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RESUMEN

TITULO: EXPLORACION Y ANALISIS SUPERFICIAL DE CO-CATALIZADORES EN
REACCIONES DE HIDROCRAQUEO EN FASE DISPERSA DEL FONDO DE UN CRUDO
PESADO COLOMBIANO.*

Autor: LUDWING ENRIQUE GOMEZ VARGAS**

Palabras claves: Hidrocraqueo fase dispersa, fondo de vacio, zeolitas, amberlitas, Espectroscopia
Fotoelectronica de Rayos X (XPS).

Se evaluaron zeolitas y amberlitas como co-catalizadores acidos en reacciones de hidrocraqueo en
fase dispersa del fondo de un crudo pesado colombiano usando como catalizador disperso sulfuro
de molibdeno (MoS,). El objetivo principal fue determinar el efecto sobre el desempefio de la
reaccién en términos de conversién, rendimientos y selectividad, buscando incrementar el
rendimiento de productos liquidos convertidos (<525°C), gaséleo de vacio, destilados medios y
nafta, sin incrementar la formacion de coque. Tres temperaturas de reaccién fueron empleadas,
380, 400 y 420°C, se determinaron las diferentes fracciones presentes en el producto liquido, se
determind la concentracion del molibdeno y el vanadio tanto de forma masica como en superficie
del producto solido. Se encontré que es posible incrementar el rendimiento de productos liquidos
convertidos a 380°C, con un incremento en la selectividad hacia nafta y una reduccién en la
selectividad hacia coque al emplear amberlitas. Con las zeolitas se obtuvo una reduccién en el
rendimiento de productos liquidos en todo el rango de temperatura, con un consecuente
incremento en la selectividad de subproductos, gases y coque. A diferencia de las amberlitas, la
presencia de microporos en las zeolitas favorecié el incremento en la selectividad hacia
subproductos. Por otra parte, se establecié que la temperatura es un factor limitante en el uso de
co-catalizadores sélidos, a 420°C se obtuvo un incremento en la selectividad hacia coque,
mostrando que los soélidos actian como una semilla incrementando la formacion de este
subproducto. Por Gltimo, se encontré que la presencia de los co-catalizadores sélidos favorece la
segregacion del MoS, entre la fase liquida y sélida durante la reaccion, reduciendo la
concentracién relativa (Mo/V) en la superficie del producto sélido, esto indica un efecto adicional y
diferente de la presencia de sitios Acidos de los co-catalizadores.

" Trabajo de Investigacién de Maestria en Ingenieria Quimica.

” Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria Quimica. Maestria en Ingenieria
Quimica. Director: Prof. Victor Gabriel Baldovino Medrano. Co-director: David de JesUs Pérez
Martinez, Dr.
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ABSTRACT

TITLE: EXPLORATION AND SURFACE ANALYSIS OF CO-CATALYSTS IN SLURRY-PHASE
HYDROCRACKING REACTIONS OF THE VACUUM BOTTOM OF A COLOMBIAN HEAVY
CRUDE OIL.*

Autor: LUDWING ENRIQUE GOMEZ VARGAS**

Keywords: Slurry phase hydrocracking, vacuum bottom, zeolites, amberlyst, x-ray photoelectron
spectroscopy (XPS).

Zeolites and amberlyst were evaluated as acidic co-catalysts in slurry phase hydrocracking
reactions of the vacuum bottom of a Colombian heavy crude oil using molybdenum sulphide (MoS,)
as the dispersed catalyst. The main objective was to determine the effect on the performance of the
reaction in terms of conversion, yields and selectivity, seeking to increase the yield of converted
liquid products (<525 ° C), vacuum gas oil, middle distillates and naphtha, without increasing the
formation of coke. Three reaction temperatures were used, 380, 400 and 420 ° C, the different
fractions present into the liquid product were determined, the concentration of molybdenum and
vanadium was determined both mass and on the surface of the solid product. It was found that it is
possible to increase the yield of converted liquid products at 380°C, with an increase in the
selectivity towards naphtha and a reduction in the selectivity towards coke when amberlyst were
used. With the zeolites, a reduction in the yield of liquid products was obtained throughout the
temperature range, with a consequent increase in the selectivity of by-products, gases and coke.
Unlike the amberlyst, the presence of micropores in the zeolites favored the increase in selectivity
towards by-products. On the other hand, it was established that the temperature is a limiting factor
in the use of solid co-catalysts, at 420°C an increase in the selectivity towards coke was obtained,
showing that the solids act as a seed increasing the formation of this by-product. Finally, it was
found that the presence of solid co-catalysts favors the segregation of MoS, between the liquid and
solid phase during the reaction, reducing the relative concentration (Mo/V) on the surface of the
solid product, this indicates an effect additional and different of the presence of acid sites on the co-
catalysts.

"M.Sc. Chemical Engineering Research Work

" Physical-chemistry Engineering Faculty. Chemical Engineering School. Chemical Engineering
Magister. Director: Prof. Victor Gabriel Baldovino Medrano. Co-director: David de Jes(s Pérez
Martinez, PhD.
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INTRODUCCION

El continuo incremento en la demanda mundial de energia representa un aumento
en el consumo de todos los combustibles modernos. El crecimiento de la demanda
de energia para el 2040 se estima que sea del 30% de acuerdo a la Agencia
Internacional de Energia [1]. Este prondstico dice que alrededor del 60% del total
de la inversion en el sector de la energia serd destinada a la extraccion y
distribucion de petroleo, gas y carbon [1]. Por lo tanto, el petréleo seguird siendo
una de las principales fuentes de energia en las décadas venideras. Lo anterior
debe llevar a incrementar la eficiencia en la transformacion del petroleo en
combustibles para el transporte. Esta tarea es un desafio, porque la mayor
cantidad de reservas de petroleo son crudos pesados y extrapesados los cuales
son particularmente dificiles de procesar, debido a que tienen una alta tendencia a
la formacion de residuos y coque [2].

Algunos de los crudos colombianos se podrian ubicar dentro de los mas pesados
en el mundo, y cerca del 60% de la produccion nacional corresponde a este tipo
de crudos pesados [3]. Por lo tanto, abordar la transformacién de crudos pesados
constituye una necesidad para el pais. Diversas tecnologias de mejoramiento han
sido propuestas [4-7]. Dentro de estas, el hidrocragueo en fase dispersa (slurry)
puede incrementar la produccion de combustibles liquidos de una forma eficiente
superando las limitaciones de las demas tecnologias [8]. Esta tecnologia se
fundamenta en el rompimiento térmico de enlaces carbono-carbono, mecanismo
de radicales libres, de las fracciones mas pesadas del crudo con una
hidrogenacion simultanea o secuencial en presencia de un catalizador disperso en
la carga [7], a condiciones de presién y temperatura alrededor de 13.8 MPa y 400

°C, respectivamente.
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Los catalizadores propuestos para el hidrocraqueo en fase dispersa se basan en
precursores metalicos que abarcan desde compuestos organicos e inorganicos
solubles en agua y/o hidrocarburos, hasta sdlidos finamente molidos que
contienen un metal activo [4-7, 9-11]. Los precursores se dispersan en la carga
de reaccion y son generalmente activados in-situ, para formar los respectivos
sulfuros metélicos, que son la fase activa del catalizador [12]. Dentro de los
metales utilizados se encuentran cobalto, niquel, hierro y molibdeno, este ultimo
siendo el de mayor uso debido a su alta actividad [13]. La fase activa del
catalizador, por ejemplo sulfuro de molibdeno (MoS,), promueve la hidrogenacién
de la carga haciéndola mas reactiva para el craqueo térmico, ademas, promueve

la remocion de heteroatomos y favorece la reduccion del rendimiento de coque [9].

Durante el hidrocraqueo en fase dispersa, se presentan distintas reacciones
dentro de las cuales se pueden mencionar: la remocion de azufre, oxigeno y
nitrégeno de la carga mediante reacciones de hidrogendlisis, las cuales generan
gases (H.S, H,0O, y NHj3); la remocion de metales por hidrogendlisis en forma de
sulfuros a partir de compuestos tipo porfirinas; hidrogenacion de olefinas,
aromaticos y poliaromaticos. Estos ultimos pueden estar acompafiados de la
apertura del anillo nafténico, luego de la hidrogenacién, mediante reacciones de
hidrodeciclizacion y dealquilacion logrando fracciones de hidrocarburos mas
pequefias que pueden contener anillos aromaticos y nafténicos, asi como cadenas
de olefinas y parafinas. Adicionalmente, las parafinas pueden ser cragueadas
térmicamente para obtener fracciones mas pequefias de parafinas y olefinas, que
a su vez pueden ser hidrogenadas, en conjunto estas reacciones se conocen
como hidrocraqueo [11]. La formacion de coque se da por reacciones secundarias
a medida que el craqueo térmico ocurre, siendo el principal problema en el
proceso. El hidrocraqueo de cargas industriales es complejo, debido a la presencia
de compuestos aromaticos polinucleares como los asfaltenos que tienen un fuerte

efecto en la formacion de coque [14].
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Adicionalmente al uso de catalizadores dispersos, se ha reportado que el reciclo
de coque con sulfuro de molibdeno, que esta depositado sobre la superficie del
coque, reduce el rendimiento hacia coque en el hidrocragueo en fase dispersa
comparado con el uso de sulfuro de molibdeno solo [15]. En la misma linea, la
adiccion de coque en el fondo de vacio, previamente a la reaccion usando
molibdeno disperso, también llevo a la reduccion en el rendimiento de coque [16,
17]. Los reportes anteriores indican que la adicion de un solido inerte puede

modificar el desempefio durante el hidrocraqueo en fase dispersa.

Algunos autores han propuesto el empleo de catalizadores solubles en conjunto
con sélidos de caracter acido tales como arcillas, zeolitas y catalizadores de
cragueo fluidizado (FCC), en el proceso de hidrocragueo en fase dispersa [18, 19].
Se reporta que el uso de estos solidos acidos como co-catalizadores puede
mejorar la produccion de productos liquidos sin incrementar o reduciendo la
formacién de coque, asi como proteger al solido &cido de una rapida desactivacion
por la accion conjunta con el catalizador disperso [2, 19]. De este grupo de solidos
acidos, se pueden destacar las zeolitas por su capacidad de incrementar los
rendimientos hacia nafta en procesos de refinacién [20, 21]. Con las zeolitas se
puede ver incrementada la actividad; por el aporte de reacciones de craqueo
catalitico mediante la formacién de carbocationes, que seria adicional al craqueo
térmico; y la selectividad de forma puede incrementar el rendimiento hacia nafta
[21]. En general, la actividad y selectividad de las zeolitas estan influenciadas por
sus propiedades texturales y acidas [21]. El incremento en el rendimiento hacia
nafta podria ser importante en el esquema actual de dilucion de crudos en
Colombia, mediante el cual se importan grandes cantidades de nafta para diluir
crudos pesados y extrapesados en proporciones que pueden estar entre 18 y 38
%vlv [22, 23].
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Como otra alternativa, se ha evaluado el uso de catalizadores dispersos en
combinacion con é&cido sulfurico como co-catalizador homogéneo [24]. Este
sistema presentd mayor conversion del fondo de vacio y mayor rendimiento hacia
productos liquidos en comparacion con el uso de un co-catalizador heterogéneo
de Ni-Mo soportado en y-alimina. Este efecto es similar al previamente
presentado con la adicion de solidos de caracter acido, por lo cual, en busca de un
catalizador heterogéneo similar en funcionalidad al acido sulftrico, se propone el
empleo de amberlitas que son resinas poliméricas fuertemente acidas que se
emplean para el intercambio i6nico y catdlisis heterogénea de diferentes
reacciones organicas [25-27]. La estructura de las amberlitas esta compuesta por
un co-polimero de estireno y divinilbenceno con la funcion del acido sulfénico [28].
Esta estructura aromatica tiene similitud con la estructura poliaromatica que puede
presentar el coque [29]. De tal forma que, el uso de las amberlitas podria tener
semejanzas con el efecto del empleo del coque junto con sulfuro de molibdeno, en
cuanto a la reduccion en la formacién de cogue mencionada previamente [15-17].
Adicionalmente, el uso de un catalizador heterogéneo favorece su separacion
luego de la reaccién, y en este caso en particular, previene posibles problemas de
corrosion [30].

En cuanto al efecto de la temperatura sobre el hidrocraqueo en fase dispersa, se
ha reportado [31], que el incremento de la temperatura de reaccién conlleva a un
incremento en la conversion del fondo de vacio y de los asfaltenos, asi como
incrementos en los rendimientos de nafta, gases y sélidos (coque). Ademas, se
observo una reduccién en el rendimiento de liquidos, especialmente los mas
pesados, como el VGO. Lo anterior se atribuyd a un dominio del proceso térmico
al incrementar la temperatura de reaccion, mientras que a menor temperatura la
presencia del catalizador favorecio la produccion de liquidos disminuyendo la
produccion de gases [31]. Por otro lado, el efecto de la variacion de la temperatura

en los sistemas cataliticos empleando sélidos ya sean acidos o no, no ha sido
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reportado en la literatura y los efectos descritos anteriormente con los sélidos son

puntuales.

Con base en lo anterior, este trabajo de maestria, enmarcado en el convenio de
cooperacion UIS-ICP 5219040 “Aplicacion de la metodologia de analisis superficial
de XPS para fortalecer y fomentar la investigacion e innovacién en el sector de la
industria de los hidrocarburos”, tuvo como objetivo general determinar el efecto de
diversos materiales acidos usados como co-catalizadores en el hidrocraqueo en
fase dispersa del fondo de un crudo pesado colombiano. Especificamente, se
estudio el uso de zeolitas y amberlitas en reacciones de hidrocraqueo usando
molibdeno disperso (MoS;) como catalizador, asi como un sélido inerte (arena)
como blanco. Esto teniendo en cuenta que la adicion de sélidos podria afectar el
desempeiio del hidrocragueo en fase dispersa. Adicionalmente, se planted
establecer el efecto de la temperatura en los sistemas cataliticos con zeolitas y
amberlitas, considerando que los efectos previamente reportados con co-
catalizadores &cidos son puntuales. Por dltimo, mediante un analisis de la
superficie de los productos solidos de la reaccion se identificaron posibles causas

del comportamiento catalitico.

Para lograr lo anterior, como primer paso se evalué el uso de molibdeno disperso
(MoS,) como catalizador. Luego, se realiz6 la evaluacién de la arena junto con el
molibdeno disperso (MoS,), para determinar posibles variaciones en la reactividad
y selectividad, y establecer un blanco para las reacciones con zeolitas y
amberlitas. Posteriormente, se realizaron las evaluaciones de los co-catalizadores.
De forma preliminar, se evaluaron diversas zeolitas comerciales de las cuales se
eligieron las tres que tuvieron los mejores desempefios en la reaccién. Para las
amberlitas, también se evaluaron tres de las disponibles en el mercado. Se
caracterizaron las propiedades texturales de los co-catalizadores asi como su

acidez para determinar su influencia sobre el desempefio de las reacciones.
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Finalmente, muestras seleccionadas de coque recuperado de los ensayos
cataliticos fueron analizadas para determinar la concentracion masica y en
superficie de metales. Esto se realizd especialmente para el vanadio y el
molibdeno; el principal metal contaminante y el -catalizador empleado,
respetivamente, para determinar posibles relaciones con el comportamiento

catalitico.

La discusion de resultados se presenta en un capitulo divido en dos secciones:
zeolitas y su evaluacion catalitica, y amberlitas y su evaluacion catalitica. En la
primera seccion, se discutieron los resultados concernientes a la caracterizacion
de las zeolitas, los ensayos cataliticos: reactividad y selectividad hacia
subproductos, gases, coque, productos liquidos, VGO, destilados y nafta; calidad
del producto liquido; y, caracterizacion del coque recuperado de los ensayos
cataliticos. En esta seccion, se describieron los efectos del uso de las zeolitas
junto con el molibdeno disperso, durante el hidrocraqueo del fondo de vacio. En la
segunda seccion, se discutieron los resultados concernientes a la caracterizacion
y evaluacion de las amberlitas en el hidrocraqueo del fondo de vacio. Esta seccion
es analoga a la primera seccion con las zeolitas, e incluye los mismos apartes de
caracterizacion, reactividad, selectividad y caracterizacion de los productos
liquidos y sélidos. Por ultimo, se presenta un capitulo con las conclusiones
obtenidas de la evaluacién de los co-catalizadores acidos en el mejoramiento del

fondo de vacio de un crudo extrapesado colombiano.

20



1. METODOLOGIA EXPERIMENTAL

Materiales empleados

Se utilizé arena Ottawa (99% cuarzo) de la empresa Soltech para las reacciones
de referencia. Las tres zeolitas utilizadas: ZSM5, MOR y Y, son de la empresa
Zeolyst International con referencias CBV-2314, CBV-21A y CBV-780,
respectivamente. Las tres amberlitas empleadas son de la empresa Rohm and
Hass con referencias Amberlyst-15Dry (AMB15), Amberlyst-35dry (AMB35) vy
Amberlyst-36Dry (AMB36).

1.1 CARACTERIZACION DE CO-CATALIZADORES

Textura y porosidad

Las propiedades texturales de las zeolitas fueron determinadas mediante
isotermas de adsorcion-desorcion de nitrogeno a 77K medidas en un equipo
3FLEXTM de Micromeritics en un intervalo de presion relativa (P/Po) entre 1x10™’
y 0.999 usando celdas de 9 mm de didmetro fabricadas en vidrio borosilicato
(Micromeritics) y varillas de vidrio (fillers rods). Para los experimentos, alrededor
de 0.1 g de cada muestra fueron desgasificados bajo vacio (0.5 mbar) por no
menos de 12 h a 300°C usando un equipo Vac Prep 061 (Micromeritics). Modelos
NLDFT (Non-Local Density Functional Theory), de la libreria del software del
analizador 3Flex fueron empleados para determinar la porosidad de las muestras.
Un modelo de poros cilindricos [32] fue usado para la caracterizacion de los
microporos (< 20 A), mientras que un modelo de poros tipo rendija [33] fue usado
para caracterizar los mesoporos (20-500 A) y macroporos (>500 A). Por otro lado,
las propiedades texturales de las tres amberlitas, a diferencia de las zeolitas,
fueron determinadas usando alrededor de 0.2 g, sin el empleo de varillas de vidrio,

desgasificadas por no menos de 2 h a 120°C y las isotermas se determinaron en
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un intervalo de presion relativa (P/Po) entre 0.001 y 0.999. Se usaron los modelos
BET [34] para el &rea superficial y BJH [35] para el volumen y didametro promedio

de poro.

Acidez

La acidez total de las zeolitas fue determinada por desorcibn a temperatura
programada de amoniaco (NH3-TPD) usando un equipo TPD/TPR 2900
(Micromeritics) provisto con un detector TCD (conductividad térmica). Alrededor de
0.25 g de cada muestra fueron secados a 120°C bajo un flujo de 50 cm*®min de He
(99.999%, Cryogas) durante 1 hora para remover el agua fisisorbida. Luego, bajo
el mismo flujo de He de la etapa de secado, las muestras fueron calcinadas a
550°C durante 1 h usando una velocidad de calentamiento de 210°C/min.
Posteriormente, cada muestra fue enfriada a 150°C y saturada bajo flujo de 50
cm?®min de NH3 (100%, Cryogas) durante 90 min. EI NH; fisisorbido fue removido
usando un flujo de 50 cm®min de He a 150°C por 90 min. La desorcién se realiz6

entre 150 y 500°C usando una velocidad de calentamiento de 10°C/min.

La determinaciébn de la fuerza y tipo de sitios acidos se realizé mediante
espectroscopia infrarroja por transformada de Fourier (FTIR) usando piridina como
molécula sonda. Un espectrémetro FTIR modelo Vertex 70V (Bruker) fue
empleado con una resolucién de 4 cm™ y 64 barridos para obtener los espectros.
Alrededor de 30 mg de cada muestra seca se depositaron en un molde de acero
inoxidable y se prensaron para obtener una pastilla. Esta se transfirié a un montaje
experimental para realizar la adsorcion-desorcion de piridina. Cada muestra fue
sometida a una atmésfera de vacio (2.0x107 torr) y calentada a 500°C durante 2 h
a una velocidad de 10°C/min. Luego, se dej6 enfriar la muestra hasta temperatura
ambiente para tomar un espectro usado como referencia para cada material.

Posteriormente, se dejaron ingresar vapores de piridina a la camara de vacio del
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montaje experimental para lograr la saturacién de la muestra durante 10 min.
Seguido, se realiz6 la desorcidn de la piridina con una rampa de calentamiento de
10°C/min hasta 120°C durante 1 h. Se dejaron enfriar las muestras a temperatura
ambiente y se tomaron los respectivos espectros IR. La desorcion y toma de
espectro se realizé6 en forma secuencial a 300°C y 500°C. La concentracion de
sitios acidos se determind mediante la ecuacion 1 [36].

Ap* T * R?
W *x Er

qu(pmol/g) = (1)

Donde, A, (absorbancia integrada) representa el area bajo la curva del pico
relacionado con cada tipo de sitio acido, el cual se obtiene luego de sustraer el
espectro de referencia a los espectros obtenidos a cada temperatura de desorcion.
A, se calculé con ayuda del programa Fityk 0.9.8; R representa el diametro de la
pastilla (cm); w el peso de la pastilla (g) y €, (coeficiente de adsorciébn molar), los
coeficiente empleados para determinar la concentracion de los sitios Bronsted
(1545 cm™) y Lewis (1455 cm™) fueron 1.67 y 2.22 (cm*umol)™, respectivamente
[36].

1.2 ENSAYOS CATALITICOS

Reactivos

Como precursor catalitico se utilizo 2-etilhexanoato de molibdeno (15%p/p de Mo,
Strem Chemicals). El fondo de vacio empleado en los ensayos cataliticos proviene
de un crudo extrapesado colombiano, el gasoleo de vacio (VGO), usado para diluir
el precursor catalitico, proviene del mismo crudo extrapesado. Todas estas
fracciones fueron suministradas por Ecopetrol S.A. La caracterizacion del fondo de
vacio, VGO y de la carga calculada, con base en la composicion (%p/p), se

encuentran en la Tabla.1
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Tabla.l. Caracterizacion del fondo de vacio, VGO y carga (calculada)
Destilacion simulada

. . . Azufre InC7 . \Y Ni Fe

20(4/?:)0 37(1/ fj:’)c ?iz:;pf (%plp) (%plp)  (ppm) (ppm) (ppM)

Fondo de vacio 0 7 93 3.75 26.5 1.6 802 186 5.2
VGO 10 80.5 9.5 2.85 0 13.4 0.52 0.48 1.1
Carga (calculada) 1.0 14.4 84.7 3.66 239 28 722 167 4.8

Reacciones

Los ensayos cataliticos se llevaron a cabo por duplicado en un reactor autoclave
de 250 ml operado a 13.8 MPa bajo agitacién continua (1000 rpm) y con tres
temperaturas: 380, 400 y 420°C. El catalizador disperso se preparé con 5000 ppm
de Mo en el VGO de la Tabla.1. Caracterizaciéon del fondo de vacio, VGO y carga
(calculada)

, usando el 2-etilhexanoato de molibdeno. Como carga de reaccién se emplearon

90%p/p del fondo de vacio y 10%p/p del VGO que contenia el precursor catalitico.

El contenido adicionado de solidos; arena, zeolita o amberlitas, fue de 2%p/p
sobre la carga total. La arena fue molida y tamizada para obtener particulas entre
20 y 74 um. Las zeolitas y amberlitas fueron adicionadas tal como se obtuvieron
de los proveedores. Los tamafios de las zeolitas estuvieron entre 2.5 — 14.9 uymy
los tamafios de las amberlitas entre 0.3 — 1.2 mm. Todos los solidos fueron
secados a 120°C por 2 h antes de ser adicionados a la carga. La carga de
reaccion fue mantenida a 300°C durante 1 h antes de llegar a las condiciones de
reaccion con el objetivo de descomponer el precursor de molibdeno [12]. Las
reacciones se llevaron a cabo durante 4 h. Posteriormente, el reactor fue enfriado
con agua y los productos fueron cuantificados y caracterizados. El gas fue
venteado y cuantificado por balance de masa, el producto liquido fue caracterizado
por destilacion simulada (SIMDIS-GC) usando un cromatografo Agilent 7890
siguiendo la norma ASTM D7169 [37] con intervalos de temperatura definidos para
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las fracciones liquidas: nafta (Punto inicial de ebulliciébn (PIE) - 204°C), destilados
medios (204 - 371°C); aqui llamados solo como destilados, VGO (371 — 525°C) y
fondo de vacio (>525°C). Se determinaron el contenido de azufre en el producto
liguido mediante la norma ASTM D4294 [38] y el contenido de insolubles en
normal heptano (InC7). Esta ultima medida esta relacionada con el contenido de
asfaltenos, mediante la norma UOP614 [39]. Finalmente, la gravedad API (°API)
se determind siguiendo la norma ASTM D4052 [40].

El desempefio catalitico fue evaluado en términos de conversion del fondo de
vacio, rendimiento y selectividad. Estos ultimos fueron calculados de acuerdo a las
ecuaciones 2, 3y 4 respectivamente:

FV enla carga (%p/p)—FV en el producto (%p/p)

v (%p/p) = FV enla carga (%p/p) * 100 (2)
Y duct

RY (%p/p) - gfarge)z Z:(:*ezccc(zén * 100 (3)

sy (%p/p) _ RY (%p/p)—X enla carga (%p/p) + 100 (4)

FV enla carga (%p/p)—FV en el producto (%p/p)

Donde, RY significa el rendimiento hacia Y, y Y representa cada uno de los
productos: gases, soélidos y liquidos, asi como cada una de las fracciones
contenidas en el producto liquido; nafta, destilados y VGO. CV significa la
conversion del fondo de vacio y FV fondo de vacio, SY significa selectividad hacia
Y y X representa el contenido (%p/p) de cada una de las fracciones liquidas
presentes en la carga (Tabla.1. Caracterizacion del fondo de vacio, VGO y carga
(calculada)

); para los gases y sélidos X = 0.
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1.3 CARACTERIZACION DEL PRODUCTO SOLIDO DE REACCION

Los solidos fueron cuantificados por filtracion del producto liquido usando
diclorometano (Merck, = 99.0%) como solvente, la remocién completa de los
hidrocarburos adsorbidos en el producto solido se realizO mediante extraccion
soxhlet con diclorometano para asegurar una apropiada determinacion de los

rendimientos de cada producto.

Muestras de las amberlitas fueron sometidas a analisis termogravimétrico (TGA)
para determinar la estabilidad de este tipo de soélidos bajo las condiciones de
reaccion. El analisis se llevO a cabo en un analizador Discovery TGA (TA
Instruments). Los analisis se realizaron con una cantidad de muestra aprox. de 10
mg en flujo de nitrégeno (99.999 %, Lynde) de 50 cm*/min. Todas las rampas de
calentamiento fueron de 5°C/min. La primera rampa, considerada de secado, se
llevé hasta 120 °C y se mantuvo a esta temperatura durante 2 h. Luego se
realizaron dos rampas de calentamiento; primero hasta 175°C y se mantuvo
durante 2 h; posteriormente, se subié hasta 300°C y se mantuvo durante 1 h, esto
para simular los procesos de homogenizacién y descomposicion del precursor de
molibdeno, respectivamente. Por Ultimo, se subi6 hasta la temperatura de reaccién
(380°C, 400°C, 420°C) y se mantuvo durante 4 h. Al finalizar, el horno se apagé y
quedo bajo un flujo de nitrégeno para enfriar la muestra. La pérdida de peso en la
rampa de secado se asocio a la cantidad de humedad presente en cada muestra.
La pérdida de peso en las siguientes rampas se asocié a la estabilidad de las
muestras bajo condiciones de reaccion. Esta pérdida de masa fue considerada en
los rendimientos de coque obtenidos durante las reacciones, el porcentaje de
residuo solido indica la cantidad de amberlita que permanece remanente como

solido luego del TGA. Para calcular el contenido de coque se uso la ecuacion (5):

CQ (g9) = CR (g) — 1.6(g) * RS(%p/p)/100 ®)
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Donde CQ representa el coque que se gener6 durante a reaccion, CR representa
el coque recuperado de la reaccion, es decir, el que contiene al sélido adicionado.
El factor de 1.6 g representa la cantidad de amberlita agregada a la reaccion y RS
el porcentaje del residuo solido remanente de la amberlita luego del analisis TGA,
Tabla 4. En los casos donde se utilizaron arena o zeolitas el valor de RS fue igual
a 100. Para obtener mayor cantidad de amberlita tratada térmicamente, para
analizarla por XPS, se realiz6 el mismo procedimiento descrito para el analisis
TGA, pero en un horno més grande a las mismas condiciones de flujo y

temperatura.

Muestras seleccionadas del coque recuperado de los ensayos cataliticos fueron
analizadas por espectroscopia de emisién Optica con plasma de acoplamiento
inductivo (ICP-OES) para determinar la cantidad de metales presentes en ellos.
Un espectrémetro de plasma 6ptico OPTIMA 8300 fue utilizado siguiendo la norma
ASTM D5600 [41]. La concentracidon de metales, asi como la identificacion de las
especies quimicas presentes en la superficie de las muestras de coque
recuperado de las reacciones y de las amberlitas tratadas térmicamente, se
analizaron mediante espectroscopia fotoelectronica de rayos X (XPS) usando la
plataforma XPS/ISS/UPS-ACenteno (SPECS) ubicada en el laboratorio central de
ciencias de superficies, UIS (SurfLab-UIS). La plataforma esta provista con un
analizador PHOIBOS 150 2D-DLD. Las muestras fueron molidas y montadas con
cinta conductora de carbono en los portamuestras para realizar los andlisis. Se
empled una fuente monocromatica de Al Ka de rayos x (FOCUS 500) operada a
200 W y 12 kV con una presion en la camara de analisis del equipo de 1 x 10”7 Pa
aproximadamente. La energia de paso fue ajustada en 100 eV para grabar los
espectros generales y en 60 eV para los espectros de alta resolucion. La
compensacion de la carga superficial de las muestras fue controlada con una
pistola de inundacion de electrones (Flood Gun - FG 15/40-PS FG500) operada

entre 58 y 70 pA y entre 1 y 10 eV, para las muestras de coque recuperado, y en
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100 pA y 6 eV para las muestras de amberlitas tratadas térmicamente. La
evolucion de la carga superficial de las muestras fue verificada mediante la toma
de espectros de la region C 1s al inicio y al final de los andlisis. El analisis de los
datos se realiz6 con el programa CasaXPS. La energia de enlace de la especie C-
(C,H) a 284.8 eV [42], perteneciente al carbono de contaminacion adventicio, fue
utilizada como referencia para ajustar la escala de la energia de enlace de los

espectros.
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2. HIDROCRAQUEO DEL FONDO DE UN CRUDO PESADO COLOMBIANO
EMPLEANDO MOLIBDENO DISPERSO COMO CATALIZADOR Y
SOLIDOS ACIDOS COMO CO-CATALIZADORES

Primero, en el Anexo A, se presenta la evaluacion catalitica del molibdeno
disperso junto con la arena usada como blanco. Como conclusidon general,
algunas variaciones en conversion y selectividad fueron encontradas debidas a la
inclusién de la arena. Estas variaciones tendrian como posible causa la mayor
deposicion de molibdeno en el coque recuperado de las reacciones. Lo anterior
considerando que la fase activa del catalizador es el sulfuro de molibdeno, y una
segregacion de este entre la fase liquida y el coque recuperado podria tener
consecuencias en cuanto al desempefo global de la reaccién. En general, estas
variaciones pueden ser agrupadas en funcién del efecto de la temperatura.
Primero, cuando la temperatura no tuvo efecto, como con la selectividad hacia
destilados, al parecer esta fraccibn no fue afectada por el uso de la arena.
Segundo, cuando se tuvo un efecto constante con la variacion de la temperatura,
como con el ligero incremento en la selectividad hacia gases y la disminucion en la
selectividad hacia nafta, lo cual se atribuyd a una reduccién de actividad del
catalizador disperso en él liquido de reaccion, posiblemente por la mayor
deposicion de este sobre el coque recuperado [13, 19, 43]. Por ultimo, cuando la
variacion de la temperatura influyé en el desempefio de la reaccién, dentro de
estos estan la conversion, y selectividad hacia VGO y coque, lo anterior se
relacion6 con una mayor actividad del catalizador disperso sobre el coque formado
durante la reaccion, posiblemente por la mayor deposicion del catalizador sobre
este [15, 17, 31, 44]. Estas variaciones estarian influenciadas en mayor o menor
medida por las reacciones cataliticas o térmicas que dependen de la temperatura
[47].
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En el presente capitulo, se discuten los resultados de la evaluacion de los co-
catalizadores acidos y esté constituido por dos secciones: zeolitas y su evaluacién

catalitica, y amberlitas y su evaluacion catalitica.

2.1 ZEOLITAS Y SU EVALUACION CATALITICA

La presente seccion esta dedicada a discutir los resultados concernientes a la
caracterizacion de las zeolitas, los ensayos cataliticos empleando zeolitas junto al
molibdeno disperso, y las caracterizaciones del producto liquido y sélido. La
seccion estd conformada de cuatro subsecciones, caracterizacion de las zeolitas,
reactividad, selectividad hacia gases y coque, selectividad hacia productos
liquidos, calidad del producto liquido y caracterizacion del coque recuperado de

los ensayos cataliticos.

2.1.1Propiedades fisicoquimicas de las zeolitas. En el Anexo B se presenta la
evaluacion preliminar realizada con diferentes referencias de zeolitas, de la cuales
se seleccionaron las zeolitas ZSM5, MOR y Y para ser evaluadas como co-
catalizadores en el hidrocraqueo del fondo de vacio en todo el intervalo de
temperatura, 380, 400 y 420°C. Estas zeolitas corresponden a las estructuras MFI
(Zeolita ZSM5) [45], MOR (mordenita) [46] y FAU (faujasita Y) [47]. La Tabla.1
presenta la caracterizacion textural y de acidez de las zeolitas. Las isotermas de
adsorcion-desorcion de nitrégeno de las zeolitas se presentan en el Anexo D. En
las isotermas se obtuvo alta adsorciébn de nitrbgeno a muy bajas presiones
indicando la presencia de microporos (Dp < 20 A), correspondientes a isotermas
tipo | [48]. Los resultados de distribucion de tamafio de microporo presentados en
la Tabla.1, muestran que las zeolitas ZSM5 y MOR tienen tamafios de microporo
de 9.0y 9.3 A, respectivamente, lo cual indica que tienen una distribucién estrecha
de microporos y que sus isotermas son del tipo | (a) (Dp < 10 A), mientras que
para la zeolita Y el tamafio de microporo fue mas grande, 12.5 A; y corresponde a
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una isoterma tipo | (b) [48]. La isoterma de la zeolita Y mostré un incremento en la
adsorcién de nitrdgeno a media y alta presion relativa, asociado a la presencia de
una histéresis tipo H3 [48]. Esto indica la presencia de mesoporos tipo rendija. Por
otro lado, las zeolitas ZSM5 y MOR no exhibieron bucles de histéresis apreciables
por lo cual no poseerian mesoporos. Por lo anterior, los valores de area externa y
volumen externo son altos para la zeolita Y en comparacion con las demés

zeolitas (Tabla.1).

La Tabla.1 también muestra que la acidez total de las zeolitas siguié el orden:
ZSM5 (746 pmol/g) > MOR (380 umol/g) > Y (125 umol/g). Esta tendencia fue
opuesta a la observada para el area superficial y los volimenes de micro- y
mesoporos. La densidad de sitios acidos para las tres referencias de zeolitas fue
proporcional a la acidez total. En cuanto a la distincion entre sitios acidos Brénsted
y Lewis, la suma de ambos a 120°C, fue similar a la acidez total obtenida por NH3-
TPD para las tres zeolitas. A 300°C se observé una reduccion en los dos tipos de
sitios acidos para las tres zeolitas, la reduccion de sitios acidos siguié el orden:
MOR (35%) > ZSM5 (28%) > Y (9%). A 500°C, los materiales no mostraron sitios
acidos con una fortaleza tal que la piridina se mantenga adsorbida, por lo cual los
resultados fueron iguales a cero. En la tabla, se observa que las cantidades de
sitios acidos de Bronsted fueron proporcionales a la acidez total de las zeolitas
(NH3-TPD), siguiendo el orden: ZSM5 (664 umol/g) > MOR (350 umol/g) > Y (65,1
pumol/g), mientras que la cantidad de sitios de Lewis sigui6 el orden: MOR (50,5
pmol/g) > ZSM5 (36,3 pmol/g) > Y (22,1 pmol/g).
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Tabla.l. Caracterizacion de las zeolitas (ZSM5, MOR y Y)

Propiedad ZSM5 MOR Y
Area superficial DFT (m?g) 645 815 929
Area microporosa DFT(m?/g) 642 809 886
Area externa DFT(m?g) 2.4 5.7 43.1
Volumen microporoso DFT(cm®/g) 0.15 0.19 0.27
Tamafio promedio de microporo DFT(A) 9.0 9.3 12.5
Volumen externo DFT (cm®/g) 0.02 0.07 0.16
NHz-TPD (umol NH3/g) 746 380 125

Densidad de sitios acidos

(umol NHa/m?) 1.16 0.47 0.14

IR-Piridina (umol/g)

Bronsted 664 350 65.1
120°C

Lewis 36.3 50.5 22.1

Bronsted 486 217 59.0
300°C

Lewis 17.3 42.4 20.0

Bronsted 0 0 0
500°C

Lewis 0 0 0

En general, la zeolita Y presentd una estructura mas abierta y accesible hacia los
sitios &cidos (microporos), y, adicionalmente, cuenta con mesoporos que pueden
facilitar la accesibilidad desde la zona externa hacia el interior de la zeolita [49—
51]. Por otro lado, esta zeolita present6 la menor cantidad de sitios acidos, lo cual
llevaria a tener una estructura microporosa con menor actividad catalitica [11, 21].
El caso opuesto a la zeolita Y fue la zeolita ZSM5, mientras que la zeolita MOR

presento valores intermedios entre las zeolitas ZSM5y Y.

2.1.2Reactividad. La Figura 1 muestra la conversion del fondo de vacio en
funcidén de la temperatura de reaccion empleando molibdeno disperso, molibdeno
disperso con arena y molibdeno disperso con zeolitas. La conversion para las tres
zeolitas fue muy similar entre ellas a todas las temperaturas; con valores promedio
de: 34.1, 60.4 y 78.6 %p/p, a 380, 400 y 420°C, respectivamente. Lo anterior
sugiere un efecto minimo de las diferencias texturales y acidas de las zeolitas,

(Tabla.1), sobre la conversion del fondo de vacio. No obstante, la conversion de
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las zeolitas tuvo diferencias con la arena y con el molibdeno disperso. Entre 380 y
400°C, la conversion con las zeolitas estuvo en medio de los valores obtenidos
con el molibdeno disperso y el molibdeno disperso con arena; 31.5 y 40.5 %p/p,
respectivamente a 380°C; y 64.2 y 56.6 %p/p, respectivamente a 400°C. Es decir,
con la presencia de las zeolitas se encontré un comportamiento intermedio entre
ambas reacciones de referencia, a 380 y 400°C, lo cual indica que tuvieron
caracteristicas de ambos sistemas cataliticos. Esto podria derivar en un
comportamiento similar en el analisis de selectividades. Por otro lado, a 420°C la
conversion con las zeolitas fue mas alta que las obtenidas con el molibdeno
disperso y el molibdeno disperso con arena, 75.3 'y 70.7 %p/p, respectivamente, lo
cual sugiere un efecto aditivo del craqueo catalitico por los sitios acidos de las
zeolitas, junto con el craqueo térmico obtenido a esta temperatura. Sin embargo,
para que esto fuese posible, la conversion debié darse sobre o cerca de la
superficie de las zeolitas, ya que no se encontraron diferencias en la conversién

entre ellas.

Figura 1. Conversion del fondo de vacio en funcion de la temperatura de
reaccion empleando molibdeno disperso (Mo), Mo con arenay Mo con
zeolitas: ZSM5, MOR y Y. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena o

zeolitas).
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La Figura 2 presenta los rendimientos de coque, gases y liquidos en funcién de la

temperatura de reaccion empleando molibdeno disperso con zeolitas. Se resalta
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que los rendimientos fueron muy similares para las zeolitas a 380°C y 400°C. No
obstante, a 420°C se encontrd una reduccion en el rendimiento de liquidos con el
siguiente orden: Y (84.9 %p/p) > MOR (83.5 %p/p) > ZSM5 (81.3 %p/p), que
corresponde al mismo orden del tamafio de microporo e inverso al orden de acidez
total, Tabla.1l. Esto podria estar asociado con la difusion y craqueo de
hidrocarburos hacia el interior de las zeolitas, lo cual ubicaria la conversion de la
fraccion liquida, hacia gases y coque, en el segundo régimen cinético, es decir,
con difusion significativa en los poros, de acuerdo con la clasificacion dada por
Satterfield [52]. Esto significa que la velocidad de reaccion observada dependeria
tanto de las limitaciones difusionales como de la constante cinética. En este caso
en particular, la mayor conversion de liquidos hacia gases y coque, a 420°C, se
obtuvo con la zeolita ZSM5 debido a su menor tamafio de poro asi como a su

mayor acidez total.

Los rendimientos de liquidos con las zeolitas fueron mas bajos que los obtenidos
con el molibdeno disperso; 97.6, 93.8 y 89.9 %p/p, y con el molibdeno disperso
con arena, 96.8, 94.2, y 86.8 %p/p, a 380, 400 y 420°C, respectivamente.
Mostrando mayor selectividad hacia subproductos al emplear las zeolitas,
especialmente gases. Los rendimientos hacia productos liquidos, es decir, la suma
de los rendimientos de VGO, destilados y nafta, al emplear las zeolitas fueron:
39.4, 59,1y 65.1 %p/p a 380, 400 y 420°C, respectivamente (Anexo C), los cuales
corresponden al promedio entre las tres zeolitas. En comparacién con los
rendimientos de productos liquidos del molibdeno disperso; 39.6, 63.5 y 69.0 %p/p
a las mismas temperaturas (Anexo A), los obtenidos con las zeolitas fueron mas
bajos en todo el intervalo de temperatura. Estos resultados son contrarios a los
reportados en la literatura [18], donde se asoci6 el uso de zeolitas junto con
molibdeno disperso a un incremento en el rendimiento de productos liquidos. Esta
diferencia se podria atribuir principalmente al tipo de carga empleada en el
presente trabajo, que correspondié al fondo de un crudo extrapesado colombiano,

mientras que en la patente citada [18], se usé el fondo de un crudo medio arabe, el
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cual por ser mas liviano, podria tener una menor tendencia a la formacion de
subproductos. Esto puede indicar que el uso de zeolitas, junto con molibdeno

disperso, estaria limitado a cargas mas livianas.

Figura 2. Rendimientos de coque, gases, liquidos y consumo de hidrégeno,
en funcion de la temperatura de reaccién empleando molibdeno disperso
con zeolitas: ZSM5 (a), MOR (b) y Y (c). (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p

zeolitas).
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El consumo de hidrégeno fue similar para las zeolitas a las tres temperaturas de
reaccion, y presentd un incremento progresivo a medida que se incrementd la
temperatura de reaccion; comportamiento similar al visto con la arena (Anexo A).
Aunque, los consumos obtenidos con las zeolitas fueron menores que los
obtenidos con la arena, 307, 345, y 378 mmol de H, (380, 400 y 420°C). El mayor
o menor consumo de hidrogeno puede tener diversas causas como: reacciones de
hidrogenacion de aromaticos y olefinas, hidrogendlisis, remocion de metales, asi
como supresion de la formacién de coque [11]. Entonces, aunque se tengan
diferencias en el consumo, este puede ser un efecto global de la reaccion, por lo

cual no es sencillo asignar una causa principal para esto.

2.1.3Selectividad hacia gases y coque. Las selectividades hacia gases y coque,
en funcion de la temperatura de reaccién, empleando molibdeno disperso,
molibdeno disperso con arena y molibdeno disperso con las zeolitas se presentan
en la Figura 3. Se observaron diferencias en la selectividad hacia gases entre las
zeolitas. La selectividad mas alta fue obtenida con la ZSM5; 14.9, 12.7 y 18 %p/p,
mientras que la zeolita Y tuvo la selectividad mas baja, 11.2, 10.4 y 12.0 %p/p, a
380, 400 y 420°C, respectivamente. Esta tendencia podria relacionarse con las
diferencias de acidez entre las zeolitas, asi como con el tamafio de poro.
Recordando que la zeolita ZSM5 present6 la mayor acidez, asi como el menor
tamafio de poro (Tabla.1l), este comportamiento podria indicar que el régimen de
la reaccidn se encuentra en la zona con difusion significativa en los poros [52]
indicando que la actividad catalitica de los sitios &cidos, como la limitacion
difusional dentro de los poros, tuvieron influencia sobre la selectividad hacia gases
en todo el intervalo de temperatura. Por otro lado, la selectividad hacia gases para
las zeolitas; 12.9, 11.5, y 14.6 %p/p, como promedio entre las tres zeolitas, fue
mas alta que la obtenida con el molibdeno disperso; 6.0, 7.1, y 8.9 %p/p, y con el
molibdeno disperso con arena, 7.3, 9.1y 11.2 %pl/p, lo cual fue independiente de
la temperatura de reaccion, Figura 3 (a). Lo anterior indica un efecto aditivo, en la

selectividad hacia gases, debido a la presencia de los sitios acidos de las zeolitas,
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junto con la formacion de gases generados por las reacciones de hidrocraqueo.
Las zeolitas son conocidas por generar gases por craqueo catalitico via la
formacion de carbocationes [21], mecanismo diferente al del craqueo térmico que
se da por la produccion de radicales libres [21]. A 380°C, la selectividad hacia
gases fue alta en comparacion con la baja conversion que se obtuvo a esta
temperatura, lo cual podria indicar una menor difusién de reactivos y productos
ocasionada por una mayor viscosidad del liquido de reaccion (menor cantidad de
hidrocarburos liquidos pequefios) a esta temperatura, favoreciendo la formacién
de gases. Lo anterior, teniendo en cuenta que una mayor viscosidad puede reducir
el factor de eficacia (n) [53, 54] de la reaccion; el cual se define como la relacién
entre la velocidad de reaccion observada sobre la velocidad de reaccion que se

tendria sin la presencia de limitaciones difusionales en los poros [52].

La selectividad hacia coque para las tres zeolitas fue similar entre ellas en cada
temperatura de reacciéon (Figura 3 (b)). De la Figura 3 (b), se puede mencionar
que la selectividad hacia coque a 380°C fue mayor, 3.6 %p/p, mientras que a 400
y a 420°C fueron similares; 3.1 y 10.6 %p/p, respectivamente, a las obtenidas con
la arena; 2.0, 3.1y 10.8 %p/p. El incremento a 380°C puede estar relacionado con
los sitios acidos de las zeolitas, los cuales por diferentes rutas, que incluyen pasos
de alquilacién, ciclizacién, isomerizaciéon y transferencia de hidrégeno, llevan a la
condensacion de aromaticos e hidrocarburos complejos en coque [29]. Por
ejemplo, durante el mejoramiento parcial de bitumen con Mo/ZSM5 en atmosfera
de metano a 400°C, He et al [55] encontraron que la presencia de la zeolita
incrementd el rendimiento de coque con y sin la presencia del molibdeno
soportado y que la incorporacién del molibdeno sobre la zeolita redujo la formacion
de coque, pero sin suprimirla. La mayor selectividad hacia coque a 380°C podria
estar relacionada con la mayor selectividad hacia gases obtenida bajo la misma
temperatura. Esto indicaria que ambas fracciones se ven favorecidas a baja
temperatura por un liquido de reaccién mas viscoso y voluminoso en comparacion

con las demas temperaturas de reaccion.
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Figura 3. Selectividad hacia gases (a) y coque (b), en funcion de la
temperatura de reaccién, empleando molibdeno disperso (Mo), Mo con arena
y Mo con zeolitas: ZSM5, MOR y Y. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena

0 zeolitas).
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2.1.4 Selectividad hacia productos liquidos. La Figura 4 muestra la selectividad
hacia VGO (a), destilados (b) y nafta (c) empleando molibdeno disperso,
molibdeno disperso con arena y molibdeno disperso con zeolitas. Las
selectividades hacia VGO con las zeolitas fueron similares entre ellas; con valores
promedio de: 31.9, 24.5y 9.8 %p/p a 380, 400 y 420°C, respectivamente, A pesar
de las diferencias en acidez total y tamafio de poro de cada zeolita, Tabla.1, no se
encontraron diferencias en la selectividad hacia VGO. Una situacion semejante fue
observada con la conversiéon del fondo de vacio en la Figura 1, en donde los
resultados entre las tres zeolitas fueron similares. Entonces, la conversion de
estas dos fracciones pesadas; fondo de vacio y VGO, se podrian ubicar en el

tercer régimen de reaccién definido por Satterfield [52]; es decir, donde la
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transferencia de masa desde el medio hacia la superficie externa del catalizador
es la que controla la reaccion. Debido al gran tamafio de los hidrocarburos
presentes en las fracciones de VGO y fondo de vacio, estos no pueden ingresar o
difundirse a través de los poros de las zeolitas, por lo cual las propiedades
texturales y acidas de las zeolitas no mostraron diferencias en los resultados, dado
que en este régimen la reaccion se daria cerca o en la superficie externa del
catalizador [52]. Comparativamente, la selectividad hacia VGO con las zeolitas fue
cercana a la obtenida con el molibdeno disperso; 34.4, 26.8, y 12.3 %p/p, a 380,
400 y 420 °C, respectivamente. Por otro lado, con la arena se tuvieron diferencias
a 380 y 400°C , cuyos valores fueron de 40.0 y 29.2 %pl/p, respectivamente,
mientras que a 420°C fue similar, 11.3 %p/p. Considerando que la actividad se
estaria dando cerca o en la superficie del catalizador, las diferencias con la arena
podrian estar influenciadas, por ejemplo, por dos aspectos; primero, por una
mayor o menor deposicion del sulfuro de molibdeno en el coque recuperado de los
ensayos catalitico, tal como se encontrd en la evaluacién de la arena, Anexo A;
segundo, por posibles reacciones cataliticas en la superficie externa o boca de

poro de las zeolitas [56, 57].
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Figura 4. Selectividad hacia VGO (a), destilados (b) y nafta (c), en funcién de
la temperatura de reaccion, empleando molibdeno disperso (Mo), Mo con
arenay Mo con zeolitas: ZSM5, MOR y Y. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p
arena o zeolitas).
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La selectividad hacia destilados exhibida por las zeolitas (Figura 4 (b)) fue similar
entre ellas en todo el intervalo de temperatura, con valores medios de: 37.3,43.6 y
41.7 %p/p a 380, 400 y 420°C, respectivamente. A 420°C la selectividad con las
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zeolitas fue menor que las obtenidas con el molibdeno disperso y el molibdeno
disperso con arena, 46.6 y 45.4 %p/p, respectivamente. Esto indicaria que parte
de los destilados se pudieron haber difundido y craqueado al interior de las
zeolitas. Es decir, con el aumento de la temperatura, la difusividad de una parte de
los destilados se incrementaria al igual que la constante cinética, lo cual podria
ubicar el régimen cinético en difusion significativa en los poros [52]. No obstante,
las diferencias en selectividad entre las zeolitas fueron marginales, por lo cual el
efecto de difusion podria considerarse menor, pero suficiente para reducir la
selectividad en comparacion con el molibdeno disperso y el molibdeno disperso

con arena.

Por dltimo, la selectividad hacia nafta encontrada con las zeolitas fue semejante
entre ellas a las tres temperaturas de reacciéon, 380, 400 y 420°C, con valores
medios de 14.3, 17.3 y 23.2 %p/p, respectivamente (Figura 4 (c)). Con las zeolitas
se obtuvo un leve incremento en la selectividad hacia nafta a 420°C, en
comparacion con la selectividad encontrada con la arena, 21.3 %p/p, a la misma
temperatura. Esto puede estar relacionado con la menor selectividad hacia
destilados encontrada con las zeolitas a esta temperatura, considerando que el
craqueo de destilados por zeolitas puede llevar a la formacion de nafta y gases
[11]. Adicionalmente, se ha reportado que el uso de zeolitas USY incrementa los
rendimientos de aromaticos livianos (nafta) durante el mejoramiento catalitico de

alquitran gaseoso [58].

2.1.5Calidad del producto liquido. La Figura 5 presenta la concentracién de
azufre (%p/p) (a), InC7 (%p/p) (b) y °API (c) en el producto liquido, empleando
molibdeno disperso, molibdeno disperso con arena y molibdeno disperso con
zeolitas. El contenido de azufre en el producto liquido fue similar en todo el
intervalo de temperatura para las tres zeolitas; con valores promedio de: 4.3, 3.5y
1.7 %p/p a 380, 400 y 420°C, respectivamente. Esto estaria relacionado con la
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conversion obtenida con las zeolitas, las cuales también fueron similares entre
ellas en todo el intervalo de temperatura, Figura 1. Lo anterior coincide con lo
reportado en la literatura, donde la remocion del azufre del producto liquido esta
relacionado con la conversion del fondo de vacio durante el hidrocraqueo en fase
dispersa [13]. El contenido de azufre, empleando zeolitas, tuvo ligeras diferencias
con los resultados obtenidos con el molibdeno disperso; 3.9, 2.5y 1.7 %p/p a 380,
400 y 420°C, respectivamente. Esto se puede relacionar con las diferencias en
conversion encontradas entre el molibdeno disperso y el molibdeno disperso con
zeolitas, Figura 1. Lo mismo se podria decir de los resultados obtenidos con la
arena a 380 y 400°C, 3.6 y 3.3 %p/p, respectivamente. Mientras que a 420°C, el
contenido de azufre en el producto liquido, obtenido con la arena, fue alto, 3.3
%p/p, en comparacion con el obtenido con las zeolitas. Al parecer la diferencia en
conversion a esta temperatura, 7.9 %p/p (Figura 1), entre la arena y las zeolitas,

derivé en este resultado.

Por otra parte, el contenido de insolubles en el producto liquido con las zeolitas fue
similar entre ellas en todo el intervalo de temperatura, con valores medios de:
15.9, 124 y 5.6 %p/p a 380, 400 y 420°C, respectivamente. El contenido de
insolubles o asfaltenos también tuvo relacion con la conversion; a mayor
conversion se obtuvo un menor contenido de asfaltenos, los cuales se pueden
transformar a productos liquidos o coque [31]. Como se observo en la Figura 1,
entre las zeolitas no se tuvieron diferencias en la conversiéon, por lo cual los
resultados de insolubles serian coherentes con los resultados de conversion. En
comparacion con los contenidos de insolubles obtenidos con la arena; 16.1, 11.6 y
5.9 %p/p (380, 400 y 420°C), estos fueron similares, al igual que los obtenidos con
el molibdeno disperso a 380 y 400°C, 15.2 y 13.0 %p/p, respectivamente. A
420°C, el contenido de insolubles con las zeolitas, fue ligeramente menor al
obtenido con el molibdeno disperso, 7.9 %p/p. Esta diferencia puede estar

relacionada con una mayor selectividad hacia coque encontrada con las zeolitas,
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en comparacion con el molibdeno disperso (Figura 3 (a)), posiblemente el
contenido de asfaltenos se redujo porque estos se transformaron en coque.

Figura 5. Concentracion de azufre (%p/p) (a), INC7 (%p/p) (b) y °API (c) del
producto liquido, en funcion de la temperatura de reacciéon, empleando
molibdeno disperso (Mo), Mo con arenay Mo con zeolitas: ZSM5, MOR y Y.
(13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena o zeolitas).
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Finalmente, la gravedad API del producto liquido, obtenida con las zeolitas, fue
similar a las tres temperaturas de reaccion; con valores promedio de: 6.6, 11.5y
16.3 °API. La gravedad API se incrementdé en funcién de la temperatura de
reaccion, similar a lo observado con la conversion, Figura 1. Lo anterior coincide
con el hecho que la gravedad API se puede relacionar con el incremento en las
reacciones de hidrocraqueo [59]. En comparacion con los resultados obtenidos
con el molibdeno disperso; 7.4, 13.9 y 16.7 °API, y con el molibdeno disperso con
arena; 6.7, 10.3 y 14.3 a 380, 400 y 420°C, respectivamente, se tienen algunas
diferencias con los resultados obtenidos con las zeolitas. Tales diferencias se
atribuyen a los cambios en conversién obtenidos con éstas. Adicionalmente, la
gravedad API puede ser influenciada por la distribucion de productos liquidos, en
tal caso, la selectividad hacia nafta podria influir sobre estos resultados,

considerando que es el producto liquido con la mayor gravedad API.

2.1.6 Caracterizacion del coque recuperado de los ensayos cataliticos. La
Figura 6 presenta los contenidos de molibdeno (a) y vanadio (b), en mg, en el
coque recuperado de los ensayos cataliticos en funcién de la temperatura cuando
se usaron: molibdeno disperso, molibdeno disperso con arena y molibdeno
disperso con zeolita Y. Una sola zeolita fue elegida para la caracterizacion del
sélido recuperado de la reaccién, teniendo en cuenta que, en general, los
resultados de reactividad de las mismas fueron semejantes. Con la presencia de la
zeolita Y, el contenido de molibdeno en el coque recuperado de la reaccion fue
menor al obtenido con la arena, independientemente de la temperatura de
reaccion. Lo anterior fue mas relevante a 380°C, donde el contenido de molibdeno
para la zeolita Y tuvo una gran diferencia con el valor obtenido con la arena,
estando incluso por debajo del contenido presente el coque recuperado usando
solo molibdeno disperso. Un menor contenido de molibdeno en el producto sélido
a 380°C podria estar influenciado por la mayor selectividad hacia coque
encontrada con las zeolitas a esta temperatura, 3.6 %p/p, Figura 3 (b). Aunque,

se podria decir que este valor es bajo en comparacion con lo esperado. Se ha
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reportado que el uso de coque pre-adicionado en la carga, durante reacciones de
hidrocraqueo usando molibdeno disperso, favorece la retencion de metales como:
el vanadio presente en la carga; y el molibdeno usado como catalizador, los
cuales, luego de la reaccion se pueden recuperar del coque adicionado [16].
Teniendo en cuenta los resultados obtenidos, se puede decir que la presencia de
arena o0 zeolitas durante las reacciones favoreci® un mayor contenido de
molibdeno en el coque recuperado. Por otro lado, la mayor o menor concentracion
de molibdeno en el coque recuperado, entre la arena y las zeolitas, puede estar
relacionada con varios factores. Se ha reportado que durante el analisis del coque
recuperado del hidrocraqueo de fondo de vacio, usando molibdeno disperso y un
catalizador de FCC, sulfuro de molibdeno fue encontrado sobre la superficie del
catalizador de FCC, aunque una mayor cantidad de sulfuro se hall6 en camulos de
coque depositados sobre la superficie del catalizador de FCC [2]. En relacion a lo
anterior, se ha reportado que hidrocarburos complejos, como las resinas y los
asfaltenos, pueden tener una fuerte adsorcién con los sulfuros metalicos en
reacciones de hidrocraqueo en comparacion con otros tipos de compuestos en la
carga [11]. En cuanto a los asfaltenos, se ha reportado que pueden formar
sedimentos y precipitar debido al desarrollo de las reacciones de hidrocraqueo, las
cuales reducen la solubilidad de estos en el producto convertido [31, 60]. Ademas,
se ha reportado que los asfaltenos se pueden adherir fuertemente a diversos tipos
de superficies, particularmente éxidos como silice y alimina; tanto la adhesion de
agregados como la adsorcién de compuestos moleculares, contribuyen al total de
los asfaltenos retenidos en una superficie dada [61]. Entonces, se podria decir que
el contenido de molibdeno en el coque recuperado puede estar asociado a una
deposicion directa del sulfuro de molibdeno sobre la superficie del soélido
adicionado, en este caso arena 0 zeolitas, y también puede estar asociado a
estructuras complejas como los asfaltenos, que se pueden depositar sobre la
superficie de los sélidos mediante cambios en las propiedades del producto liquido

o mediante adhesion o adsorcion de estos sobre la superficie de los sélidos. En
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conjunto, las posibles variaciones habrian permito retener una mayor cantidad de

molibdeno en el coque recuperado al emplear arena que zeolitas.

Figura 6. Contenido (mg) de molibdeno (a) y vanadio (b) en el coque
recuperado de los ensayos cataliticos, en funcién de la temperatura,
empleando molibdeno disperso (Mo), Mo con arena y Mo con zeolita Y. (13.8
MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena o zeolita Y).
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En el caso del vanadio (Figura 6 (b)), se observé que su contenido en el producto
sélido, empleando zeolita Y, fue similar al obtenido con la arena, siendo un poco
mas alto a 420°C. Una mayor conversion del fondo de vacio obtenida con la
zeolita Y, 78.4 %p/p, en comparacion a la obtenida con la arena, 70.7 %p/p
(Figura 1), posiblemente llevd a este resultado. La presencia tanto de la arena
como de la zeolita Y permitieron retener mayor cantidad de este metal

contaminante en el coque recuperado comparado cuando solo se usé el
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molibdeno disperso. Lo anterior coincide con lo reportado en la literatura, donde la
adicion de coque en la carga permitio retener mayor cantidad de vanadio en el

coque recuperado luego de la reaccion [16].

La Tabla.2 presenta la cuantificacion elemental realizada por XPS de la superficie
del coque recuperado de los ensayos cataliticos empleando molibdeno disperso
con zeolita Y. Se encontré que la relacién Mo/V en superficie fue menor que la
relacion masica (ICP-OES) en el coque recuperado en todo el intervalo de
temperatura. Lo mismo se encontrd al emplear la arena (Anexo A). Se conoce que
durante las reacciones de hidrocraqueo, el vanadio es removido de la carga en
forma de sulfuros, y que estos se depositan sobre la superficie de los
catalizadores soportados [11, 54, 62, 63]. Por lo cual, el uso de la relacion Mo/V
podria dar indicios del comportamiento del sulfuro de molibdeno en cuanto a su
deposicion en el coque recuperado. La relacibn Mo/V se puede ver como una
concentracion relativa del molibdeno en funcién del contenido de vanadio. La
Figura 7 presenta la relacion Mo/V en superficie del coque recuperado de las
reacciones, empleando molibdeno disperso, molibdeno disperso con arena y
molibdeno disperso con zeolita Y. Se observd que las relaciones Mo/V en
superficie, para las muestras obtenidas con la zeolita Y y con la arena, estuvieron
por debajo de la relacion hallada con el molibdeno disperso. Esto podria indicar
que la presencia de solidos; zeolitas o arena, desfavorece la concentracion de
molibdeno en la superficie del coque recuperado. A 380°C, la relacion Mo/V de la
zeolita Y fue menor que la obtenida con la arena, lo cual fue semejante a lo
presentado en la Figura 6 (a), donde el contenido de molibdeno en el coque

recuperado también fue mas bajo.
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Tabla.2. Cuantificacion elemental por XPS del coque recuperado de los
ensayos cataliticos, empleando molibdeno disperso con zeolita Y.

Concentraciones

(%p/p) Y-380°C Y-400°C Y-420°C
C 76.2 87.0 87.2
20.4 10.5 10.3
S 0.4 0.9 0.9
Mo 0.003 0.020 0.018
\% 0.045 0.092 0.068
Ni 0.041 0.033 0.022
Fe 0.145 0.077 0.062
Si 24 1.0 11
Al 0.30 0.18 0.14
Cl 0.10 0.22 0.17
=
C/O (p/p)(Superficie) 3.7 8.3 8.5
Mo/V (p/p)(Superficie) 0.06 0.22 0.26
Mo/V (p/p)(Masica) 0.34 0.77 0.52

Por otro lado, la relacién C/O de los solidos recuperados aumenté en funcién de la
temperatura de reaccion (Tabla.2), mostrando menor nivel de oxidacion del coque
a 420°C, semejante a lo visto con la arena (Anexo A), lo que indica la presencia de

coque con mayor caracter grafitico

Figura 7. Relacion Mo/V en la superficie del coque recuperado, en funcion de
la temperatura de reaccion, empleando molibdeno disperso (Mo), Mo con
arenay Mo con zeolita Y. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena o zeolita

Y).
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La Figura 8 presenta los espectros XPS del carbono C 1s (a) y el azufre S 2p (b)
del coque recuperado de los ensayos catalitico en funcion de la temperatura
empleando molibdeno disperso con zeolita Y. Se puede mencionar que hubo una
disminucién del area concerniente a los enlaces carbono-oxigeno (C-O/C=0) [42,
64—66], en funcion de la temperatura de reaccion mostrando que a 380°C se
obtuvo un coque més amorfo sin la presencia del satélite del doble enlace C=C, y
con mas defectos que corresponden a grupos funcionales oxigenados [29, 67, 68],
mientras que a 420°C se obtuvo una estructura mas ordenada y poliaromatica con
presencia de coque grafitico [29, 66]. Lo anterior fue similar a lo encontrado con la
arena (Anexo A). La Figura 8 (b) muestra que conforme la temperatura de
reaccion subio, el pico de la especie C-S-C, con energia de enlace alrededor de
164,1 eV (S 2pasp) [42][69], y relacionada con anillos de tiofeno, fue mas alta. Lo
anterior sugiere que con el incremento de temperatura existe una mayor presencia
de anillos de tiofeno dentro de la estructura del coque. Por otro lado, la especie de
sulfato puede estar relacionado con el hierro y niquel presentes en las muestras
[42, 70, 71], Anexo F. Por ultimo, en el Anexo F se presentan los espectros para el
molibdeno y el vanadio, indicando que estos podrian estar como MoO3 y V205
respectivamente [42, 72—75].
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Figura 8. Espectros XPS de las regiones C 1s (a) y S 2p (b) del coque
recuperado, en funcion de la temperatura de reaccion, empleando molibdeno
disperso con zeolita Y. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p zeolita Y).
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Como conclusiones generales de la evaluacibn de las zeolitas como co-
catalizadores, se puede decir, que las diferencias en las propiedades texturales y
acidas de las zeolitas tuvieron poca influencia en el desempefio catalitico durante
las reacciones de hidrocraqueo del fondo de vacio, llevando a que los resultados,
entre las tres zeolitas evaluadas fueran practicamente los mismos. Esto
probablemente fue causado por la limitada difusién de los hidrocarburos presentes
en la carga hacia el interior de sus poros. La principal diferencia hallada entre los
resultados de las zeolitas se encontré en la selectividad hacia gases, donde la
mayor selectividad, en todo el intervalo de temperatura, estuvo asociada a la
zeolita ZSM5, la cual presentd la mayor cantidad de sitios &cidos y menor tamafio
de poro. Este comportamiento se asocié al efecto combinado de ambas
propiedades, indicando que el resultado fue dependiente tanto de las limitaciones

difusionales como de la actividad intrinseca de las zeolitas.

Comparativamente con los resultados obtenidos de las reacciones de referencia,

molibdeno disperso y molibdeno disperso con arena, se puede mencionar que el
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comportamiento de las zeolitas estuvo cerca o en medio de los resultados
obtenidos con las reacciones de referencia. Es decir, compartiendo caracteristicas
de usar solo el molibdeno disperso o usarlo junto a un soélido inerte como la arena.
De las diferencias encontradas entre estos dos comportamientos, es decir, por la
presencia de los sitios acidos de las zeolitas, se puede mencionar que a 420°C se
obtuvo una leve disminucion de la selectividad hacia destilados, la cual se asoci6 a
un leve incremento en la selectividad a nafta. En este caso, se puede decir que los
sitios acidos de las zeolitas influyeron en el desempefio de la reaccion, y que la
presencia de los microporos limité este comportamiento y solo se observé a la
temperatura mas alta. Adicionalmente, se encontré6 mayor selectividad hacia gases
con el uso de las zeolitas, lo cual se puede considerar como un efecto aditivo del
cragueo catalitico de las zeolitas al craqueo térmico experimentado durante la

reaccion.

Por otro lado, se encontraron efectos similares por la adicion de los solidos, arena
y zeolitas, como el incremento en la selectividad hacia coque a 420°C, lo cual
indica que los solidos pueden actuar como semillas para la formacion de coque a
esta temperatura. También se encontrd, que la presencia de los soélidos puede
favorecer una mayor deposicion de molibdeno, que proviene del catalizador, y de
vanadio, que proviene de la carga de reaccion, en el coque recuperado de las
reacciones. Lo anterior estuvo asociado a una menor relacion de Mo/V en la
superficie del coque recuperado. El contenido de sulfuro de molibdeno, en el
coque recuperado y en la superficie de este podria tener influencia sobre el
desempefio de la reaccion dado que es la fase activa en las reacciones de
hidrocraqueo. También se encontré que el coque recuperado a 380°C es mas
amorfo, mientras que a 420°C se puede tener una estructura mas ordenada,

poliaroméatica y con mayor caracter grafitico.
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Por ultimo, el empleo de zeolitas junto con el molibdeno disperso derivd en
mayores rendimientos de gases y coque en detrimento del rendimiento de
productos liquidos; VGO, destilados y nafta; comparados con los obtenidos
usando solo molibdeno disperso. Por lo tanto, las zeolitas como co-catalizadores
no permitieron mejorar el desempeio del hidrocraqueo en fase dispersa del fondo
del crudo extrapesado usado en el presente trabajo.
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2.2 AMBERLITAS Y SU EVALUACION CATALITICA

En la presente seccion, se discuten los resultados concernientes a la
caracterizacion de las amberlitas, los ensayos cataliticos realizados con estos
sélidos junto con molibdeno disperso y las caracterizaciones de los productos de
estas reacciones. La seccion esta conformada de cuatro subsecciones:
propiedades fisicoquimicas de las amberlitas, reactividad, selectividad hacia gases
y coque, selectividad hacia productos liquidos, calidad del producto liquido y

caracterizacion del coque recuperado de los ensayos cataliticos.

2.2.1Propiedades fisicoquimicas de las amberlitas. La Tabla.3 presenta las
propiedades texturales; derivadas de las isotermas de adsorcion-desorcion
mostradas en el Anexo E; y la acidez total de las amberlitas; AMB15, AMB35 y
AMB36, evaluadas en las pruebas cataliticas. Las isotermas de adsorcion-
desorcién fueron del tipo IV (a) y exhibieron bucles de histéresis tipo H1 [48]. Esto
altimo indica que son solidos mesoporosos y presentan poros con geometria
cilindrica [52, 76—78]. Las amberlitas AMB15 y AMB35 tuvieron areas superficiales
BET (A-BET) similares; 39.7 y 39.9 m2/g, respectivamente, mientras la amberlita
AMB36 tuvo un A-BET casi de la mitad, 22.3 m2/g, de las deméas amberlitas. En
cuanto al volumen y didmetro promedio de mesoporos, se encontré que las
muestras de AMB15 y AMB35 fueron similares; 0.33 y 0.33 cm3/g y 325 y 340 A,
respectivamente, mientras que la muestra AMB36 presenté valores menores de
volumen y diametro promedio de mesoporos; 0.15 cm3/g y 204 A,
respectivamente. Por otra parte, de acuerdo a la informacion del fabricante [25—
27], la menor concentracion de sitios acidos fue para AMB15, 4.7 eg/kg y la mayor
para AMB36: 5.4 eq/kg.
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Tabla.3. Caracterizacion de las amberlitas AMB15, AMB35, AMB36.

Muestra A-B;ET Volumen de poros Diametro promedio de Congen_tracic’)n de sitios
(m*“/g) (BJH) (cm*/g) poro (BJH) (A) acidos (eq/kg)

AMB15 39.7 0.33 325 4.7 [25]

AMB35 39.9 0.33 340 5.0 [26]

AMB36 22.3 0.15 204 5.4 [27]

En conclusion, las propiedades textuales y acidas de las amberlitas AMB15 y
AMB35 fueron similares, mientras que la amberlita AMB36 present6 una estructura
con menor area superficial, y menor volumen y diametro de mesoporos, lo cual
podria ofrecer mayor resistencia en la transferencia de masa hacia el interior de la
particula y por ende menor actividad catalitica [78, 79], aunque esta amberlita

presentd una concentracion de sitios acidos ligeramente mas alta que las demas.

Estabilidad térmica de las amberlitas

Se realizaron andlisis (TGA) de las amberlitas siguiendo el procedimiento descrito
en la parte experimental de este documento. Los resultados se presentan en la
Tabla 4. El contenido de humedad, obtenido durante el andlisis TGA, mostrd
menores valores para la AMB15, mientras que la AMB36 presento los valores mas
altos; la cual corresponde a la pérdida de masa hasta 120°C (Anexo H). Este
comportamiento puede estar relacionado con el contenido de sitios acidos
mostrado en la Tabla.3. Los sitios acidos pueden tener mayor afinidad por las
moléculas de agua [77], haciendo la AMB36 mas susceptible a adsorber vapor de
agua del ambiente. Por otro lado, en la Tabla 4 se presentan los valores de
residuo solido de las amberlitas que quedaron remanentes luego del tratamiento
térmico (Anexo H). Para todas las amberlitas, el residuo solido disminuyo6 al
incrementar la temperatura del TGA, lo cual indica menor estabilidad en funcion de
la temperatura. De acuerdo con estos valores, se puede mencionar que la
amberlita AMB35 presentd la mayor resistencia térmica debido a los valores mas

altos en el residuo solido a las tres temperaturas analizadas. No obstante, los
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valores de residuo sélido no variaron mucho entre cada referencia y se encuentran
dentro de un 5% de diferencia. Los valores de residuo solido fueron relativamente
bajos, entre 50% y 60%, lo que representa que el restante de la estructura de la

amberlita se descompuso durante el analisis.

Tabla 4. Resultados anélisis termogravimétrico de las amberlitas. (Flujo de

N2)
Muestra Temperatura Humedad Residuo Sélido
(°C) (%p/p) (%6p/p)
380 17.5 54.5
AMB15 400 18.2 52.1
420 19.1 50.6
380 135 60.4
AMB35 400 333 57.1
420 25.3 55.8
380 44.3 57.2
AMB36 400 46.1 56.3
420 31.0 55.2

La Figura 9 presenta algunas fotografias de las amberlitas antes y después del
andlisis TGA. Después del TGA, se observdé una disminucion del tamafio de
particula, acorde con los porcentajes de pérdida de peso registrados. Los
resultados TGA de las tres referencias de las amberlitas mostraron que estas

presentan una estabilidad térmica similar.

La Tabla.5 muestra la cuantificacion elemental realizada por XPS para las
muestras de AMB15 tratadas térmicamente. Se eligié solo una de las muestras de
amberlita considerando las similitudes encontradas entre ellas. En la tabla, se
observan ligeros cambios en el contenido de carbono y oxigeno, siendo mas alto
el contenido de carbono en detrimento del contenido de oxigeno a 420°C. El
contenido de azufre fue practicamente el mismo a las tres temperaturas de

reaccion.
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Figura 9. Fotografias de amberlitas antes y después del analisis
termogravimétrico: AMB35 (380°C) (a), AMB35 (420°C) (b), AMB36 (380°C) (c)
AMB36 (420°C) (d) y AMB15 (380°C) (e).
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Tabla.5. Cuantificacién elemental por XPS de las muestras de AMB15
tratadas térmicamente a las condiciones de reaccion.

Concentraciones  \ip15 380°c  AMB15-400°C  AMB15-420°C
(%op/p)

C 89.9 91.2 91.5
O 9.5 8.1 7.7
S 0.6 0.7 0.8

La Figura 10. presenta los espectros XPS de las regiones C 1s (a), S 2p (b) y O
1s (c) de las muestras de AMB15 tratadas térmicamente. En los espectros del C
1s se observé una reduccion en la intensidad de la sefial en la regién relacionada
con las especies C-O/C=0 [42, 64—-66] a medida que la temperatura fue mas alta.
Lo anterior se relaciona con los resultados de la Tabla.5, en cuanto al incremento

de carbono y reduccion de oxigeno, indicando que a 420°C se tiene la formacion
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de un coque con caracter méas grafitico [29, 66]. Por otro lado, en los espectros del
S 2p, se observo una reduccion progresiva de la sefial del grupo sulfito (SOs3) [42,
80] a medida que la temperatura subi6. Este grupo se relaciona con la funcién
acida del acido sulfonico presente en la estructura de la amberlita [28, 80]. Por lo
tanto, la reduccion de esta sefial indica una reduccion en la acidez de la amberlita
debido al tratamiento térmico. De la evaluacion del tratamiento térmico de las
amberlitas se puede concluir que las tres amberlitas tienen una estabilidad térmica
similar entre ellas. A medida que la temperatura de andlisis fue mas alta, la
estructura de la amberlita AMB15 tomoO un caracter mas grafitico, con menos
oxigeno y con menor presencia del grupo &cido sobre su superficie, lo cual
indicaria menor cantidad de sitios acidos presentes a la temperatura de reaccion
de 420°C. De acuerdo con la similitud en la estabilidad térmica entre las tres
amberlitas, lo encontrado con la amberlita AMB15 podria suceder de igual forma
para las otras amberlitas.
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Figura 10. Espectros XPS de las regiones C 1s (a), S 2p (b) y Ols (c) de la
AMB15 tratada térmicamente.
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2.2.2Reactividad. La Figura 11 presenta la conversion del fondo de vacio en
funcidon de la temperatura de reaccion empleando molibdeno disperso, molibdeno
disperso con arena y molibdeno disperso con amberlitas. La conversién obtenida
con las amberlitas fue muy similar entre ellas; ca. 37, 58 y 75 %p/p a 380, 400 y
420°C, respectivamente. Por lo tanto, en principio, las diferencias en textura y
acidez entre estas, Tabla.3, ejercerian poca influencia sobre el desempefio
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catalitico En comparacion con los resultados obtenidos con el molibdeno disperso,
y con el molibdeno disperso con arena, Figura 11, se puede decir que los
resultados de las amberlitas fueron similares a los mencionados antes. Algo
similar fue encontrado con la evaluacion de las zeolitas, Figura 1. Entonces, la
conversion del fondo de vacio parece estar determinada por otros factores

diferentes a la acidez de los solidos empleados.

Figura 11. Conversion del fondo de vacio, en funcion de la temperatura de
reaccion, empleando molibdeno disperso (Mo), Mo con arenay Mo con
amberlitas: AMB15, AMB35 y AMB36. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p
arena o amberlitas).
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La Figura 12 muestra los rendimientos de coque, gases y liquidos, asi como el
consumo de hidrégeno, en funcién de la temperatura de reaccién, empleando
molibdeno disperso con las amberlitas. Los rendimientos de coque, gases Yy
liguidos de las tres amberlitas fueron practicamente iguales entre ellas, con
valores promedio de: 97.4, 95.0 y 87,5 %p/p para los liquidos; 2.5, 4.4y 7.0 %p/p
para los gases; y 0.1, 0.7 y 5.5 %p/p para el coque a 380, 400 y 420°C,
respectivamente. Comparativamente, el rendimiento de liquidos con las amberlitas
a 420°C fue ligeramente mas bajo que el obtenido con el molibdeno disperso. Esta
reduccion, se encontré también con las zeolitas (Figura 2) y la arena (Anexo A).
Ello sugiere que la presencia de soélidos favorecio el rendimiento de subproductos

a 420°C. En relacion con los rendimientos de productos liquidos (Anexo C),
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equivalente a la suma de los rendimientos de VGO, destilados y nafta, los valores
obtenidos con las amberlitas fueron de 43.9, 59.5 y 66,5 %p/p a 380, 400 y 420°C,
respectivamente. Comparados con los rendimientos de productos liquidos
obtenidos con el molibdeno disperso, 39.6, 63.5 y 69.0 %p/p, se encontré6 un
pequefio aumento a 380°C. Este resultado coincide con lo reportado en la
literatura con el uso de zeolitas [18] y catalizadores de FCC [19] como co-
catalizadores, con los cuales se encontr6 un mayor rendimiento de productos
liquidos por el uso de un catalizador acido junto con el molibdeno disperso. El
consumo de hidrégeno tuvo un comportamiento similar entre las amberlitas.
Aunque a 420°C, una de las reacciones con la amberlita AMB36 tuvo un consumo
menor, por lo cual el valor presentado en la Figura 12 (c) fue mas bajo en
comparacion con las demas, Sin embargo, esto no derivd en cambios importantes
de los rendimientos de los diferentes productos. A 400°C se encontré un maximo
en el consumo de hidrégeno, similar al visto con las reacciones del molibdeno
disperso (Anexo A), aungue este fue solo ligeramente mas alto que el consumo a
420°C. El consumo de hidrégeno para las amberlitas fue menor al obtenido con la
arena en todo el intervalo de temperatura (Anexo A), lo cual podria indicar una
menor actividad del catalizador en las reacciones de hidrocraqueo. En general, el
consumo de hidrogeno depende de las distintas reacciones involucradas en el
hidrocraqueo [11], por lo cual las variaciones obtenidas con las reacciones de
referencia, obedecen a un efecto global, es decir depende tanto de la conversion,

selectividades y calidad del producto liquido.
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Figura 12. Rendimientos de coque, gases, liquidos y consumo de hidrégeno,
en funcion de la temperatura de reaccion, empleando molibdeno disperso
con amberlitas: AMB15 (a), AMB35 (b) y AMB36 (c). (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm
Mo, 2 %p/p amberlitas).
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2.2.3Selectividad hacia gases y coque. Las selectividades hacia gases y coque,
en funcion de la temperatura de reaccién, empleando molibdeno disperso,
molibdeno disperso con arena y molibdeno disperso con amberlitas, se muestran
en la Figura 13. Las selectividades hacia gases para las amberlitas fueron
similares entre ellas, con valores promedio de: 8.0, 9.0 y 11.0 %p/p e iguales a las
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obtenidas con la arena, 7.3, 9.1y 11.2 %p/p a 380, 400 y 420°C, respetivamente.
Lo anterior indica que el caracter acido de las amberlitas no incrementd la
selectividad de este producto, a diferencia de lo encontrado con las zeolitas.
Posiblemente la presencia de mesoporos, en lugar de los microporos de las
zeolitas, favorecio este comportamiento al eliminar o reducir las limitaciones
difusionales de los hidrocarburos voluminosos, evitando la formacién de gases por
reacciones secundarias; asi como evitar que el craqueo catalitico fuese selectivo
hacia moléculas pequefias (gases), como puede ocurrir por la selectividad de
forma de las zeolitas [20, 81]. Adicionalmente, la reduccion en la funcién &cida
encontrada en la superficie de las amberlitas tratadas térmicamente, Figura 10. ,

pudo tener influencia sobre este resultado.

La selectividad hacia coque entre las amberlitas también fue similar, con valores
promedio de: 0.3, 1.3 y 8.6 %p/p a 380, 400 y 420°C, respectivamente. A 380 y
400 °C, la selectividad hacia coque fue mas baja con las amberlitas que las
obtenidas con el molibdeno disperso, 3.0 y 4.2 %p/p, y con el molibdeno disperso
con arena, 2.0 y 3.1 %p/p. La reduccion en la selectividad hacia coque empleando
coque como aditivo en las reacciones de hidrocraqueo en fase dispersa ha sido
descrita en la literatura [15-17]. Esto concuerda con los resultados obtenidos con
las amberlitas, dado que la presencia de anillos arométicos en estas, puede
asemejarse a la estructura de un coque. Aunque, el empleo de arena en la
reaccion, también redujo la selectividad hacia coque en comparacién a usar solo
molibdeno disperso. De lo anterior, se podria decir que el factor comdn en los
resultados cataliticos obtenidos con la arena y las amberlitas fue la presencia de
una superficie sélida durante las reacciones. Aunque, la estructura quimica de las
superficies de estos sélidos, también tendria incidencia, ya que los principales
promotores en la formacion de coque son hidrocarburos complejos como los
asfaltenos y estos se pueden depositar sobre una superficie dada mediante
adhesion o adsorcion [61]. Por otro lado, con las zeolitas, se encontré en general

una mayor selectividad hacia coque y gases, lo cual se asocié con reacciones
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secundarias que posiblemente fueron favorecidas por limitaciones difusionales. A
420°C, la selectividad hacia coque con las amberlitas fue mayor a la obtenida con
el molibdeno disperso, 7.0 %p/p, lo cual fue semejante a lo obtenido con los
demas sélidos; arena 10.8 y zeolitas 10.6 %p/p, respectivamente. En este caso, la
presencia de los solidos favorecio la selectividad hacia coque, indicando que estos
pueden actuar como semillas para la formacion de este subproducto. La mayor
formacion de coque, en presencia de sélidos durante el craqueo térmico del fondo
de vacio, ha sido descrita previamente [17], mostrando que la presencia de coque
adicionado en el fondo de vacio favorece la formacién de coque producto de la
reaccion. Entonces, se podria decir que a 420°C las reacciones de craqueo
térmico tuvieron mayor relevancia durante los ensayos cataliticos [54], y que en
conjunto con la presencia de los solidos derivdé en una mayor selectividad hacia

coque.
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Figura 13. Selectividad hacia gases (a) y coque (b), en funcion de la
temperatura de reaccion, empleando molibdeno disperso (Mo), Mo con arena
y Mo con amberlitas: AMB15, AMB35 y AMB36. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2

%p/p arena o amberlitas).
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2.2.4Selectividad hacia productos liquidos. La Figura 14 presenta la
selectividad hacia VGO, destilados y nafta en funcion de la temperatura de
reaccion empleando molibdeno disperso, molibdeno disperso con arena y
molibdeno disperso con amberlitas. Los resultados entre las amberlitas fueron
similares a las tres temperaturas de reaccién, con valores medios de: 35.1, 26.8 y
10.9 %p/p a 380, 400 y 420°C, respectivamente. Estos valores son muy similares
a los obtenidos con los del molibdeno disperso, 34.4, 26.8 y 12.3 %p/p a las
mismas temperaturas, mostrando que la adicién de las amberlitas no derivé en
diferencias comparado con el uso de molibdeno disperso solo. No obstante, al
comparar los resultados de las amberlitas con los obtenidos con la arena, 40.0,
29.2 y 11.3 %pl/p, se encontraron diferencias a 380 y 400°C, especialmente a
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380°C. Las diferencias con la arena podrian estar influenciadas por posibles
reacciones cataliticas en la superficie activa de las amberlitas, lo cual podria
convertir parte de la fraccion de VGO hacia fracciones mas pequefias como
destilados y nafta. La selectividad con las amberlitas hacia VGO a estas

temperaturas fueron similares a las encontradas con las zeolitas, Figura 4 (a).

Por otro lado, en la Figura 14 (b) se observa que la selectividad hacia destilados
fue similar entre las tres amberlitas, con valores promedio de: 35.0, 42.7 y 44.8
%p/p a 380, 400 y 420°C, respectivamente. Igual a lo encontrado con la
selectividad hacia VGO, a 380°C la selectividad hacia destilados con las
amberlitas fue menor comparada con las obtenidas con el molibdeno disperso,
38.0% p/p, y con el molibdeno disperso con arena, 37.5 %p/p, lo cual puede
indicar una mayor conversion de esta fraccion debido a la presencia de los sitios
acidos de la amberlitas. Durante la evaluacion de las zeolitas, Figura 4 (b), se
obtuvo una reduccién de esta fraccién, pero a 420°C, lo cual fue atribuido a un
incremento en la difusion de esta fraccion hacia el interior de las zeolitas, lo cual
no se observdO a menores temperaturas, por una mayor limitacién difusional.
Entonces, lo que pudo ocurrir con las amberlitas a 380°C, fue que las limitaciones
difusionales fueron menores, o no se presentaron, debido a la presencia de
mesoporos, llevando a la conversion de destilados a fracciones mas pequefias. A
mayor temperatura, no se observé una reduccién en la selectividad hacia
destilados, posiblemente por la reduccion en la funcion acida encontrada en la

superficie de las amberlitas tratadas térmicamente, Figura 10. .

Por ultimo, la selectividad hacia nafta con las amberlitas fue similar entre ellas, con
valores promedio de: 21.6, 20.3 y 24.6 %p/p a 380, 400 y 420°C, respectivamente.
Se obtuvo un incremento en la selectividad a 380°C en comparacion con los
resultados obtenidos con el molibdeno disperso, 18.5 %p/p, y con el molibdeno

disperso con arena, 13.2 %p/p. Este incremento tendria relacion con la
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disminucion de destilados medios encontrado a la misma temperatura, Figura 14
(b). Similar a lo encontrado con las zeolitas a 420°C, Figura 4. A 400 y 420°C, la
selectividad con las amberlitas fue parecida a la obtenida con el molibdeno
disperso, 20.7 y 25.4%, y mas alta a la obtenida con la arena, 16.1 y 21.3 %p/p.
Caso contrario a lo encontrado con las zeolitas Figura 4. Es decir, con las
amberlitas se obtuvo mayor selectividad hacia nafta que con las zeolitas, no por
una mayor conversion hacia esta fraccion, ya que la selectividad hacia destilados
no vario con las amberlitas, Figura 14 (b), sino posiblemente por una mayor

conversion de la nafta hacia gases [53], por parte de las zeolitas, Figura 3 (a).

En resumen, las selectividades a productos liquidos obtenidas con las amberlitas
fueron similares entre ellas en todo el intervalo de temperatura, lo cual indica que
las diferencias texturales y acidas entre las amberlitas no tuvieron mayor
incidencia sobre estos resultados. Esto puede estar relacionado con la estabilidad
térmica de estos materiales, Tabla 4, y con la reduccién en los grupos sulfito
causada por el tratamiento térmico TGA, Figura 10. . Lo anterior pudo llevar a que
la cantidad de sitios acidos presentes en la superficie fuese semejante entre ellas,

derivando en la similitud de resultados.
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Figura 14. Selectividad hacia VGO (a), destilados (b) y nafta (c), en funcion de
la temperatura de reaccion, empleando molibdeno disperso (Mo), Mo con
arena y Mo con amberlitas: AMB15, AMB35 y AMB36. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm
Mo, 2 %p/p arena o amberlitas).
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2.2.5Calidad del producto liquido. La Figura 15 presenta la concentracion de
azufre (%p/p) (), InC7 (%p/p) (b) y °API (c) en el producto liquido, empleando
molibdeno disperso, molibdeno disperso con arena y molibdeno disperso con
amberlitas. El contenido de azufre fue similar para los productos obtenidos con las
amberlitas, con valores promedio de: 2.3, 1.9 y 1.7 %p/p a 380, 400 y 420°C,
respectivamente. Esto estaria relacionado con la conversion, dado que la
remocion del azufre del producto liquido esta relacionado con la conversion del
fondo de vacio durante el hidrocraqueo en fase dispersa [13], la cual fue similar
entre ellas, Figura 11. Estos resultados tuvieron ligeras diferencias con las
reacciones de referencia, de las cuales se destaca la menor concentracion
obtenida con las amberlitas a 380°C, comparada con el molibdeno disperso y el
molibdeno disperso con arena, 3.9 y 3.6 %p/p, respectivamente. En este caso, es
posible que la mayor selectividad hacia nafta, encontrada con las amberlitas a esta
temperatura, Figura 14 (c), tuviese relacion con esta menor concentracion de
azufre, ya que la fraccion de nafta es relativamente mas facil de hidrotratar que las
fracciones de destilados y VGO [82-84].

En general, los contenidos de asfaltenos, determinados para los productos de
reaccion obtenidos con las amberlitas (Figura 15 (b)), fueron similares entre ellos,
con valores promedio de: 15.0, 14.1 y 6.3 %p/p, a 380, 400 y 420°C,
respectivamente. Estos valores tuvieron diferencias menores con los obtenidos
con el molibdeno disperso, 15.2, 13.0 y 7.9 %p/p, y con el molibdeno disperso con
arena, 16.1, 11.6 y 5.9 %p/p, las cuales se pueden atribuir a las diferencias
halladas de conversion, Figura 11, teniendo en cuenta que la conversion del
fondo de vacio tiene relacién con la transformacion de asfaltenos a productos
liquidos o coque [31]. A 420°C se obtuvo una reduccién de los asfaltenos debido a
la presencia de las amberlitas y la arena, la cual se podria atribuir al incremento en
la selectividad hacia coque [31] que se encontré con estos solidos, Figura 13 (b).
Lo mismo se observé debido al uso de las zeolitas en la reaccion, Figura 5 (b). Lo

anterior indicaria que el aumento en la selectividad hacia coque, obtenido con los
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sélidos, estuvo relacionado con una mayor transformacién de asfaltenos hacia

este producto.

En lo que concierne a la gravedad API del producto liquido, con el empleo de las
amberlitas no se encontraron diferencias entre ellas, presentando valores
promedio de: 8.4, 12.3 y 16.2 %p/p a 380, 400 y 420°C, respectivamente (Figura
15 (c)). Estos valores tuvieron ligeras diferencias con los obtenidos con el
molibdeno disperso, y con el molibdeno disperso con arena, Figura 15 (c). Estas
diferencias se pueden asociar a las diferencias halladas en conversion [59], asi
como también a la distribucion de los productos liquidos, por ejemplo, una mayor
selectividad hacia nafta podria incrementar la gravedad API del producto liquido.

En resumen, la calidad del producto liquido obtenido con las amberlitas presento
ligeras variaciones con los obtenidos con el molibdeno disperso y el molibdeno
disperso con arena, lo anterior se puede atribuir principalmente a variaciones
obtenidas en la conversion de los sistemas cataliticos. De estas diferencias se
destacd la menor concentracion de azufre a 380°C, la cual coincidid con una
menor selectividad a nafta, posiblemente una mayor remocion de azufre de esta

fraccion fue la responsable de este resultado.
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Figura 15. Concentracion de azufre (%p/p) (a), InC7 (%p/p) (b) y °API (c) del
producto liquido, en funcién de la temperatura de reaccion, empleando
molibdeno disperso (Mo), Mo con arenay Mo con amberlitas: AMB15, AMB35
y AMB36. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena o amberlitas).
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2.2.6 Caracterizacion del coque recuperado de los ensayos cataliticos. La
Figura 16 presenta el contenido masico (mg) de molibdeno (a) y vanadio (b) en el
coque recuperado empleando molibdeno disperso, molibdeno disperso con arena
y molibdeno disperso con AMB15. El contenido de molibdeno fue menor con la
presencia de la amberlita en comparacion con la arena en todo el intervalo de
temperatura, pero fue mas alto que el obtenido con el molibdeno disperso. Algo
similar se encontr6 con el uso de las zeolitas, Figura 6. Mostrando como
generalidad, que la presencia de solidos incremento la cantidad de molibdeno
retenida en el coque recuperado. El contenido de vanadio en el coque recuperado,
empleando AMB15, Figura 16 (b), fue mas alto que el obtenido con el molibdeno
disperso en todo el intervalo de temperatura, lo mismo se encontré al emplear
arena y zeolitas, Figura 6. Esto fue semejante con lo reportado en la literatura,
donde el uso de coque en la carga permitio retener mayor cantidad de vanadio en
el coque obtenido luego de la reaccion [16]. Lo anterior indica que la presencia de
sélidos puede favorecer la retencion del vanadio en el coque recuperado de la
reaccion. A 420°C se obtuvo un mayor contenido de vanadio en el coque
recuperado con la AMB15, en comparacion con la arena, lo cual puede estar
asociado con la mayor conversion obtenida con las amberlitas, Figura 11. A
380°C, también se obtuvo un mayor contenido de vanadio con la AMB15, aunque
la conversion no fue mas alta que la obtenida con la arena, Figura 11. En este
caso, es posible que la presencia de los sitios acidos de las amberlitas, hayan
tenido influencia sobre este resultado, ya que a esta temperatura se encontré una
mayor intensidad en la sefial relacionada con los sitios acidos de la amberlita
AMB15, Figura 10. . Se ha reportado que el incremento en la acidez de
catalizadores soportados aumenta las reacciones de hidrodesmetalizacion
mediante el rompimiento de enlaces metal-nitrégeno en porfirinas [85]. Lo anterior
esta asociado a una porosidad que permita la difusion de estas especies y a la
presencia de una fase activa hidrogenante [85]. Entonces, la combinacion de sitios

acidos y porosidad de la amberlita AMB15, asi como el molibdeno disperso,
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pueden ser los responsables de este mayor contenido de vanadio en el coque

recuperado.

Figura 16. Contenido (mg) de molibdeno (a) y vanadio (b) en el coque
recuperado, en funcion de la temperatura de reaccion, empleando molibdeno
disperso (Mo), Mo con arenay Mo con AMB15. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2

%p/p arena 0 AMB15).
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La Tabla.6 presenta la cuantificacion superficial elemental realizada por XPS al
coque recuperado de los ensayos cataliticos, empleando molibdeno disperso con
AMB15. Al igual que con lo visto para las muestras con zeolita Y y con arena, las
concentraciones mayoritarias correspondieron al carbono, oxigeno y azufre y hubo
minimas cantidades de metales. La relacion Mo/V en superficie fue menor que la
relacion masica en todo el intervalo de temperatura. Lo que indicaria que una

menor concentracion relativa de molibdeno se encontré en la superficie del coque
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recuperado. La Figura 17 presenta la relacion Mo/V en la superficie del coque
recuperado de las reacciones con el molibdeno disperso, molibdeno disperso con
arena y molibdeno disperso con AMB15. La relacion Mo/V obtenida con la AMB15
fue menor a la obtenida con el molibdeno disperso en todo el intervalo de
temperatura. Esto se observéd previamente con el empleo de la arena y la zeolita
Y. Es decir que la presencia de solidos puede acarrear una posible reduccion del
sulfuro de molibdeno en la superficie del coque recuperado. Entonces, la
presencia de solidos podria afectar el desempefio de las reacciones de
hidrocraqueo, por una parte incrementando la cantidad de sulfuro de molibdeno en
el coque recuperado, y al mismo tiempo reduciendo la posible concentracion en su

superficie.

Tabla.6. Cuantificacion elemental por XPS del coque recuperado de los
ensayos cataliticos empleando molibdeno disperso con AMB15.

Concentraciones AMB-380°C  AMB-400°C  AMB-420°C
(%op/p)

C 80.9 79.5 89.9
16.6 17.8 8.9
S 1.3 1.4 1.0
Mo 0.061 0.066 0.011
\Y 0.369 0.253 0.060
Ni 0.046 0.041 0.019
Fe 0.182 0.277 0.032
Si
Al
Cl 0.48 0.64 0.13
F
C/O (p/p) (Superficie) 4.9 4.5 10.1
Mo/V (p/p)(Superficie) 0.17 0.26 0.18
Mo/V (p/p)(Mésica) 0.56 0.64 0.42

La relacion C/O se incrementé a 420°C debido a la presencia de las amberlitas, lo
cual puede llevar a obtener un coque mas aromatico con caracter grafitico, lo

mismo se observd con la arena y la zeolita Y, mientras que con el molibdeno
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disperso no se obtuvo el mismo comportamiento. Lo anterior indica que la

presencia de los sdlidos influy6 sobre las caracteristicas del coque formado.

Figura 17. Relacion Mo/V en la superficie del coque recuperado, en funcién
de la temperatura de reaccion, empleando molibdeno disperso (Mo), Mo con
arenay Mo con AMB15. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena o0 AMB15).
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La Figura 18 muestra los espectros C 1s (a) y S 2p (b) del coque recuperado de
reaccion, en funcion de la temperatura, empleando molibdeno disperso y AMB15.
A 420°C, el espectro de la region del C 1s presenta una leve disminucién en el
area relacionada a los enlaces carbono-oxigeno (C-O/C=0) [42, 64—-66], indicando
la presencia de un coque con mayor caracter grafitico [29, 66]. A la misma
temperatura, en el espectro de la regién del S 2p, se observd una mayor presencia
de la especie C-S-C asociado a anillos aroméaticos de tiofeno [42][69]. Esto Gltimo
fue una constante en los espectros del molibdeno disperso y molibdeno disperso
con: arena, zeolita Y, y AMB15, mostrando que el coque a 420°C presenta una
mayor cantidad de anillos de tiofeno.
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Figura 18. Espectros XPS de las regiones Cl1s (a) y S2p (b) del coque
recuperado, en funcion de la temperatura de reaccion, empleando molibdeno
disperso con AMB15. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p AMB15).
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Como conclusiones generales de la evaluacion de las amberlitas como co-
catalizadores junto con el molibdeno disperso, se puede decir que las diferencias
en las propiedades texturales y acidas de las amberlitas tuvieron poca influencia
en el desempefio catalitico durante las reacciones de hidrocraqueo del fondo de
vacio, llevando a que los resultados entres las tres amberlitas fueran semejantes.
Esto se asoci6é con una estabilidad térmica parecida entre ellas. En particular, con
una disminucién en la concentracion de sitios acidos en la superficie de las

amberlitas con la temperatura.

Comparativamente con los resultados obtenidos con molibdeno disperso y
molibdeno disperso con arena, se puede mencionar que el comportamiento de las
amberlitas fue parecido al de estos sistemas. Se destaca, sin embargo, que a
380°C se obtuvo con las amberlitas una leve disminucion de la selectividad hacia
destilados asociada con un leve incremento en la selectividad hacia nafta. Esto
podria explicarse considerando la acidez de las amberlitas y la presencia de

mesoporos en ellas. El incremento en la selectividad hacia nafta estuvo asociado
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con una reduccion en la concentracion de azufre en el producto liquido, lo cual se
relaciond con mayor remocion de azufre por la mayor cantidad de nafta obtenida.
Adicionalmente, se encontré una menor selectividad hacia coque con el uso de las
amberlitas, a 380 y 400°C, lo cual coincidié con reportes de la literatura [15-19]
para el uso de otros solidos, y podria tener relacién con la estructura quimica de
este solido y de fendmenos como la adhesion y adsorcion de especies complejas

de hidrocarburos sobre este.

Por otro lado, se encontraron efectos similares por la adicion de los sdlidos, arena,
zeolitas y amberlitas, como el incremento en la selectividad hacia coque a 420°C,
lo cual indica que los sélidos pueden actuar como semillas para la formacion de
coque a esta temperatura. En general, se encontré que la presencia de los soélidos
puede favorecer una mayor deposicion de molibdeno y vanadio en el coque
recuperado de las reacciones, lo cual estuvo asociado con una menor relacién de
Mo/V en la superficie del coque recuperado. El contenido de sulfuro de molibdeno
en el coque producto y en la superficie de este, podrian tener influencia sobre el
desempefio de la reaccion dado que es la fase activa en las reacciones de
hidrocraqueo. También se encontré que el coque recuperado a 420°C puede tener

una estructura mas ordenada, poliaroméatica y con mayor caracter grafitico.

Por dltimo, el empleo de amberlitas junto al molibdeno disperso permitié una
menor selectividad hacia coque, con mayores rendimientos de productos liquidos;
VGO, destilados y nafta que los obtenidos usando solo molibdeno disperso a
380°C. Por lo tanto, a esta temperatura, el uso de las amberlitas como co-
catalizadores permitio en lineas generales mejorar el desempefio del hidrocragueo

en fase dispersa del fondo del crudo extrapesado bajo esta condicion de reaccion.
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3. CONCLUSIONES

Se determin6 que con el uso las amberlitas se pueden obtener mayores
rendimientos de productos liquidos a 380°C, esto estuvo asociado con una
menor selectividad hacia coque y mayor selectividad hacia nafta, mostrando
que es posible reducir la formacion de subproductos en pro de fracciones
liquidas valiosas durante el mejoramiento de un crudo pesado colombiano
usando co-catalizadores acidos. Se determind que el uso de las zeolitas
favorecio los rendimientos de subproductos en detrimento del rendimiento de
productos liquidos en todo el intervalo de temperatura, por lo cual no se
consideran como una opcién de co-catalizador para el mejoramiento de crudos

pesados colombianos.

Se establecid que la temperatura influyo en la selectividad hacia coque usando
zeolitas y amberlitas, puntualmente, a 420°C se encontr6 mayor selectividad
hacia coque, lo cual indica que estos sélidos pueden actuar como semillas en
la formacion de coque en funcidon de la temperatura de reaccion, mostrando

gue la temperatura puede ser un factor limitante en el uso de co-catalizadores.

Se identificd que la presencia de zeolitas y amberlitas favorecio la deposicion
de molibdeno y vanadio en el coque recuperado de los ensayos cataliticos,
esto estuvo asociado con una reduccion de la relacion Mo/V en su superficie.
Lo anterior indica que el catalizador de molibdeno se puede segregar hacia la
fase sélida presente en la reaccion, y que esto, a su vez, puede reducir su
concentracion en la superficie del coque recuperado. Lo anterior llevaria a
variaciones en el desempefio catalitico, adicionales a las obtenidas debido a la
presencia de sitios acidos, tales como las encontradas con el molibdeno

disperso y el molibdeno disperso con arena.
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ANEXOS

Anexo A. Evaluacion catalitica molibdeno disperso y arena.

A.1l. Reactividad

La O presenta la conversion del fondo de vacio en funcion de la temperatura de
reaccion empleando molibdeno disperso y molibdeno disperso con arena. Se
observo que con la presencia de la arena la conversion a 380°C se incremento,
mientras que a 400 y a 420°C se vio disminuida. Considerando que la arena es
inerte, los efectos mencionados anteriormente podrian ser atribuidos a una
interaccion superficial. El sulfuro de molibdeno asi como algunos hidrocarburos
complejos se podrian depositar sobre la superficie de la arena ocasionando una
cercana interaccion entre ellos, lo cual podria llevar a incrementar la conversion.
La afinidad de hidrocarburos complejos y el sulfuro de molibdeno por la superficie
de sdlidos ha sido previamente descrita, por ejemplo con la superficie de carbén
en polvo adicionado con la carga durante el hidrocraqueo en fase dispersa de un
fondo de vacio [17]. A 380°C, una posible deposicién del sulfuro de molibdeno
sobre la superficie de la arena incrementaria la concentracién del catalizador en su
superficie, lo cual a su vez llevaria a incrementar la conversion de los
hidrocarburos depositados mediante reacciones de hidrotratamiento catalitico. Se
ha reportado que la presencia de molibdeno disperso incrementa la conversion en
comparacion cuando solo se emplea hidrotratamiento térmico [44]. De igual forma
un incremento en la concentracion del catalizador disperso también aumenta la
conversién [15]. Ahora, el incremento en la conversién se observé Unicamente a
380°C, posiblemente porque las reacciones de hidrotratamiento catalitico son
favorecidas a baja severidad [54], mientras que a 400°C y 420°C una cercana
interaccién del molibdeno y los hidrocarburos complejos sobre la superficie de la

arena podrian llevar a suprimir el paso de propagaciéon y promover el paso de
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finalizacion del craqueo térmico de los hidrocarburos depositados derivando en

una reduccioéon de la conversion.

Figura A.1. Conversion del fondo de vacio en funcion de la temperatura de
reaccion empleando molibdeno disperso (Mo) y Mo con arena. (13.8 MPa, 4
h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena).
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Los rendimientos de coque, gases Y liquidos, asi como el consumo de hidrogeno
en funcién de la temperatura de reaccién empleando molibdeno disperso y
molibdeno disperso con arena se presentan en la Figura A.2. Los rendimientos se
leen en el eje principal (izquierda), mientras que el consumo de hidrégeno se lee
en el eje secundario (derecha) de la figura. En presencia o en ausencia de la
arena, los rendimientos de gases y coque se incrementaron con detrimento del
rendimiento liquido en funcién de la temperatura. Lo anterior indica un incremento
en las reacciones de cragueo térmico descrito previamente durante reacciones de

hidrocraqueo en fase dispersa [31] .

El mayor consumo de hidrogeno con el molibdeno disperso fue hallado a la
temperatura intermedia de 400°C (Figura A.2 (a)), lo cual sugiere la existencia de
un maximo en el consumo de hidrégeno alrededor de esta temperatura donde se
pueden favorecer las reacciones de hidroconversion: hidrogenacion, hidrocraqueo,

hidrogendlisis e hidrodesmetalizacion de la carga, asi como permitir un control en
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la formacion de coque. La disminucién del consumo de hidrégeno a 420°C podria
ser un indicio de que las reacciones de craqueo térmico tienen mayor relevancia a
esta temperatura sobre la conversién global del fondo de vacio. Una mayor
relevancia de las reacciones de craqueo térmico en funcion de la temperatura de
reaccion ha sido descrita por estudios cinéticos de hidrocraqueo de fondos [54].
Por otra parte, cuando se adicion6 la arena junto al molibdeno disperso, no se
presentd un maximo en el consumo de hidrogeno. En lugar de esto, la presencia
de arena mostré un incremento progresivo en el consumo a medida que la
temperatura de reacciéon fue méas alta. Comparativamente con el molibdeno
disperso, la presencia de la arena mostré que a 380°C se tuvo mayor consumo de
hidrogeno lo cual estuvo asociado a una mayor conversion (Figura A.1). A 400°C
el consumo de hidréogeno fue menor con la arena, asociado con una menor
conversion. No obstante, a 420°C la conversién fue menor, pero el consumo de
hidrogeno fue el més alto, lo cual podria estar indicando un incremento en las
reacciones de hidrogenacion de compuestos poliaromaticos que no
necesariamente conlleven a un aumento de la conversion. Por ejemplo, la

hidrogenacion de precursores de coque sobre la superficie de la arena.
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Figura A.2. Rendimientos de coque, gases, liquidos y consumo de
hidrogeno en funcion de la temperatura de reaccion empleando molibdeno
disperso (Mo) (a) y Mo con arena (b). (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p

arena).
97,6

100 - 93,8 g9,9 | 500
—_ ©
= 80 400 E
=Y £
3 =
o 60 300 £
‘E 1]
o -]
‘E 40 200 2
£ S
S 2
g 20 100
« ]

0 0
380°C 400°C 420°C

El ECOQUE mGASES mLIQUIDOS [ICONSUMO H2

100 96,8 94,2 - 500

86,8
= 80 - 400 ©
~ £
s E
5 60 - 300
t
] <
€ 40 - 200 o
= £
s 2
& 20 - 100 §
(W]
0 -0

380°C 400°C 220°C
m ECOQUE HBGASES MLIQUIDOS [ICONSUMO H2

Los rendimientos de los diferentes productos liquidos: VGO, destilados y nafta se
presentan en la Figura A.3 para el molibdeno disperso (a) y el molibdeno disperso
con arena (b). Se puede destacar que los rendimientos de la nafta como de los
destilados se incrementaron a medida que la temperatura de reaccion también fue
incrementada, con o sin la presencia de la arena. Lo anterior es consecuencia del
desarrollo de las reacciones de craqueo térmico. Por otro lado, el rendimiento de
VGO tuvo una disminucion a 420°C; como se menciond anteriormente, a esta
temperatura tendrian mayor relevancia las reacciones de craqueo térmico [54], lo
cual indicaria una mayor reactividad del VGO por cragueo térmico. La conversion
del VGO permitié incrementar los rendimientos de productos liquidos como la
nafta y los destilados, asi como también de subproductos como los gases y el

coque. Para el caso del molibdeno disperso (Figura A.3 (a)), el maximo en el
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rendimiento de VGO se obtuvo a 400°C, con un maximo en el consumo de
hidrégeno seguramente por un incremento en las reacciones de hidroconversion.
Con la adicion de la arena (Figura A.3 (b)), se observaron mayores rendimientos
de VGO y destilados a 380°C. Esto concuerda con una mayor conversion (Figura
A.1) y un mayor consumo de hidrégeno (Figura A.2 (b)). A 400 y 420°C, con la
presencia de la arena se obtuvieron menores rendimientos de destilados y nafta,
lo cual concuerda con una menor conversion (Figura A.1). El total del rendimiento
hacia productos liquidos, es decir, la suma de los rendimientos de VGO, destilados
y nafta fueron: 39.6, 63.5 y 69.0 %p/p para el molibdeno disperso, y 46.5, 57.4 y
62.0 %p/p para el molibdeno disperso con arena a 380, 400 y 420°C,
respectivamente. De lo anterior se observa que la arena tuvo un mayor
rendimiento de productos liquidos a 380°C, mientras que a las demas
temperaturas fue méas bajo. Lo cual indica una mayor conversion del fondo de

vacio hacia productos valiosos a esta temperatura.

98



Figura A.3. Rendimientos de VGO, destilados y nafta en funcion de la
temperatura de reaccion, empleando molibdeno disperso (Mo) (a) y Mo con
arena (b). (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena).
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A.2. Selectividad hacia gases y coque

La Figura A.4 presenta la selectividad hacia gases (a) y coque (b) en funcién de la
temperatura de reaccion empleando molibdeno disperso y molibdeno disperso con
arena. La selectividad hacia gases fue ligeramente mas alta, entre 1,3y 2,4 %p/p,
en todo el intervalo de temperatura cuando se utilizé la arena (Figura A.4 (a)). Este
incremento podria estar relacionado con el craqueo térmico de hidrocarburos no
adsorbidos sobre la arena. El hidrocraqueo térmico de fondo de vacio incrementa
el rendimiento de gases comparado con el hidrocraqueo -catalitico usando
molibdeno disperso [19][13]. En el caso que una porcion del catalizador del sulfuro

de molibdeno se haya depositado sobre la superficie de la arena, una menor
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cantidad de catalizador estaria disponible en el liquido de reaccion, lo cual podria
llevar a que algunos de los hidrocarburos presentes en el liquido se craqueen

térmicamente y, en consecuencia, se incremente la selectividad hacia gases.

La presencia de la arena mostré dos efectos opuestos en la selectividad hacia
coque en funcion de la temperatura de reaccién (Figura A.4 (b)). A 380°C y 400°C,
se observo una leve reduccion, 1,1 y 1,2 %p/p respectivamente, mientras que a
420°C se observo una promocion, 6,6 %p/p. Se resalta que a 380°C, a pesar de
tener una mayor conversion con la arena (Figura A.1), la selectividad hacia coque
fue mas baja, indicando que méas fondo de vacio puede ser convertido sin
incrementar la formacion de coque. Los resultados a 380 y 400°C coinciden con la
reduccion en la formacion de coque reportada con la pre-adicion de coque en
polvo [17], asi como con el uso de coque con sulfuro de molibdeno depositado
sobre su superficie [15] durante el hidrocraqueo de fondo de vacio. La arena y el
coque tienen estructuras quimicas diferentes, por lo cual la similitud en la
reduccion en la formacion de coque se podria relacionar con la presencia de la
superficie de estos sélidos durante las reacciones. De esta forma, se podrian
depositar sobre los sélidos hidrocarburos complejos, por ejemplo asfaltenos, asi
como el sulfuro de molibdeno. Esto podria favorecer la terminacién instantanea de
radicales de los precursores a coque por hidrogeno activo [17]. Por otro lado, la
selectividad hacia coque se incrementd a 420°C (Figura A.4 (b)), incluso con una
menor conversion (Figura A.1). La misma superficie de la arena puede actuar
como una semilla para la formacién de coque, en este caso la alta temperatura
jugaria un papel importante. A mayor temperatura, las reacciones de craqueo
térmico tienen mayor relevancia [54], lo cual indica que la hidrogenacién de
hidrocarburos complejos podria ser superada por la formacion de coque. Un
comportamiento similar fue encontrado en el tratamiento térmico de fondo de
vacio, durante el cual, la presencia de coque pre-adicionado en la carga promovio

la formacion de coque [17].
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Figura A.4. Selectividad hacia gases (a) y coque (b) en funcion de la
temperatura de reaccién, empleando molibdeno disperso (Mo) y Mo con
arena. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena).
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A.3. Selectividad hacia productos liquidos

La Figura A.5 presenta la selectividad hacia VGO (a), destilados (b) y nafta (c) en
funcion de la temperatura de reaccion empleando molibdeno disperso y molibdeno
disperso con arena. La selectividad hacia VGO a 380 y 400°C se incrementé con
la inclusion de la arena, mientras que a 420°C fue igual a la obtenida con el
molibdeno disperso. La selectividad hacia VGO a 380 y 400°C fue inversa a la
obtenida con el coque a las mismas temperaturas (Figura A.4 (b)). Al parecer,
ambos resultados podrian tener el mismo origen; una posible deposicién del
sulfuro de molibdeno e hidrocarburos complejos sobre la superficie de la arena. La

inhibicion en la formacion de coque [17] también podria promover la selectividad
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hacia fracciones liqguidas como el VGO, al menos a 380 y 400°C. Lo anterior,

considerando que la fraccion de asfaltenos presente en el fondo de vacio puede

convertirse en coque, gases o liquidos, como el VGO [31].

Figura A.5. Selectividad hacia VGO (a), destilados (b) y nafta (c) en funcion
de la temperatura de reaccion, empleando molibdeno disperso (Mo) y Mo con
arena. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena).
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Con la inclusién de la arena en la reaccién, no se observé una tendencia diferente
a la encontrada con el molibdeno disperso en relacién a la selectividad hacia

destilados, no se observaron diferencias entre los resultados (Figura A.5 (b)).

La selectividad hacia nafta obtenida con la presencia de la arena, fue mas baja
qgue la obtenida con el molibdeno disperso a todas las temperaturas (Figura A.5
(c)). Esta reduccion, al igual que el incremento observado con la selectividad hacia
gases (Figura A.4 (a), se presentaron en todo el intervalo de temperatura. Lo
anterior sugiere que ambos efectos podrian tener un mismo origen; una posible
disminucién en la concentracion del sulfuro de molibdeno en la fraccion liquida
debido a una deposicién de este, sobre la superficie de la arena. Se ha reportado
gue la ausencia o disminucién de la actividad del catalizador disperso, durante el
hidrocraqueo de fondo de vacio, conlleva a una reduccion en la selectividad hacia
la fraccion liquida en el rango de la nafta, incrementando la selectividad hacia
subproductos como los gases [13]. De igual forma, se ha reportado que la
reduccion en la concentracion del catalizador disperso, reduce los rendimientos de
nafta durante el hidrocraqueo del residuo atmosférico producto de la pirélisis de
carbon [43]. Adicionalmente, el incremento en la selectividad hacia VGO, Figura
A.3, también podria tener como consecuencia una reduccién en la selectividad

hacia la fraccion liquida que contiene los hidrocarburos mas pequefios (nafta).

A.4. Calidad del producto liquido

La concentracion de azufre (%p/p) (a), InC7 (%p/p) (b) y °API (c) del producto
liquido obtenido de las reacciones empleando molibdeno disperso y molibdeno
disperso con arena se presentan en la Figura A.6. Con la inclusién de la arena, el
contenido de azufre fue similar a 380 y 400°C, mientras que a 420°C fue mayor
gue el obtenido con el molibdeno disperso. Una menor conversion obtenida con la
arena a 420°C, Figura A.1l, podria estar relacionada con este resultado. Una

menor conversion puede tener una menor remocion de azufre [13]. Aunque se
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observaron diferencias en la conversibn a 380 y 400°C entre el molibdeno
disperso y el molibdeno disperso con arena (Figura A.1l), los resultados
experimentales para el contenido de azufre a estas temperaturas no permiten

diferenciarlos.

Respecto al contenido de InC7, este fue similar a 380°C y ligeramente mas bajo a
400 y 420°C cuando fue adicionada la arena en comparacién con el molibdeno
disperso. A 420°C, la mayor selectividad hacia coque (Figura A.4 (b)) puede estar
relacionada con el menor contenido de InC7. Por otro lado, a 400°C, se tuvo
menor selectividad hacia coque, asi como menor conversién, lo cual podria estar
indicando una conversion mas selectiva de los asfaltenos. Se ha reportado que la
conversion de asfaltenos (InNC7) es favorecida por la combinacion de la
descomposicion térmica y catalitica durante el hidrocraqueo [86][54]. Entonces,
una posible deposicién tanto de asfaltenos como de sulfuro de molibdeno sobre la
superficie de la arena, podria incrementar la actividad catalitica sobre los

asfaltenos favoreciendo su descomposicion.

La gravedad API, Figura A.6 (c), fue igual a 380°C, pero menor a 400 y 420°C
debido a la inclusién de la arena. A pesar de que a 380°C se tuvo una mayor
conversion con la arena (Figura A.1), el rendimiento de nafta fue mas bajo, por lo
cual la gravedad API fue similar. Esto considerando que la nafta es el producto
liquido con mayor gravedad API. A 400 y 420°C, la menor gravedad API estuvo

asociada con menores conversiones y menores rendimientos de nafta.
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Figura A.6. Concentracion de azufre (%p/p) (a), INnC7 (%p/p) (b) y °API (c) del
producto liquido en funcién de la temperatura de reaccion, empleando
molibdeno disperso (Mo) y Mo con arena. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p

arena).
-~ Mo - @ Mo+Arena

20
— 15 -
o
~—
a
£
w 10 -
&=
=
N
< 5 | .
------------ PR '.
Qo -
0 T T T T T
370 380 390 400 410 420 430
IE' Temperatura (°C)
-l Mo --®-- Mo+Arena
20
15 - =::::-.-.
= %
2 B SN
3 0 e
S 10 e
£ e
5 ,
0 T T T T T
370 380 390 400 410 420 430
IEI Temperatura (°C)
-l Mo ---@®- Mo+Arena
20
i K
I T
5 -
0 T T T T T
370 380 390 400 410 420 430

Temperatura (°C)

105



A.5. Caracterizacion del coque recuperado de los ensayos cataliticos

La Figura A.7 presenta los contenidos (mg) de molibdeno (a) y vanadio (b) en el
coque recuperado de las pruebas cataliticas, empleando molibdeno disperso y
molibdeno disperso con arena. El contenido de molibdeno fue més alto en todo el
intervalo de temperatura cuando fue adicionada la arena, lo cual indica que la
presencia de la arena favorecid una mayor deposicion del catalizador sobre el
coque recuperado. Esto concuerda con el uso de coque pre-adicionado en la
carga, durante reacciones de hidrocraqueo de fondo de vacio, lo cual permite la
remocion y acumulacion tanto del metal del catalizador como de los metales
presentes en la carga, en el coque adicionado [16]. La similitud entre la adicion de
la arena y el coque puede ser la presencia de una superficie durante las
reacciones de hidrocraqueo, la cual favorece que el molibdeno permanezca en el
coque recuperado. La mayor presencia de molibdeno en los sélidos recuperados
de la reaccion, indicaria un incremento de la concentracion del catalizador sobre
estos, por lo cual las reacciones de hidroconversion de la carga se estarian
llevando a cabo principalmente sobre la superficie del sélido formado durante la
reaccion. Esto podria explicar las diferencias observadas en conversién y
selectividad al emplear arena junto con el molibdeno disperso.

En la Figura A.7 (b) se observa que el contenido de vanadio en el coque
recuperado fue ligeramente mas alto en todo el intervalo de temperatura, cuando
se usO arena junto con el catalizador disperso. Al igual que con el contenido de
molibdeno, la arena favorecié la deposicién del vanadio en el coque recuperado.
Lo cual coincide con lo reportado en la literatura al usar coque pre-adicionado en

la carga [16].

Para el caso del niquel, se encontraron valores muy altos de este metal en el

coque recuperado, lo mismo ocurrio con el contenido de hierro (Anexo G). Lo
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anterior fue considerado como una contaminacion del coque recuperado,
posiblemente proveniente del reactor, por lo cual los resultados de niquel no

fueron analizados.

Figura A.7. Contenidos (mg) de molibdeno (a) y vanadio (b) en el coque
recuperado, en funcion de la temperatura de reaccion empleando molibdeno
disperso (Mo) y Mo con arena. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena).
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La Tabla A presenta la cuantificacion elemental realizada por XPS a la superficie
del coque recuperado de las reacciones empleando molibdeno disperso y
molibdeno disperso con arena. De esta tabla, se puede mencionar que la
superficie del coque recuperado estuvo compuesta principalmente de carbono,
oxigeno y azufre, los cuales representan mas del 99 %p/p de las muestras
obtenidas con molibdeno disperso y por encima del 95% para las muestras

obtenidas con arena. Para estas Ultimas muestras, el porcentaje fue mas bajo
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debido a la presencia de silicio y aluminio probablemente aportados por la arena.
Para el caso del hierro, se encontraron altas concentraciones en la superficie del
coque recuperado, por lo cual, de manera semejante a lo encontrado en el analisis
ICP-OES, las concentraciones de hierro y niquel no fueron analizadas. Cantidades
variables de contaminantes como cloro y flior también fueron halladas durante los

analisis XPS de las muestras.

Tabla A. Cuantificacion elemental por XPS del coque recuperado de las
reacciones de molibdeno disperso (Mo) y Mo con arena.

Concg/r;;r/%g'ones M0-380°C  M0-400°C Mo0-420°C Arena-380°C Arena-400°C Arena-420°C

C 84,7 82,9 81,4 69,6 80,8 92,8
13,9 15,6 16,9 24,0 15,1 5,3
S 1,0 1,0 0,9 15 1,4 0,6
Mo 0,044 0,028 0,080 0,018 0,018 0,005
\Y 0,180 0,074 0,293 0,173 0,148 0,037
Ni 0,020 0,038 0,065 0,080 0,048 0,013
Fe 0,060 0,154 0,322 0,249 0,137 0,031
Si 3,3 1,6 0,29
Al 0,71 0,48 0,12
Cl 0,07 0,2 0,37 0,24 0,11
F 0,73
C/O (p/p)(Superficie) 6,1 53 4,8 2,9 54 17,6
Mo/V (p/p)(Superficie) 0,25 0,38 0,27 0,10 0,12 0,14
Mo/V (p/p) (Méasica) 0,82 0,53 0,42 0,92 0,87 0,76

La relacion Mo/V obtenida en la superficie del coque recuperado fue menor que la
misma relacion masica para todas las muestras de la Tabla A. Esta diferencia
indicaria una menor deposicién del molibdeno sobre la superficie del coque
recuperado. Esta relacion fue mas pequefa para las muestras de arena, lo cual
podria indicar que la presencia de un sdlido favorece una menor deposicion del
molibdeno sobre la superficie del coque recuperado. Lo anterior se puede apreciar
en la Figura A.8, que presenta la relacion Mo/V en la superficie del coque
recuperado cuando se us0 molibdeno disperso y molibdeno disperso con arena.

La relacion Mo/V fue mas alta para las muestras de molibdeno disperso en todo el
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intervalo de temperatura. Esta tendencia fue inversa a la representada en la Figura
A.7 (a), mostrando que si bien la presencia de la arena favoreci6 el incremento de
molibdeno en el coque recuperado, al mismo tiempo, al parecer redujo la
concentracion en la superficie del mismo. Lo anterior puede tener implicaciones en
el desempefio de la reaccidén, considerando que la fase activa corresponde a
sulfuro de molibdeno, variaciones de su contenido masico, como en la superficie
del coque recuperado tendria al igual variaciones en las reacciones de
hidrocraqueo. Esto podria explicar las diferencias encontradas durante la

evaluacion catalitica del molibdeno disperso y el molibdeno disperso con arena.

Figura A.8. Relacién Mo/V en la superficie del coque recuperado en funcién
de la temperatura de reaccion, empleando molibdeno disperso (Mo) y Mo con
arena. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena).
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La relacion C/O mostrada en la Tabla A muestra que hubo ligeras diferencias en el
coque recuperado usando molibdeno disperso. Por otro lado, para las muestras
obtenidas usando arena, se observé que a mayor temperatura el contenido de
carbono fue mayor y el de oxigeno menor, mostrando que la presencia de la arena
tuvo influencia sobre las propiedades del coque. Especialmente, a alta
temperatura la relacion C/O fue bastante alta, indicando que el coque obtenido

tiene una alta concentracion de carbono.
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La Figura A.9 presenta espectros C 1s obtenidos para el coque recuperado en
funcion de la temperatura de reaccion empleando molibdeno disperso y molibdeno
disperso con arena. De la Figura A.9 (a) se puede mencionar que a 400°C no se
observo el satélite alrededor de la energia de enlace de 291 eV, caracteristica de
electrones deslocalizados -1 (C=C) que indican la presencia de anillos
aromaticos [66]. Es posible que un mayor consumo de hidrégeno a esta
temperatura (Figura A.2 (a)) haya suprimido en cierta medida la formacion de
coque aromatico. Por otro lado, a 420°C se observd con mayor claridad la cola del
pico asimétrico del carbon, indicando la presencia de un coque mas grafitico [42,
66].

Figura A.9. Espectros XPS de laregion C 1s del coque producto en funcién
de la temperatura de reaccion empleando molibdeno disperso (Mo) (a) y Mo
con arena (b). (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena).
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Con la inclusién de la arena, Figura A.9 (b), se observo una disminucion del area
concerniente a los enlaces carbono-oxigeno (C-O/C=0) [42, 64—-66] en funcion de
la temperatura de reaccién, mostrando que a 380°C se obtuvo un coque mas

amorfo, con mas defectos que corresponden a grupos funcionales oxigenados [29,
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67, 68], mientras que a 420°C se obtuvo una estructura mas ordenada y

poliaromética con presencia de coque grafitico [29, 66].

La Figura A.10 presenta espectros XPS de la region S 2p en funcion de la
temperatura de reaccion empleando molibdeno disperso (a) y molibdeno disperso
con arena (b). En general, a medida que la temperatura de reaccion subio, el
contenido de azufre concerniente a la especie C-S-C, con energia de enlace
alrededor de 164,1 eV (S 2p3) [42][69] y relacionada con anillos de tiofeno, fue
mas alta. Lo anterior sugiere que a 420°C, la formacion de un coque mas
aromatico (Figura A.9), incluye la condensacion de anillos de tiofeno dentro de la
estructura del coque Se observo la presencia de una especie de sulfuro metalico
con energia de enlace de 161,5 eV [42][87], el cual fue relacionado con sulfuro de
molibdeno (Anexo F), componente activo del catalizador disperso. Sin embargo,
solo se observé en la superficie del coque producto cuando se usé molibdeno
disperso a 400°C, en el resto de las muestras el molibdeno se determind como
oxido, Anexo F. Lo anterior indica que los sulfuros que se pueden formar durante
la reaccion son oxidados en las muestras del coque recuperado, una vez estos

son expuestos al ambiente.

Finalmente, en el Anexo F se presentan los espectros para el molibdeno y el
vanadio indicando que estos podrian estar como MoO3 y V,0s respectivamente.
Solo una pequefia cantidad de molibdeno se relacioné con sulfuro de molibdeno,

como se mencion6 anteriormente.
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Figura A.10. Espectros XPS de laregion S 2p del coque recuperado en
funcion de la temperatura de reacciéon empleando molibdeno disperso (Mo)
(@) y Mo con arena (b). (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena).
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Como conclusién general de esta seccion se puede mencionar que se encontraron
algunas variaciones en conversion y selectividad, debido a la inclusion de la arena.
Estas variaciones tendrian como posible causa la mayor deposicion de molibdeno
en el coque recuperado de las reacciones. Lo anterior considerando que la fase
activa del catalizador es el sulfuro de molibdeno, y una segregacion de este, entre
la fase liquida y el coque recuperado, podria tener consecuencias en cuanto al
desempefio global de la reaccion. En general estas variaciones pueden ser
agrupadas en funcién del efecto de la temperatura; primero cuando la temperatura
no tuvo efecto, como con la selectividad hacia destilados, al parecer esta fraccion
no fue afectada por el uso de la arena; segundo cuando se tuvo un efecto
constante con la variacion de la temperatura, como el ligero incremento en la
selectividad hacia gases y la disminucion en la selectividad hacia nafta, lo cual se
atribuyé a la reduccién de actividad del catalizador disperso en él liquido de
reaccion, posiblemente por la mayor deposicion de este sobre el coque
recuperado [13, 19, 43]; y por ultimo, cuando la temperatura influyé modificando el

desemperio de la reaccion, como con la conversion, y selectividades hacia VGO y
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coque, lo cual se relacion6 con una mayor actividad del catalizador disperso sobre
el coque formado durante la reaccion, posiblemente por la mayor deposicion del
catalizador sobre este [15, 17, 31, 44], y cuyos resultados estuvieron
influenciados, en mayor o menor medida, por las reacciones cataliticas o térmicas

gue dependen de la temperatura [54].
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Anexo B. Evaluacién preliminar de zeolitas como co-catalizadores a 420°C
para el hidrocraqueo en fase dispersa del fondo de un crudo pesado
colombiano.

De manera preliminar se realizé la evaluacion a 420°C de tres diferentes tipos de
zeolitas: zeolitas ZSM5, mordenitas (MOR) y Faujasitas Y (Y). Estas tienen como
diferencias principales el tipo de estructura y el tamafo de poro. Para las zeolitas
ZSM5 y mordenitas 2 referencias comerciales de cada una fueron evaluadas,
mientras que 8 referencias fueron evaluadas para las faujasitas Y. Dentro de las
zeolitas evaluadas se tuvieron diferencias en cuanto a la relacion Si/Al y al tipo de
catiéon (Na, NH4, H) presente en la estructura, las cuales derivan en diferencias en
la acidez para cada una de ellas, aparte de las diferencias mencionadas

anteriormente de estructura y tamafio de poro.

La Figura B.1 presenta los resultados de conversion del fondo de vacio obtenidas
con: ZSM5 (a), mordenitas (b) y Faujasitas Y (c) a 420°C. Para las zeolitas ZSM5
se encontro que la referencia ZSM5-8014 fue la que presentd mayor conversion.
Para las mordenitas, ambas referencias (MOR 10A y MOR 21A) presentaron la
misma conversion y para las faujasitas Y la referencia Y 100 present6 la mas alta
conversion. Aunque la conversion es un indicativo del efecto de las zeolitas sobre
el fondo de vacio, una mayor conversion puede estar asociada a mayores
rendimientos de subproductos como gases y coque, por lo cual se analizaron los

resultados de los rendimientos de productos.

La Figura B.2 presenta los rendimientos de coque, gases y liquidos, asi como el
consumo de hidrégeno a 420°C empleando molibdeno disperso con zeolitas:
ZSM5 (a), mordenitas (b) y faujasitas Y (c). Para las zeolitas ZSM5, se observo
que la referencia ZSM5 8014 presentd mayores rendimientos de gases y coque
asociado a un menor rendimiento liquido que la referencia ZSM5 2314, esto

también estuvo relacionado con un menor consumo de hidrégeno. En
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consecuencia, la mayor conversion vista en la Figura B.1 (a) para la zeolita ZSM5
8014, estuvo orientada al incremento de subproductos. Para las mordenitas los
rendimientos de gases y coque fueron muy similares entre las dos referencias
(MOR 10A y MOR 21A) y coinciden con valores iguales de conversion en la Figura
B.1 (b). Sin embargo, se observd un mayor consumo de hidrogeno para la MOR
21A. En el caso de las faujasitas Y el mayor rendimiento de liquidos se obtuvo con
la referencia Y 780, por lo tanto esta zeolita presentdé menores rendimientos de
coque y gases que las demas referencias. Se puede concluir que los mayores
valores de conversion del fondo de vacio empleando molibdeno disperso con
zeolitas a 420°C, estuvieron asociados a un incremento en los rendimientos de

gases y coque.

Figura B.1. Conversion del fondo de vacio a 420°C empleando molibdeno
disperso con zeolitas: ZSM5 (a), Mordenitas (b) y Faujasitas Y (c). (13.8 MPa,
4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p zeolitas).
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La Figura B.3 presenta la selectividad hacia coque, VGO, destilados, nafta y gases

a 420°C empleando molibdeno disperso con zeolitas: ZSM5 (a), mordenitas (b) y
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faujasitas Y (c). Para las zeolitas ZSM5 se observd que la mayor selectividad
hacia nafta la tuvo la referencia ZSM5 2314, lo cual estaria asociado a una mayor
actividad por la acidez de la zeolita, también se obtuvo menor selectividad hacia
gases. Para las mordenitas, la mayor selectividad hacia nafta fue mostrada por la
referencia MOR 10A, sin embargo, también obtuvo una mayor selectividad hacia
gases, mientras, que la referencia MOR 21A tuvo mayor selectividad hacia VGO
con menor selectividad hacia gases. Para las faujasitas Y, se encontré que la
selectividad hacia nafta mas alta fue para la referencia Y 300 seguida de la'Y 780,

pero esta ultima tuvo una menor selectividad hacia gases y coque.

Figura B.2. Rendimientos de coque, gases, liquidos y consumo de
hidrogeno a 420°C empleando molibdeno disperso y zeolitas: ZSM5 (a),
Mordenitas (b) y Faujasitas Y (c). (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p

zeolitas).
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Como se ha descrito anteriormente en los resultados, se pueden tener diferentes
variaciones en cuanto a rendimientos y selectividades por las zeolitas, por lo cual

se us6 como criterio de seleccion la selectividad a productos liquidos, la cual
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corresponde a la suma de las selectividades de las fracciones de VGO, destilados
y nafta. De esta forma se escogieron las referencias de cada tipo de zeolita
(ZSM5, mordenita y faujasita Y) con la menor selectividad a subproductos. En la
Figura B.4 se presentan los resultados de selectividad hacia productos liquidos a
420°C empleando molibdeno disperso y zeolitas: ZSM5 (a), mordenitas (b) y
faujasita Y (c). De las zeolitas ZSM5 se observé que el valor mas alto
correspondio a la referencia ZSM5 2314, de las mordenitas se eligio la referencia

MOR 21A y de las faujasitas Y la referencia Y 780, las cuales se evaluaron en
reaccion a 380°C y 400°C.

Figura B.3. Selectividad hacia coque, VGO (a), destilados (b) y nafta (c) a
420°C empleando molibdeno disperso con zeolitas: ZSM5 (a), Mordenitas (b)
y Faujasitas Y (c).). (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p zeolitas).
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Figura B.4. Selectividad hacia productos liquidos a 420°C empleando
molibdeno disperso con zeolitas: ZSM5 (a), Mordenitas (b) y Faujasitas Y (c).
(13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p zeolitas).
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Anexo C. Rendimientos de productos liquidos empleando molibdeno
disperso con zeolitas y molibdeno disperso con amberlitas.

La Figura C.1 presenta los rendimientos de productos liquidos: VGO, destilados y
nafta, en funcién de la temperatura de reaccion empleando molibdeno disperso
con zeolitas. EI comportamiento en cuanto a la distribuciéon de productos liquidos
fue similar para las tres zeolitas. El rendimiento de VGO mostr6 un maximo a
400°C, tal como se vio para las reacciones con molibdeno disperso (Anexo A),
seguido de una reduccion a 420°C mostrando una mayor reactividad de esta
fraccion a alta temperatura. Se observo un leve incremento en el rendimiento de
nafta a 420°C: ZSM5 (14.4, %p/p) > MOR (15.4%p/p) > Y (16.5%p/p) el cual siguid
el mismo orden del tamafio de poro, asi como el orden inverso en acidez total,
Tabla jError! No se encuentra el origen de la referencia.. Lo anterior indicaria la
nfluencia tanto del tamafio de poro como de la acidez de las zeolitas sobre el
rendimiento de la fraccion de nafta a esta temperatura. Los rendimientos de
productos liquidos, equivalente a la suma de los rendimientos de VGO, destilados
y nafta, empleando zeolitas fueron: 39.4, 59.1 y 65.1 %p/p a 380, 400 y 420°C,

respectivamente.

La Figura C.2 presenta los rendimientos de VGO, destilados y nafta en funcién de
la temperatura de reaccion empleando molibdeno disperso con amberlitas. La
distribucién de productos liquidos fue similar para las tres amberlitas. Se obtuvo un
rendimiento maximo de gasoleo a 400°C, tal como se observo para las reacciones
con molibdeno disperso (Anexo A) y con molibdeno disperso con zeolitas (Figura
C.1). Ademas, hubo una reduccion del rendimiento de VGO a 420°C, lo cual se
encontré para todas las reacciones (molibdeno disperso, arena y zeolitas). Se
resalta los mayores rendimientos de nafta con las amberlitas en todo el intervalo
de temperatura, en comparacion con la arena (Anexo A), lo cual fue atribuido al
caracter acido de las amberlitas. Lo anterior, considerando que los sitios acidos

presentes en las amberlitas estan relacionados con el &cido sulfénico
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funcionalizado sobre su estructura [28], los cuales pueden catalizar las reacciones
de craqueo mediante la formacion de carbocationes [21]. Los rendimientos a
productos liquidos empleando amberlitas fueron: 43.9, 59.5 y 66,5 %p/p a 380,
400 y 420°C, respectivamente.

Figura C.1. Rendimientos de VGO, destilados y nafta, en funcién de la
temperatura de reaccién empleando molibdeno disperso con zeolitas: ZSM5
(@), MOR (b) y Y (c). (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p zeolitas).
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Figura C.2. Rendimientos de VGO, destilados y nafta en funcion de la
temperatura de reaccion, empleando molibdeno disperso con amberlitas:
AMB15 (a), AMB35 (b) y AMB36 (c). ). (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p

amberlitas).
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Anexo D. Caracterizacion de las zeolitas por isotermas de adsorcion-
desorcion de nitrogeno a 77 K.

Figura D.1. Isoterma (a), volumen y didmetro promedio de microporo por
NLDFT (b), volumen y didmetro promedio de poro, &rea externa (c) para la
zeolita ZSM5 2314.
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Figura D.2. Isoterma (a), volumen y didmetro promedio de microporo por
NLDFT (b), volumen y didmetro promedio de poro, &rea externa (c) para la
zeolita MOR 21A.
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Figura D.3. Isoterma (a), volumen y didmetro promedio de microporo por
NLDFT (b), volumen y didmetro promedio de poro, &rea externa (c) para la
zeolita Y 780.
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Anexo E. Caracterizaciéon de las amberlitas por isotermas de adsorcion-
desorcion de nitrogeno a 77 K.

Figura E.1. Isoterma (a), volumen y diametro promedio de poro por BJH (b)
parala amberlita AMB15.
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Figura E.2. Isoterma (a), volumen y diametro promedio de poro por BJH (b)
parala amberlita AMB35.
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Figura E.3. Isoterma (a), volumen y diametro promedio de poro por BJH (b)
parala amberlita AMB36.
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Anexo F. Espectros XPS del coque recuperado de las reacciones.

Figura F.1. Espectros XPS de laregion O 1s +V 2p del coque recuperado en
funcion de la temperatura de reaccion empleando molibdeno disperso (Mo)
(&) y Mo con arena (b). (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena).
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Figura F.2. Espectros XPS de laregion Mo 3d + S 2s del coque recuperado
en funcion de la temperatura de reaccion empleando molibdeno disperso
(Mo) (a) y Mo con arena (b). (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p arena).
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Figura F.3. Espectros XPS de laregiones Ols +V2p (a) y Mo3d + S2s (b) del
coque recuperado en funcion de la temperatura de reaccion empleando
molibdeno disperso con zeolita Y. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p zeolita
Y).
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Figura F.4. Espectros XPS de laregiones Ols +V2p (a) y Mo3d + S2s (b) del
coque recuperado en funcidon de la temperatura de reaccion empleando
molibdeno disperso con amberlita AMB15. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2

%p/p amberlita AMB15).
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Figura F.5. Espectros XPS de laregiones F 2p (a) y Ni 2p (b) del coque
recuperado en funcion de la temperatura de reaccion empleando molibdeno
disperso. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo).
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Figura F.6. Espectros XPS de laregiones F 2p (a) y Ni 2p (b) del coque
recuperado en funcion de la temperatura de reaccion empleando molibdeno
disperso con arena. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 5 %p/p arena).
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Figura F.7. Espectros XPS de laregiones F 2p (a) y Ni 2p (b) del coque
recuperado en funcion de la temperatura de reaccion empleando molibdeno
disperso con zeolita Y. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 %p/p zeolita Y).
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Figura F.8. Espectros XPS de laregiones F 2p (a) y Ni 2p (b) del coque
recuperado en funcion de la temperatura de reaccion empleando molibdeno
disperso con amberlita AMB15. (13.8 MPa, 4 h, 500 ppm Mo, 2 5 %p/p
AMB15).
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Anexo G. Cuantificacién de Fe, Ni y Mo por ICP-OES del coque recuperado
de las reacciones.

La Tabla G presenta la cuantificacion realizada por ICP-OES del Fe, Niy Mo en el
coque recuperado de los ensayos cataliticos. Las concentraciones de Fe y Ni se
calcularon con base en las cantidades de estos metales presentes en la carga,
Tabla.l. Caracterizacion del fondo de vacio, VGO y carga (calculada)

. Considerando que la carga durante los ensayos cataliticos fue de 80 gr, el
contenido de Fe y Ni fue de 0,4 y 13,3 mg respectivamente. De la tabla se observa
qgue los contenidos encontrados fueron muy altos y que estos no provienen del
crudo, y que probablemente puedan corresponder a una contaminacion que
proviene del acero del reactor (SS-316), que contiene cantidades importantes de
estos dos metales. Debido a lo anterior, el contenido de niquel no fue analizado.
De igual forma este acero contiene 2,04 %p/p de molibdeno, por lo cual, los
resultados hallados para la cuantificacion de molibdeno fueron corregidos para
eliminar el aporte del acero. La concentracion de hierro en el acero, 67,87 %p/p,
se uso para determinar el contenido de molibdeno que esté siendo aportado como
contaminante. Los resultados de molibdeno corregidos son los que se usaron para
el analisis. La concentracion del molibdeno en la tabla se calculé con base a las

500 ppm usadas como catalizador.
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Tabla G. Cuantificacion de Fe, Ni y Mo por ICP-OES del coque producto
empleando molibdeno disperso (Mo), Mo con arena, Mo con zeolitaY y Mo

con AMB15.
Muestras Fe Ni Mo Mo (corregido)
(mg)  (%p/p) (mg) (%p/p) (mg) (%p/p) (mg) (%p/p)

Mo (380°C) 63.6 16556 10.9 81 203 50.7 184 45.9
Mo (400°C) 363 94447  60.5 452  36.7 91.7 25.8 64.4
Mo (420°C) 258 67298 40.2 301 248 62.0 17.0 42,5
Mo+Arena (380°C) 90.0 23438 20.0 150 335 83.8 30.8 77.1
Mo+Arena (400°C) 132 34393 31.0 232 519 129.8 48.0 119.9
Mo+Arena (420°C) 205 53370 46.0 344 45.1 112.8  39.0 97.4
Mo+Y (380°C) 419 109013 434 325 234 58.6 10.8 27.1
Mo+Y (400°C) 396 103068 60.5 453 513 128.3 394 98.6
Mo+Y (420°C) 259 67518 58.5 438 40.1 100.2 323 80.7
Mo+AMB15 (380°C) 92.6 24114 109 140 31.8 79.5 29.0 72,5
Mo+AMB15 (400°C) 118 30772  60.5 182 38.2 95.6 347 86.7
Mo+AMB15 (420°C) 250 65219  40.2 354 34.0 849 264 66.1
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Anexo H. Analisis termogravimétrico (TGA) de las amberlitas.
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Figura H.1. Anélisis TGA de AMB15 a 380°C.
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Figura H.2. Andlisis TGA de AMB15 a 400°C.

]_ Humedad

120°c/2h

[
|
|

T 18,2%p/p :

Secado

100

175°C/2h

: [Homogenizacién

AMB15-400°C

400°C /4 h

Reaccién

Residuo Sélido
52,1%p/p

—Weight —Temperature

200

300 400
Tiempo (min)

138

500 600

0

Temperatura (°C)

Temperatura (°C)



Masa (%p/p)

Masa (%p/p)

150

125

100

75

50

25

150

125

100

75

50

25

Figura H.3. Anélisis TGA de AMB15 a 420°C.
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Figura H.4. Andlisis TGA de AMB35 a 380°C.
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Figura H.5. Anélisis TGA de AMB35 a 400°C.
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Figura H.7. Anélisis TGA de AMB36 a 380°C.
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Figura H.8. Anélisis TGA de AMB36 a 400°C.
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Figura H.9. Anélisis TGA de AMB36 a 420°C.
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