de temperatura de ebullicion en el que se lleva a cabo
la destilacion. Para determinar el punto de ebullicibn de un compuesto puro, se tiene la
gréafica 3.2 como ejemplo.
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Gréfica 3.2 Curva tipica de TGA para la evaporacién de una sustancia organica.

Como se muestra en la figura 3.2, para estimar el punto de ebullicién, se debe trazar la
recta tangente de la evaporacion, y el intercepto de ésta con la recta horizontal que tiene
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origen en el 100% de la masa, se considera la temperatura real de ebullicion. Con esta
metodologia se determiné la temperatura de ebullicién de 3 compuestos, el hexadecano,
el tetradecano y el heptano. El método grafico y sus resultados se presentan en la gréfica
3.3y latabla 3.3, respectivamente.

120

100

—— Hexadecano

Tetradecano

% masico

Heptano

Temperatura ("C)

Gréfica 3.3 Calculo grafico del punto de ebullicion para 3 hidrocarburos.

Tabla 3.3 Temperaturas de ebullicion a 0,74 bar (presion de Bogota) calculadas por el
meétodo gréfico del TGA y por medio de la ecuacion de Antoine [67].

Compuesto | T ebu (°C) grafico T ebu (°C) Antoine Error rel %
Hexadecano |234 273,38 14,4
Tetradecano |199 240,65 17,3
Heptano 62 88,49 30

Aunque el error calculado para el heptano es alto, este es atribuido al tamafio de la
molécula, la cual, al ser pequefia, se ve fuertemente afectada por procesos difusionales,
gue pueden hacer que la temperatura de ebullicibn calculada por la técnica sea mas
pequefia. Esto concuerda con el error calculado para las otras dos moléculas, el cual es
menor a medida que el tamafio de la molécula aumenta.

Para calcular el error de la técnica, se calculd la temperatura de ebullicion de cada
compuesto patron por medio de la ecuacion de Antoine. Esa temperatura se considero el
valor esperado en la ecuacién 3.1, mientras que el valor medido es el determinado por
medio del método grafico.

Ecuacién 3.1 Ecuacion para el calculo del error relativo

|Valor Esperado — Valor Medido|

E l=
rrorre Valor Esperado
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El error calculado en la tabla 3.6 nos permiti6 crear una ecuacién en funciéon de la
temperatura, la cual fue utilizada parar hacer la correccién de la curva de TGA de cada una
de las muestras. En la tabla 3.4 se muestran los resultados del andlisis de los termogramas
del aceite térmico y del producto de la hora dos para la reaccion con zeolita CBV600.

Tabla 3.4 Composicién masica porcentual del aceite térmico y del producto de la hora dos
en la reaccion con zeolita CBV600.

Numero de carbonos | Aceite (m/m %) Muestra de la hora dos (m/m %)

1 0 0

2 0 0

3 0 0

4 0 0

5 0 0

6 0 0,59

7 0 1,79

8 0 2,49

9 0 2,34
10 0 2,73
11 0 3,58
12 0 4,98
13 0 6,30
14 0,10 6,16
15 0,23 5,82
16 0,78 5,47
17 1,86 6,15
18 3,56 7,76
19 5,86 9,45
20 8,95 10,01
21 13,73 11,34
22 17,37 9,07
23 20,70 2,50
24 16,54 0,78
25 9,84 0,57
26 0,46 0,10
27 0 0
28 0 0
29 0 0
30 0 0

En la tabla 3.4 se puede apreciar que el aceite térmico esta compuesto por hidrocarburos
con alto nimero de carbono, encontrandose un méaximo en 23 carbonos, cuya composicion
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masica es del 20,70%. Por su parte, el producto de la reaccién con zeolita CBV600 tiene
una distribucion mas abierta, pues ha sufrido procesos de ruptura, encontrdndose
compuestos de hasta 6 carbonos. Hecho este analisis con todas las muestras obtenidas

en las reacciones con CBV600, CBV720 y CBV780, se construyeron las graficas 3.4, 3.5
y 3.6.
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Gréfica 3.4 Composicién de los productos de reaccion en fase liquida a 350°C y 50 bar,
obtenidos en las horas 2, 6 y 10 de operacién, con catalizador basado en CBV720.
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Gréfica 3.5 Composicién de los productos de reaccion en fase liquida a 350 °C y 50 bar,
obtenidos en las horas 2, 6 y 10 de operacion, con catalizador basado en CBV600.
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Gréfica 3.6 Composicion de los productos de reaccion en fase liquida a 350 °C y 50 bar,
obtenidos en las horas 4, 8 y 10 de operacion, con catalizador basado en CBV720.

Las gréficas 3.3, 3.4 y 3.5 muestran la composicion masica de los productos de reaccion
en el hidrorrompimiento de aceite térmico, utilizando las zeolitas CBV720, CBV600 y
CBV780, respectivamente. Con ellas se evidencia como la zeolita CBV720 fue la que
presentd una mayor conversion hacia productos con nimero de carbonos entre los 10 y
los 15. Por su parte, la conversidon hacia compuestos de bajo peso molecular por parte de
la CBV780 fue la mas baja, pues las curvas de los productos son las que presentan
menores cambios con respecto al aceite térmico de partida. Para medir la actividad de las
zeolitas, se hizo la suposicidn de que la formacion de productos gaseosos es baja, la razén
es que para la fecha de los andlisis no se contaba con un cromatégrafo. El equipo
recientemente fue dotado de un cromatégrafo de gases. Con esta suposicion, es posible
comparar la conversién en términos de la composicion de la fase liquida, calculada por
TGA.

Segun la informacién presentada en la tabla 3.4, el aceite térmico esta constituido por
hidrocarburos de 14 a 26 carbonos, es decir, el 100% de los hidrocarburos del aceite
térmico esta conformado por moléculas de 14 a 26 carbonos. Por su parte, para el producto
de la hora dos, con zeolita CBV600, también registrada en la tabla 3.4, la composicion de
hidrocarburos entre 14 y 26 carbonos es de 75,19%. Esto quiere decir que la conversiéon
masica fue de 24,81%. De esta forma se analizaron los resultados de los productos de
todas las muestras y se construyé la grafica 3.7.
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Gréfica 3.7 Conversion masica en la reaccion de hidrorrompimiento a 350 °C con aceite
térmico, con catalizadores basados en las zeolitas CBV600, CBV720 y CBV780.

La gréfica 3.7 permite evidenciar que la CBV720 presentd los mayores niveles de
conversion, mientras que fue la CBV780 la menos activa. Por su parte, las 3 zeolitas
presentan fendmenos de desactivacion, evidenciados en la reduccion de la conversion.
Aunque el cambio en la conversion para la zeolita CBV780 no es tan notorio, dado la escala
de la grafica, para la segunda hora de operacion se registré una conversion de 4,32 % y
para la décima hora fue de 3,39 %.

La actividad baja presentada por parte de la zeolita CBV780 se puede deber al efecto de
los compuestos nitrogenados presentes en la mezcla (22 ppm de nitrégeno), los cuales
inhiben la actividad del catalizador, al adsorberse sobre los escasos sitios acidos de esta
zeolita. Sin embargo, la zeolita CBV600 no es la mas activa a pesar de ser la que mayor
densidad de sitios &cidos tiene, segun los resultados de la técnica por adsorcion de
isopropilamina, presentados en la tabla 1.3 del capitulo 1. Esto puede ser explicado ya que
la molécula de isopropilamina es mas pequefia que las moléculas que conforman el aceite
térmico, por eso, es posible que no todos los sitios acidos de esta zeolita estén disponibles
para hacer catalisis.

3.3 Técnica analitica - Destilacion simple de aceites

Dado que el aceite térmico desactiva el catalizador, debido a su alto contenido de
heteroatomos, fue necesario buscar otra sustancia que no presentara este fenémeno. De
esta forma se lleg6 al aceite mineral, una mezcla de hidrocarburos saturados ramificados
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de alto peso molecular. A través de la espectroscopia de masas acoplada a cromatografia
de gases fue posible identificar mas de 100 compuestos, entre 6 y 36 carbonos,
encontrandose el pentatriacontano (CzsHzo) en la mayoria de los picos mas grandes
(algunos de los resultados de este trabajo se encuentran en el Anexo Il). El aceite mineral
tiene un contenido de 8,3 ppm de azufre y menos de 0,5 ppm de nitrégeno, caracterizados
bajo lanorma ASTM D4629-19 y D5453-19, respectivamente. Una baja cantidad de azufre
y nitrdgeno es importante para evitar la desactivacién del catalizador [44]. La analitica
aplicada al aceite mineral consiste en una destilacion desarrollada en un montaje como el
gue se muestra en la figura 3.1.

Termopar —

Salida de
refrigerante

7

/

Corriente
de N,

b J
Resistencia f

ceramica . Salida de gas

Entrada de de arrastre

refrigerante

Figura 3.1 Montaje utilizado para la determinacion de la curva de destilacion (CD) de una
mezcla de hidrocarburos.

El hidrocarburo se sitla en el destilador y se hace pasar una corriente de nitrégeno (350
mL/min) que hace las veces de gas de arrastre. La rampa de calentamiento es de 20
°C/min. Los gases pasan por un condensador y son recibidos en una bureta mientras se
registra la temperatura cada que se obtiene un mililitro de destilado. El volumen se
normaliza contra el volumen total de muestra recogido (el cual puede variar para cada
muestreo) y la temperatura se corrige con ayuda de las ecuaciones 1.1y 1.2 expuestas en
la seccién 1.6.1 (primer capitulo). La temperatura de ebullicién se corrige a la presion de
una atmosfera, pues asi se reporta en la mayoria de los textos los rangos de temperatura
de los productos del petréleo. En altimo lugar se construye una gréfica de porcentaje
volumétrico versus temperatura (llamada curva de destilacion DC).

Sin embargo, para basar la conversién, la selectividad y el rendimiento de los catalizadores
en la curva de destilacion de los productos, fue necesario estimar el balance de materia.
La masa ingresada al reactor se calcul6 con el flujo, el tiempo de operacién y la densidad
del aceite mineral, registrados en la tabla 3.5. Es importante recordar que al finalizar la
seccion 2.2.3 se hablé de un fendmeno no esperado que se presentaba durante la
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reaccion, que hacia que parte del producto llegara desde el tanque de muestreo hasta el
tanque pulmén, (ver figura 2.5 del capitulo 2). El volumen recogido (790 mL) corresponde
a la suma de todas las fracciones que se pasaron en cada uno de los experimentos
realizados, después de inyectar 4884 mL de aceite mineral, en las 20 corridas presentadas

en la tabla 3.5.

Tabla 3.5 Registro volumétrico de las corridas hechas en el primer semestre de 2019.

p (g/mL) Mineral

0,88322

p (g/mL) MTP

0,87110

MTP: Mezcla en el tanque pulmén

Fecha Recogido (mL) Ingresado (mL) Porcentaje volumétrico
recuperado (%)

Corrida prueba 26-feb 1240 1440 86,11
Corrida prueba 03-mar 280 324 86,42
CBV720°C350 5¢g 07-mar 369 420 87,86
CBV720°C350 3g 12-mar 180 210 85,71
CBV720°C300 17-mar 653 756 86,37
CBV720°C335 22-mar 205 240 85,41
CBV600°C350 26-mar 152 180 84,44
CBV600°C370 29-mar 98 108 90,74
CBV600°C390 10-abr 102 108 94,44
CBV780°C350 26-abr 223 240 92,91
CBV780°C340 01-may 335 384 87,24
CBV780°C370 02-may 170 192 88,54
CBV600°C350 - 15-may 162 192 84,37
CBV720°C350 - 20-may 123 146 84,25
CBV780°C350 - 22-may 81 96 84,38
CBV600°C350 - 29-may 125 146 85,61
CBV720°C350 - 30-may 94 108 87,04
CBV780°C350 - 31-may 91 108 84,26
Blanco Alim Pt 05-jun 104 120 86,67
Blanco Alumina 06-jun 97 108 89,81

Total (mL) 4884 5626

Total (g) 4254,44 4969,03

Total TP (mL) 770 | El signo “ " indica corridas en las que la

Total TP (g) 670,74 | composicion de catalizador fue mas baja

Pérdidas (m/m%) 0,88

Por consiguiente, la masa de salida del reactor corresponde a la masa de todas las
muestras obtenidas, mas la masa en el tanque pulmén. Dado que no se consideré la
estimacion de la densidad de cada muestra obtenida, se utilizé el registro volumétrico de
la tabla 3.5 para hacer una aproximacién. Con él se determiné el porcentaje de volumen
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recuperado para cada corrida y se calculd el promedio de estos valores y su desviacion
estandar (87,13 v/Iv% y 2,8v/v% respectivamente). La desviacion estandar corresponde al
3,2% del valor promedio, un valor pequefio, por lo que se asume que el aporte al tanque
pulmon en todos los experimentos fue proporcionalmente el mismo.

Teniendo en cuenta lo mencionado en el anterior parrafo, es posible aproximar la densidad
de la mezcla de todas las muestras a la densidad de la mezcla en el tanque pulmon,
teniendo en cuenta de que se trata de una mezcla homogénea. De esta forma, con los
volumenes totales, y sus respectivas densidades es posible calcular las masas y
consecuentemente, el porcentaje de pérdidas.

Ecuacion 3.2 Balance de materia para la determinacion de la masa que se transformé en
gas en la reaccién de hidrorrompimiento

Masaingresada - MasaMM - MasaMPT

Pérdidas = x100

Masaingresada

Pérdid _4969g—4254g—670g 100 = 0.88%
érdidas = 49694 X = 0,88%

Debido a que no se hizo un andlisis individual en cada corrida, se asume que este
porcentaje de pérdidas representa un promedio del comportamiento de los catalizadores.
Una vez que han sido calculadas las pérdidas, atribuidas a las reacciones de produccion
de gasesy coque, se procede al andlisis de las curvas de destilacion. Se asume, entonces,
gue la curva de destilacion es representativa del 100% de la masa de salida del reactor,
despreciando las pérdidas, y con base en ella, se calculan las conversiones, las
selectividades y los rendimientos. Los cortes de interés se clasificaron en gasolina,
gueroseno y diésel, utilizando los rangos tipicos de temperatura en las que las refinerias
cortan estas fracciones y que son presentados en la tabla 3.6. El andlisis de las curvas
obtenidas por destilacion se ejemplifica con la gréfica 3.8.

Tabla 3.6 Cortes de petrdleo clasificados por el nimero de carbonos y el punto de
ebullicion [68].

Nombre Rango de temperaturas del corte | Niumero de Carbonos
Gases Below 0 °C 1-4

Gasolina 0°C-150°C 5-9

Queroseno 150 °C - 250 °C 10-14

Diesel 250 °C - 350 °C 15-21

VGO 350 °C - 550 °C 22-45

Residuo Over 550 °C >45

La grafica 3.8 muestra las curvas de destilacion del aceite y de uno de los productos de
reaccion; ésta permite hacer ciertas interpretaciones. La primera es que el corte del aceite
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mineral es bastante estrecho (entre 480 °C y 520 °C). Segun la informacion de la tabla 3.6,
y con ayuda de la grafica 3.8, es posible apreciar que la composicion del aceite se
encuentra cercana a hidrocarburos de 45 carbonos; para hacer una aproximacién mas
vélida de la composicion del aceite mineral, por medio de la destilacion, es necesario hacer
una estandarizacion, como se hizo con el aceite térmico, en la seccién anterior. Por su
parte, la CD de los productos se encuentra desplazada hacia temperaturas mas bajas, ya
gue estos estan constituidos por moléculas de menor peso molecular, debido a los
fendmenos de ruptura; se puede apreciar que en el producto existen hidrocarburos de
menos de 21 carbonos, e incluso, inferior a 14 carbonos, correspondiente a la fraccién de
keroseno.
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Gréafica 3.8 Representacion grafica del analisis de una curva de destilacion, para el
producto de reaccién de la zeolita CBV720 a 335 °C. (El eje izquierdo corresponde a las
curvas de destilacion y el derecho a las derivadas). El nimero de carbonos esta asociado
a los rangos diligenciados en la tabla 3.6.

El criterio que se defini6 como punto de conversion, fue el volumen donde las derivadas
de las CD del aceite mineral y el producto de reaccién se interceptan. Después de ese
punto la pendiente de la curva es cercana a la del aceite mineral, aunque se encuentra
distanciada aproximadamente unos 20 °C hacia abajo. Esto ultimo, debe ser debido a
procesos de isomerizacién e hidrorrompimiento iniciales, los cuales no requieren que la
zeolita sea muy activa para su desarrollo, ya que este fendbmeno se presentd en todos los
catalizadores y a las diferentes temperaturas trabajadas, como se puede ver en las graficas
3.14, 3.15y 3.16, aunque esto esta sujeto a la forma de la parafina. Si la parafina adsorbida
es lineal, suelen llevarse a cabo procesos de isomerizacion, si se trata de una parafina
ramificada, suele romperse. La isomerizacion conduce a moléculas mas ramificadas con
el mismo peso molecular, pero poseen menor punto de ebullicién; la isomerizacién sin
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ruptura seria la responsable de dicho desplazamiento. No se considera la reaccién de
isomerizacion en la conversion de la reaccion, pues todos los catalizadores presentan este
fendmeno. Los volumenes de gasolina, queroseno y diésel se calculan con la CD, usando
los rangos de temperatura expuestos en la tabla 3.2. En la grafica 3.1 se muestra como
fue calculado el volumen correspondiente a diésel, el cual fue del 17%, para ese producto
de reaccion.

Para transformar los datos de volumen a masa se utilizé la ecuacién 3.3, calculada con
Excel, utilizando los datos de la tabla 3.7. Para obtener dichos datos, se hizo la destilacién
de 100 mL del producto recogido en el tanque pulmén. La destilacién se llevo a cabo en 5
etapas, separando las fracciones recuperadas en los rangos de temperatura que se
mencionan en la tabla 3.7, y calculando la densidad de cada corte con ayuda de un
picnémetro. Posteriormente se calculé una ecuacion lineal graficando la temperatura
promedio del rango contra el valor de la densidad. El coeficiente de determinacion (R?) fue
de 0,9953.

Tabla 3.7 Densidad de los diferentes cortes obtenidos por la destilacion del producto
recogido en el tanque pulmon.

Rango de temperatura | Temperatura promedio (°C) Densidad (g/mL)
(¢C)

130,0-196,0 163,0 0,717

196,0-260,7 228,4 0,751
260,7-326,2 293,5 0,790
326,2-389,3 357,7 0,819
389,3-450,2 419,7 0,843

Ecuacién 3.3 Densidad del corte en funcién de su temperatura promedio de ebullicién

9\ _ -3
p (H) = 4.889x1073T(K) + 0.5083
A continuacién, se presentaran los calculos utilizados para obtener la conversion de la
reaccion y el rendimiento y la selectividad hacia diésel, en términos de la masa, analizando
la curva de destilacién de la grafica 3.8.

El valor de conversién obtenido por medio de las derivadas, para la grafica 3.1, fue de 60%
del volumen. Posteriormente, con ayuda de la gréfica se calcula el rango de temperaturas
de lo convertido, que parte de los 140 °C hasta los 460 °C. Para utilizar la ecuacion de la
densidad (ecuacién 3.2) se determina el promedio del rango, el cual es de 300 °C; para
este caso es de 0,7880 g/mL. Finalmente, se utiliza la ecuacién 3.4:

Ecuacién 3.4 Conversidn masica de la reaccién de hidrorrompimiento

. ;. Vconvertidoxpconvertido
Conversiéon masica = x100

Vingresadoxpingresado
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Conversion masica = 53,54 9 transformados/loo g aceite

La densidad del reactivo ingresado corresponde a la densidad del aceite mineral,
registrada en la tabla 3.1. Por su parte, el calculo de rendimiento se hizo ajustando los
datos de la curva de destilacion en Excel por medio de una ecuacion polindmica de orden
6, en cuyos casos el coeficiente de determinacion llega a valores superiores a 0,99. Para
el caso de la curva de destilacion del ejemplo de la grafica 3.8, la siguiente es la ecuacion
ajustada por Excel, con su respectivo coeficiente de determinacion (R?).

Ecuacion 3.5 Ejemplo del calculo de la temperatura de ebullicion de un producto de
reaccion, en funcion del volumen recogido en la destilacion simple

T, = —4,19x1077V,® + 5,76x1075V,° — 3,21x1073V,* + 9,54x1072V,* — 1,57V, * + 17,43V, + 129,67
R? = 0,9995

Donde Va corresponde al porcentaje volumétrico destilado a la temperatura de ebullicién
Tp. Con la ecuacién es posible encontrar con mayor precision el porcentaje volumétrico a
las temperaturas que se encuentran definidas en los rangos de los productos de interés,
gue por un método grafico. Por ejemplo, para calcular el porcentaje volumétrico que
corresponde a diésel, se utiliza la ecuacién 3.5 y se calcula el volumen acumulado a 250
°Cy 350 °C, que corresponde al rango de temperatura del diésel, definido en la tabla 3.6.

T, (V) = T, (18,05 %) = 250 °C
T, (V) = T, (35,06%) = 350 °C

Lo anterior indica que a 250 °C se evapora el 18,05 % del volumen de la muestra (para el
ejemplo de la grafica 3.8), y a 350 °C se evapora el 35,06 %. La diferencia entre estos dos
porcentajes corresponde al porcentaje volumétrico del corte de diésel, el cual fue del
17,01%. Ya que la temperatura promedio del rango del diésel es 300 °C, con ella es posible
calcular la densidad, cuyo valor también es de 0,7880 g/mL. Para calcular el rendimiento
se usa una ecuacion analoga a la ecuacion 3.4:

Ecuacién 3.6 Rendimiento masico de la reaccién de hidrorrompimiento

Viiese1XPgi
Rendimiento a diesel = dieselXPdiesel x100

Vingresadoxpingresado

Rendimiento a diesel = 15,17 g transformados a Diesel

/ 100 g aceite

De esta forma se analizaron todas las curvas de destilacion, a excepcion de dos que
correspondian a productos de reaccién donde se presentd gran actividad, la cual se vio
reflejada en los grandes cambios de volatilidad de los componentes. En las corridas con
CBV780 a 370 °C y CBV720 a 350 °C se alcanzaron conversiones muy elevadas. Cuando
esto sucede el criterio de la derivada no es valido para determinar la conversion, pues la
gréfica no sigue el comportamiento tipico (ver grafica 3.8). La conversion en esos casos
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es el punto donde la curva de productos de la reaccion intercepta a la curva de destilacion
del aceite. Para ejemplificar el método se tiene la grafica 3.9; para dicho ejemplo la
conversion en términos del volumen es del 86%. Por su parte, el analisis para determinar
los rendimientos es el mismo al explicado con la gréafica 3.9. En este punto es importante
mencionar que la técnica de la destilacion tiene una limitacién, cuando al interior del
recipiente quedan cantidades inferior a 7 mL. Cuando esto sucede, la temperatura del
termopar empieza a aumentar. Es por esto que resulta importante poner grandes
cantidades en el destilador, o trabajar a conversiones mas bajas.

[15]
OPILAALOD O

Gréfica 3.9 Representacion grafica del analisis de la curva de destilacion del producto de
reaccion de la zeolita CBV780 a 350°C.

Finalmente, para determinar el error en la reproducibilidad de la destilacién, se efectué la
destilacion por triplicado de una misma muestra (esta muestra es el producto de la mezcla
de algunos productos de reaccion, diferentes a los encontrados en el tanque pulmaén). En
la grafica 3.10 se aprecian las curvas.
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Gréfica 3.10 Curvas de destilacion de una muestra destilada en 3 ocasiones.

Las destilaciones se hicieron tomando la temperatura en los mismos porcentajes
volumétricos. Asi fue posible determinar una desviacion estandar en el rango destilado, la
cual se presenta en la gréafica 3.11.
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Gréfica 3.11 Desviacion estandar de la medicion de la temperatura en la prueba de
destilacion, para diferentes porcentajes volumétricos de muestra recogida.

La desviacidn estandar mas alta no supera los 6,0°C, para un porcentaje recuperado de
1,85%. La temperatura promedio para este porcentaje fue de 146°C (419 K). Puede
parecer un valor muy grande, pero representa solo el 1,4% del valor esperado, en
temperaturas absolutas.
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3.4 Hidrorrompimiento de aceite mineral grado USP

El objetivo principal de esta investigacion es el desarrollo de una técnica analitica capaz
de relacionar la actividad y la selectividad de catalizadores con sus propiedades
fisicoquimicas. Para lograr ese objetivo, en la presente seccidbn se presenta la
estandarizacion de un método, que cuenta con un reactor Trickle Bed, y una técnica de
caracterizacion de la fase liquida, explicados en secciones anteriores. Antes de mostrar
los resultados, se identifican parametros necesarios para la realizacion del test.

3.4.1 El estado estable

Antes de dar inicio a las pruebas cataliticas, fue necesario identificar el estado estable de
la operacién. Se considero6 estado estable al lapso en que la composicion de los productos
no varia. Con dicho objetivo se desarroll6 una reaccion de 7 horas con un catalizador a
base de zeolita CBV780, 50 bar de presién y 350 °C de temperatura. En la gréfica 3.12 se
presentan las curvas de destilacion de las muestras tomadas en las horas 2, 3,4,5,6y 7.
500
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Gréfica 3.12 Curvas de destilaciéon de los productos de reaccion con zeolita CBV780 a una
temperatura de 340 °C

Para determinar el estado estable se utiliz6 la desviacién estdndar. Lo primero que se hizo
fue calcular una funcién polinémica de sexto orden para las seis curvas listadas.
Posteriormente se les asignaron los mismos valores a todas las funciones y con esos
valores se determind una funcién promedio. Con dicha funcién se calcul6 la desviacion
estandar entodo el rango de temperaturas, la cual fue de 12,13°C. Posteriormente se retird
la curva 7 y se hizo nuevamente el célculo de una funcién promedio. Sin la curva 7 la
desviacion estandar bajé a 5,69°C. Este valor es mas aceptable, sin embargo, aun se
encuentra por encima de la desviacion maxima determinada para la técnica de destilacion
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(ver gréfica 3.10), la cual fue de 5,63°C. Finalmente, se retiré la curva 6 y se repitio el
procedimiento. En esta ocasion el valor de la desviacion fue de apenas 3,57 °C. Por lo que
se asume que entre estas 4 horas de operacion el sistema alcanz6 un estado estable que
permite comparar catalizadores. Este criterio es util, pues desde que se definio, las corridas
se desarrollaron hasta el punto en que se encontraban dos curvas de destilacion seguidas,
con una desviacion menor a 3,57 °C, haciendo que las corridas fueran méas cortas,
minimizando el consumo de reactivos y energia.

3.4.2 Experimento para la determinacion de problemas de
transporte extraparticula (EDPTE)

Antes de dar inicio a las pruebas de actividad, se plantearon una serie de experimentos
con la intencién de garantizar las correctas condiciones de operacion del reactor. Dado
gue los experimentos con aceite térmico se hicieron en una fase exploratoria de la
investigacion, en esa fase no se hicieron los experimentos para verificar los problemas de
transporte externos. El experimento de determinacion de los problemas de transporte es
Gtil para garantizar que la actividad esta ligada Unicamente a las limitaciones de transporte
intraparticula o también llamadas, problemas de accesibilidad (relacionados
estrechamente con el grado de mesoporosidad, el cual se define en este documento, en
términos del volumen de mesoporo de las zeolitas) y de los procesos de
adsorcion/desorcion de las moléculas sobre los sitios activos (cinética intrinseca del
catalizador). Ese experimento también permite descartar o confirmar la presencia de
problemas convectivos externos. Para asegurar dichas condiciones se plantearon una
serie de reacciones en las cuales se cambia la cantidad de catalizador mientras se
mantiene constante el tiempo de contacto, es decir, se mantiene fija la relacion de flujo de
hidrocarburo - masa de catalizador. Para mejor entendimiento, se presenta la gréafica de la

seccion 1.5.2.
H M HZM %SM % 4M
" A

VF | 2F 3F 4F
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Flujo

Gréfica 1.1. Representacion grafica del experimento para la determinacién de la ausencia
de limitaciones de transporte convectivo (adaptacion [11]).
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Como ya se mencion6 en la seccion 1.5.2, si se mantiene constante el tiempo de contacto,
en teoria, la conversién de las reacciones llevadas a cabo con diferentes flujos debe ser la
misma. Sin embargo, a flujos muy pequefios se presentan problemas difusivos externos
debido a la baja turbulencia del sistema, lo que hace que se presenten gradientes de
concentracion y temperatura al exterior del catalizador, disminuyendo la conversion de la
reaccion.

Para determinar la cantidad minima de catalizador se plante6 el desarrollo de reacciones
iniciando con un flujo de 1,0 mL/min y una masa de catalizador de 5 gramos con zeolita
CBV720. Posteriormente se trabaj6 con un flujo de 0,6 mL/min y se redujo
proporcionalmente la masa de catalizador a 3 gramos. Los resultados se muestran en la
grafica 3.13. La reaccion se llevo a cabo a 50 bary 350 °C.
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Gréfica 3.13 Curvas de destilacién de los productos de reaccidén en estado estacionario
para la zeolita CBV720 con 5y 3 gramos de catalizador.

Para determinar qué tan cercanas estan entre si estas curvas, a fin de satisfacer el criterio
de estabilidad, definido en la seccién 3.3.1, se siguié el mismo procedimiento planteado en
dicha seccién para calcular la desviacion estandar en todo el rango de temperaturas, la
cual dio un valor de 5,87 °C. Aunque este valor se encuentra por encima del determinado
en la seccién 3.3.1, se considerd aceptable, teniendo en cuenta que se esta relacionando
el estado estable alcanzado en dos experimentos distintos (con 3 y 5 gramos de
catalizador), por lo que el error puede ser debido a la reproducibilidad de la reaccion. Dado
qgue el flujo de 0,6 mL/min ya es bastante bajo si se piensa que para la destilacion se
requieren alrededor de 40 mL de destilado, no se hicieron mas experimentos y se decidié
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trabajar en el rango de 3 a 5 gramos de catalizador, para el cual, segun los resultados del
experimento, no se presentan problemas de transporte extraparticula, ya que la
composicion de los productos y la conversion es la misma, para los dos experimentos.

3.4.3 Resultados

Luego de describir la técnica analitica utilizada para analizar los productos de reaccion, a
continuacion, seran listadas las propiedades de las zeolitas utilizadas en la estandarizacion
del test catalitico. Se trata de las zeolitas CBV600, CBV720 y CBV780, descritas en la
seccion 1.4.5.

En la tabla 1.3 se encuentran las propiedades mas influyentes en la reaccion quimica de
las zeolitas utilizadas. Recordemos que el volumen de mesoporo es una propiedad que
esta estrechamente relacionada con la accesibilidad y por lo tanto, de alguna manera, con
la actividad, al permitir a las moléculas de hidrocarburo transportarse més facilmente en
las cavidades de la zeolita [69]. Por su parte, la acidez es una propiedad que también se
encuentra fuertemente ligada a la actividad, al ser los sitios acidos los responsables de la
ruptura de los enlaces carbono-carbono [70]. Las condiciones de operacion se listan en la
tabla 3.8.

Tabla 3.8 Condiciones de operacion del hidrorrompimiento de aceite mineral.

Presion 50 bar

Flujo de hidrocarburo 1 mL/min

Masa de catalizador 59

Composicién del catalizador Pt0,87%/(zeolitad5%/Alumina)
Diametro de particula 0,425mm<D;,<0,6 mm
Longitud de lecho 30 mm

LHSV 7,1h?

Todas las zeolitas fueron probadas a 3 temperaturas, empezando a 350 °C y luego
variando la temperatura hasta conseguir un valor cercano al 50% de conversién, segun el
criterio de la derivada, mencionado anteriormente. También, se realizaron dos blancos. En
uno se realiz6 la reaccién con un catalizador de aliamina con platino al 0,87% y en el otro,
solo se hizo reaccion con alumina. Al finalizar las pruebas y tratar los datos, se obtienen
los resultados de la tabla 3.9.
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Tabla 3.9 Tabla con los valores de conversion, rendimiento y selectividad, para cada una
de las zeolitas, a tres temperaturas distintas (La conversion (C) y el rendimiento (Y) esta
en unidades de g/100 g de aceite alimentado, por su parte, la selectividad (S) tiene
unidades de g/100 g de aceite transformado).

Zeolita Temp rxn Conversion | Y a Diesel Y Keros Y Gasol | SaDiesel | SaKeros | Sa Gasol
(°C)

CBV 720 300 17,43 4,72 0,77 0,00 27,11 4,44 0,00
335 53,54 15,53 14,39 0,40 29,00 26,89 0,75
350 66,92 17,13 35,57 519 25,60 53,15 7,75
CBV 600 350 35,47 10,26 5,02 1,42 28,93 14,16 4,01
370 54,09 14,72 9,96 1,60 27,22 18,41 2,95
390 62,96 17,67 15,15 1,68 28,06 24,06 2,67
CBV 780 340 48,02 13,56 12,22 0,32 28,24 25,45 0,67
350 61,05 15,70 19,08 0.97 25,72 31,26 1,58
370 76,73 18,38 40,92 5,74 23,95 53,34 7,48
Alumina Pt 350 7,58 1,82 0 0 23,98 0 0
Alumina 350 0 0 0 0 0 0 0

En la tabla 3.9, en negrilla, se encuentran los resultados cuando la conversion fue cercana
al 50% vy los subrayados corresponden a los experimentos hechos a la misma temperatura.
La tabla 3.9 muestra que la zeolita con mayor actividad es la CBV720, ya que es la zeolita
gue alcanza la mayor conversion cuando se trabaja a las mismas condiciones de
temperatura (350 °C). Otro criterio para asegurar que es la zeolita mas activa, es la
temperatura que se utilizé para alcanzar la misma conversion de la zeolita CBV600, la cual
fue de 335 °C contra 370 °C. Esto es atribuido al balance entre accesibilidad y acidez que
presenta este material, asumiendo que se trabaja bajo condiciones de hidrorrompimiento
ideal, donde se garantiza que es el numero de sitios 4cidos accesibles el que limita la
velocidad de reaccion [71][72]. Por su parte, la zeolita CBV600 es la que presenta la menor
conversion a la misma temperatura de reaccidén, a pesar de ser la zeolita con mayor
densidad de sitios acidos. Esto implica que la gran cantidad de sitios activos de esta zeolita
no son accesibles a los hidrocarburos, ya que el volumen de micro y mesoporo es bajo, lo
gue genera problemas de transporte. Lo anterior concuerda con el trabajo reportado por
Kortunov et. AlL[73] donde se reporta la difusividad intracristalina del 1,3,5-
triisopropilbenceno en una zeolita con caracteristicas similares a la CBV600. En su trabajo
encontraron que los mesoporos de este catalizador no contribuyen significativamente a los
problemas difusionales de moléculas de relativo alto peso molecular, debido a que éstos
no se encuentran interconectados, y posiblemente se encuentran taponados con aluminio
amorfo extrared. La zeolita CBV780 tuvo mayor conversién que la zeolita CBV600 a 350
°C, resultado que evidencia aun mas la importancia de la accesibilidad en la actividad,
pues la zeolita CBV780 tiene apenas un 16,55% del nUmero de sitios 4cidos que presenta
la zeolita CBV600, pero casi tres veces mas volumen de mesoporo.
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Los resultados a isoconversion (negrilla en la tabla 3.9) nos permiten comparar los
rendimientos y selectividades de cada una de las zeolitas. En primer lugar, se evidencia
una tendencia mayor de la zeolita CBV600 hacia la producciéon de gasolina que la que
presentan las zeolitas CBV780 y CBV720. Esto es atribuido a la densidad de sitios activos,
la cual es mayor en la CBV600 [74]. Aunque muchos de estos sitios activos no son
accesibles, es posible que los sitios en la superficie se encuentren lo suficientemente
cercanos para efectuar una mayor cantidad de eventos de ruptura por molécula grande
adsorbida, produciendo moléculas méas pequenfias, del corte de las gasolinas. Es decir, las
olefinas quimisorbidas producidas durante el cracking en un sitio &cido, al desorberse,
tendran mayor probabilidad de encontrar un nuevo sitio acido antes de dejar el catalizador.

Ademas, se puede evidenciar que, al aumentar la temperatura para cada zeolita, la
selectividad hacia gasolina aumenta, ya que a mayores temperaturas los sitios acidos son
mas activos favoreciendo las reacciones de cracking e isomerizacién de las fracciones de
los cortes de Diesel y keroseno, esto es consecuente con lo reportado por Batalha et al.
[75].

Por su parte, las zeolitas CBV780 y CBV720 presentaron selectividades y rendimientos
similares, lo cual es atribuido a sus propiedades estructurales similares, ya que ambas
tienen volimenes de mesoporo superiores a los de la zeolita CBV600. Aunque la mayor
accesibilidad les permite a las moléculas transportarse con mayor libertad en los poros,
parece que la densidad en los sitios activos de las zeolitas CBV720 y CBV780 no es
suficiente para ser tener alta selectividad a gasolina. El rendimiento hacia keroseno y
gasolina (los cortes mas bajos considerados) aumenta en funcion de la temperatura para
las 3 zeolitas, lo que indica que a mayores temperaturas se presentan las reacciones de
isomerizacion y ruptura, lo cual esta de acuerdo con lo reportado en literatura [76][77].

Los resultados en la actividad y selectividad correlacionan con las propiedades
estructurales de las zeolitas, lo que indica que la reaccion opera bajo condiciones donde
son las propiedades fisicas de los catalizadores las que limitan la velocidad de la reaccion,
y no los efectos hidrodinAmicos del reactor. Esto implica que la heuristica relacionada con
el tamafio de particula, y el test para la verificacion de los problemas externos de materia,
fueron bien implementados. A continuacion, se presentan las graficas con las curvas de
destilacion, en el estudio de temperaturas realizado para cada zeolita.

Las tres graficas permiten apreciar los efectos de la temperatura en la actividad. También,
se pueden evidenciar dos curvas de destilacion practicamente superpuestas para cada
corrida, que corresponden a las curvas de dos productos de reaccion consecutivos, en la
segunda y tercera hora de operacion, con las que se definié el estado estable, de acuerdo
al pardmetro mostrado en la seccion 3.3.1. A partir de estas gréaficas se obtuvieron los
valores registrados en la tabla 3.9.
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Gréfica 3.14 Curvas de destilacion de los productos en estado estable, a la segunda y
tercera hora de operacion, para cada temperatura de reaccion utilizada en los
experimentos de hidrorrompimiento con zeolita CBV720.
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Gréfica 3.15 Curvas de destilacion de los productos en estado estable, a la segunda y
tercera hora de operacion, para cada temperatura de reaccion utilizada en los
experimentos de hidrorrompimiento con zeolita CBV780.
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Gréfica 3.16 Curvas de destilacion de los productos en estado estable, a la segunda y
tercera hora de operacion, para cada temperatura de reaccion utilizada en los
experimentos de hidrorrompimiento con zeolita CBV600.

Las gréficas también permiten observar el fendmeno de isomerizacion y ruptura inicial, que
se presenta en todas las reacciones realizadas, para las tres zeolitas utilizadas y a cada
temperatura probada. Este fendmeno se ve reflejado en un desplazamiento de
aproximadamente 30 °C en la curva de destilacion. Como ya se menciond, esto puede
estar relacionado a reacciones que requieren poca actividad, pues se presenté en todas
pruebas desarrolladas, tanto a temperaturas bajas como a temperaturas altas de reaccion.
En busca de unas condiciones 6ptimas en las que se pudieran evaluar las zeolitas, se optd
por hacer reacciones con un porcentaje menor de zeolita. Es por esto que se prepararon
catalizadores de la forma en que se mencioné en la metodologia 2, pero esta vez con un
23% de zeolita con relacion a la alimina. Los resultados se presentan en la tabla 3.10.

Tabla 3.10 Valores de conversién, rendimiento y selectividad, para cada una de las
zeolitas, a la misma temperatura (La conversion (C) y el rendimiento (Y) esta en unidades
de g/100 g de aceite alimentado, por su parte, la selectividad (S) tiene unidades de g/100
g de aceite transformado).

Zeolita Temp rxn | Conversion | Y Diesel | Y Keros | Y Gasol S Diesel S Keros S Gasol
(2C)

CBV 600 350 47,29 14,90 7,78 3,29 31,51 16,46 6,95
CBV 600 350 42,83 14,19 9,54 0,72 33,13 22,28 1,69
CBV 720 350 50,86 15,70 10,13 1,59 30,88 19,91 3,12
CBV 720 350 53,54 15,44 10,54 0,64 28,83 19,70 1,20
CBV 780 350 61,57 18,38 9,29 1,13 29,86 15,09 1,83
CBV 780 350 42,83 14,37 7,28 0,56 33,54 17,00 1,32
Alumina Pt 350 7,58 1,82 0,00 0,00 23,98 0,00 0,00
Alumina 350 0 0 0 0 0 0 0
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Se presentan también las curvas de destilacion en la grafica 3.15.
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Gréfica 3.17 Curvas de destilacion de la muestra recogida a la tercera hora de operacion,
de las corridas con catalizadores a base de zeolita, CBV600, CBV720 y CBV780. La
composicion de la zeolita en el catalizador es del 23% masico.

Los resultados a estas condiciones muestran que las conversiones son muy cercanas entre
ellas, lo que no permite relacionar facilmente las propiedades de los soélidos con su
actividad. Los resultados no son faciles de explicar, ya que teniendo en cuenta que la
concentracion de fase hidrogenante es la misma, la actividad deberia estar limitada por la
disponibilidad de los sitios acidos y entre esas tres muestras existen marcadas diferencias
en la densidad de sitios acidos. Se necesita realizar un estudio mas profundo para evaluar
el efecto de la concentracién de sitios acidos en esta reaccién. Es de tener en cuenta que
los mecanismos propuestos exigen la participacion tanto de la fase hidrogenante como de
la fase 4cida. La conversion no se puede atribuir sélo a la fase hidrogenante ya que como
lo mostro el experimento donde se coloco el platino sobre sélo la alimina la conversién fue
muy pobre.
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4. Resultados de actividad con un reactor
que utiliza moléculas modelo

Como parte de una investigacion desarrollada por el grupo de investigacién Laboratorio de
catalisis heterogénea (LCH), que consiste en el desarrollo de metodologias para la sintesis
de catalizadores de hidrorrompimiento catalitico, se llevaron a cabo técnicas para la
evaluacion de la actividad de estos materiales en reaccion. Entre estas técnicas se
encuentran dos reactores trickle bed; en uno se utiliza aceite mineral como reactivo y en
el otro se utilizan moléculas modelo como fenantreno, fluoreno o tetralina, disueltas en
solventes como ciclohexano o pentano. Estas técnicas fueron desarrolladas por el autor
de este documento, Jorge Escobar, y por Mateo Martinez, estudiante de doctorado que
también hace parte del grupo LCH. Sin embargo, las decisiones con respecto a
condiciones de operacion, flujos, cantidades de catalizador, entre otras, fueron tomadas
en equipo, a fin de encontrar la mejor forma de relacionar los resultados obtenidos por
ambas técnicas. Es por esto que, con el permiso del compafiero mencionado, se presentan
algunos de los resultados mas importantes conseguidos con su reactor, a fin de obtener
informacion acerca de los catalizadores desde dos enfoques distintos, el hidrorrompimiento
de aceite mineral y la hidrorruputura de fenantreno. Ademas, se resaltan algunas de las
diferencias en términos de operacion, estandarizacion y analitica para ambos reactores.

4.1 Enfoque de técnicas de actividad

Si nos concentramos Unicamente en los estudios realizados en reactores trickle bed,
podemos ver dos principales enfoques de investigacion: i) estudio de catalizadores de HC
e hidrotratamiento usando moléculas modelo, y ii) usando fracciones de crudo reales.

En el primer caso, una molécula modelo se diluye en un solvente. Se han utilizado
parafinas lineales [32][78], aromaticos [6], y poliarométicos [79] como moléculas modelo,
diluidas en duodecano, decano, ciclohexano, entre otros. Para este caso, todos los
productos de reaccion se cuantifican (en lo posible), y se proponen mecanismos de
reaccion y las constantes cinéticas correspondientes a cada paso. Por otro lado, cuando
las moléculas se alimentan sin diluyente, el analisis se hace por medio de técnicas de
destilacion, donde se sigue el cambio de los cortes de temperatura [77]. Trabajar con
moléculas modelo permite conocer en detalle, el mecanismo de reaccion de cada molécula
presente. Sin embargo, los reactores que operan con cargas no diluidas como fracciones
de petréleo mediano y pesado, simulan de mejor manera el comportamiento del catalizador
a nivel industrial, permitiendo al investigador tener un mejor criterio acerca de la eficiencia
del catalizador. Esto, por lo general, es debido a que, al aumentar la escala del reactor, el
catalizador debe resistir condiciones mas extremas.
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4.2 Reactor de moléculas modelo

En esta seccidn se describird un reactor trickle bed que funciona con moléculas modelo,
algunas de sus caracteristicas principales como los diametros de tuberia, las cantidades
de catalizador y las condiciones de operacion. Esta informacion sera brevemente
contrastada con su analoga en el reactor con parafinas, de manera que se ofrezca un
contexto claro al lector para interpretar los analisis de los resultados de ambos reactores.

En la figura 4.1 se muestra el diagrama del reactor de moléculas modelo utilizado para
llevar a cabo la hidrorruptura de fenantreno, proceso que se realizé con los catalizadores
utilizados en esta tesis, CBV720, CBV780 y CBV600. En comparacion con el reactor de
parafinas, para el cual el diametro externo de tuberias es de 1/4”, las tuberias del reactor
de moléculas modelo tienen un diametro de 1/8”, ya que los solventes utilizados como
pentano o ciclohexano, presentan bajas viscosidades, lo que facilita su transporte por
tuberias de menor diametro.

Respecto al didmetro externo del tubo del reactor, el del reactor de moléculas modelo tiene
un diametro de 1/2”, la mitad del diametro del reactor de parafinas. Los diametros del
reactor de parafinas son mayores, pues el disefio contempla su uso para reacciones con
cargas cuyas viscosidades son elevadas, como el VGO (producto de la destilacién del
petréleo con un peso molecular promedio elevado) o los residuos parafinicos de reacciones
de Fischer-Tropsch. Dado que las viscosidades de los solventes utilizados para disolver
las moléculas modelo es menor que el de los cortes reales, como lo es el caso del aceite
mineral, se pueden utilizar catalizadores con diametros de particula pequefios, lo cual
disminuye los problemas de transporte externo [11]. Por su parte, una mayor viscosidad
en el aceite mineral puede implicar una caida de presion importante al atravesar el lecho,
es por esto que para el reactor de parafinas fue necesario utilizar el catalizador con un
didmetro de particula mayor, que facilita el paso del fluido a través de él. Aungque la
preparacion de los catalizadores es la misma para ambos reactores, cuyo contenido es del
0,87% en platino en un soporte compuesto por 45% de zeolita y 55% de alimina, en el
reactor con moléculas modelo el catalizador tiene un diametro de particula menor a 0,425
mm, mientras que el diametro de particula del reactor de parafinas se encuentra entre los
0,425y 0,6 mm.
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Diferentes diametros de reactor implican diferentes flujos de operacion, es por esto que el
rango de operacion de las bombas utilizadas para cada equipo es distinto. El reactor de
moléculas modelo utiliza una bomba cuyo rango de operacion se encuentra entre 0,001
mL/min y 2mL/min, mientras el reactor de alimento no diluido se trabajé con una bomba de
rango de flujo entre 0,1 mL/min y 30 mL/min.

Figura 4.1 Diagrama de detalle de reactor trickle bed que opera con moléculas modelo
(tomada con el permiso del autor de la imagen, Mateo Martinez).
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Para hacer los andlisis de los productos, el reactor de moléculas modelo utiliza la
cromatografia de gases. Para este propésito, se tiene un GC 5890 series HP con un
detector tipo FID, y una columna DB-5. El programa de temperatura inicia manteniendo
una temperatura en el horno de 70 °C, por 4 minutos, donde se separan los productos mas
livianos. Posteriormente, la temperatura se aumenta a una tasa de 30 °C/min, hasta 250
°C, donde la temperatura se mantiene por 16 minutos mas, cuando se observan el
fenantreno y otros productos pesados. La molécula que se utiliza como patrén interno es
el triisopropilbenceno. Con los cromatogramas de los productos de reaccién, fue posible
calcular la conversion y la selectividad de la reaccion, siguiendo el cambio en el area de
los picos respectivos.

Mist eliminator
land liquid

Al reactor de moléculas modelo también se le hizo un andlisis que permitié definir las
condiciones de flujo, en la que no existen limitaciones de transporte extraparticula. En la
seccion 1.5.2 se mencioné un experimento presentado por Perego [11], el cual se basa en
la asuncién de que en ausencia de limitaciones de transporte convectivas, la conversion a
un determinado tiempo espacial debe ser independiente de la velocidad lineal a través del
lecho. La implementacién y los resultados del experimento se presentaron en la secciéon
3.3.2. Por su parte, en el reactor de moléculas modelo se hizo un experimento analogo,
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también. El experimento consiste en llevar a cabo dos series de reacciones; en la primera,
con una masa de lecho (M) y en la segunda, con dos veces la primera masa de lecho (2M).
Para ambas se varia el tiempo de residencia (1) y se construye una grafica, como la que

se muestra en la gréfica 4.1.
H M Hzm
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Gréfica 4.1 Representacion grafica del segundo experimento propuesto por Perego, para
la determinacién de la ausencia de limitaciones de transporte convectivo (adaptacion por
el autor de [11]).

Como ya se menciond, cuando se alcanza la suficiente turbulencia (tiempos de residencia
cortos), es posible garantizar que el limitante de la reaccion es la difusion intraparticula o
la disponibilidad de sitios activos. El resultado se muestra a continuacion, en la grafica 4.2.

Limitaciones extraparticula

Conversion molr de fenantreno {34)

0 0,2 0,4 0,6 0.8 1 12

Tiempo espacial (min)

0,15g —0,30g

= __Sin limitaciones de
transporte extraparticula

Gréfica 4.2 Resultados del experimento de propuesto por Perego, en la reaccion de
hidrorruptura a 300°C y 70 bar de presion, en el reactor de moléculas modelo (resultados
presentados con el permiso de su autor, Mateo Martinez).
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En la gréfica se puede evidenciar el efecto del tiempo de residencia sobre la conversion
de la reaccion, cuando se utilizaron 0,15 g y 0,30 g de catalizador, basado en alumina.
Flujos pequefios de reactivo implican grandes tiempos de residencia y por eso, altas
conversiones. Aunque las gréficas parecen solaparse en la zona con limitaciones de
transporte, la realidad es que la diferencia no es completamente visible, pues el tiempo de
residencia es tan alto y aunque se pueden se presentar limitaciones de transporte, el
tiempo de contacto de las especies es suficiente para que la conversién en ambos casos
sea casi del 100%.

Con el aumento del flujo (menor tiempo de residencia), se observa una disminucién en la
conversién. A 0,3 minutos (correspondiente a 0,8 mL/min), ocurre un cambio en la
pendiente correspondiente al punto de transicion del régimen, donde la turbulencia es
suficiente para garantizar que los gradientes de concentracion y temperatura al exterior del
catalizador sean pequefios. Es entonces cuando se asegura que los efectos en la actividad
seran debidos netamente a problemas difusionales intraparticula, necesarios para
garantizar la diferenciacion de los catalizadores en base de sus propiedades estructurales.

4.3 Resultados

Después de garantizar las mejores condiciones de flujo, se procede con la evaluaciéon de
los catalizadores. Las condiciones de operacién de este reactor se muestran en la tabla
4.1.

Tabla 4.1 Condiciones de operacion de la hidrorruptura de aceite mineral.

Presion 50 bar

Flujo de hidrocarburo 1 mL/min

Masa de catalizador 0,15¢

Composicién masica del fenantreno 2%

Composicién del catalizador Pt0,87%/(zeolita45%/Alimina)
Didmetro de particula <0,45mm

Longitud de lecho 10 mm

LHSV 140,9 ht

Aunque el LHSV parece tener un valor muy grande (tiempo de contacto bajos), cabe
recordar que la cantidad de fenantreno en la mezcla es pequefia, por lo que tiempos de
contacto muy grandes conllevan a la conversién total del reactivo, lo cual no es bueno para
una técnica cuyo fin es diferenciar la actividad entre catalizadores. Por esta misma razdn,
se utilizaron temperaturas mas bajas (entre los 270 °C y los 300 °C), que las
implementadas en la hidrorruptura de aceite mineral.

En la grafica 4.3 se puede observar el efecto de la temperatura en la conversién de
fenantreno, utilizando diferentes catalizadores. En primer lugar, la grafica muestra los
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efectos positivos en la conversion de la reaccién al mezclar la alimina con la zeolita. La
mejora en actividad catalitica es atribuida a la presencia de sitios 4cidos tipo Brgnsted en
las zeolitas USY. Incluso la zeolita CBV780, que presenta baja densidad de sitios acidos
de acuerdo a los experimentos de quimisorcion de isopropilamina (IPA) reportados en la
tabla 1.3, presenta mayor actividad que la alimina sola. Lo anterior indica que unos pocos
sitios acidos Brgnsted pueden mejorar la actividad catalitica de la reaccion. Este resultado
concuerda con reportes anteriores en la literatura [80][81].

100
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5 250 285 300 305
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CBVvV780 —— CBV600

Gréafica 4.3 Conversion en la reaccion de hidrorruptura de fenantreno a diferentes
temperaturas, cuando el sistema ha alcanzado un estado estable, y con diferentes
catalizadores (resultados presentados con el permiso de su autor, Mateo Martinez).

La zeolita USY CBV600 es la que tiene mayor numero de sitios acidos Brgnsted, entre las
zeolitas comerciales utilizadas. Esto le confiere una actividad catalitica mucho mayor que
la de la alimina y la de la USY CBV780. Sin embargo, la mayoria de sus sitios acidos no
son bien aprovechados debido, probablemente, a problemas de accesibilidad debidos que
su volumen de micro y mesoporo son muy pequefios, como se registré en la tabla 1.3.

Por otro lado, la zeolita CBV720 es una zeolita con mayor area superficial a costa de un
menor nimero de sitios acidos Brgnsted, en comparacién con la zeolita CBV600. Sin
embargo, es la zeolita que presenta la mayor actividad, debido a que sus cavidades
porosas permiten acceder a las moléculas hasta los sitios activos mas internos del material.

Una de las principales diferencias en los resultados obtenidos entre un reactor y el otro,
fue la diferencia de actividad presentada para las zeolitas CBV780 y CBV600. Si bien, para
ambos reactores la zeolita con mayor conversién fue la CBV720, las dos técnicas arrojaron
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resultados distintos en términos de actividad para las otras dos zeolitas. En el caso del
reactor que usa moléculas modelo, éste se operd con una concentracion de fenantreno del
2 %, el otro 98 % corresponde a moléculas de ciclohexano que no son de gran tamafo,
por lo que la mesoporosidad del catalizador no juega un papel tan importante en la
reaccion. Por dicha razén, presenta mayor actividad la zeolita CBV600, cuya acidez es
alta. Por su parte, el aceite mineral es una mezcla compuesta en su totalidad por moléculas
de gran tamafio, por lo que el transporte de masa es esencial en la actividad del catalizador.
Es por esto que los grandes volimenes de mesoporo que la zeolita CBV780 confiere al
catalizador, lo hacen mas activo que a los catalizadores basados en zeolita CBV600.



5. CONCLUSIONES

Se desarroll6 un test catalitico que permitio evaluar la actividad de catalizadores a base de
zeolitas USY en la reaccion de hydrocracking de aceite, y cuyos resultados tuvieron una
relacion directa con las propiedades estructurales de los materiales. Dicho test consta de
un reactor trifasico construido, disefiado y puesto en marcha durante esta investigacion, y
una técnica analitica, basada en la destilacion de los productos de reaccion.

También, se seleccion6 una mezcla modelo cuyas propiedades fisicas y quimicas
permitieron hacer reacciones de hidrorruptura en condiciones mas cercanas a las
industriales, comparado con lo logrado en reactores que operan con moléculas modelo.
En términos practicos y experimentales el aceite mineral presenta caracteristicas
interesantes como su bajo costo, su baja toxicidad (el aceite mineral es usado como base
para productos cosméticos y de cuidado corporal), la baja composicion en heteroatomos
gue desactiven el catalizador, y alta composicion en moléculas de gran tamafio que ayudan
a discriminar la actividad de las zeolitas en funcion de su mesoporosidad. Ademas, se
encuentra en fase liquida, lo que evita el uso de otros solventes que suelen ser téxicos
como el ciclohexano, el tolueno o el pentano.

Se implementé una técnica analitica econdmica y reproducible, capaz de caracterizar los
productos de reaccion, siguiendo los cambios en la volatilidad, por medio de su curva de
destilacion. La técnica es una adaptacion de la norma ASTM DO086-11b. También, se
implementd el método de destilacion por termogravimetria, el cual es capaz de diferenciar
los cortes de temperatura de los productos de reaccién, con muestras considerablemente
pequenas.

El contrastar los resultados de dos reactores que operan con diferentes mezclas de
hidrocarburos, fue util en la interpretaciéon de los resultados. Un primer andlisis de los
resultados del reactor de moléculas modelo podria insinuar que la zeolita CBV600 es un
mejor catalizador para la reaccién de hidrorruptura, que la zeolita CBV780. Sin embargo,
los resultados con aceite mineral muestran una actividad mucho mayor en la zeolita
CBV780. Esto se debe a que la mesoporosidad juega un papel mas importante cuando se
trata de mezclas compuestas en su totalidad, por moléculas de gran tamafio, como es el
caso de una carga real. Es por esto que el reactor de parafinas aparece como un test que
permite evaluar la actividad del catalizador a condiciones un poco mas parecidas a las
utilizadas en la industria.



Se hallé6 que la composicion zeolita-alimina (45/55) pone en evidencia las diferencias
estructurales de las zeolitas en el test catalitico. Cuando se prob6 con una composicién de
zeolita menor (23/77), las curvas de destilacion de los productos de reaccion se acercaron
mucho, lo que no la hace una composiciéon adecuada para hacer la comparaciéon de los
catalizadores.

La actividad medida por los test permitié6 determinar que se requiere un balance entre la
acidez y la accesibilidad para una buena actividad catalitica. Ese es el caso de la zeolita
CBV720, que presenta valores intermedios de volumen de mesoporo y acidez, comparada
con las zeolitas CBV780 y CBV600 y que fue la zeolita mas activa en el HC de aceite
mineral USP. La selectividad hacia gasolina, en la hidrorruptura de aceite mineral da
informacion indirecta de la densidad acida de la zeolita. A mayor densidad mayor
selectividad hacia gasolina como se observd con los catalizadores basados en zeolita
CBV600.

El test con aceite térmico ofrece la posibilidad de estudiar la desactivacién de los
catalizadores, pero no es la mejor mezcla para estudiar el efecto de la accesibilidad o
transporte en los materiales ya que los catalizadores a base de platino, son facilmente
envenenados por el azufre y el nitrégeno [45][68].



6. PERSPECTIVAS

Los test implementados hicieron posible relacionar las propiedades de las zeolitas con la
actividad de los catalizadores, y a su vez, contrastar dichos resultados con test de actividad
anélogos llevados a cabo en un reactor con moléculas modelo. Sin embargo, para afinar
la técnica, es indispensable hacer ajustes en el sistema de muestreo, con el fin de evitar
la formacién de neblina que repercuta en pérdidas de masa del producto de reaccion y por
lo tanto en el balance de masa de la operacion. De esta forma seria posible calcular con
exactitud la cantidad de gases formados en reaccion. Ademas, resulta importante afadir
un sistema de control de presion, con el cual se pueda inyectar hidrégeno de forma
continua, de manera que el proceso sea lo mas parecido a un proceso real. Ademas, un
flujo continuo de gases plantea la posibilidad de implementar un sistema cromatografico
gque permita evaluar la selectividad hacia gases.

Dado que ya se tiene estandarizado el método con las tres zeolitas estudiadas durante la
investigacion, el reactor debe ser empleado para probar los catalizadores sintetizados en
el grupo. Con el reactor, ademas de evaluar la actividad, es posible hacer procesos de
optimizacion de variables en la sintesis de catalizadores, en términos de conversion,
actividad o rendimiento. También, se pueden evaluar cinéticas de desactivacion afiadiendo
compuestos organicos nitrogenados y azufrados, los cuales se pueden seguir por
cromatografia y otras técnicas analiticas. A su vez, es posible realizar todo tipo de
reacciones en tres fases, como todas las reacciones de hidrotratamiento (HDS, HDN,
HDM) y reacciones de dos fases como las reacciones de Fischer-Tropsch y Haber-Bosch.
Para desarrollar reacciones con dos fases gaseosas como las mencionadas, solo se
requieren cambiar las balas, pues tanto la de nitrégeno como la de hidrégeno tienen acceso
a la zona reactiva, por las lineas 3 y 1 respectivamente (ver figura 2.3 de la seccién 2.2.2
del capitulo 2). Es posible implementar otras técnicas de caracterizacion que brinden
informacion acerca de insaturaciones, aromaticidad, concentracion de heteromatomos,
entre otras propiedades, a fin de proponer mecanismos de reaccibn mas complejos y
diferentes hipotesis de lo que sucede al interior del reactor.
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A. ANEXO | - Descripcion de las
técnicas de caracterizacion
Implementadas en las zeolitas

En este anexo se describen brevemente las técnicas utilizadas para determinar las
principales propiedades de las zeolitas, relacionadas con la actividad catalitica.

Caracterizacion por fisisorcion de nitrégeno

La fisisorcion (adsorcion de gases) es un proceso de equilibrio mediante el cual un
compuesto o elemento quimico (adsorbato) se adhiere a la superficie de un material. Este
proceso es utilizado para determinar propiedades estructurales de diferentes materiales. El
método consiste en un procedimiento punto a punto. Se trata de un sistema a vacio en el
que se sitla una determinada cantidad de muestra; posteriormente se inyectan pequefias
cantidades de adsorbato y a cada etapa se le permite alcanzar el equilibrio de adsorcion.
Al conjunto de puntos obtenidos en el equilibrio, se les conoce como isoterma de adsorcion,
pues el proceso se lleva a cabo a la temperatura de ebullicién del adsorbato, a la presion
del lugar donde se hace la operacion [82]. Para la interpretacion de los datos se utilizan
diferentes modelos matematicos. El primero fue desarrollado por Langmuir, y en él se hacen
dos supuestos:

1- Todos los sitios de adsorcion del material son equivalentes.

2- El calor de adsorcién no depende del grado de ocupacion de los sitios adsorbidos.

Un modelo mas elaborado, llamado el modelo BET, considera que la monocapa, que es la
primera capa que se forma con moléculas del gas adsorbido, puede hacer las veces de
sustrato proporcionando aproximaciones muy buenas en rangos intermedios de presion,
pero subestima la adsorcion a bajas presiones y sobreestima la adsorcion a altas presiones.

Por su parte, el método de la teoria del funcional de la densidad (DFT por sus siglas en
inglés), o en su forma mas refinada, teoria del funcional de la densidad no localizado
(NLDFT), es un enfoque que tiene en consideracion la complejidad de la histéresis en las
isotermas de adsorcidn, relacionada estrechamente con las especificaciones geométricas
de la estructura porosa, la inherente metaestabilidad de un fluido confinado, fenémenos de
bloqueo de poro y efectos de pared, asi como la inestabilidad en las capas de adsorcion y
la cavitacion de fluidos condensados [83].

Para llevar a cabo la fisisorcidon, se utilizd un equipo Autosorb 1-C de la marca
Quantachrome para tomar las isotermas de adsorcion-desorcién de nitrdgeno a 74 K en
Bogota donde la presion atmosférica es de 565 Torr, utilizando masas cercanas a 100,00
mg de muestra. El procedimiento inicia con una etapa de desgasificacién a 300 °C por
alrededor de 5 horas. Las isotermas de las muestras constan de 59 puntos dentro del rango
de presiones relativas (P/P0) de 0,01 a 0,99; con 25 de los puntos para el proceso de



desorcion. Se llevé a cabo un andlisis de distribucion de tamafio de mesoporos y otras
propiedades por medio de métodos de simulacion molecular por Teoria funcional de
densidad no local (NL-DFT por sus siglas en inglés), utilizando el un kernel de adsorcion de
nitrégeno, para poros de zeolitas [83].

Caracterizacion por quimisorcion de isopropilamina

Los sitios acidos Brgnsted presentes en las zeolitas HY y USY pueden ser cuantificados
mediante la reaccion de descomposicion de isopropilamina (IPA) usando un analizador
termogravimétrico (TGA). En este caso se utilizé un analizador térmico simultaneo de alta
presion Linseis. En un crisol de ceramica de 90 L se colocaron aproximadamente 0,2 g de
zeolita, la cual fue activada calentando a 3°C/min hasta 400 °C en atmdésfera de vacio. Una
fria la muestra, se le agregan 2 mL de IPA y se deja reposar por 10 minutos. Después, se
calienta a 10°C/min hasta 300 °C, y posteriormente se aumenta la rampa a 5 °C/min y se
lleva hasta 400 °C. Se observan dos pérdidas de masa durante cada rampa de
calentamiento. La primera pérdida de masa registrada corresponde a la IPA fisisorbida que
se evapora por efecto de la temperatura. Por otro lado, la segunda pérdida de masa ocurre
alrededor de 325 °C y corresponde a la reaccion descomposicion de las moléculas de IPA
quimisorbidas en los sitios acidos Brgnsted. Para la cuantificacion del nimero de sitios
acidos Brgnsted se tuvo en cuenta el porcentaje de agua presente en cada zeolita obtenido
durante la activacion en vacio, y se asumié que cada molécula de IPA adsorbida ocupa un
sitio acido Brgnsted durante la reaccion [85].

B. ANEXO Il - Caracterizacion del
aceite mineral



En colaboracion con la Corporacion Autonoma Regional de Cundinamarca (CAR), fue
posible hacer una espectroscopia de masas acoplada a cromatografia de gases a una
muestra del aceite mineral. Se identificaron mas de 100 compuestos, entre 6 y 36 carbonos.

A continuacion, se presentan algunos de los resultados.
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Gréfica 1. Anexo Il. Cromatograma general de la separaciéon de aceite mineral.
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Gréfica 2. Anexo Il. Identificacion de algunos de los picos presentes en el cromatograma
del aceite mineral
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Gréfica 3. Anexo Il. Identificacion de algunos de los picos presentes en el cromatograma
del aceite mineral.
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Gréfica 4. Anexo Il. Identificacion de algunos de los picos presentes en el cromatograma
del aceite mineral



C. ANEXO Ill — Operacion del equipo

Con el objetivo de desarrollar una técnica que ofrezca informacion que permita relacionar
la actividad y selectividad de catalizadores, con sus propiedades fisicoquimicas, en esta
guia se explica de forma general como debe ser usado el equipo de reaccion y el montaje
de destilacion con el que se caracterizan los productos de reaccion.

El reactor

En primer lugar, se debe cargar el hidrocarburo en el tanque de almacenamiento, por medio
del embudo, situado en la parte superior, como se aprecia en la figura 1 anexo lll. En la
parte derecha del tanque se aprecia una mirilla de vidrio, Gtil para hacer seguimiento al nivel
del aceite. Para bombear el liquido es necesario abrir la valvula en la linea 12 (L-12). En la
bomba hay un punto de purga (ver PP en figura 1 anexo 4) donde se debe situar una jeringa.
Por medio de la jeringa es posible purgar todo el aire que puede estar presente en la linea
antes de la bomba.
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Tanque
alterno

L-2 L-3

) & Plazatorma 1
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Figura 1. Anexo lll. Zona de almacenamiento del reactor

El catalizador se prepara mediante la metodologia 2, planteada en el capitulo 3. Para cargar
el catalizador al reactor, es necesario desprender las piezas OD en los puntos 1, 2y 3, con
ayuda de llaves de 9/16” y 1/2". Posteriormente, con una llave 1 1/2" con la ayuda de una
prensa se desprenden las piezas OD de los puntos 4y 5.
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Figura 1. Anexo lll. Zona de almacenamiento del reactor.

Para ingresar el lecho, primero se situa en el fondo del tubo de 1”, un tubo soporte de 1/2";
sobre este tubo se soporta primero un lecho de esferas de vidrio que permite posicionar el
lecho a la altura correcta. Posteriormente lana de vidrio para evitar que las particulas mas
pequefias de catalizador se cuelen por los intersticios. Sobre la lana se ubica una arandela
metalica (didmetro externo de 18 mm e interno de 3 mm), y sobre ella, el lecho catalitico.
Finalmente se ubican mas esferas de vidrio, con el fin de dispersar el liquido en toda el area
transversal. El centro del lecho catalitico debe quedar a 46 cm de la parte alta del tubo (asi
se garantiza que quede ubicado en la zona isotérmica, explicada en el capitulo 2). Luego
de montar el lecho se sitla el reactor nuevamente en posicion y se procede a hacer pruebas
de estanqueidad. Para ello, se abre la bala de nitrégeno, y su valvula reguladora; también
se abre la valvula de la linea 3, que conecta con la zona de reaccion (ver figura 1. Anexo
I11). Con suficiente presiéon es posible encontrar las fugas utilizando agua con jaboén. Para
aumentar hacer la deteccion mas fina, es posible usar hidrdgeno y un detector de gases
combustibles.
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Para empezar la operacion, primero se debe ingresar el hidrégeno al sistema. Para ello es
necesario cerrar la bala de nitrégeno y la valvula en la linea 3. Posteriormente se abre la
valvula que conecta al hidrogeno con el sistema, y lentamente, con ayuda de la valvula
reguladora, se va dando ingreso al gas. Las valvulas que dan salida al reactor, como la 21,
22 y 23 (ver figura 3. Anexo lll), debe estar cerradas. Posteriormente, se encienden las
resistencias y se ponen los valores en los controladores tales que garanticen la temperatura
deseada dentro del reactor. Para determinar las temperaturas en los controladores (ver

Salida de gases

b AI_,.-‘

L-28

Lo

figura 2. Anexo lll), es necesario utilizar la tabla 1 del anexo lll.

Tabla 1. Anexo lll. Temperatura al interior del reactor en funcién de las temperaturas de
los controladores. Esta tabla sélo es valida si se mantienen las posiciones de los termopares

de los hornos.

Temp. controlador superior

Temp. controlador inferior

Temp. reactor

258 °C

248 °C

300 °C

278 °C 267 °C 320 °C
297 °C 282 °C 335°C
315 °C 298 °C 350 °C
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Una vez la zona reactiva ha alcanzado la temperatura de reaccion, se da inicio al flujo en la
bomba. Aproximadamente 30 minutos después de iniciado el flujo, el liquido llega a la zona
reactiva, lo que se registra en una leve disminucion en la temperatura.

Pasada la primera hora después del registro de la disminucion de la temperatura, se toma
el primer muestreo. En operacion, las vélvulas 19 y 20 estan abiertas mientras que la 21 se
encuentra cerrada. Para hacer el muestreo, las vélvulas 19 y 20 deben ser cerradas y la 21
abierta. La apertura de la valvula 21 debe hacerse con mucha precaucion, pues la presion
dentro del tanque es de 50 bar. Cuando se recolecta todo el liquido del tanque de muestreo,
es necesario cerrar la valvula 21 y después abrir la valvula 20 y por ultimo, la 19. Hacerlo
en ese orden es clave, si se desea evitar caidas muy grandes de presion dentro del sistema.

El reactor se puede operar por un tiempo indefinido, pero en los experimentos hechos en
esta investigacion, el reactor se operd el tiempo suficiente para que las reacciones
alcanzaran el estado estable. El estado estable se definio en la seccion 3.3.1 del capitulo
3.

Para apagar el equipo primero se debe apagar la bomba, posteriormente las resistencias y
cerrar todas las valvulas de las balas y de salida y entrada al reactor. Para vaciar
controladamente el hidrégeno, la valvula 23 esta conectada a una manguera que conecta
con un extractor de gases.

La técnica de destilacion

Para evaluar los cambios en la volatilidad de los componentes, se implemento la destilacion
simple adaptada de la norma ASTM D086-11b. Cada hora de operacion de reactor es
recolectada una muestra. Aproximadamente 50 mL deben ser situados en el montaje de
destilacion (ver figura 4. Anexo llI).
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Figura 4. Anexo lll. Montaje utilizado para la determinacion de la curva de destilacién (CD)
de una mezcla de hidrocarburos.

Se inicia el calentamiento con una rampa de 20 °C/min. Después de unos minutos el liquido
empieza a evaporar y es el gas de arrastre quien lo conduce hacia el condensador para

finalmente ser recibido en la bureta. Se deben registrar los datos en la siguiente tabla 2.
Anexo IlI.

Tabla 2. Anexo lll. Tabla con la informacion que debe ser diligenciada para crear la curva
de destilacion de un aceite.

Muestra # -
Fecha:
Volumen total de muestra (mL):
Vol acumulado recogido (mL) Temperatura de ebullicion (°C)

El volumen acumulado debe ser normalizado con el volumen total de muestra y finalmente
se construye la grafica de porcentaje volumétrico versus temperatura de ebullicion.

Para hacer el andlisis de las curvas se tiene la seccién 3.3 del capitulo 3.



