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Resumen de la tesis de Mario Humberto Guzméan Jiménez, presentada como requisito parcial
para la obtencion del grado de Maestro en Ciencias en Fisica de Materiales.

Catalizadores de NiMo soportados en alumina bimodal para hidrodesulfuracion de naftas de
coquizacion

Resumen aprobado por:

Dr. Sergio Fuentes Moyado
Director del comité

Resumen

En el presente trabajo se estudio el efecto de la presencia de compuestos organometalicos de
silicio en la reaccién de hidrodesulfuracion (HDS) de dibenzotiofeno (DBT) sobre cuatro
catalizadores de NiMo soportados en y-Al203 con diferente distribucion de tamafio de poro
(DTP). Se sintetizaron cuatro catalizadores, dos con distribucion de tamafio poro bimodal y dos
con distribucion unimodal. Los soportes de los catalizadores se obtuvieron por los métodos sol-
gel e hidrotermal, con el fin de lograr los dos tipos de DTP bimodal y unimodal. Las propiedades
texturales, la composicion quimica y la estabilidad térmica fueron determinadas para los
soportes, los catalizadores frescos y los catalizadores gastados. Ademéas se determind la
cristalinidad y naturaleza de la fase de cada uno de los soportes. La actividad catalitica de cada
uno de los catalizadores sulfurados fue evaluada en un reactor por lotes para la reaccion de
HDS de DBT en presencia y ausencia de hexametilciclotrisiloxano, con el fin de determinar el
impacto de la presencia del compuesto organometdlico sobre la actividad catalitica. La
composicion de la mezcla de reaccion fue medida a diferentes tiempos mediante cromatografia
de gases. Se determiné la constante de reaccion asi como el orden global de la reaccion. Se
observd una clara disminucién en la constante de velocidad de reaccién para los cuatro
catalizadores. Uno de los catalizadores con DTP bimodal presentd una mayor resistencia a la
desactivacion por efecto del organometalico de silicio. Este catalizador presentd una alta
cantidad de poros con diametro de poro promedio (DPP) de 10 nm, mientras que la cantidad de
poros con DPP de 5 nm fue menor. Al comparar los cambios ocurridos en la DTP para cada uno
de los catalizadores se concluyé que los compuestos organometélicos de silicio se adsorben de
forma preferencial en los poros con DPP de 10 nm. En el caso del otro catalizador bimodal, se
observo un alto efecto de desactivacion, con base en la DTP se concluyd que la cantidad de
poros ADP alrededor de los 10 nm no fue suficiente para retener el organometélico de silicio lo
cual permitié el bloqueo de los poros mas pequefios.

Palabras clave: Alumina bimodal, NiMo, Hidrodesulfuracion, coquizacion, desactivaciéon
por silicio.



Abstract of the thesis presented by Mario Humberto Guzman Jiménez as a partial requirement
to obtain the Master in Science degree in Materials Physics with orientation in nanocatalysis.

Catalyst of NiMo supported on bimodal alumina for the hydrodesulphuration of coker naphptha

Abstract approved by:

Dr. Sergio Fuentes Moyado
Chairman

Abstract

The effect of an organometallic compound over the catalytic activity of four NiMo catalysts
supported on y-Al,O3 with different pore size distribution in the reaction of hydrodesulphurization
(HDS) of dibenzothiophene (DBT) was studied. The catalysts were synthesized, two with
bimodal pore size distribution (PSD) and two with unimodal PSD. In order to obtain distinct pore
size distribution (bimodal and unimodal), the y-Al,O; supports were prepared by two different
methods, sol-gel and hydrothermal. The surface properties, chemical composition and thermal
stability were determined for all supports, as well as for fresh and spent catalysts. Besides the
XRD analysis was performed for each support. The supports were impregnated via liquid
impregnation. The catalysts evaluation in the HDS of DBT was made in a batch reactor under
controlled conditions. Each one of the catalysts were evaluated with and without an
organometallic silica compound (hexamethyl cyclotrisiloxane), searching to estimate the effect of
the organometallic compound over the catalytic activity. The reaction rate constant and the
reaction global order were calculated based on the gas chromatography results. A comparison
between the activity of the catalyst with and without hexamethyl cyclotrisiloxane was made. An
evident dimininution of the constant rate of the four catalysts was observed. One of the catalyst
with bimodal PSD showed the highest resistance to deactivation by the organometallic. This
catalyst present a higher quantity of pores with average pore diameter (APD) of aproximmately
10 nm and a lower quantity of pores with an APD of 5 nm. By comparing the changes on the
PSD of each catalyst, it can be concluded that the silica compounds are preferably adsorbed
inside pores with APD of 10 nm leaving the smaller pores free for the catalytic reaction. In the
case of the other bimodal catalyst a high deactivation effect was observed, and it leads to
conclude that there was not enough pores with high AVP, allowing the adsorption of the silica
compound on the small pores.

Keywords: Bimodal alumina, NiMo, coker Naphphta, Hydrodesulphuration, silica
deactivation.
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Capitulo 1

Introduccién

1.1 Generalidades

La demanda energética de nuestra sociedad constituye uno de los grandes problemas de nuestra
época. En la actualidad, esta necesidad se ve cubierta en su mayoria por la energia que se obtiene
de los combustibles fosiles (Figura 1). La relacion entre el costo de produccion y la cantidad de
energia obtenida es, hasta el momento la mejor opcion en lo que refiere al abastecimiento
energético a gran escala. Como resultado de ello existe una enorme exigencia no solo en la

cantidad sino también en la calidad de los combustibles fésiles (PEMEX, 2012).

Cuotas de energia primaria a nivel mundial Reservas de petroleo y gas
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Figura 1. a) Cuota energética a nivel mundial, b) Reservas de petréleo y gas. Extraido de British
Petroleum, Statistical Review of World Energy (2012, p. 14).

El petrdleo es posiblemente la sustancia de mayor uso en la sociedad moderna (Figura 2). En la
actualidad, el petroleo representa la fuente de energia de mayor importancia en todo el mundo.
Tal es dicha importancia que podemos decir que mas de la mitad del requerimiento energético de
todo el mundo es suministrado por combustibles derivados del petrdleo. A su vez, el petroleo se
utiliza también en la manufactura de una gran cantidad de productos como son, fibras sintéticas,

plasticos, pinturas y fertilizantes entre otros.



bp

Demanda y suministro mundial de liquidos Existencias comerciales de petréleo de la OCDE
Mb/d® Mbbls*®
90 2900 . -
=== 2006-10intervalo = = 2006-10 media
— 2011 — 3012
B2 2800
a8
2700
a7 —Demanda
—Suministro 2600
8 2
35 Mbbl de distribucion SPR
85 2500

4710 2m 4am ma2 Ene Mar May Jul Sep  Nov
©EF 2012

Figura 2. a) Demanda y suministro de derivados de petroleo (millones de barriles por dia) desde el
cuarto trimestre de 2010 hasta el segundo trimestre de 2012. b) Existencias comerciales de
petréleo en millones de barriles, desde enero de 2006 hasta marzo de 2012. Extraido de British
Petroleum, Statistical Review of World Energy (2012, p. 7).

El petrleo es una mezcla compleja de hidrocarburos liquidos, compuesta en su mayoria de
carbono e hidrégeno, con pequefias cantidades de nitrégeno, oxigeno y azufre, en forma de una
gran variedad de compuestos organicos. El petréleo crudo también contiene algo de azufre en
forma elemental, ademéas de pequefias trazas de metales como el niquel y el vanadio que se

encuentran dentro de estructuras organicas complejas [Speigh, 2006].

El petrdleo crudo estd compuesto por hidrocarburos parafinicos, aromaticos y nafténicos y en
menor medida por olefinas. El contenido promedio de arométicos oscila alrededor del 50%, aun
asi puede variar desde un 25% para petroleos ligeros parafinicos y un 75% para petrdleos pesados
(Totten, 2003).

La relacion parafina/nafteno suele utilizarse como medida para la clasificacion cualitativa. La
composicion de hidrocarburos afecta en la seleccion de los procesos utilizados para la refinacion
del petréleo (Totten, 2012).
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Figura 3. Composicién quimica del petréleo crudo. Modificado de Lubricants Handbook:
Technology, Properties, Performance, and Testing, Glen Burnie, MD (2006, 216).
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1.2 Refinacion del petroleo

Al extraer el petroleo es necesario primero separarlo de sustancias tales como agua y lodo, las
cuales no se encuentran ligadas quimicamente al petrdleo, sino mezcladas de forma fisica. Esto se
lleva a cabo por medio de un proceso conocido como desalado que se ilustra en la Figura 1. Una
vez separadas estas sustancias obtenemos lo que se conoce como petrdleo crudo o simplemente

crudo.

Minans Electrical
water e
|
Desalted
|
riitgrﬂa&a_ I crude
| L
|
Unrefined | .
it y Gravity

settler
Effluent

water
Heater Emulsifier

Figura 4. Esquema de unidad de desalado. Extraido de Speigh J.G., 2006. The Chemistry and
Technology of Petroleum. 4a Edicion, Cd&W, p. 433.

Dada la compleja composicién del petréleo crudo no es posible utilizarlo en forma directa y
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dependiendo de sus caracteristicas (color, viscosidad, capacidad calorifica entre otras) se procesa
de manera diferente (Totten, 2003).

En general, la refinacion del petroleo consiste en la separacién del petréleo en fracciones de
productos de uso mas especifico. Aun cuando son muchos los procesos utilizados para la
refinacién del crudo podemos resaltar dos etapas fundamentales de destilacion. Estas etapas

corresponden a los primeros pasos de la refinacion del petréleo crudo.

La primera etapa del procesamiento del petroleo consiste en separarlo por destilacion fraccionada
en diferentes cortes, cada uno con un punto de ebullicién especifico. La distribucion de los cortes
obtenidos de la destilacion varia en funcién del origen de cada uno de los diferentes crudos, y son
por lo tanto, muy diferentes los crudos extraidos en Medio Oriente que aquellos que se extraen en
México. El proceso de destilacion fraccionada (Figura 5) se lleva a cabo a presién atmosférica y
el residuo obtenido de dicha destilacion es alimentado a un nuevo paso de refinacion conocido

como destilacion al vacio.

1 Gas [ei1-cd)
3

Gacolina [naftas
ligeras]

Separador o Maftas pesadas
de gas )

— (Quercseno

Gasclina

—— Gasdleo ligers
-——

Almospheric
fractionation

g G3zdleo pesado

{

|

Residuc atmosférico

Horno

Petrdleo crudo

Sistema
de bombeo

Figura 5. Esquema de destilacion atmosférica. Modificado de Speigh J.G., The Chemistry and
Technology of Petroleum. Ed. Cd&W Inc. 4ta Edicidn, (2006, p. 437).

La segunda etapa o destilacion al vacio (Figura 6) es un proceso que aprovecha el desplazamiento
de los puntos de ebullicién de los diferentes componentes del petrdleo debido a la disminucién en
la presion del sistema. La modificacion de los puntos de ebulliciobn nos permite separar
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compuestos que, a presién atmosférica presentan una temperatura de ebullicion similar. La
destilacion de compuestos con temperaturas de ebullicion similares tiene como consecuencia una

pobre separacién de los compuestos.

Sistema de vacio

Gasoleo de vacio
b

Torre de
vacio

[
Aceites lubricantes

p

Residuos de vacio

Residuo
atmosferico

Horno

Figura 6. Esquema de unidad de destilacién al vacio. Modificado de Speigh J.G., The Chemistry
and Technology of Petroleum. Ed. Cd&W Inc. 4ta Edicién, (2006 p. 438).

Al residuo final de esta etapa se le denomina residuo de vacio. El producto obtenido de la
destilacion al vacio se conoce como combustible pesado. Este combustible pesado puede ser
enviado a un proceso de craqueo catalitico o hidrocraqueo, que consiste en el rompimiento de
grandes moléculas de hidrocarburos con el fin de formar otras mas pequefias. Para llevar a cabo
este rompimiento es necesario el uso de catalizadores que faciliten la formacion de moléculas

mas pequerias (Totten, 2003).
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Tabla 1: Fracciones del petroleo. Modificada de C.N. Satterfield. 1991. Principles and practice of
heterogeneus catalysis. Mc Graw Hill. 2a edicién p. 554.

Fraccion

Gas

Gasolina de primera
destilacion

Nafta virgen (destilado
ligero)

Nafta pesada (queroseno)
Gasoleo ligero

Gasoleo pesado (destilado
pesado)

Residuo atmosférico

Residuo de vacio

Rango de composicion y/o
rango del punto de
ebullicion °C
Mayor a C4
C4-C5

C5-150

Mayor a C15 (120-200)
Mayor a C20 (200-310)

C25 (Mayor a 350)

350

560

Uso tipico

Se quema como
combustible.

Se mezcla en la gasolina,
puede ser isomerizada.

Alimento para reformado
catalitico, también puede ser
mezclada con la gasolina.
Combustible para avion.

Se mezcla como
combustible para avién y/o
diesel, se usa como
combustdleo de segunda
destilacion.

Se alimenta al proceso de
craqueo catalitico o se vende
como gasoleo pesado.

Se destila al vacio para
producir gaséleo de vacio,
puede ser coquizado o
guemado como combustible.
Suele ser hidrotratado
cataliticamente

1.3 Petroéleo crudo Maya

En nuestro pais se extraen tres tipos de crudos, el Maya, el Olmeca y el Istmo. Como se ha

mencionado con anterioridad las caracteristicas del petréleo crudo dependeran en su mayoria de

su origen. De los tres tipos de petréleos que se extraen en nuestro pais el crudo Maya es el que

presenta un mayor contenido de compuestos pesados, por esta razon es importante optimizar el

tratamiento de dichos compuestos.



PRODUCCION DE CRUDO POR TIPO
(miles de barriles diarios)

5104 26015
H Superligero 269.7

I1Ligero

M Pesado

2008 2009 2010

Fuente: Base de Datos Institucional.

Figura 7: Produccién de crudo en México. Extraido de PEMEX Memorias Laborales (2010, p. 88).

En la Figura 7 podemos observar que la mayor parte de la produccion de crudo de nuestro pais es
del tipo pesado, es decir, corresponde a compuestos de altos pesos moleculares y estructuras

complejas.

1.4 Coquizacion retardada

La coquizacion retardada es el proceso de coquizacién mas utilizado dentro de la refinacién del
petréleo. La funcion de este proceso es la de tratar compuestos pesados como el residuo de vacio
para obtener productos de mayor valor agregado como gas, gasolina y gaséleos. La coquizacion
retardada consiste en el craqueo de residuos pesados de coque, gasoleo y nafta, es un proceso
semicontinuo que requiere que las corrientes de alimentacién sean calentadas previamente.
Debido a su menor costo de instalacidn en relacion con otras opciones, la coquizacion retardada
es a menudo el sistema preferido para mejorar los aceites residuales.

Las naftas representan un alto porcentaje del total de productos obtenidos del crudo, como puede

observarse en la Tabla 2.
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Tabla 2: Produccion de petroquimicos basicos. Extraida de PEMEX Memorias laborales 2010,
p. 100.

r r ’ 1
ProDUCCION DE PETROQUIMICOS BASICOS
(miles de toneladas)

Variacién [%)

Petroquimicos Basicos 5,941.5 6,187.8 6,801.2
Gasolinas naturales (naftas) 2,883.8 2,930.7 3,045.0 3.9
Etano 2,439.4 2,508.4 24825 -1.0
Butanos 105.5 79.3 43.7 -44.9
Pentanos 88.8 278.6 752.5 1701
Hexano 543 45.9 50.9 10.9
Heptano 231 19.6 201 2.6
Materia prima-negro de humo 346.5 325:3 406.4 24.9

Nota: La suma de los parciales puede no coincidir con el total debido al redondeo de las cifras.
1. Incluye la produccién de Pemex-Petroquimica, Pemex-Cas y Petroquimica Basica y de Pemex-Refinacion.
Fuente: Base de Datos Institucional.

Dadas las caracteristicas del petrdleo mexicano, principalmente el crudo Maya, es de esperarse
que gran parte de la produccion de naftas provenga de compuestos pesados reducidos a

compuestos ligeros por medio de procesos como la coquizacion retardada (Figura 6).

Gas +
Naftas

Gasodleo

—h.

Fraccionador

Destilado
Alimentacion pesado

Figura 8. Unidad de coquizacion Modificado de Speigh J.G., The Chemistry and Technology of
Petroleum. Ed. Cd&W Inc. 4ta Edicién, (2006 p. 444).



Una vez que se han obtenido los compuestos ligeros por medio de la coquizacion retardada es
necesario llevar a cabo la separacion de los mismos por medio de un proceso de destilacion. Los
productos de la coquizacion retardada presentan contenidos altos de azufre (hasta un 4.5%) y
nitrégeno (hasta 4000 ppm). Estos deben de ser removidos mediante el proceso de

hidrotratamiento con el fin de ajustar los niveles de estos elementos a los requerimientos legales.

Sin embargo, los productos de la coquizacion retardada provocan dificultades de procesamiento
adicionales en las unidades aguas abajo (Kellberg, 1993). Ademas se sabe que los catalizadores
de hidrotratamiento y de reformado son sensibles a los depoésitos de silicio (Kellberg, (1993),
Kokayief (1992) y Topsoe (2008)). Tal es el caso del residuo procedente de los aceites de
silicona. Estos son usados para evitar la formacion de espuma en los reactores de coquizacion.
Los aceites de silicona se destilan en gran parte dentro del intervalo de la nafta y pueden provocar
la desactivacion del catalizador en las unidades de hidrotratamiento y de reformado de nafta en

procesos subsecuentes.

1.5 Naftas de coquizacion

Los compuestos nafténicos obtenidos del proceso de coquizacion retardada, son de gran interés
industrial dado que pueden utilizarse para aumentar la produccién de gasolina. Aun asi, el hecho
de que estas naftas provengan de residuos pesados implica que su contenido de azufre es
demasiado alto como para cumplir con los requerimientos legales. En la NOM-086-SEMARNAT-
SENER-SCFI-2005 (Diario Oficial de la Federacion, 2006) se especifica que la gasolina
comercial tanto Magna como Premium debe de presentar un contenido promedio de 30 ppm en

azufre.
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Tabla 3: Propiedades del petréleo crudo Maya. Extraida de Ancheyta J. (2001). An Exploratory
Study for Obtaining Synthetic Crudes from Heavy Crude Oils via Hydrotreating. Energy and
Fuels 15, p. 121.

Maya Isthmus

properties crude oil crude oil
API gravity 20.99 33.3
sulfur, wt % 3.52 1.80
nitrogen, wppm 3006 1446
Ramsbottom carbon, wt % 11.01 4.23
asphaltenes in nCy, wt % 11.2 3.06
Ni + V, wppm 318.9 99.7
TBP distillation, °C
IBP 19 10
10 vol % 131 98
20 vol % 201 151
30 vol % 273 201
40 vol % 352 255
50 vol % 430 314
60 vol % 509 377
70 vol % 442
80 vol % 515
vol % distilled at 538 °C 62.5 82.7

En la Tabla 3 se pueden apreciar las propiedades del petréleo crudo Maya, entre las que destaca,
el contenido de azufre, el cual es mucho mayor al establecido por la norma. Por ello es necesario
implementar procesos que permiten alcanzar las concentraciones legalmente requeridas.
Debemos notar que, a medida que el producto se va refinando, la concentracion de compuestos
indeseables en los residuos incrementa, a diferencia de los productos que se destilan. Por lo tanto,
cabe esperar que las concentraciones tanto de nitrogeno como de azufre en los productos del
proceso de coquizacién sean aun mayores que las del petroleo crudo (Kellberg, 1993).

1.6 Catalizadores

Un catalizador es una sustancia capaz de aumentar la velocidad de una reaccion quimica. En la
mayor parte de los procesos industriales es necesario el uso de catalizadores para optimizar la
obtencién de productos especificos. Los catalizadores no solamente aceleran una reaccion
quimica sino también permiten la obtencion preferencial de ciertos productos de mayor valor
comercial sobre otros de menor valor. En relacion con la industria petrolera y mas
especificamente en el hidrotratamiento de los derivados del petrdleo los catalizadores juegan un
papel fundamental. La mejora en las caracteristicas de estos catalizadores impacta de forma

directa en el costo de un proceso y, por lo tanto, en su rentabilidad (Fogler, 2008).
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1.7 Hidroprocesamiento e hidrotratamiento

El uso del hidrogeno en procesos térmicos constituye el logro mas grande del siglo XX en lo que
refiere a las tecnologias de refinacidn. La presencia del hidrégeno en reacciones térmicas de
corrientes del petréleo promueve la formacion de componentes de bajo punto de ebullicion al

tiempo que ayudan a acelerar la terminacion de las reacciones de formacion de coque.

Se denomina hidroprocesamiento a la mejora de la calidad de las corrientes derivadas del
petréleo mediante el uso de Hy, ya sea por la eliminacion de elementos o compuestos indeseables
en las mismas o la formacion de nuevos compuestos a partir de la modificacion de los anteriores.
Entre los procesos tipicos se incluye el hidrocraqueo (algunas veces conocido como
hidrorefinacion), hidroisomerizacién e hidrotratamiento (desulfuracion, denitrogenacion vy
procesos de demetalizacién). Los procesos de hidrorrompimiento abarcan desde el tratamiento de
lineas de alimentacion con bajo contenido de azufre, nitrdgeno y metales pesados los cuales son
indeseables en las unidades de desintegracién catalitica. La hidrodesintegraciéon es también un
proceso deseable para convertir lineas de alimentacion que tienen un alto contenido de

aromaticos.

El proceso de hidrotratamiento opera bajo condiciones moderadas de temperatura y a alta
presion. En este proceso la corriente a tratar es alimentada a un reactor junto con un flujo de
hidrégeno y en presencia de un catalizador. Generalmente la reaccion se lleva a cabo en fase
gaseosa pero dependiendo de la aplicacion puede presentarse también en fases mezcladas. Por
motivos economicos es preferible llevar a cabo el hidrotratamiento de corrientes con alto
contenido de azufre antes de realizar el proceso de craqueo catalitico, en vez de efectuar el
hidrotratamiento sobre las corrientes de salida.. Esto debido a que, 1) el azufre puede provocar
corrosion durante el proceso de hidrodesintegracion, 2) se disminuye la formacion de carbon
durante la hidrodesintegracion, lo cual resulta en una mayor conversion y 3) mejora la calidad de
la fraccion gasdleo del craqueo. Entre los productos provenientes del hidrotratamiento podemos
mencionar la gasolina, el queroseno, los combustibles de destilados intermedios y los
hidrocarburos de alimentacion para procesos posteriores (Satterfield, 1991).
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1.8 Hidrodesulfuracién (HDS) e hidrodesnitrogenacion (HDN)

Tanto el nitrégeno como el azufre son elementos que dadas sus caracteristicas quimicas asi como
las de los compuestos que forman, son considerados indeseables tanto en del proceso de
produccion como en el producto final. Entre las razones por las cuales es deseable reducir el

contenido de azufre podemos mencionar las siguientes:

1. EIl azufre provoca el envenenamiento de los catalizadores utilizados en el proceso de
reformado catalitico.

2. Los estandares de control de contaminacion del aire requieren de la remocion de hasta el
80% o mas del azufre presente en distintos combustibles.

3. Mucho del azufre puede ser convertido a SO, durante el proceso de craqueo catalitico y
emitido a la atmosfera.

4. Los compuestos organosulfurados que son alimentados al proceso de hidrocraqueo deben
de minimizarse para evitar el envenenamiento del catalizador usado en dicho proceso.

5. La reduccion del contenido de azufre disminuye a su vez la corrosién durante el refinado
y mejora el olor del producto.

6. Por ultimo, los combustibles que contienen cantidades considerables de azufre liberan

dicho elemento en forma de 6xidos durante la combustion.
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itz prasign
Recircutacitn da
Entrada ds hidregano nigregans Ga8 combustiok
a3 i - Zae 0 sxlinz

_:L =

-
Dectilzdo ligaro

D dacastabliizado

Afmentacion E
—_—
f
L i products
"'|"_" dasulfurado

Figura 9. Diagrama de proceso de hidrodesulfuracién [Modificado de The Chemistry and
Technology of Petroleum. Speigh J.G., 2006, 4th Edition, Chapter 14th, p. 450].

Los compuestos organonitrogenados se encuentran en menor concentracion que los compuestos
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azufrados. En general, podemos decir que la necesidad de disminuir el contenido de nitrdgeno
obedece principalmente a su capacidad para enlazarse quimicamente a los catalizadores presentes
en procesos subsecuentes, lo cual disminuye e incluso impide, que los catalizadores promuevan
las reacciones deseadas. A esto se le conoce como envenenamiento del catalizador. Ademas, se
sabe que, la presencia de nitrdgeno en combustibles da lugar a la emision de NOy durante la
combustién. Ademas es importante mencionar que algunos compuestos organicos nitrogenados

pueden ser cancerigenos.

El contenido de azufre en el petrdleo crudo varia dependiendo de su origen. Los crudos altamente
parafinicos pueden presentar concentraciones de hasta 0.2% en peso de azufre, asi como un bajo
contenido de metales. El proceso utilizado para la remocion de azufre implica un tratamiento
catalitico con hidrogeno con el fin de convertir el azufre en acido sulfhidrico (Figura 7). El acido
sulfhidrico es separado y convertido rapidamente en azufre elemental por medio del proceso
Claus. El proceso de HDN es poco conocido en comparacién con su andlogo HDS; sin embargo,
se sabe que la concentracién de compuestos nitrogenados se ve reducida durante el proceso de

HDS por lo que se prevén mecanismos de conversién similares (Satterfield, 1991).

Debido a la formacién de especies con diferentes pesos moleculares durante el proceso de
coquizacion, es comun que la mezcla de gases y liquidos de lugar a la formacion de espumas las
cuales derivan en problemas para procesos posteriores. ES por esta razdn que se agregan aceites
de silicona como el poli-dimetilsiloxano (PDMS) para evitar el espumado durante el proceso de

coquizacion retardada.

La presencia del PDMS en el proceso de coquizacion retardada genera compuestos de silicio en
las corrientes de salida del proceso, en especial en las naftas de coquizacion. Un problema que se
presenta durante el proceso de hidrotratamiento de naftas de coquizacion es la desactivacion
catalitica debido a compuestos organometalicos de silicio presentes en la corriente a hidrotratar
(Kellberg, 1993). En el presente trabajo se propone una solucion a la desactivacion de los
catalizadores utilizados en el hidrotratamiento de naftas de coquizacion por medio de la
modificacion del soporte de los catalizadores tipicamente utilizados.
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Capitulo 2

Marco tedérico

2.1 Catalizadores de MoS; para hidrodesulfuracion

Los catalizadores de sulfuro de molibdeno promovidos por metales de transicion como el niquel
o el cobalto y soportados en Oxido de aluminio son ampliamente utilizados en la
hidrodesulfuracién de compuestos derivados del petrdleo, esto con el fin de mejorar la calidad de
los combustibles que se obtienen a partir de dichos compuestos. La actividad catalitica de estos
catalizadores depende de diversos factores como son la naturaleza de la molécula a desulfurar y
la dispersidn de la fase activa en el soporte, entre otras (Bataille, 2000).

Existen distintos factores externos que pueden afectar la actividad catalitica para la reaccién de
HDS. Se sabe que la actividad de los catalizadores de MoS; es inhibida por la presencia de H,S
adsorbido, el cual es uno de los productos de reaccion. En este caso la inhibicion tiene un gran
impacto dado que el mecanismo de reaccién para HDS es del tipo Langmuir-Hisherwood
(Shimada, 2003), en el cual ambos productos deben de ser adsorbidos sobre el catalizador para
dar paso a la reaccion, y la presencia de H,S evita que el reactivo se pueda adsorber.

Los estudios de HDS generalmente emplean moléculas modelos de aroméaticos sulfurados como
el tiofeno, el dibenzotiofeno (DBT) o el 4,6 dimetildibenzotiofeno (4,6 DM DBT) dependiendo
del tipo de estudio que se quiera realizar. EI DBT y el DMDBT presentan mayores dificultades
para la remocién del &tomo de azufre, el primero debido a la estabilidad de los anillos arométicos
y el segundo por el impedimento estérico a causa de los grupos metilo enlazados al anillo

aromatico.
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Figura 10. Hidrodesulfuracion de DBT por la via desulfuracion directa (DDS): Rompimiento del
enlace C-S através de la reaccion de eliminacion (E2), implicando la rearomatizacion del anillo. X,
vacancia o proton; B, sitio basico. Extraido de Bataille F. (2000). Alkildibenzothiophenes
Hydrodesulfuration-Promoter Effect, Reactivity and Reaction Mechanism. Journal of Catalysis, 191
p. 410.

La remocion del azufre puede llevarse a cabo por dos rutas, la primera se conoce como
desulfuracion directa y, como su nombre lo indica, consiste en la remocién del &tomo de azufre
sin la saturacion de los enlaces dobles del anillo aromatico, el producto que se obtiene por esta

ruta es el bifenilo.
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Figura 11. Esquema de reaccion para hidrodesulfuracion de dibenzotiofeno. Extraido de Bataille F.
(2000). Alkildibenzothiophenes Hydrodesulfuration-Promoter Effect, Reactivity and Reaction
Mechanism. Journal of Catalysis, 191 p. 410.
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La segunda ruta se conoce como hidrogenacidn, y consiste en la saturacion de los enlaces dobles
de uno de los anillos aromaticos y la posterior eliminacion del azufre en forma de H,S. Como se
observa en la figura en la seccién denominada HYD. Esta ruta de hidrogenacion nos lleva a
obtener productos parcial o completamente hidrogenados como son el ciclohexil benceno
(parcialmente hidrogenado) y el biciclohexilo (completamente hidrogenado).

En el caso de catalizadores muy activos es comun que, a largos tiempo de retencion (tiempo de
contacto entre el catalizador y las especies reactivas), el bifenilo entre en competencia por los
sitios activos con el DBT lo cual conlleva a la hidrogenacion del bifenilo.

Figura 12. Di-hidrointermediario en la HDS de DBT. Modificado de Bataille F. (2000).
Alkildibenzothiophenes Hydrodesulfuration-Promoter Effect, Reactivity and Reaction Mechanism.
Journal of Catalysis, 191 p. 417.

2.2 Catalizadores de MoS;, promovidos por Ni

Los catalizadores de NiMoS suelen ser sintetizados a partir de precursores que consisten en
MoO;3; y NiO depositados sobre alimina. Los precursores oxidos suelen formar una monocapa
sobre la superficie de la alimina lo cual asegura una distribucion homogénea de las especies
metalicas. Estos precursores son sometidos a un proceso de activacion justo antes de iniciar la
reaccion utilizando para ello una mezcla gaseosa de H, y H,S obteniendo asi las fases MoS; y
NiS dispersadas en el soporte de alimina. Todo esto es llevado a cabo bajo condiciones de
atmosfera inerte, con el fin de evitar que los compuestos sulfurados sean oxidados por el oxigeno
del ambiente. Una vez activado el catalizador de MoS; presenta una estructura cristalina de tipo
hexagonal, la cual puede tener una 0 mas capas, dicho nimero de capas es conocido como factor
de apilamiento, y es determinado como el promedio de capas depositadas por unidad de area.
Daage et al. (1994) demostraron que los sitios bordes de estas estructuras hexagonales presentan
una mayor actividad catalitica y que los catalizadores con factores de apilamiento entre 3y 5



17

exhiben una mayor actividad catalitica.
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Figura 13. Centros cataliticos con dos vacancias de sulfuro en los bordes -1010 y 10-10. Circulos
blancos y grises-atomos de azufre, circulos negros-atomos de molibdeno, circulos negros con
estrella-atomos de molibdeno parcialmente coordinados. Extraido de Bataille F. (2000).
Alkildibenzothiophenes Hydrodesulfuration-Promoter Effect, Reactivity and Reaction Mechanism.
Journal of Catalysis, 191 p. 419.

Se han realizado diversas investigaciones (Bataille (2000), Daage (1994), Shimada (2003)) con el
fin de determinar los factores que promueven o limitan la reaccion de hidrodesulfuracion en
compuestos dibenzotiofénicos sobre catalizadores de MoS,. Dado que la reaccion de HDS es del

tipo Langmuir-Hisherwood es prudente revisar primero la adsorcion de los reactivos en los sitios
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cataliticos. Se han determinado dos tipos de adsorciones, la primera se presenta por interaccion
de los enlaces del anillo aromético con el Mo, dicha interaccién implica la adsorcion horizontal
de la molécula y conlleva al debilitamiento de los enlaces dobles de los anillos aromaéticos,
promoviendo de esta forma la ruta de hidrogenacién. La segunda forma de adsorcidn consiste en
la interaccién entre el azufre de la molécula a desulfurar y la vacancia de azufre del sitio
catalitico sobre el Mo, esto conduce al debilitamiento de los enlaces C-S y por consiguiente

promueve la ruta de desulfuracion directa.

El efecto promotor del niquel ha sido estudiado ampliamente, encontrando que el niquel favorece
la ruta de desulfuracion directa mediante el debilitamiento de los enlaces entre el molibdeno y el
azufre, ya sea de la molécula desulfurada o de la fase sulfuro del mismo catalizador.
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Figura 14. Promocién de centros de rompimiento de enlaces C-S. Extraido de Bataille F. (2000).
Alkildibenzothiophenes Hydrodesulfuration-Promoter Effect, Reactivity and Reaction Mechanism.
Journal of Catalysis, 191 p. 420.

Debido a lo antes expuesto los catalizadores de NiMo son ampliamente utilizados para la
reaccion de hidrodesulfuracién, en la Figura 13 podemos observar una curva tipo volcan para
diferentes catalizadores en donde los catalizadores de NiMoS presentan una alta actividad

catalitica y una baja energia de activacion.
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Figura 15. Curva tipo volcan para catalizadores tipicos en reacciones de hidrotratamiento.
Extraido de Stanislaus (2010). Recent advances in the science and technology of ultra low sulfur
diesel (ULSD) production. Catalysis Today, 153 p. 18.

2.3 Hidrotratamiento de naftas de coquizacién

Por otra parte, la hidrodesulfuracion de los productos provenientes del proceso de coquizacion
retardada trae consigo dificultades extras al desempefio de los catalizadores tipicos. Los
compuestos organometalicos de silicio en las corrientes a hidrotratar desactivan rapidamente a los
catalizadores, especialmente, a aquellos utilizados en el hidrotratamiento de las naftas de

coquizacion.

Kellberg et al. (1993) demostraron que la desactivacion catalitica por presencia de
organometalicos de silicio se debe principalmente a la formacidn de silica gel en la superficie del
soporte del catalizador, la cual bloquea los poros que dan el acceso de los compuestos a
desulfurar para llegar a los sitios activos. Kellberg et al. encontraron que, los compuestos
organometalicos de silicio se adsorben como grupos silanos, silanoles y siloxanos; en un estudio
posterior Pérez et al. (2012) encontraron que los grupos metilo del organometélico se separan de
la molécula una vez que esta es adsorbida, pasando asi al medio de reaccion en forma de grupos
CH. Pérez et al. (2012) corroboraron también que los organometélicos se adsorben en la
superficie del soporte formando enlaces Si-O-Al, esto impide la adsorcién de otros compuestos

sobre de ellos. La adsorcion de los organometalicos de silicio deriva también en la disminucion
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del &rea superficial del catalizador. Es pertinente sefialar que la desactivacion catalitica puede
deberse a diferentes factores como son la pérdida de sitios activos (Vogelaar, 2007) y la pérdida
de las fases sulfuro que constituyen el catalizador por efecto de la presion de hidrégeno (Xinmei,
2012).
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Figura 16. Area superficial (m) y volumen de poro (A) como funcién del contenido de silicio.
Extraido de Pérez P. (2012). Silica poisoning in HDT catalysts by light coker naphtha. Applied
Catalysis B: Environmental 449, p. 184.

Han surgido diversas propuestas para disminuir el efecto negativo de los organometélicos de
silicio en las corrientes a hidrotratar. En 1987 Kokayeff et al. propusieron eliminar los
compuestos de silicio poniéndolos en contacto con un adsorbente que contuviera un compuesto
de cobre y alimina. El adsorbente podria ser fresco, gastado o regenerado. Los materiales
gastados y regenerados son materiales previamente utilizados para remover compuestos
azufrados de corrientes de hidrocarburos. De esta forma, la corriente a tratar se lleva a una
primera zona de adsorcidn en donde se pone en contacto con un adsorbente ya gastado, a base de
un compuesto de cobre y alimina. Posteriormente, el efluente de esta zona se contacta con un
catalizador de hidrotratamiento para eliminar los compuestos azufrados. La corriente de salida de
esta etapa se contacta con una segunda zona de adsorcion que consiste en un adsorbente fresco de
cobre y alimina. Se encontrd que el adsorbente fresco utilizado en la segunda zona de adsorcion
se desgastaba en su capacidad de remocion de compuestos azufrados pero permanecia activo para
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la remocion de compuestos de silicio, por lo que se concluyd que puede utilizarse posteriormente
para sustituir el material empleado en la primera zona de adsorcién. Como componente de cobre
se utiliza normalmente éxido de cobre o alglin compuesto que se convierta en 6xido de cobre a

altas temperaturas.

Algunos afios después, en 1992, Kokayeff et al. propusieron un proceso que consta de dos 0 mas
lechos cataliticos o reactores en serie. La idea consiste en que el primer lecho o reactor en entrar
en contacto con la alimentacién se empaque con un catalizador de baja actividad pero elevada
area superficial procurando que la mayor parte del silicio presente en la alimentacion sea retenido
y acumulado en esta etapa del proceso. La segunda y posteriores etapas emplean catalizadores
mas activos con soportes de menor area superficial en los que se llevan a cabo las reacciones de
hidrodesulfuracién e hidrodesnitrogenacion. De esta manera Kokayeff et al. sefialan que el
proceso propuesto conduce a una mayor estabilidad general para la remocién de silicona, azufre y

nitrégeno presentes en las corrientes alimentadas.

Con el fin de aumentar la capacidad de absorcion de Si de los catalizadores utilizados, en el 2003
Zeuthen et al. propusieron humedecer la superficie de los mismos con agua, en una relacion
volumeétrica entre el 0.1 y 10%. De esta manera se incrementa el nimero de especies reactivas
OH-  en la superficie del catalizador, con un aumento en la capacidad de retencion de Si por parte
del material catalitico. No obstante, no se presenta informacion en la que se sefiale el efecto del
agua sobre la actividad de los catalizadores en reacciones de hidrotratamiento.

En 2008 el grupo de Topsoe propuso esquemas en los que la corriente de nafta que se alimentara
al reactor de reformacion se somete a 3 etapas previas de reaccion. El objetivo de la primera
etapa de reaccion es la saturacion controlada de diolefinas; la segunda etapa busca remover el
silicio presente mediante el uso de catalizadores de gran area superficial, en donde ademas se
lleva a cabo la saturacién de la mayoria de las olefinas y en donde ocurre la hidrodesulfuracion de
una cantidad importante de compuestos azufrados, y en menor grado, la hidrodesnitrogenacién de
algunos compuestos nitrogenados. Finalmente, en la tercera etapa se busca cumplir con las
especificaciones de S y N mediante el uso de catalizadores altamente activos en las reacciones de
HDS y HDN. Por otro lado, a partir de estudios fundamentales sobre la quimica del depdsito de
especies de Si junto con pruebas en unidades de hidrotratamiento de nafta de coque el grupo de
Topsoe ha desarrollado catalizadores con diferentes capacidades de remocion de Si y de
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actividad en reacciones de HDS y HDN.

2.4 Desarrollo de soportes para catalizadores de HDS

Dado que las propiedades texturales del catalizador estaran determinadas casi en su totalidad por
las caracteristicas del soporte utilizado y estas a su vez regularan la adsorcién de los compuestos
organometalicos, es prudente dirigir la investigacion a la implementacion de un catalizador con

un soporte Optimo para las reacciones en presencia de organometalicos de silicio.

Se han realizado muchas investigaciones (Dacquin (2009), Guevara (2007), Mayti (2006), Park
(2007), Ulin (2008), Xinmei (2012), Younghun (2004), Zhang (2004)) que tienen como objeto la
modificacion y control de las propiedades de los 6xidos metalicos utilizados como soporte para
catalizadores, ya sea con el fin de mejorar su estabilidad térmica (Mayti, 2006) (caso de TiO,-
Al,O; con La y Ce), tener mayores areas superficiales y voliumenes de poro, contar con
distribuciones de tamafio de poro mas angostas 0 como es el caso que nos interesa contar con

distribuciones de tamafio de poro definidas.

Entre los soportes utilizados para la sintesis de catalizadores para HDT la alimina es la mas
ampliamente utilizada, en este caso la alimina mesoestructurada presenta caracteristicas bastante
atiles como, alta estabilidad térmica, propiedades mecanicas importantes, alta area superficial y
estrecha distribucion de tamafio de poro. Recientemente se han desarrollado diversos trabajos
enfocados a la manipulacién del volumen de poro, el area superficial y la distribucion de tamafio
de poro, de alimina en su fase gama (Dacquin (2009), Xinmei (2012), Younghen (2004)). Es
pertinente considerar que la adsorcién de los compuestos organometalicos se vera promovida por
poros de tamafio mas pequefio debido a la relacion area/volumen que estos presentan (mucha
mayor area contra menor volumen) dado que la adsorcion es superficial. En su trabajo de Perez et
al. (2012) observaron que, la adsorcion de los organometélicos de silicio se presenta mediante la
formacién de enlaces Al-O-Si, es de resaltar que la formacién de dicho enlace no permite la
adsorcion de més especies de silicio sobre la misma. En vista de lo anterior se propone sintetizar
un catalizador de NiMo soportado en gama alimina con distribucion de tamafio de poro bimodal,
considerando que la adsorcién de los organometalicos de silicio se vera limitada por la formacion
del enlace AI-O-Si podemos suponer que los poros de mayor tamafio presentaran un blogueo

parcial, permitiendo asi que estos continden actuando como vias de acceso a los poros mas
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pequefios (Xinmei, 2012) y por lo tanto logrando que el catalizador permanezca activo para la
reaccion de HDS.

2.5 Hipotesis

Los catalizadores de NiMo soportados en alumina bimodal, presentan una alta resistencia a la
inhibicidén por presencia de organometélicos de silicio durante el proceso de hidrodesulfuracion

de naftas de coquizacion.

2.6 Objetivo general

El objetivo del presente trabajo es evaluar el efecto de la distribucion de tamafio de poro sobre la
velocidad de reaccion para la hidrodesulfuracion de compuestos derivados del petrdleo utilizando
catalizadores de NiMo en presencia de compuestos organometalicos de silicio.

2.7 Objetivos particulares

1. Obtener una variedad de catalizadores de NiMo soportados en y-Al,O3 con diferentes
propiedades texturales (distribucion de tamafio de poro, diametro de poro promedio, area
superficial y volumen de poro).

2. Evaluar el efecto del organometalico de silicio sobre la actividad catalitica de los
catalizadores sintetizados para la reaccién de HDS de DBT.

3. Determinar el efecto de la presencia de organometélicos de silicio en la reaccién de HDS
sobre las propiedades del catalizador gastado.
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Capitulo 3

Materiales y métodos

3.1 Analisis de fisisorcion de nitrégeno (BET)

La determinacién de las propiedades texturales es de gran importancia para el estudio de los
catalizadores heterogéneos. Ya que la actividad catalitica esta directamente relacionada con el
area superficial, distribucion de tamafio de poro, tamafio de poro promedio y volumen de poro.
Existen diferentes técnicas para determinar dichas propiedades como son la difraccion de
neutrones de bajo angulo, la microscopia electronica de transmision, la porosimetria por

inyeccion de mercurio y el analisis de fisisorcion de nitroégeno.

El andlisis de fisisorcion de nitrdgeno es la técnica mas utilizada para la determinacion de las
propiedades texturales, como son el volumen total de poros (VTP), la distribucion de tamafios de
poro (DTP) y el area superficial (AS).

De entre los modelos que describen el fendmeno de la adsorcién multicapa, el modelo BET es el
mas utilizado. Las consideraciones sobre las que se asienta la teoria BET son las siguientes:

Las interacciones entre el adsorbato y el adsorbente son débiles (AH de fisisorcion menor de 8-10
kcal/mol).

Se forman multicapas al mismo tiempo que ocurre la fisisorcion sobre la superficie. Se supone
que el calor de adsorcién de la primera capa de adsorbato (H)) esté fijo, mientras que las capas
subsecuentes presentan un calor de adsorcion igual al calor latente de evaporacion (AHL).

Resolviendo las ecuaciones de formacion de todas las capas considerando un equilibrio dinamico

entre las capas y la fase gas se obtiene la siguiente ecuacién

Esta ecuacion se conoce como la ecuacion BET debido a las iniciales de los autores que la
propusieron, Brunauer, Emmet y Teller.

Donde V es el volumen de gas adsorbido, P es la presion del gas, Py es la presidn de saturacion
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del liquido a la temperatura de operacion y Vm es el volumen equivalente a una monocapa de

adsorbato. El valor de la constante BET esta dada por:

C = exp [(HI-HL)/RT] (1)

Para determinar la isoterma de fisisorcion BET de un sélido, la muestra se desgasifica para
limpiar la superficie, se le hace alto vacio, se pone en presencia de nitrdgeno gaseoso a la
temperatura del nitrogeno liquido y se va aumentando la presion gradualmente, hasta la

saturacion.

En el caso de la determinacion de la DTP, el método mas utilizado para materiales mesoporosos
es el BJH (Barret Joyner Halenda). En este método la DTP es calculada a partir de los datos de la
isoterma de desorcion de nitrégeno, utilizando el algoritmo computacional aplicado de Barret et
al. (1951). En este modelo, de manera similar a la ecuacion de BET, las moléculas de nitrogeno se
adsorben en las paredes de los poros a través de una pelicula de multiples capas a bajas presiones
( p/p® < 0.3. A presiones mas altas las moléculas de nitrégeno llenan los poros siguiendo el
mecanismo de condensacion capilar. La presion relativa a la que se lleva a cabo el llenado de
poro puede ser calculada a partir de la ecuacion de Kelvin:

RT In (P/Pg) = -2y /ry )

Donde ry es el radio medio de curvatura para cualquier forma dada de interfase liquido-vapor. En
el caso de la adsorcién de nitr6geno con un angulo de contacto asumido igual a 0° (mojado
completo) y una forma hemisférica para la interfase liquido-vapor que se forma en el poro
cilindrico, ri sera el radio de poro. R es la constante de los gases, T es la temperatura del sistema,
V_ es el volumen molar del liquido y vy es la tensidn superficial. El valor de rk para el cual ocurre
activamente la condensacion capilar puede ser determinado en funcién de la presion relativa. De

ésta forma la ecuacion puede simplificarse a:
r (A)=-9.574/ In (P/Py) (3)

Esto suponiendo que, T= 77.35 K, y=8.88 mN/m y V| =34.76cm*/mol. Para cada presién relativa
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el grosor promedio de la multicapa de nitrégeno (pelicula adsorbida en las paredes del poro), t,
puede ser calculada por la siguiente ecuacion:

H(4) = [ 13.99 vz
/7 10,034 — log (P/PO) 4)

La cantidad de nitrdgeno desorbida puede expresarse como la suma de la cantidad de nitrégeno
liberada en la evacuacion del poro y la cantidad correspondiente a la disminucion del grosor de la
pelicula de nitr6geno en los poros que ya han perdido su condensado capilar. En este método se
supone una forma cilindrica del poro. Los poros son tratados como capilares abiertos que
funcionan independientemente en la adsorcion y desorcion de nitr6geno. Este método es util para
determinar la distribucién de tamafio de poro en materiales cuyo radio de poro cae dentro del
intervalo 1.5 a 100nm. Cuando este método es utilizado en poros mayores a los 100 nm su

exactitud decae considerablemente.

La caracterizacion de las propiedades texturales de nuestros materiales se llevo a cabo utilizando
un equipo de fisisorcién de nitrégeno Micromeritics Tristar 3020 Il PLUS. El area superficial del
material asi como su volumen de poro y la DTP total fueron calculados utilizando el modelo
BET y el método BJH respectivamente (Thomas, 1996).

3.2 Difraccion de rayos X (DRX)

Los rayos X presentan una longitud de onda en el intervalo de unos cuantos angstroms, son
suficientemente energéticos para penetrar en el cuerpo de un sélido y los fendmenos producidos
por su interaccion con la muestra nos permite obtener informacion relevante acerca de la misma.
Como caso particular, el fendmeno de difraccion de rayos X nos ayuda a determinar la estructura
cristalina de un sélido asi como las caracteristicas de dicha estructura.
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Figura 17. Reflexion de Bragg para una familia de planos, separados por una distanciad.

Atraves de la Ley de Bragg podemos relacionar los rayos X difractados por el material con las

distancias interplanares de la estructura de dicho material y el angulo de difraccion de los rayos.

nd = 2d sen(&) (5)

Las distancias interplanares (d) obtenidas del analisis nos permiten determinar las familias de
planos presentes en la estructura y por ende el tipo de estructura presente en el material. El

método implica las siguientes suposiciones:

-La interaccion entre los rayos X y los &tomos es elastica.
-No existen difracciones secundarias.

-La estructura es periddica y se repite a lo largo de todo el material.
La difraccién de rayos X es la dispersion elastica de los fotones de los rayos X por los atomos
que conforman una red periddica. Los haces de rayos X monocromaticos que se encuentran en

fase se interfieren de forma constructiva.

Si medimos el angulo de difraccion 26, para el cual se presenta la interferencia constructiva, la
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ley de Bragg nos permite obtener una distancia que es caracteristica de la red del material que se

esta utilizando.

El patron de difraccion de rayos X de una muestra pulverizada es medido utilizando una fuente
fija de rayos X y un detector mévil el cual sirve para variar el angulo entre el haz entrante y el
haz difractado (dngulo de difraccidn) al tiempo que colecta la radiacion difractada por la muestra.
En el caso de las muestras pulverizadas las lineas de difraccion se formaran debido a que una
fraccion pequefa de las particulas del polvo se encontrara orientada de tal manera que un
determinado plano cristalino se encuentre en un angulo de incidencia adecuado para que se

presente la interferencia constructiva.

La informacidn obtenida de la DRX nos permite conocer la composicion quimica del catalizador,
dado que, existe una enorme cantidad de elementos y compuestos reportados en las bases de
datos, con los cuales puede ser comparado el difractograma de la muestra analizada. Los
difractogramas de rayos X nos brindan informacidn relevante sobre la naturaleza del catalizador,
la no-cristalinidad o cuasicristalinidad del catalizador o alguno de sus componentes, el tamafio de
los microcristales que pueden estar presentes en el catalizador, asi como de las distancias
interplanares de la estructura del material y por consiguiente puede inferirse la composicion de la

celda unitaria a nivel atbmico.

Una limitante de la técnica DRX, consiste en que s6lo pueden observarse picos de difraccion
cuando el grado de ordenamiento de las muestras es suficientemente alto. La ventaja inherente a
dicha limitacion es que el ancho (o la forma) de los picos de difraccion brinda informacion acerca
de las dimensiones de los planos reflejantes. Las lineas de difraccion de cristales perfecto son
muy angostas, sin embargo para cristales menores a 100nm se presenta el ensanchamiento de los
picos debido a la incompleta interferencia destructiva en las direcciones de dispersion en las que
los rayos X se encuentran desfasados.

La ecuacion de Scherrer relaciona el ancho del pico con el tamafio del cristal:

<L == Ki/f#cosf (6)
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En donde L es la medida de la dimensién de la particula en la direccion perpendicular al plano de
reflexion, A es la longitud de onda del haz incidente, B es el ancho del pico, 6 es el &ngulo entre el

haz y la normal en el plano de reflexion y K es una constante (generalmente igual a 1).

La técnica de difraccion de rayos X fue utilizada en este trabajo para determinar la cristalinidad
de los soportes sintetizados asi como la fase de la alimina. El anélisis fue realizado variando el
angulo de difraccion entre 10 y 80° (Aschcroft, 1976), (Niemansverdriet, 2007).

3.3 Espectroscopia de dispersion de energia por rayos X (EDS)

En la presente tesis se analizdé la composicion elemental de los soportes, de los catalizadores
frescos y de los catalizadores gastados por la técnica de EDS. Esta técnica esta basada en la
interaccién de un haz de electrones con la muestra a analizar, como primer efecto el haz irradiante
promueve la excitacion de los electrones en los niveles internos del &tomo dejando de esta manera
huecos en dichos niveles, estos huecos seran llenados por electrones de niveles mas energéticos y
como consecuencia dicha diferencia de energia sera liberado en forma de radiacion con una
longitud de onda tipicamente en el rango de los rayos X. Esta longitud de onda es caracteristica
del &tomo que la emite y depende del numero atomico (Z) y de la absorcion subsecuente de los
rayos X. Generalmente se usan materiales de composicién conocida como estandar para mejor la

precision del analisis.

El espectrémetro de emision de rayos X suele estar acoplado a un equipo de microscopia
electrénica. El detector Si (Li) colocado cerca de las especies irradiada por los electrones durante
la microscopia suele tener una ventana delgada de berilio, que lo protege de los electrones pero
permite el paso a los rayos X. Debido a dicha ventana elementos ligeros con nimeros atbmicos
entre 3 y 9 no pueden ser detectados, debido a que la ventana no permite el paso de los rayos X
"suaves" que estos emiten. Se han desarrollado detectores sin ventanas que permiten la deteccion,
localizacion y semi-cuantificacion de elementos ligeros de gran importancia (C, N, O y F). Para
llevar a cabo este andlisis se utilizd un microscopio electrénico de barrido JEOL 5300, el cual
tiene acoplado un detector de rayos X caracteristicos, con una ventana que permite la deteccion
de elementos ligeros (Niemansverdriet, 2007).
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3.4 Analisis termogravimétrico (TGA) y Calorimetria diferencial de barrido (DSC)

El andlisis termogravimétrico estd comprendido dentro de las técnicas de temperatura
programada, las cuales miden la variacion de una de las propiedades de un sistema por efecto del
aumento programado de la temperatura. EI TGA permite determinar la pérdida de peso de un
material debido a un tratamiento térmico dentro de una atmosfera controlada. La calorimetria
diferencial de barrido nos permite identificar los fendmenos ocurridas dentro de un material por
efecto de la temperatura. En nuestro trabajo los analisis a térmicos fueron utilizados para
determinar la evolucion de los materiales (soportes y catalizadores) durante las calcinaciones
efectuadas para su preparacion, asi como la estabilidad de los materiales una vez sintetizados.
Ademaés fue posible inferir caracteristicas respecto a la fase sulfuro de los catalizadores al llevar a
cabo la oxidacion de los mismos. Para efectuar este estudio se utilizd un equipo de andlisis
termogravimétrico SDT Q 600 TA.

3.5 Sintesis de soportes

La alimina unimodal fue obtenida por dos métodos distintos, esto con el fin de obtener diferentes
distribuciones de tamafio de poro, areas superficiales y volimenes de poro. La primera alimina
fue sintetizada siguiendo el método reportado por Dacquin et al (2009). Los céalculos utilizados
para esta sintesis se encuentran en el Apéndice 1 de este trabajo.

La segunda alimina unimodal fue sintetizada por el metodo de doble plantilla quimica, utilizando
particulas poliméricas para lograr un aumento en el volumen de poro. Los soportes bimodales se
sintetizaron utilizando el método reportado por Xinmei Liu et al. (2012) variando solamente el
contenido de PEG. En la tabla se presenta un resumen de los nombres y caracteristicas de sintesis

de los soportes.
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Tabla 4. Datos de los soportes sintetizados.

| Nombre del soporte Método de sintesis
AlU1 Sol-gel con P123 Unimodal
PVP550 Sol-gel con P123 y PVP Unimodal
PEG1 Hidrotermal Bimodal
PEG?2 Hidrotermal Bimodal

'DTP: distribucién de tamafio de poro

Una vez que se sintetizaron y caracterizaron los soportes se procedié impregnarlos con una
solucién que contenia las cantidades adecuadas de Ni(NOs3), y NH4(Mo00Os3);.4H,0 calculadas
para obtener un 15% en peso de MoOs y 5% de NiO en el producto final. Los calculos para la
impregnacion son reportados en el Apéndice A del presente trabajo. Los catalizadores fueron
etiquetados de acuerdo al soporte utilizado (CAT-AlIUL, CAT-PVP550, CAT-PEG1 y CAT-PEG2).
Una vez impregnados los catalizadores fueron calcinados a 550°C durante 6 horas utilizando una
rampa de calentamiento de 5°C por minuto. Con el fin de determinar los fendmenos presentes
durante la calcinacion de los catalizadores, se realizé un TGA sobre cada uno de los catalizadores
sin calcinar. Los catalizadores sintetizados fueron caracterizados por EDS, BET y TGA.

3.6 Evaluacién de la actividad catalitica

Se evalud la actividad catalitica de cada uno de los cuatro catalizadores sintetizados en la
reaccion de HDS de DBT con y sin silicio organometalico, sumando un total de ocho reacciones.

La evaluacion de los catalizadores se efectud en un reactor por lotes modelo PARR 4842, con un
volumen de 450ml. Para controlar la temperatura y velocidad de agitacion, asi como para medir la
presion se utiliz6 un controlador CONTROL T, marca Yokogawa modelo UP150. Antes de llevar
a cabo la reaccion se tamizo el catalizador hasta obtener tamafios de particula entre 0.178mm vy
0.125mm. Esto para minimizar los efectos de la difusién intraparticula y de los fendmenos de
transporte entre las fases gas, liquido y s6lido de nuestro sistema.

3.6.1 Activacion del catalizador y montaje del reactor

7. Laactivacion se llevo a cabo siguiendo los parametros reportados por Para llevar a cabo la

activacion se colocaron aproximadamente 0.3 g del catalizador tamizado en un reactor de
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vidrio en forma de “U”. El proceso de activacidn o sulfuracidn consiste en hacer pasar una
mezcla de Ha/H,S (16%) a través de un lecho fijo colocado dentro del reactor y sobre del
cual se encuentra depositado el catalizador en forma de 6xido (Vogelaar, 2007).

La sulfuracion se realiz6 a 400°C durante una hora, con una rampa de calentamiento de
10°C por minuto (Vogelaar, 2007) y un flujo de gas de 28 cm® por minuto.

Se peso la cantidad adecuada de molécula modelo (DBT) y se agregé al vaso del reactor,
al mismo tiempo se colocaron 100ml de solvente (hexadecano) en una probeta, de aqui se
tomaron 20 ml de solvente y se colocaron en un vaso de precipitado de 100ml, enseguida
el vaso fue tarado junto con el solvente.

Una vez tarado el vaso se agrego el catalizador sulfurado y se pesoé la diferencia.

El contenido del vaso de precipitado fue vertido inmediatamente dentro del vaso de
reaccion.

El resto del solvente fue utilizado para realizar lavados en el vaso de precipitado hasta
tener la totalidad del catalizador en la mezcla de reaccion.

El vaso fue colocado en el reactor asegurandolo con las bridas y la corona de seguridad.
Una vez posicionado el vaso de reaccion se aseguraron todas las conexiones (entrada al
reactor, desfogue, termopar, transductor de presion, flujo de refrigerante), enseguida se
hizo pasar una corriente de nitrogeno con el fin de evacuar el aire presente en el sistema
de reaccion.

Se coloco la chaqueta de calentamiento y se encendio el controlador del reactor.

Se alimentaron 200 psi de N al sistema, cuando el sistema se estabiliz6 (sin cambios de
presion mayores a 10 psi) se inicio el calentamiento del reactor.

El sistema comenzd a agitarse a 700 rpm una vez alcanzada la temperatura de reaccién

(320°C), 5 minutos después se tomo la muestra de referencia.

> Nota: Todos los pasos fueron repetidos para cada una de las ocho reacciones,
en las reacciones con presencia de hexametil ciclotrisiloxano (HMCTS), este
fue agregado en el paso 3 junto con el DBT.

3.6.2 Toma de muestra de referencia

18.

Para llevar a cabo el muestreo es necesario que la valvula de entrada al reactor (VER) y la

valvula de muestreo (VM) se encuentren cerradas. Primero se abre la valvula de nitrogeno



19.
20.

21.

33

VEN y manteniéndola abierta se abre la VER hasta aumentar la presion del sistema entre
15 y 50 psi.

Despues se cierra la VER y la VEN y se despresuriza la linea abriendo la VM.
Posteriormente se abre poco a poco la VER a la vez que se coloca un vial en la salida de la
VM. El volumen de muestra tiene que ser aproximadamente de 0.5 ml.

Las muestras fueron tomadas a 0, 15, 30, 45, 60, 90, 120, 180, 240 y 300 minutos.

3.6.3 Inicio de reaccién

22,

23.

24,
25.

Una vez que fue tomada la muestra de referencia y las condiciones de temperatura y
agitacién se mantuvieron constantes se procedié a evacuar el nitrogeno presente en el
sistema de reaccion abriendo la valvula de desfogue hasta llegar a una presion de 65 psi.
Enseguida se alimenté H,(g) al sistema hasta alcanzar una presion de 865 psi, una vez
estabilizada se desfogd la presion hasta llegar a los 800 psi. La inyeccion de Hy(g) al
sistema determina el inicio de la reaccion (tiempo cero).

A continuacion se cierra la valvula de entrada al reactor y la valvula de hidrégeno.

Para limpiar la linea de alimentacion se abre la VEN y la VM.

3.6.4 Recuperacion del catalizador gastado

26.

27.

28.
29.

30.

Una vez que se tomaron el nimero de muestras preestablecido se apag6 el controlador del
reactor y se esper0 a que la temperatura bajara hasta los 30 °C, cuando el reactor llego a
dicha temperatura se retiré la chaqueta de calentamiento, se apagd el recirculador de
refrigerante y se abri6 la valvula de desfogue hasta que se igual6 la presion del interior del
reactor con la presion del ambiente.

El reactor despresurizado se desmont( retirando primero las conexiones de entrada y
salida del reactor, el transductor de presion, el termopar y las mangueras de refrigerante,
después se retird la corona de seguridad y finalmente las bridas.

El contenido del vaso de reaccion fue depositado en un vaso de precipitado de 500ml.

Se dej6 sedimentar el catalizador gastado y la mezcla de reaccion fue separada por
decantacion.

El catalizador fue lavado con hexano de forma repetida para retirar los residuos de
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reaccion presentes en el catalizador.

31. Una vez lavado el catalizador se secé en un horno a 60°C durante 24 horas.

Los catalizadores gastados fueron analizados por analisis BET, EDS y TGA, las propiedades de

estos catalizadores fueron analizadas para los diferentes catalizadores y comparadas entre ellas.

3.7 Cromatografia de gases

El analisis cromatografico aprovecha la polaridad y la diferencia de pesos moleculares entre
diferentes compuestos para analizar cuantitativa y cualitativamente la composicion de mezclas
bastante homogéneas. En el estudio de cromatografia de gases la mezcla de reaccion se hace
pasar a través de una columna capilar utilizando para ello un gas de arrastre (usualmente
nitrégeno). Al final de la columna se tiene una llama de hidrogeno asi como un detector de
ionizacion a la llama, una vez que el compuesto llega a la llama esté es ionizado y el detector lo
registra. La sefial que se registra corresponde a la corriente generada por la ionizacion de los
compuestos, la cual esta en funcion del tiempo de retencion (pA*s), este valor es directamente
proporcional a la concentracion del componente en la mezcla, mientras que, la identidad del
componente estd determinada por el tiempo que requerido para recorrer toda la columna
cromatogréfica, este es conocido como tiempo de retencion. En la reaccion de hidrodesulfuracion

de DBT, los tiempos de retencion para los componentes de interés son los siguientes:

Tabla 5. Tiempos de retencion de los compuestos de interés en la reaccion de HDS de DBT.

Tiempo de retencion (minutos)

Dibenzotiofeno 10.59
Bifenilo 4,96
Ciclohexilbenceno 4.09
Biciclohexilo 3.89

El pico del solvente siempre aparece con una intensidad mucho mayor que la de cualquiera de los

componentes, por lo que es muy facil de identificar.

El equipo utilizado para llevar a cabo el estudio cromatogréafico fue un cromatografo 7890AGC



35

SYSTEM, de la compafiia Agilent Technologies.

Una vez que la reaccion termino se dejo enfriar el reactor y después fue desmontado, la mezcla de
reaccion restante fue separada del catalizador gastado. El catalizador gastado se lavd cinco veces
con hexano para retirar cualquier residuo de reaccion, posteriormente fue secado a 60°C durante
24 horas. Se analiz6 el catalizador gastado por las técnicas EDS, TGA y BET. Esto fue repetido
para todas y cada una de las reacciones realizadas obteniendo asi un total de 8 reacciones (cuatro
con HMCTS y cuatro sin HMCTS).
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CAPITULO 4

Resultados y discusion

4.1 Caracterizacion de soportes

4.1.1 Andlisis de fisisorcion de nitrégeno (BET)

El analisis de fisisorcion de nitrdgeno nos permitié determinar las propiedades texturales de los
soportes sintetizados (Tabla 6). Estas propiedades son determinantes en el disefio y desarrollo de
los catalizadores. Se observa que la muestra PVP 550 tuvo el mayor valor de volumen de poro,
area superficial y diametro promedio de poro, indicando que la presencia del polimero poli-
vinilpirrolidona, co-estireno, durante la sintesis genera una red interconectada con gran cantidad
de mesoporos. Las muestras AlU1 y PEG1 presentaron valores de area superficial similares
mientras que la muestra PEG2 presentd la menor area superficial. Los volumenes de poro de las
muestras AlU1 y PEG2 fueron iguales mientras que los diametros de poro promedio de las cuatro
muestras fueron distintos manteniendo el siguiente orden, PVP550>PEG2>AIU1>PEGL.

Tabla 6. Propiedades texturales de los soportes.

PVP550 1.7 452 14.3
AlU1 0.71 257 8.4
PEG1 0.42 258 3.5,8,12
PEG2 0.71 204 5,10.5

Las isotermas de adsorcion de todos los soportes fueron del tipo IV lo que es tipico de los
materiales mesoporosos (Figura 18). El lazo de histéresis para los cuatro soportes inicio
aproximadamente a una presion relativa de 0.6 terminando en un valor de presion relativa de 1.
Los cuatro soportes presentaron un ciclo de histéresis tipo H2 el cual corresponde a poros con
geometria cilindrica. Se puede apreciar que las cuatro muestras tienen perfiles diferentes de la

curva de histéresis, indicando que la mesoporosidad es diferente.
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Figura 18. Isotermas de adsorcion de los soportes, AlUL (m), PVP550 (¢), PEG1 (),
PEG2 (A).

La distribuciéon de tamafio de poro derivado de las isotermas de adsorcién para cada una de las
muestras de soportes sintetizados se presenta en la Figura 19. Se puede observar que solo la
muestra PVVP550, tiene una reparticion unimodal uniforme ancha que va de 3 a 100 nm, con un
maximo en aproximadamente 13 nm. Las otras tres muestras presentan distribuciones bimodales
o ligeramente trimodales. El soporte AlU1 tiene contribuciones a 3.3, 4.7 y 13 nm. EIl soporte
PEG 1 tiene una distribucién muy ancha desde 2 hasta 100 nm con ligeros maximos a 3.3,5y 30
nm. Finalmente el soporte PEG 2 tiene una reparticion entre 1.7 y 50 nm con dos maximos a 2.3

y 4.7 nm,
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Figura 19. Distribuciones de tamafio de poro de los soportes, AlU1 (m), PVP550 (),
PEG1 (), PEG2 (A).

4.1.2 Difraccion de rayos X de soportes

En los difractogramas de la Figura 20, podemos observar que los materiales obtenidos son
amorfos para los tres tipos de sintesis presentando solo una pequefia sefial de difraccién a los 68°,
la cual es caracteristica de la fase gama del 6xido de aluminio [Ulin, 2008]. El soporte PEG2 no

fue reportado ya que su difractograma fue idéntico al del soporte PEGL.
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Figura 20. Difraccién de rayos X de los soportes PEG1 (=), AlUL (=), PVP550 (—).

4.1.3 Espectroscopia por dispersion de energia de rayos X de soportes

La técnica EDS determina la naturaleza de las especies quimicas presentes en nuestros materiales
asi como la proporcion en la que se encuentran. En el caso de los soportes el estudio EDS
confirmo la presencia de aluminio y oxigeno en una proporcion estequiométrica, tratdndose asi de
Oxido de aluminio puro. Todos los analisis de EDS para los soportes fueron idénticos. La

composicion de los soportes sintetizados se muestra en la Tabla 7.

Tabla 7. Anélisis EDS de soportes

Elemento Composicion
(Y6 peso)

En la Figura 21 podemos observar el espectrograma del anélisis EDS para la muestra AIU1, los

resultados obtenidos para los demas soportes fue idéntico al obtenido para el soporte AlU1.
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Figura 21. Andlisis EDS de soporte AlUL.

4.1.4 Andlisis termogravimétrico de los soportes sin calcinar

El andlisis termogravimétrico (TGA) de los soportes nos permitié hacer un seguimiento de la
sintesis de los mismos, en este caso se llevaron a cabo tres estudios, uno para las muestras
sintetizadas por el método sol-gel y uno para las muestras sintetizadas por el método hidrotermal
(esto con el fin de corroborar la incorporacién del PEG a la red precursora de la estructura
mesoporosa). En la Figura 22, se puede notar una mayor pérdida de peso para el soporte PEG1,
que para el soporte AIU2. Las pérdidas de peso para los dos soportes ocurridas entre los 30 y los
100°C, aproximadamente corresponden a sustancias volatiles débilmente adsorbidas en el
material; en el caso del soporte AlU1, sintetizado por el método sol-gel [Dacquin, 2009] dicha
pérdida corresponde al 7% de su peso total, mientras que para el soporte PEG1 corresponde al 2.5
%. Entre los 100 y los 150°C aproximadamente, se presenta la pérdida de agua fisisorbida, la cual
fue de 2% para el AlU1 y 2.5% para PEGL1. Entre los 160 y 350 °C se presenta, para el soporte
AlUL la degradacion térmica del P123, que corresponde a una pérdida de peso del 13%.
Tomando en cuenta que para la sintesis (Apéndice B) el porcentaje en peso correspondiente de
P123 es igual al 11%, podemos considerar que en este intervalo de temperatura todo el P123 es
consumido. En el caso del soporte sintetizado por el método hidrotermal [Xinmei, 2012] la
pérdida de peso corresponden a los procesos de descomposicion térmica del polietilenglicol
(PEG), asi como a la reaccion de formacion de la boehmita a partir del complejo precursor,
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hidroxido-carbonato de aluminio y amonio (NH4AI(OH),CO3) y su posterior descomposicion
para dar lugar a la fase boehmita (AIOOH), ambos procesos juntos implican una pérdida del 50%
del peso total de la muestra. Las pérdidas de peso ocurridas entre los 350 y 550 °C corresponden
para ambas muestras a la pérdida de agua derivada de la descomposicion de la fase boehmita en
6xido de aluminio; tanto el soporte AIU1 como el soporte PEG1 pierden 2 % de su peso durante

este proceso.
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Figura 22. Andlisis termogravimétrico de los soportes, AlUL (=) y PEG1 (=).

La Figura 23 muestra el analisis del comportamiento del flujo de calor; para el soporte
sintetizado por el método hidrotermal (PEG1), el cual presenté un aumento en el flujo de calor a
200 y 260°C, lo que es atribuido a la degradaciéon del PEG vy a la descomposicién del complejo
hidroxido-carbonato de aluminio y amonio (HCAA). En el caso del soporte sintetizado por el
método sol-gel (ALUL), se tuvo un pico endotérmico a los 250 °C, que es atribuido a la
descomposicién del P123; a 60°C se tuvo el minimo en el flujo de calor lo cual corresponde al los
procesos de desorcién de compuestos volatiles, el flujo de calor aumenta alcanzando un maximo
local a una temperatura de 150°C correspondiente a la eliminacion del agua presente en la

muestra. Por ultimo se observd un pequefio pico alrededor de los 500°C atribuido al
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reordenamiento del 6xido de aluminio.
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Figura 23. Calorimetria diferencia de barrido de los soportes AlU1 (=) y PEG1 (=).

4.2 Caracterizacion de catalizadores

4.2.1 Andlisis de fisisorcion de nitrégeno (BET)

El andlisis BET de los precursores de los catalizadores en forma oxidada, presentd cambios
sustanciales con respecto al analisis BET que se efectué sobre los soportes. En la Tabla se
resumen las propiedades texturales de los catalizadores. (Tabla 8). Los cuatro catalizadores
presentaron una menor area superficial y volumen de poro que la de sus respectivos. El
catalizador CAT PVP550 presentd una pérdida de area del 10% y una pérdida de volumen del
46% con respecto del soporte utilizado, ademéas de ello el didmetro de poro promedio se vio
desplazado de 14.3 a 7.1 nm. El catalizador CAT AlIU1 present6 una pérdida de area del 54% y
una pérdida de volumen del 60% con respecto del soporte utilizado, ademas de ello el diametro
de poro promedio se vio desplazado de 8.4 a 8.0 nm. El catalizador CAT PEG1 presentd una
pérdida de area del 35% y una pérdida de volumen del 48% con respecto del soporte utilizado,

ademas de ello el diametro de poro promedio de 12 nm desaparecié mientras que los otros dos
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maximos permanecieron en la misma posicion. El catalizador CAT PEG2 no present6 pérdida de
area y presento una pérdida de volumen del 39% con respecto del soporte utilizado, ademas de
ello los didmetros de poro promedio se desplazaron a valores menores, de 5a 3.8 nm y de 10.5a

nm.

Tabla 8. Propiedades texturales de los catalizadores de NiMo en estado 6xido.

Catalizador Volumen de poro Area superficial Diadmetro de poro
(cm®/g) (m?/g) promedio (nm)
CatPVP550 0.91 407 7.1
CatAlUl 0.28 119 8.0
CatPEG1 | 0.22 | 167 | 4.2,8.0
CatPEG2 0.47 210 38,7

Se obtuvieron isotermas tipo 1V segun la clasificacion BET la cual corresponde a solidos
mesoporosos (Figura 24). El lazo de histéresis sugiere poros cilindricos interconectados. Se
observo una pérdida considerable de area superficial debido al depdsito de las especies metélicas.
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Figura 24. Isotermas de adsorcién de los soportes sintetizados CAT AlUL (m),
CAT PVP550 (4), CAT PEG1 (), CAT PEG2 (A).

La DTP de los catalizadores sintetizados se muestra en la Figura 25, el catalizador CAT PVP 550
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presentd una distribucion unimodal centrada alrededor de los 4 nm, en comparacion con el
soporte PVP podemos observar una DTP mas estrecha, la cual se desplazé a tamafios de poro
menores. El catalizador CAT AIU1 presentd una DTP del tipo unimodal centrada en 4 nm, aun
cuando el diametro de poro del catalizador y su soporte es el mismo podemos observar que la
DTP se volvio mas estrecha. El catalizador CAT PEG1 presenté una DTP bimodal con un
pequefio pico en 4 nm y un pico mas alto en 8 nm, en este caso se observo la desaparicion de los
poros con didmetro mayor a 10 nm, mientras que la cantidad de poros con diametro alrededor de
los 8 nm aumenté en comparacion con el soporte. Por Gltimo el catalizador CAT PEG2 presentd
una DTP ligeramente bimodal, observandose el pico por debajo de los 4 nm y una curva suave
centrada en 7 nm que inicia en 4 nm y termina en 16 nm, aun cuando se encontraron poros con

didmetro mayoresa 10 nm fueron muy pocos en comparacién con los poros de didmetro menor

a dicho valor.
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Figura 25. Distribuciones de tamafios de poro de los soportes sintetizados, CAT AlU1 (m), CAT
PVP550 (¢), CAT PEGL1 (), CAT PEG2 (A).

4.2.2 EDS Catalizadores

El estudio de EDS en el caso de los catalizadores nos permitié determinar la concentracion de las
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especies metalicas precursoras de los compuestos cataliticos. .Estos resultados nos permitieron a
su vez determinar la efectividad del método de impregnacion utilizado, al tiempo que se
corrobord la ausencia de contaminantes y/o residuos de procesos anteriores. Las concentraciones
de Ni y Mo obtenidas del EDS indican que en general, los precursores metalicos fueron
depositados exitosamente. Los resultados del estudio EDS se resumen en la Tabla 9.

Tabla 9. Composicidn elemental de catalizadores.

Considerando que la gran mayoria del molibdeno y el niquel presente en el material se
encuentran en estado 6xido, es posible calcular los porcentajes en peso de los 6xidos metalicos
presentes en el material (Tabla 10). Es necesario tomar en cuenta que en la interfase entre los
oxidos de molibdeno y niquel y el soporte la proporcion de oxigeno con los diferentes metales

suele ser no estequiométrica.

Tabla 10. Proporcién calculada de compuestos presentes en los catalizadores.

Compuesto CAT AlU1 CAT-PVP550 CAT PEG1 CAT PEG2
Al,Os 76 76 77 78
NiO 6 8 8 4
MoO; 16 18 18 18

4.2.3 Analisis termogravimétrico de catalizadores sin calcinar

En la Figura 26 se muestra el analisis termogravimétrico de los cuatro catalizadores sintetizados
realizado con el fin de dar seguimiento al proceso de calcinacion de los catalizadores, para
corroborar la formacion de las fases de 6xidos, precursoras del catalizador. La pérdida de peso
por efecto de la calcinacidn vario entre el 30 y 40% para los cuatro catalizadores sintetizados. El
CATPEG1 perdio la menor cantidad de peso mientras que el catalizador CATPEG2 presento la
mayor pérdida. Dicha disminucién en el peso se debe, en todos los casos a la descomposicion de

las sales precursoras depositadas en la superficie del soporte.
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Dado que los soportes no sufren cambios significativos en el intervalo de temperatura utilizado
para realizar este analisis, podemos atribuir los procesos de pérdida de peso a la descomposicidn
de las fases precursoras de los catalizadores, asi como a la formacion de las fases 6xido (MoO3z y
NiO). Las pérdidas de peso entre los 30 y los 100°C son atribuidas a la pérdida de agua y
especies volatiles, de acuerdo con Brockner et al. [6] El nitrato de niquel hexahidratado presenta
pérdida de agua a los 43 y 80°C por efecto de la deshidratacién de la sal, liberando 2 moléculas
de agua en cada deshidratacion, la descomposicion parcial del complejo resultante ocurre a 145y
190°C liberando NO; y agua respectivamente. EI complejo de niquel resultante sufre una segunda
y tercera descomposicion a los 250 y 300°C respectivamente. La degradacién del heptamolibdato
de amonio tetrahidratado utilizado como precursor del MoOs, consta de tres etapas, en cada una
de las cuales se libera agua y amoniaco; de acuerdo al trabajo de Said et al. (1994), estas
reacciones de degradacion suceden a 123, 220 y 307°C. Las pérdidas de peso después de los
400°C se deben a reordenamientos entre los 6xidos presentes en el material que puede conllevar a
la pérdida de cantidades pequefias de agua (alrededor del 2%). La pérdida de peso de la muestra
se debe a la descomposicion de ambas sales precursoras, asi como a la desorcion de especies

adsorbidas en la superficie del soporte.
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Figura 26. Andlisis termogravimétrico de los catalizadores sin calcinar, CAT AlU1 (=),
CAT PVP550 (=), CAT PEGL1 (—), CAT PEG2 (=).
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En la Figura 27 se observa el flujo de calor requerido para llevar a cabo el aumento en la
temperatura de las cuatro muestras, de aqui podemos corroborar que el comportamiento de los
cuatro catalizadores fue el mismo aunque con magnitudes diferentes. Los picos para los cuatro
catalizadores se presentaron a los 150 y 250 °C, se considera que a estas temperaturas se
presentan la desorcion de especies volatiles y la descomposicién de complejos metalicos. Dado
que el cambio en el peso de la muestra al mantener la temperatura por 6 horas fue despreciable,
podemos considerar que el aumento en el flujo de calor fue consecuencia de la modificacion de
las especies presentes en la muestra calcinada (reordenamiento de fases cristalinas precursoras

del catalizador).
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Figura 27. Calorimetria diferencial de barrido de catalizadores sin calcinar, CAT AlU1 (=), CAT
PVP550 (=), CAT PEGL1 (—), CAT PEG2 (=).

4.3 Resultados de la evaluacién catalitica

A continuacion se presentan los resultados obtenidos de la evaluacion catalitica, efectuada en
reactor por lotes, a agitacion, temperatura y presion de hidrogeno constantes. La actividad

catalitica fue determinada a partir de la velocidad de reaccion inicial, con el fin de excluir
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fendmenos de competencia entre los compuestos parcialmente hidrogenados y el DBT. La

selectividad fue determinada para el bifenilo (producto de la via de desulfuracion directa).

La Tabla 11 presenta los valores de constante de velocidad de reaccion inicial obtenidos para las
8 reacciones asi como la cantidad de HMCTS presente en las reacciones 2, 4, 6 y 8. En la tabla 12
se presentan los rendimientos para cada uno de los productos obtenidos en las 8 reacciones, asi
como la selectividad con respecto al producto bifenilo (BF). El catalizador CAT PVP550 presento
una constante de velocidad de reaccion inicial mayor y la selectividad de este catalizador
aumentd debido a la presencia del organometalico en la reaccion. La alta actividad de este
catalizador es atribuida a su elevada area superficial. El catalizador CAT AlU1 present6 las
menores velocidades de reaccidn iniciales, tanto para la reaccion con organometalico como para
la reaccion sin organometélico esto puede estar asociado a la baja area superficial de dicho
catalizador; la selectividad de este catalizador disminuy0 debido a la presencia del
organometalico de silicio. Los catalizadores CAT PEG 1 y CAT PEG2 para la reaccion sin
HMCTS mostraron velocidades de reaccion inicial casi iguales, aun asi el CAT PEGL1 presentd

una mayor actividad que el catalizador CAT PEG2 para la reaccion en presencia de HMCTS.

Tabla 11. Evaluacion catalitica en presencia y ausencia de HMCTS.

Catalizador
No. de reaccion K *10® [1/(s*Qca)] HMCTS (ppm)

CatPVP550 1 88 0

CatPVP550 2 68 728
CatAlU1 3 51 0
CatAlU1 4 26 761
CatPEG1 5 72 0
CatPEG1 6 60 680
CatPEG2 7 71 0
CatPEG2 8 46 600




49

Tabla 12. Selectividad y rendimiento para las reacciones de HDS una de las reacciones.

Catalizador
No. de Selectividad Rendimiento Rendimiento Rendimiento
reaccion del BF BF CHB BCH
CatPVP550 1 0.43 0.43 0.53 0.04
CatPVP550 2 0.49 0.49 0.42 0.03
CatAlUl 3 0.78 0.78 .20 0
CatAlUl 4 0.51 0.51 0.16 0
CatPEG1 5 0.51 0.51 0.45 0.03
CatPEG1 6 0.24 0.24 0.66 0.09
CatPEG?2 7 0.72 0.72 0.26 0.01
CatPEG2 8 0.49 0.49 0.39 0.03

Se observo el efecto del HMCTS sobre la reaccion de HDS para los cuatro catalizadores. Se
presentd una disminucion de la constante de velocidad inicial de reaccion de hasta un 48%, en la
Tabla 11, se muestran las constantes de velocidad de reaccion inicial para los cuatro catalizadores
con cada una de sus reacciones. El catalizador que presentd una menor caida en el valor de su
constante de velocidad reaccion (17%) fue el CAT PEG1 mientras que el catalizador CAT AlU1
presentd el mayor efecto de inhibicion, mostrando una caida en su constante de velocidad de
reaccion del 48%. Los resultados y andlisis de conversion de DBT contra tiempo para las
diferentes reacciones, asi como de desaparicion de reactivos y aparicion de productos se

presentan en el Apéndice D.

La ruta de hidrogenacion se vio inhibida por la adsorcion del organometélico. La concentracion
de HMCTS fue calculada a partir de la cantidad de silicio presente en catalizadores industriales
gastados reportada por Pérez et al. con el fin de evaluar el efecto del organometélico sobre la

actividad del catalizador a una concentracion dos veces mayor que la reportada. (Apéndice C).
4.4 Caracterizacion de catalizadores gastados

4.4.1 Andlisis BET de catalizadores gastados

En la Tabla 13 se resumen las propiedades texturales de los catalizadores gastados, al comparar

estos valores con los de las propiedades texturales de los catalizadores frescos (Tabla 9) podemos

evidenciar la pérdida de area y volumen por efecto de las reacciones. El didmetro de poro
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promedio fue desplazado a valores menores en todos los casos, como se pudo evidenciar en las
graficas de las distribuciones de tamafio de poro. La mayor parte de los poros con didmetro
promedio arriba de 8 nm fueron ocupados para todas las reacciones, mientras que en las
reacciones que se llevaron a cabo en presencia de HMCTS se observo una mayor disminucion en
el valor promedio del didmetro de poro, esto debido al bloqueo de los poros de mayor diametro
de poro por efecto de la adsorcion del organometalico.

Tabla 13. Propiedades texturales de los catalizadores gastados.

Catalizador Volumen de poro  Area superficial  Didmetro de poro  HMCTS (ppm)
gastado (g/cm®) (m?) promedio (nm)

CatPVP550 0.39 197 6.7 0

CatPVP550 0.35 178 7.9 727
CatAlUl 0.28 94 7.7 0
CatAlUl 0.27 87 6.6 761
CatPEG1 0.23 132 4.1 0
CatPEG1 0.11 109 4.6 680
CatPEG?2 0.17 101 4.9 0
CatPEG2 0.12 84 35 600

Todas las isotermas de adsorcion fueron del tipo 1V segun la clasificacion BET. El lazo de
histéresis varié ligeramente para los diferentes sistemas. En el caso de los catalizadores con DTP
unimodal los lazos de histéresis fueron del tipo H1, este tipo de lazo de histéresis es atribuido a
poros cilindricos abiertos por ambos lados. Las isotermas bimodales presentaron lazos de
histéresis del tipo H2. En lo que respecta al catalizador CAT PEG2, se presentd un cambio en el
tipo de lazo de histéresis entre el catalizador fresco y el catalizador gastado para ambas
reacciones. El catalizador CAT AIU1 presentd isotermas de adsorcion tipo 1V segin la
clasificacion BET (Figura 28) con lazos de histéresis que iniciaron aproximadamente en un valor
de 0.5 de P/P, los lazos de histéresis para los catalizadores gastados cerraron hasta un valor de
presion relativa de 1 mientras que el lazo de histéresis del catalizador fresco cerré a un valor de
P/Py un poco menor a 1.
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Figura 28. Isotermas de adsorcién del catalizador CAT AlU1 Fresco (m), Reaccién sin HMCTS (¢) y
Reaccién sin HMCTS ().

En la Figura 29 se presentan las isotermas de adsorcion para el catalizador CAT PVP550 fresco,
después de reaccién sin HMCTS vy después de reaccion con HMCTS, el lazo de histéresis para las
tres isotermas inicié a un valor de P/P, aproximado de 0.5, los ciclos de histéresis del catalizador
fresco y el catalizador gastado de la reaccién sin HMCTS presentaron la misma forma, cerrando
ambos en un valor aproximado de 0.9. Por otra parte el catalizador gastado de la reaccion con
HMCTS present6 un ciclo de histéresis que cerrd en un valor de presion relativa igual a 1. La
isoterma del catalizador fresco present6 valores de volumen adsorbido bastante mayores que los
de los catalizadores gastados, los cuales tuvieron valores de volumen adsorbido practicamente

iguales.
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Figura 29. Isotermas de adsorcién del catalizador CAT PVP550 Fresco (m), Reaccidn sin HMCTS (¢)
y Reaccion sin HMCTS ().

Al observar las isotermas de adsorcion de los sistemas correspondientes al catalizador CAT PEG1
(Figura 30) podemos notar que el lazo de histéresis de los catalizadores gastados fue muy similar
iniciando alrededor de 0.5 de presion relativa y cerrando un poco antes de 1 de presion relativa, el
lazo de histéresis para el catalizador fresco fue méas corto e inicié a una presion relativa de 0.7
cerrando en una presion relativa igual a 1. Es posible notar que los valores de volumen
adsorbidos para el catalizador fresco y el catalizador gastado de la reaccién sin HMCTS son
mayores que los valores de volumen adsorbido para la reaccion con HMCTS.
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Figura 30. Isotermas de adsorcién del catalizador CAT PEG1 Fresco (m), Reaccion sin HMCTS (¢) y
Reaccién sin HMCTS ().
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El catalizador PEG2 (Figura 31) presentd lazos de histéresis tipo H2 iniciando en 0.5 y
terminando en 1 de presion relativa. La forma del lazo de histéresis del catalizador freso es
diferente que la de los catalizadores gastados. Los valores de volumen adsorbido del catalizador
fresco son mayores que los de los catalizadores gastados.

350

300
&)
£ 250
S
g 200 —m— CATPEG2
b —— Sin
S 150 HMCTS
@©
g 100 Con
E HMCTS
S 50

P G
0

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
Presion relativa (P/P0)

Figura 31. Isotermas de adsorcién del catalizador CAT PEG2 Fresco (m), Reaccion sin HMCTS (¢) y
Reaccién sin HMCTS ().

Aunque en diferente medida el volumen adsorbido para todos los catalizadores disminuy6 con
respecto de sus respectivas reacciones, tan sélo en el caso del catalizador CAT PEG1 se obtuvo
un volumen adsorbido précticamente igual que en el caso de la reaccion sin HMCTS. En este

caso el lazo de histéresis fue del mismo tipo para las tres isotermas de adsorcion.

La distribucion de tamafio de poro para el catalizador CAT AlU1 y sus reacciones se presenta en
la Figura 32. Podemos notar que al llevar a cabo la reaccion sin HMCTS la DTP del catalizador
presenta una curva ancha centrada alrededor de los 7 nm, asi como un pico de mayor volumen a
3.8 nm, lo cual representa un desplazamiento del pico méas alto del catalizador fresco hacia
didmetros menores. Por otra parte la reaccion con HMCTS no present6 ningin pico para valores
de didmetro de poro mayores a 5nm, en comparacion con la reaccion sin HMCTS vemos que los

poros de diametros mayores a 5nm desaparecen.
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Figura 32. Distribuciones de tamafio de poro del CAT AlU1 Fresco (m), Reaccién sin HMCTS (¢) y
Reaccién sin HMCTS ().

La DTP para el catalizador CAT PVP550 y sus reacciones se presentan en la Figura 33. En esta
grafica podemos observar como el volumen del catalizador fresco decae hasta una tercera parte
de su valor original. Para la reaccion sin HMCTS notamos que existe una curva centrada
alrededor de los 5 nm, asi como un pico menor debajo de los 4 nm; en contraste la reaccion con

HMCTS muestra como los poros con tamafio mayor a 4nm desaparecen casi por completo.
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Figura 33. Distribuciones de tamafio de poro del CAT PVP550 Fresco (m), Reaccién sin HMCTS (¢)
y Reaccion sin HMCTS ().
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En la Figura 34 se presenta la DTP para las reacciones realizadas con el catalizador CAT PEG1
junto con su catalizador fresco. Podemos notar que el pico centrado en 8nm presente en el
catalizador fresco desaparece por completo para ambas reacciones. Aun asi los poros de menor
tamafo aumentan considerablemente en los dos casos, presentando una DTP muy similar en

presencia y ausencia de HMCTS.
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Figura 34. Distribucion de tamafio de poro del CAT PEG1 Fresco (m), Reacciéon sin HMCTS (¢) y
Reaccién sin HMCTS ().

A continuacion (Figura 35) tenemos la DTP para el catalizador CAT PEG2, en este caso el
comportamiento de fue similar al del catalizador CAT AIU1, en donde los poros de mayor
didmetro se ocuparon aumentando bastante la intensidad de los poros pequefios. En este
catalizador podemos observar que los poros de mayor tamafio tienen una baja proporcion en

comparacion con los poros de tamafio menor
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Figura 35. Distribucion de tamafio de poro para el CAT PEG2 Fresco (m), Reaccidn sin HMCTS (¢) y
Reaccién sin HMCTS ().

Los cambios en las propiedades superficiales muestran que para los catalizadores gastados de las
reacciones con HMCTS hubo una disminucién mayor tanto de area como de volumen. Ademas se
observé un desplazamiento del tamafio promedio de poro hacia valores menores. Dicho
desplazamiento es atribuido al deposito de HMCTS en poros con diametro de aproximadamente
10 nm.

4.4.2 EDS de catalizadores gastados

El analisis espectroscopico de los catalizadores gastados fue determinante para entender y
corroborar el fenémeno de adsorcion de los organometalicos de silicio sobre el catalizador. La
ausencia de carbono en el andlisis EDS nos ayuda a confirmar que, tal como mencionan Pérez
Romo et al. (2012) la parte orgénica de la molécula de HMCTS se desprende una vez que esta es

adsorbida y los enlaces Si-O-Al son formados.

Ademaés, al comparar la concentracion de silicio en la mezcla de reaccion con la composicion
elemental del catalizador gastado, es posible afirmar que solamente una parte del silicio presente
en la mezcla de reaccién es adsorbida en la superficie del catalizador, los resultados del analisis
EDS se resumen en la Tabla 14. Es preciso sefialar que el aumento en la sefial de Mo en el

espectrograma se debe al traslape de las sefiales de molibdeno y azufre las cuales se presentan
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alrededor de los 2400 KeV.

La modificacion en la proporcion de los elementos con respecto de los catalizadores frescos
(disminucion de porcentajes en peso del Ni, O y Al) se debe a la adicion de peso debido al azufre
incorporado en la activacion y, en el caso de las reacciones con HMCTS , debido a las especies

depositadas.

Tabla 14. Composicion elemental de los catalizadores gastados.
@) Al Ni \Y/[0] S Si

(Ypeso) (Y%peso) (Y%peso) (Y%peso) (Y%peso) (Ypeso)

Reaccion1 38 38 4 12 8 0
Reaccion2 41 29 4 10 6 10
Reaccion3 38 38 4 12 8 0
Reaccion4 39 16 11 12 8 16
Reaccion5 38 37 5 12 8 0
Reaccion6 40 35 5 10 7 4
Reaccion7 37 34 6 12 11 0
Reaccion8 40 34 3 10 7 6

Aun cuando los elementos presentes en la muestra estdn en proporciones no estequiométricas, es
posible hacer una estimacion de la composicion molecular de la muestra, considerando que la
mayor parte del Mo y Ni se encontrardn en forma de MoS; y NiS, mientras que el silicio se
encontrard en su mayoria como SiO, (Tabla 15) este calculo fue efectuado considerando al
soporte como una matriz que contiene la totalidad de los compuestos por lo que se asumié que el
porcentaje en peso del Al,O3; corresponderia al 100% del peso de la muestra menos el porcentaje

correspondiente al peso de los compuestos presentes en la muestra (NiS, MoS; y SiO,).

Tabla 15. Composicion de los catalizadores por compuestos, calculada a partir de los resultados
de EDS.

Composicion Al,O3 NiS MoS, SiO,
(% peso) (% peso) (% peso) (% peso)

Reaccion 1 73.7 6.3 20 0

Reaccion 2 55.7 6.3 16.7 21.4

Reaccion 3 73.7 6.3 20 0

Reaccion 4 44.3 7.8 20 27.6

Reaccion 5 72.2 7.8 20 0

Reaccion 6 66.9 7.8 16.7 8.6

Reaccion 7 70.6 9.4 20 0

Reaccion 8 65.8 4.7 16.7 12.8
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4.4.3 Andlisis termogravimétrico de catalizadores gastados

Se llevé a cabo el analisis termogravimétrico de los catalizadores gastados con el fin de
evidenciar las diferencias entre los catalizadores gastados en presencia de HMCTS y los
catalizadores gastados en ausencia de HMCTS. Ademas se realizd el analisis termogravimétrico
del catalizador fresco sin sulfurar para corroborar la estabilidad térmica del mismo, permitiendo
asi atribuir el comportamiento de dichos catalizadores a la desaparicion de las fases sulfuro y no a
la degradacion térmica de las fases 6xido. A continuacion se presentan los resultados obtenidos
del analisis termogravimétrico de cada una de las reacciones; en cada grafica se presenta un
comparativo entre las propiedades del catalizador fresco, el catalizador gastado sin HMCTS y el
catalizador gastado con HMCTS. En la curva de peso contra temperatura (Figura 36) puede
observarse que el comportamiento de los catalizadores gastados difiere considerablemente con el
del catalizador fresco. Aun cuando la pérdida de peso es esencialmente la misma al finalizar el
proceso, el catalizador fresco presenta la mayor parte de la disminucion de su peso entre los 30 y
los 200°C; por su parte los catalizadores gastados presentaron una disminucidn de peso
practicamente lineal para efectos de comparacién, notando pequefias variaciones a los 200 y
450°C.
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Figura 36. Pérdida de peso para el CAT PVP550 fresco (—), Reaccion sin HMCTS (=) y Reaccion
con HMCTS (==).
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Se obtuvo la calorimetria diferencial de barrido del catalizador PVP550 fresco y sus reacciones
asociadas (Figura 37) con el fin de elucidar con mayor precision los procesos que ocasionaron el
cambio de peso en estos. SOlo se presenta uno de los andlisis realizados debido a que el
comportamiento del resto de los catalizadores fue préacticamente idéntico. El estudio DSC del
catalizador CAT PVP550 muestra un pico exotérmico (flujo de calor negativo) alrededor de los
60°C, a partir de esta temperatura se da un incremento en el flujo de calor debido a la naturaleza
endotérmica de los procesos ocurridos durante el calentamiento de la muestra, el pico maximo
observado en ambos catalizadores gastados estuvo localizado alrededor de los 300°C vy
corresponde con la temperatura de desaparicién del NiMoS por oxidacién del mismo reportado
por Zeuthen et al. en 1995. EI segundo pico observado mas claramente para el catalizador
gastado en la reaccion en ausencia de HMCTS se localizd a 400°C y corresponde a la
temperatura de desaparicion de la fase NiS reportada por Zeuthen et al. (1995), por su parte al
catalizador gastado no mostrd ninguno de estos picos observando solamente un ligero aumento en

el flujo de calor debido posiblemente a la pérdida de especies volatiles.
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Figura 37. Calorimetria diferencial de barrido para el CAT PVP550 fresco (—), Reaccién sin HMCTS
(=) y Reaccién con HMCTS (=).
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Capitulo 5

Conclusiones

Con base en los resultados obtenidos podemos concluir que la distribucion de tamafio de poro de
los catalizadores afecta la inhibicion del catalizador por presencia de compuestos
organometalicos de silicio, durante la reaccion de hidrodesulfuracién de DBT. Los compuestos
organometalicos de silicio se depositan preferencialmente en poros con didmetro promedio
alrededor de los 10 nm, por lo que se considera que estos poros acttan como vias de acceso a los
poros de menor tamafio, siendo por lo tanto los primeros sitios de contacto entre el
organometalico y el catalizador, en consecuencia son los primeros en ocuparse. A pesar de la
evidente diferencia entre las DTP de cada uno de los cuatro catalizadores, el efecto del
organometalico de silicio fue préacticamente el mismo en todos los sistemas. Aun asi y dado que
la adsorcion de las especies de silicio se ve limitada por las mismas especies previamente

adsorbidas.

Con base en lo anterior, podemos concluir que la distribucion de tamafio de poro afecta la
desactivacion del sistema por efecto de la adsorcién selectiva de los compuestos de silicio en la
superficie del catalizador. Utilizando técnicas termogravimétricas nos fue posible determinar la
formacion de fases 6xido en nuestro material, asi como la presencia y estabilidad térmica de las
fases en estado sulfuro. La oxidacion del material durante el andlisis termogravimétrico fue
comparada con datos reportados de oxidacion a temperatura programada para determinar las
temperaturas a las cuales las fases sulfuro desaparecen, esto con el fin de conocer la naturaleza de

las fases presentes en el catalizador sulfurado.

Aun cuando se observd un efecto favorable debido a la distribucion de tamafio de poro bimodal,
recomiendo extender las experimentaciones de la presente tesis a catalizadores con DTP bimodal,
del tipo meso-macroporoso. Se sugiere también realizar la evaluacion catalitica en un reactor
continuo para abstraer el efecto real del organometélico de silicio sobre el catalizador, ademas de
poder evaluar el tiempo maximo en el que la actividad catalitica se mantiene en un rango

aceptable.
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Apéndice A

Célculos para la impregnacion de catalizadores
Los catalizadores fueron impregnados por el método de inundacion de poro, utilizando una
solucién que contenia la cantidad adecuada de precursores metalicos. Los precursores metalicos
del niquel y el molibdeno fueron disueltos en una misma solucién. La cantidad de precursores
agregada fue calculada para obtener una composicién final en porciento peso de 80% peso de
Al;O3, 15% en peso de MoO3; y 5 % peso de NiO.

Los célculos siguientes fueron usados para preparar un gramo de catalizados. Se utilizd
Heptamolibdato de amonio (HMA) como precursor del 6xido de molibdeno, el célculo para el
HMA fue el siguiente:

Moles de Mo0O3 = 1g de Catalizador * 15g de Mo03/100g de Catalizador

* 1mol de M0o03/153.94g de Mo0O3 = 0.000974 mol Mo0O3

Gramos de HMA = 0.000974 mol Mo0O3 « 1mol de Mo/1mol de Mo0O3

* 1mol de HMA/7 moles de Mo » 1235.86g de HMA/mol de HMA = 0.1720g de HMA.

Tomando en cuenta una pureza del 98% tenemos que:

gde HMAreactivo = 0.1720g de HMA puro » 100g de HMA reactivo/98 de HMA puro

= 0.1755g de HMA reactivo
Como precursor para el 6xido de niquel se utilizo nitrato de niquel hexahidratado (NNH), los
gramos de NNH necesarios para llevar a cabo la impregnacion se calcularon de la siguiente

manera.

Moles de NiO = 1g de Catalizador » 5g de Mo03/100g de Catalizador
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* 1mol de Ni0O/72.57g de NiO = 0.000669 mol NiO

Gramos de NNH = 0.000669 mol NiO « 1mol de Ni/1mol de NiO

* 1mol de NNH/1 mol de Mo x 290.81g de NNH/molde NNH = 0.1946g de NNH.

Como en el caso anterior tenemos una pureza del 98% tenemos que:

gde NNH reactivo = 0.172g de NNH puro

* 100g de NNH reactivo/98 de NNH puro = 0.1986g de NNH reactivo

Se impregnaron 0.8g de soporte con el fin d obtener 1.0g de catalizador. Este calculo fue utilizado
para los cuatro catalizadores sintetizados, ambas sales fueron pesadas y disueltas en 15ml de agua
desionizada, con el fin de mantener una concentracion 1M de especies en solucién (Bergwerff,
2008).
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Apéndice B

Calculos para la sintesis de los soportes

Se sintetizaron dos tipos de alimina unimodal, ambas siguiendo el método indicado por Dacquin
et al. (2009), la cantidad de P123 afiadida fue tal que mantuviera una relacion de peso 1:2 para

con el 6xido de aluminio sintetizado. El calculo para la sintesis de 1 g de soporte fue el siguiente:

g de ISPAL (isopropOxido de aluminio)
=1gde Al203 « 54g de Al/102g de Al203 x 204.25g de ISPAl puro/27g de Al
*100g

de ISPAl puro/98g de ISPAl puro = 4.0866g de ISPAl puro

g P123 = 1 g de Al203 « 1g de P123/2g de Al203 = 0.5 de Al203.

El soporte AlU1 fue preparado utilizando la proporcion indicada de isopropéxido de aluminio y
P123. Esto fue disuelto en 30.2 ml de 2-butanol y se afiadieron por goteo 7.5ml de una solucion
1M de HNOsg;, el sistema es agitado vigorosamente durante 10 horas y posteriormente se deja
secar por aproximadamente 4 dias. Una vez seco el material es calcinado utilizando una rampa de
calentamiento de 5°C por minuto. En el caso del soporte modificado con poli-vinil pirrolidona
co-estireno (PVP co-St), se agregan 0.4g de PVP co-St pasadas 5 horas de agitacién y se continua
agitando durante 24 horas, para después proceder a secar y calcinar con la misma rampa que el
soporte AIUL. La adicién de PVP co-St derivd en el aumento del area superficial y volumen de

poro del soporte.

La sintesis de los soportes por el método hidrotermal fue llevada a cabo siguiendo las
indicaciones del trabajo Xinmei et al. (2012). Como primer paso se procedio a la formacion del
complejo hidréxido-carbonato de aluminio y amonio, como resultado de la reaccion entre el

nitrato de aluminio y el carbonato de amonio.
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AI(NO3)3 +2(NH4),CO3 +H>0 — NH4AI(OH)>,CO5 |
+3NH4NO3 +CO2 ¢t

NH4AI(OH);CO3; — AIOOH + NH3t +CO21 +H,0 1t
2AI00H — Al;05 +H,0 ¢

Figura B1. Mecanismo de reaccién para la formacién del 6xido de aluminio por el método
hidrotermal [34].

De la Figura 52 podemos notar que 1 mol de nitrato de aluminio reacciona con 2 moles de
carbonato de amonio y un mol de agua, dado que queremos controlar la cantidad de 6xido de
aluminio formada, nuestro reactivo limitante sera el precursor de aluminio (nitrato de aluminio)
mientras que el carbonato de amonio y el agua son agregados en exceso, por lo tanto es necesario
calcular la cantidad de nitrato de aluminio necesario para obtener 1g de 6xido de aluminio.

1g Al1203 = 1mol Al203/102g Al203 = 2 mol ALOOH/mol Al203
+ 1mol NH4AI(OH)2C03/1mol AIOOH
+ 1mol AI(N03)3/1mol NH4AI(OH)2CO03
+ 1mol AI(NO3)3 x 9H20/ 1mol Al(NO3)3

«367g AL(NO3)3 x 9H20/ 1 mol AI(N03)3 + 9H20 = 7.35 g de AI(N0O3)3 x 9H20
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Apéndice C

Célculos para la evaluacion catalitica

Con el fin de evaluar la actividad catalitica llevo a cabo la reaccion de HDS sobre DBT en un
reactor por lotes, la mezcla de reaccion con hexadecano como solvente, tuvo una concentracion
de DBT de 500 ppm, la cantidad de hexametil ciclotrisiloxano (HMCTS) fue calculada buscando
lograr una exposicion del catalizador a la cantidad de organometélico equivalente a un sistema
real. De acuerdo al trabajo de Pérez et al (2012). La concentracién final de silicio en el
catalizador gastado para corrientes de naftas de coquizacion se encuentra alrededor del 7%. Con
el fin de poder determinar una caida significativa en la actividad catalitica por efecto del HMCTS

Se expuso a una concentracion de organometélico dos veces mayor a la reportada.

% de SiliCi0 tegrico= 14%

Xg de Si/Xg de Si +0.25g de catalizador = 0.14

Xg de Si=0.0407g de Si

0.0407g de Si x 222.46g HMCTS puro/84g de Si = 0.1078g * 100g de HMCTS reactivo/
98g de HCTS puro=0.1100g de HMCTS reactivo

Siendo 0.25g la cantidad promedio de catalizador utilizada. La cantidad de silicio presente en la
mezcla de reaccion fue calculada en funcién de los pesos de los catalizadores para cada una de las
reacciones, en consecuencia se tuvo mayor concentracion de HMCTS para algunas de las

reacciones.
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Apéndice D

Evaluacion de catalizadores

En la Figura 28, podemos observar la conversién de DBT para las reacciones llevadas a cabo sin
organometalico de silicio, la conversidn final para las cuatro reacciones fue casi completa. La
conversion mas alta correspondié al CAT PVP 550 mientras que la menor correspondio al
catalizador CAT AlU1.

Reacciones sin HMCTS

o8
|
\kl

(xi)

= 0.6

Conversié

© o0 o oo
BN ow s WL

o

100 150 200 250 300
Tiempo (min)

—0—CATPVP550 —@=CATAIU1 CATPEGl ==4=CATPEG2

Figura D1. Conversién de DBT contra tiempo de reaccidn para las reacciones de HDS efectuadas
sin HMCTS, CAT AIU1 (¢), CAT PVP550 (m), CAT PEG1 (A), CAT PEG2 (x).

La Figura 29 muestra que a excepcion del catalizador CAT PEG2 la conversién final disminuyo
con respecto de las reacciones sin organometélico, esta disminucion fue mucho mayor para el
caso del catalizador CAT AIUL, alcanzando una conversion final por debajo de 0.7. Es preciso
notar que, aun cuando el catalizador CAT PEG1 presentd una mayor conversion final, la
velocidad de reaccion inicial fue mayor para el CAT PVP550. El efecto del HMCTS pudo
evidenciarse en mayor medida para los catalizadores CAT PEG2 y CAT AlU1.
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Figura D2. Conversiéon de DBT contra tiempo de reaccion para las reacciones de HDS efectuadas
con HMCTS, CAT AIU1 (¢), CAT PVP550 (m), CAT PEG1 (A), CAT PEG2 (x).

El efecto del organometélico sobre la conversion para la reaccion de HDS sobre el catalizador
CAT PVP550 puede observarse en la Figura 30. En la reaccion con HMCTS podemos notar que,
el cambio en la pendiente de la curva se presenta a un tiempo de 60 minutos mientras que para la
reaccion sin HMCTS dicho cambio se observé a 120 minutos, este cambio implica una caida en
la velocidad de reaccion a un tiempo determinado y puede deberse a fendmenos de competencia
y/o transferencia de masa. Aun asi, la reaccidon con organometalico continué manteniendo una
pendiente casi constante en la curva de conversion contra tiempo hasta alcanzar una conversion
de 0.93 a las 5 horas de iniciada la reaccion, mientras que la reaccion sin organometélico alcanz6

la conversion completa practicamente 3 horas después de iniciada la reaccion.
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Figura D3. Comparacioén entre la conversion de la reaccion efectuada sin HMCTS con lareaccién
efectuada con HMCTS para el catalizador CAT-PVP550, sin HMCTS (¢), con HMCTS (m).

A continuacion (Figura 31) se presentan las reacciones efectuadas sobre el catalizador CAT AlU1.
Para esta muestra podemos notar que la caida en la pendiente de la curva es casi del 50%, ademas
se puede observar que la conversion a las 5 horas de iniciada la reaccion con HMCTS fue mucho
menor que la conversion para la reaccion sin HMCTS. La pendiente de la curva de conversion
contra tiempo para la reaccion sin HMCTS se mantuvo practicamente constante hasta los 120
minutos de reaccion en donde se observd una disminucién en la pendiente, en el caso de la
reaccion con HMCTS la disminucién en la pendiente de la curva conversion contra tiempo fue

menor, por lo que puede atribuirsele un comportamiento casi lineal.
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Figura D4. Comparacioén entre la conversion de la reaccion efectuada sin HMCTS con lareaccién
efectuada con HMCTS para el catalizador CAT-AlIU1, sin HMCTS (¢), con HMCTS (m).

En la Figura 32 se presenta la comparacion entre las reacciones efectuadas con el catalizador
CAT PEGL, este catalizador presentd la menor disminucion en su constante de velocidad de
reaccion inicial, por lo que podemos inferir que el efecto del organometélico de silicio sobre de
este es menor. Ambas reacciones alcanzaron la conversion completa a 240 minutos de iniciada la
reaccion. ElI comportamiento de la conversion para ambas reacciones fue bastante similar,
observando solamente valores menores de conversion hasta 120 minutos de iniciada la reaccion,

posteriormente el comportamiento de ambas reacciones es el mismo.



73

CatPEG1

[EEY
o

Conversion (Xi)
© o oo oo oo o0
BN W Rk U3y N 0D

a]

0 50 100 150 200 250 300
Tiempo (min).

== Sin HMCTS == Con HMCTS

Figura D5. Comparacioén entre la conversion de la reaccion efectuada sin HMCTS con lareaccién
efectuada con HMCTS para el catalizador CAT-PEG1, sin HMCTS (¢), con HMCTS (m).

Al comparar las reacciones efectuadas para el catalizador CAT PEG2 (Figura 33) notamos una
gran diferencia entre las curvas de conversion de ambas reacciones, la curva para la reaccion sin
HMCTS presenta una pendiente pronunciada hasta los 90 minutos de iniciada la reaccién, a partir
de este tiempo la pendiente disminuye considerablemente. En el caso de la reaccion con HMCTS
la curva de conversidn tiene un comportamiento lineal hasta los 60 minutos de reaccion, a partir

de este valor la disminucion de la pendiente es muy ligera, dibujando una curva suave.
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Figura D6. Comparacioén entre la conversion de la reaccion efectuada sin HMCTS con lareaccién
efectuada con HMCTS para el catalizador CAT-PEG2, sin HMCTS (¢), con HMCTS (m).

En todas las reacciones se pudo observar un evidente decaimiento en la actividad catalitica por
efecto de HMCTS. Es importante mencionar que los catalizadores CAT-PVP550 y CATPEG1

presentaron una mayor resistencia a dicha desactivacion.

Al analizar las curvas de desaparicion del reactivo y aparicion de productos, se puede inferir que,
el HMCTS inhibe especialmente la hidrogenacion, no sélo de la molécula sulfurada sino también

de los productos sin hidrogenar (BF) y los parcialmente hidrogenados (CHB).

En la Figura 34 podemos observar que, a partir de los 90 minutos de reaccion la concentracion
del producto bifenilo comienza a disminuir, esto debido a la hidrogenacion del mismo debido a la
competencia del bifenilo por los sitios cataliticos de la HDS. Puede observarse que el DBT
mantiene su tasa de desaparicion hasta los 90 minutos en donde llega a un valor muy cercano a
cero, la baja concentracién de DBT permite que el bifenilo ocupe una mayor cantidad de sitios
cataliticos provocando un aumento en la concentracion de ciclohexilbenceno. La cantidad de
biciclohexilo (producto completamente hidrogenado) una vez terminada la reaccion fue muy

pequefia (menos de 20 pA*s).
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Figura D7. Areas cromatogréficas de los productos y reactivos para la reaccion 1. Area del DBT
(#), area de productos (m), area de bifenilo (A), &rea de ciclohexil beceno(x), area de biciclo hexilo
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En la Figura 35 se muestran los valores de areas cromatograficas (pA*s) contra tiempo (minutos)
correspondientes a la reaccion 2 (CAT PVP550 en presencia de HMCTS). Como efecto principal
podemos notar una disminucion en la conversion de DBT a productos, obteniéndose valores
debajo de los 100 pA*s, hasta un tiempo de 240 minutos, en contraste con la reaccion 1 (CAT
PVP550 en ausencia de HMCTS), en donde el DBT reacciond casi en su totalidad a los 90
minutos. Es posible notar que, en comparacion con la reaccion 1 el producto bifenilo no sufre
una hidrogenacion apreciable manteniendo un aumento constante hasta los 300 minutos de
reaccion, esto impacta en la selectividad del catalizador ya que permite una mayor concentracion
de producto no hidrogenado (bifenilo). La concentracién final de BCH fue similar a la obtenida
en la reaccion uno, mientras que la concentracion final de BF aument6 de 150 pA*s a 200 pA*s y
la concentracion final de CHB disminuy0, de 200 pA*s a 150 pA*s.
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Figura D8. Areas cromatogréficas de los productos y reactivos para la reaccion 2. Area del DBT
(#), area de productos (m), area de bifenilo (A), &rea de ciclohexil beceno(x), area de biciclo hexilo
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En la siguiente figura (Figura 36) se observan los resultados de la reaccion 3 (CAT AlUL en
ausencia de HMCTS), la disminucion en la concentracion de DBT tuvo un comportamiento casi
lineal hasta los 120 minutos, a partir de este tiempo se presenta una disminucién en la tasa de
desaparicion del DBT. No se aprecié un valor alto de CHB hasta alcanzar los 120 minutos de
reaccion, la cantidad de CHB producida durante la reaccion fue pequefia en comparacion a la
cantidad de BF producida, por lo que el comportamiento de la curva de productos fue muy similar
al comportamiento de la curva de BF. La concentracion final de BF fue mayor a 300 pA*s
mientras que que la cantidad final de CHB no supero6 los 100 pA*s, durante esta reaccion no se
observé ninguna sefial correspondiente al producto BCH. A su vez no fue observada la

hidrogenacién del producto BF.
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En la Figura 37 se presentan los valores obtenidos de la cromatografia de gases para las muestras
tomadas durante la reaccion 4 (CAT AIULl en presencia de HMCTS), se observa una gran
disminucién en la tasa de desaparicion del DBT el cual pasados los 300 minutos de reaccion
todavia presentaba una concentracion alta. No se observé la formacion del producto BCH, el
producto BF mostré una velocidad de formacién mayor que la del producto CHB y no fueron
observados fendmenos de competencia entre el DBT y BF por los sitios activos del catalizador. El
valor final del area cromatografica obtenido para el DBT fue de aproximadamente 150 pA*s,
mientras que el BF y el CHB presentaron valores finales de &reas cromatogréficas de 200 y 60

pA*s respectivamente.
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Enseguida se presentan las curvas correspondientes a las areas cromatograficas de los productos y
reactivos (Figura 38) obtenidos por cromatografia de gases para la reaccion 5 (CAT PEG1 en
ausencia de HMCTS), la curva de desaparicion de DBT muestra un comportamiento casi lineal de
dicho proceso, el valor del area de DBT disminuye hasta por debajo de los 50 pA*s después de
los primero 120 minutos de reaccion. Posteriormente la velocidad de desaparicion de DBT
disminuye considerablemente hasta llegar a la conversion completa. De la curva de aparicion de
DBT podemos notar que se presenta el fendbmeno de competencia entre el DBT y el BF lo cual
provoca la disminucion de la concentracion de este Gltimo como efecto de la hidrogenacion, la
disminucidn de la concentracion de BF se da a partir de los 90 minutos. Por otra parte la curva del

producto CHB tiene una forma casi lineal.
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En la Figura 39 se muestran las curvas de productos y reactivo para la reaccion 5 (CAT PEGL1 en
presencia de HMCTS), en este caso la inhibicién de la desaparicion del DBT por efecto del
HMCTS fue considerablemente menor, obteniendo conversion completa a los 240 minutos de
iniciada la reaccion. La hidrogenacién aument6 considerablemente en esta reaccion teniendo un
aumento en la concentracion final de los productos méas hidrogenados (aproximadamente 250
pA*s de CHB y 50 pA*s de BCH), mientras que se observd una gran disminucién en el valor del
area para el producto BF a partir de los 120 minutos; el valor del area cromatografica final para el

producto BF fue de aproximadamente 100 pA*s.
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Figura D12. Areas cromatogréficas de los productos y reactivos para la reaccion 6. Area del DBT
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().

El Gltimo par de reacciones (Figura 40 y Figura 41) corresponden al catalizador CAT PEG2 en
ausencia y presencia de HMCTS respectivamente. En la Figura 39 (CAT PEG2 en ausencia de
HMCTS) podemos observar una disminucion casi lineal en el valor del area cromatografica para
el DBT hasta los 90 minutos, a partir de este tiempo la velocidad de desaparicion del DBT
disminuye notablemente hasta alcanzar la conversion completa a los 300 minutos de iniciada la
reaccion. El producto BF es el que se presenta una mayor area cromatografica mientras que el
producto BCH apenas presenta un area para tiempos de reaccion largos (mayor a los 180
minutos). La curva de aparicion de producto CHB es practicamente lineal y presenta un valor
final de &rea cromatogréfica de aproximadamente 100 pA*s. El valor final de area cromatografica
del producto BF es de casi 300 pA*s mientras que el producto BCH presenta un valor final menor
a los 20 pA*s.
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La desaparicion de DBT para la reaccion 8 es préacticamente lineal y no se alcanza la conversion
completa después de 300 minutos de reaccion. La curva de CHB present6 una forma lineal, al
analizar la curva de aparicion de BF no se evidenciaron fendmenos de competencia entre el BF y
DBT por lo que la concentracion de BF fue en aumento todo el tiempo. El producto BCH
aparecio hasta los 180 minutos de reaccion y no presentd valores muy altos. Los valores finales
de aproximados para cada uno de los componentes del sistema fueron, DBT 40 pA*s, BF 200
pA*s, CHB 150 pA*s y BCH 10 pA*s. Todas las reacciones llevadas fueron de primer orden.
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Figura D14. Areas cromatogréficas de los productos y reactivos para la reaccion 8. Area del DBT
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