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RESUMEN

Dado el crecimiento demogréfico y econdmico de las dltimas décadas, que se
tradujo en una mayor demanda de energia en las actividades productivas, como también
de parte de la poblacién general en busca de mayor confort, se ha profundizado el
consumo de los recursos hidrocarburiferos convencionales. Ante esta problematica, la
necesidad de incrementar el aprovechamiento de estos recursos (es decir, lograr una
“mayor conversion de fondo de barril”), la existencia de mayor demanda de productos
destilados medios (diesel), la creciente severidad de la legislacion orientada al control
ambiental y el potencial generado por el descubrimiento de importantes yacimientos de
crudos no convencionales en el dmbito nacional, motivan a optimizar la utilizaciéon de
cortes residuales de crudos en unidades de craqueo catalitico de hidrocarburos (FCC).
El FCC es el principal proceso de conversion en las refinerias. A escala laboratorio se
puede evaluar la reactividad de diferentes alimentaciones sobre catalizadores de FCC en
un reactor Simulador de Riser CREC, bajo condiciones similares a las del proceso
industrial, lo cual permite una aproximacién real a los resultados observados en el

proceso comercial de refinacion.

Con base en la problemadtica planteada, el desarrollo de esta Tesis Doctoral se

rigi6 por las siguientes lineas de accion:

Inicialmente se evalué el craqueo de un gas oil de vacio de origen convencional
suministrado por una refineria (VGOwm) y sus fracciones mds representativas (saturada
FS, aromdtica FA y resinas FR) a través de la performance catalitica de dos
catalizadores equilibrados de FCC (ECAT-D y ECAT-R), los cuales fueron formulados
especificamente para procesar distintas alimentaciones. Se utilizé el reactor de
laboratorio Simulador de Riser CREC. De este modo se generd informacién de
referencia. La conversidn, la distribucion de productos y la desactivacion por deposicion
de coque estuvieron dominadas por las propiedades del catalizador y las caracteristicas
de la alimentacion. Asi, el catalizador de mayor acidez, contenido de zeolita y
microporosidad (ECAT-D), fue mds activo en el craqueo de las cargas con mayor
cardcter parafinico, como la fraccién FS y el VGOw, favoreci6 la produccién de gases

en el craqueo de la fraccion FS y el VGO, y sufri6 el mayor impacto por la deposicion



de coque al favorecer su produccion, siendo las fracciones FA y FR las que forman mas

coque.

La segunda linea de trabajo se basé en la generaciéon de mesoporosidad sobre
una zeolita Y, para mejorar el acceso de las moléculas voluminosas presentes en las
alimentaciones a los sitios cataliticos. Las modificaciones se realizaron por lixiviacion
en medio alcalino, empleando una soluciéon de NaOH 0.1 M. Luego del tratamiento de
desilicacién no sélo se observé un incremento de la mesoporosidad intracristalina, sino
que ademds se incrementd su acidez, tanto Bronsted como Lewis. La evaluacion
catalitica de ambas zeolitas Y, patrén y desilicada, se realizé en el reactor Simulador de
Riser CREC utilizando el VGOwm de origen convencional y sus fracciones de saturados,
arométicos y resinas. Los experimentos con las fracciones mostraron a qué tipo de
productos contribuyen especialmente cada una de ellas. En lineas generales mediante el
tratamiento alcalino se logré mejorar la actividad de la zeolita Y, la que tuvo mayor

selectividad a coque.

Los experimentos de conversion de alimentaciones de origen no convencional se
realizaron con tres alimentaciones: el Crudonc, proveniente de un yacimiento de la
regiéon de Vaca Muerta en la provincia de Neuquén; el VGOnc y el ATRnc, ambos
obtenidos en laboratorio a partir del Crudonc. Ademads de estas tres alimentaciones,
también se realizd el craqueo de la fraccion mayoritaria (saturados, FS) presente en el
VGOnc y, a modo comparativo, también se realizaron experimentos con VGOc, gas oil
de vacio de origen convencional. Los valores de conversion obtenidos con el Crudonc y
el VGOnc (en el orden de 60-90 % p/p) sobre ambos catalizadores equilibrados fueron
mayores que los observados comercialmente para alimentaciones de origen
convencional. Se pudo observar que estas alimentaciones de origen no convencional
favorecieron notablemente la produccién de gases y presentaron bajas producciones de
gasolina, LCO y coque en relacion al de origen convencional VGOc. Con el objetivo de
predecir el resultado de la incorporacion parcial de cortes de origen no convencional a
esquemas tipicos de refinacion, donde el FCC opera con VGOs convencionales,
representados en esta Tesis por la carga VGOc, se realizaron mezclas de VGOnc:VGOc
con relacion madsica 50:50 y VGOnc:ATRnc con relacion mdsica 80:20 y se evaluaron
sobre los dos catalizadores equilibrados ECAT-D y ECAT-R. La incorporacion parcial

de residuos y gas oil de vacio de origen convencional mejoré la produccion de los



productos de mayor demanda como los combustibles liquidos (gasolina y LCO) y

coque, que favorece el balance energético del proceso.

Con el desarrollo de estas lineas de accién se contribuyé al conocimiento de la
procesabilidad de cargas de origen no convencional, abarcando no sélo el corte tipico de
procesamiento en FCC (el gas oil de vacio), sino también el co-procesamiento de un
residuo de origen no convencional (ATRnc) y el co-procesamiento de VGOs de origen
convencional (VGOc) y no convencional (VGOnc). También se evalud el
procesamiento en FCC del crudo de origen no convencional (Crudonc), alternativa que
bajo la configuracioén actual de las refinerias nacionales no se presenta como viable,
pero que complementa la definicién del potencial de procesabilidad de estos recursos

hidrocarburiferos no convencionales.
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Capitulo 1

INTRODUCCION Y OBJETIVOS




Capitulo 1. Introduccion y objetivos

1.1. Introduccion

En la actualidad el petréleo, junto a otros recursos fésiles, como el gas natural,
son la principal fuente de energia a nivel nacional, representando mds del 85 % de la
matriz energética del pais (Secretaria de Energia de la Nacién). Buena parte de los
hidrocarburos que componen el petréleo poseen elevados pesos moleculares, por lo cual
deben ser procesados para ser convertidos en compuestos de mayor utilidad. Este
aspecto constituye la principal fuerza impulsora para procesos de refinacion orientados

a la reduccion del tamafio molecular de tales componentes.

Entre los procesos de conversion mds antiguos en las refinerias se encuentra el
craqueo térmico, cuyo objetivo es reducir el tamafio molecular por aplicacion de energia
térmica, sin otros complementos externos como catalizador o incorporacién de
hidrégeno. Ante la necesidad de mejorar el proceso se implementé el uso de
catalizadores, dando origen al craqueo catalitico de hidrocarburos en lecho fluidizado
(FCC), que en la actualidad es el proceso de conversion mds importante en la refinacion
de hidrocarburos. La alimentaciéon usualmente empleada en el proceso es gas oil de
vacio (VGO), que se caracteriza por tener puntos de ebullicién promedio del orden de
450 °C, en correspondencia con componentes de elevado peso molecular (en el rango de
C20-Cs0). E1 VGO es uno de los cortes separados en la torre de destilacion a vacio, aguas
abajo de la torre de destilacion atmosférica, cuyos fondos la alimentan. En el FCC los
hidrocarburos de elevado peso molecular presentes en el VGO entran en contacto con
un catalizador a altas temperaturas, dando origen a una gran variedad de productos de
interés como gases, olefinas livianas que se constituyen en materia prima para la

industria petroquimica, gasolina y destilados medios.

En general, el mayor consumo de diesel (particularmente en las economias de
fuerte crecimiento) lleva a incrementar las producciones de dicho producto. Es
previsible entonces que las refinerias operen en modo de maximizacién de diesel,
sujetas al empleo de crudos de menor calidad (Fusco y col., 2000) y al cumplimiento de
la legislacion ambiental. Por otro lado, sumado a la menor demanda de fuel oil, el
agotamiento progresivo de las fuentes de mayor calidad y las oscilaciones en el costo
del crudo motivan la mayor utilizacién de residuos en las unidades de FCC (Harding,

2001).
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Capitulo 1. Introduccion y objetivos

Los residuos son mezclas complejas de hidrocarburos que se caracterizan por su
elevada densidad, viscosidad y peso molecular, ademds de una baja relacion H/C
(Golmohammadi y col., 2016). En los distintos cortes pesados y residuos de petréleo es
usual definir cuatro tipos de componentes (saturados, aromaéticos, resinas y asfaltenos,
lo que es designado cominmente con la sigla SARA), que poseen elevados pesos
moleculares y puntos de ebullicién. Sus estructuras son complejas y, como en el caso de
los asfaltenos, no son conocidas en profundidad (Letzsch y col.,, 1993). El
aprovechamiento de estos residuos representa un aumento en la conversién del fondo
del barril, y el diferencial de precios entre los crudos livianos y los de menor calidad

constituye un fuerte incentivo para su procesamiento.

El procesamiento de cortes residuales para la obtencion de productos con
relacion H/C mayor incluye procesos de rechazo de carbono, entre los que el delayed
coking ofrece ventajas importantes, y procesos cataliticos (con agregado de hidrégeno,
como el hidrocraqueo, o sin agregado de hidrégeno, como el FCC, tanto en su version
convencional como la desarrollada para residuos (RFCC)). Los procesos cataliticos que
necesitan hidrégeno a alta presion requieren altas inversiones. En los de rechazo de
carbono, que pueden presentar soluciones mds efectivas en sus aspectos econdémicos, el
uso del carbon rechazado (coque, asfalto) puede obligar a la incorporacion de sistemas
de combustion o gasificacion para generar energia eléctrica, lo que en ocasiones puede
representar muy importantes inversiones. Frente a otras alternativas tecnoldgicas para
procesar estas alimentaciones, como hidrocraqueo, coking, desasfaltado por solventes,
etc., el FCC resulta una de las mas eficientes (Phillips, 2002) y actualmente existen

tecnologias de FCC que pueden procesar 100 % de residuos (Fusco y col., 2000).

El procesamiento de cortes residuales en el FCC demanda conocimientos
fundamentales y de evaluacion de catalizadores y alimentaciones. Parte de esta
necesidad radica en que los crudos mas pesados y las fracciones residuales contienen
mayor cantidad de metales contaminantes para el catalizador, aromdticos polinucleares
(precursores de coque) y especies con heterodtomos como azufre y nitrégeno
(productoras de SOx y NOx) (Sahu y col., 2015). Otro hecho a considerar es que la
proporcién de residuos en la alimentacién es cambiada con frecuencia en las refinerias,
de acuerdo con la economia global de la planta y siguiendo procedimientos empiricos.

Asi, los métodos de seleccion de catalizadores y de evaluacién del proceso, cuando se
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agregan residuos, deben considerar tanto a los mismos como a las alimentaciones (de
origen convencional y no convencional) a las que se incorporan, lo que agrega un factor

de fuerte complejidad.

En relaciéon a aspectos fundamentales, se conocen con pocos detalles las
reactividades de los componentes caracteristicos de los distintos cortes residuales que se
pueden introducir al FCC y sus contribuciones especificas a los diferentes productos de
reaccion (Gilbert y col., 2000), como también el efecto causado en la desactivacion del
catalizador. En uno de los pocos trabajos existentes en la literatura al respecto, se
reporto el fraccionamiento de un residuo atmosférico proveniente de un crudo nafténico,
mediante la aplicacion de la norma ASTM D2007-11, en sus cuatro fracciones SARA
constituyentes y se evalud la reactividad de cada una de ellas utilizando catalizadores
comerciales suministrados por una refineria (Pujro y col., 2014). De ese trabajo se
obtuvo informacién sobre la dependencia de la distribuciéon de productos de la

naturaleza de la alimentacion.

Este andlisis introductorio define la relevancia fundamental y tecnolégica del
problema del procesamiento de cortes pesados y residuos del petrdleo. De lo expuesto,
se deduce que es absolutamente conveniente conocer con anticipacion el impacto sobre
la produccién y la composicion de los productos de mayor demanda (gases, gasolina y
diesel) y sobre la produccién de coque, derivado de la incorporacion de distintos cortes
residuales al FCC. Estos interrogantes se acenttan si el crudo a procesar es de origen no
convencional y, en particular, si atin no ha sido incorporado de modo sistematico como

carga a los procesos de refinacion, tal como sucede en el caso nacional.

En este sentido, se hace necesario predecir el resultado de la incorporacién
parcial de cortes de origen no convencional a esquemas tipicos de refinacion, donde el
FCC opera con VGOs convencionales. También se estudia el caso representado por una
refineria donde el crudo sea totalmente de origen no convencional. Esta opcidn no es en
principio esperable en lo inmediato, pero los experimentos podrian aportar informacién
de interés, particularmente para el caso en que el FCC utilice como carga un VGO de

origen no convencional al que se le incorporen residuos.
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1.2. Craqueo de hidrocarburos

1.2.1. Evolucion histérica del craqueo catalitico de hidrocarburos

El petréleo estd conformado por una gran cantidad de compuestos, en su
mayoria hidrocarburos, estando presente también moléculas con heterodtomos (azufre,
hierro, cobre, sodio, vanadio, niquel, entre otros), los cuales son elementos indeseables
en su procesamiento posterior. Estos hidrocarburos que componen el petréleo se
descomponen a temperaturas mayores a 450 °C, dando origen a moléculas mds
pequenas. A este fendémeno de transformacién de moléculas pesadas en otras de menor
peso molecular por efecto de la temperatura se le denomina craqueo térmico, siendo éste
el proceso de craqueo de hidrocarburos mdés antiguo y simple (Avidan, 1993). A
comienzos del siglo XX, con la aparicién del automdévil, el petréleo se convirti6 en la
principal fuente de energia empleada por el hombre. Hasta ese momento la gasolina
obtenida y utilizada como combustible era un subproducto del proceso, pasando
entonces a convertirse en el producto principal. Este hecho provocé el rdpido auge del
craqueo térmico y ya en 1913 fué desarrollado industrialmente. Frente al rdpido
incremento de la demanda, M.W. Kellogg en 1924 desarrollé un nuevo proceso a alta
presion que permitié aumentar considerablemente la produccion de gasolina (Johnson,

1996).

Ya en 1943 mads del 50 % de la gasolina obtenida se producia por craqueo
térmico (Blazek, 1971). Desafortunadamente, la gasolina producida por craqueo térmico
era rica en olefinas y diolefinas, las cuales polimerizaban durante su almacenamiento
provocando una disminucién del octanaje de la misma. Simultdneamente a los avances
del craqueo térmico, se empezd a desarrollar el proceso de craqueo catalitico, que
acabaria desplazando a su predecesor. Los primeros intentos de craqueo catalitico
fueron llevados a cabo en 1915 por E.W. Gray y A.M. McAfee de la Gulf Oil
Corporation, quienes pretendian convertir residuos de destilacion empleando tricloruro
de aluminio. Sin embargo, el proceso resultaba inviable econémicamente debido a la

dificultad de recuperar el catalizador.

En 1936, la Socony-Vacuum Oil Company, basdndose en los descubrimientos de

E. Houdry, comercializé la primera unidad de craqueo catalitico en lecho fijo utilizando
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una arcilla de tipo montmorillonita acidificada. La unidad funcionaba ciclicamente, es
decir, una vez el catalizador se habia desactivado, era tratado con vapor y finalmente se
regeneraba, volviendo a iniciar el ciclo tal como se muestra en la Figura 1.1.
Posteriormente se desarroll6 el concepto de lecho mévil, lo que permitia incrementar la
capacidad de esas unidades. Este fue aplicado a través de un sistema de cangilones
desde el regenerador hasta el reactor. Este sistema mecdnico fue sustituido

posteriormente por uno neumatico, el cual es conocido como Thermofor Catalytic

Cracking (TCC).
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Figura 1.1. Esquema de la unidad de craqueo catalitico desarrollada por Houdry.

A principios de los afios 50 las arcillas naturales fueron sustituidas por el primer
catalizador sintético microesferoidal, las silices-aliminas amorfas con bajo contenido en
alimina, lo que produjo un incremento en la actividad, estabilidad y selectividad. La
mayor estabilidad permitié alcanzar mayores temperaturas en el regenerador (Murcia,
1992), disminuyendo asi el tiempo de residencia en éste. Con todos los cambios
incorporados en el proceso, aun asi, la actividad del catalizador seguia siendo
relativamente baja y el craqueo se llevaba a cabo en un lecho fluidizado con tiempos de
residencia del catalizador del orden de 30 a 120 segundos. A mediados de esa década se
aumentd la proporcion de alumina en el catalizador hasta un 25 %, mejorando la
actividad y la estabilidad hidrotérmica. Este hecho posibilité el desarrollo, por parte de

Shell, del reactor tipo riser (Murcia, 1992), o sea, el craqueo catalitico en lecho
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fluidizado, permitiendo reducir considerablemente el tiempo de residencia del
catalizador con respecto al lecho denso (entre 5 y 15 segundos con esta nueva

disposicidn), incrementando atin mads la capacidad de produccion.

Sin embargo, la verdadera revolucién estaria dada por la utilizacion de zeolitas
sintéticas como catalizador, propuesta en 1960 (Rabo y col., 1960; Weisz y col., 1960).
El empleo de las zeolitas presentaba varias ventajas frente a las silice-alimina amorfas:
1) mayor actividad debido a una mayor densidad de sitios 4cidos, ii) mayor selectividad
a gasolina y menor a gas seco y coque, iii) mayor estabilidad frente a procesos térmicos
e hidrotérmicos, mayor resistencia mecdnica y mayor resistencia frente a la presencia de

metales contaminantes, como niquel y vanadio.

Las propiedades de estos catalizadores permitieron emplear condiciones mas
severas en las unidades de craqueo, con el fin de aumentar la conversion y capacidad de
procesamiento. Se generalizé el empleo del reactor tipo riser, lo que condujo a su vez a
una modificaciéon de los antiguos disefios del FCC. La preparacion de la zeolita Y
también sufri6 una serie de modificaciones durante los siguientes afios, tal como la
ultraestabilizacion (USY), obtenida por tratamiento hidrotérmico, con el fin de llevar a
cabo una desaluminizacién controlada, o la introduccién de tierras raras (REY),

mejorando la estabilidad y selectividad.

A mediados de los afios 70, y en plena crisis energética, fue necesario mejorar la
economia del proceso introduciendo en el FCC un porcentaje cada vez mayor de
residuos de destilacion. El problema principal era el alto contenido en metales,
fundamentalmente niquel y vanadio, asi como el alto nivel de carbén Conradson,
principal contribuyente a la formacién de coque. Las ventajas que conllevaria el
procesamiento de residuos serian un mayor aprovechamiento de los fondos del barril,
con menor produccién de asfalto y mayor rendimiento a gasolina, aunque la fraccion

diesel fuese de baja calidad (Biswas y col., 1990).

En 1974 aparecieron en el mercado los primeros aditivos de catalizador, los
promotores de combustion basados generalmente en platino. A finales de los afos 70
surgieron los aditivos pasivadores de metales, basados en compuestos de antimonio o

bismuto, con lo que se conseguia mejorar el procesamiento de residuos. En las
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siguientes décadas, la creciente presion para el cuidado medioambiental marcé la
evolucion del proceso de FCC. Dichas restricciones medioambientales apuntaban tanto
a las emisiones nocivas de estas unidades como a las emisiones provocadas por los
vehiculos que emplean los productos del FCC. En este escenario se propicid la
introduccién de numerosos aditivos destinados, por una parte, a limitar las emisiones
nocivas, principalmente de SOx y NOx a la salida del regenerador, asi como a mejorar
la distribuciéon de productos (reformulaciéon de gasolina, aumento del octanaje,

produccién de propeno y butenos para alquilacién).

En la actualidad el craqueo catalitico en lecho fluidizado continda siendo el
proceso mds importante dentro de la refinacion de petroleo, desarrollandose

continuamente nuevas tecnologias.

1.2.2. Craqueo catalitico de hidrocarburos en lecho fluidizado (FCC)

Dentro del conjunto de procesos que conforman una refineria, el de craqueo
catalitico de hidrocarburos es considerado el de mayor rentabilidad e importancia
(Speight, 2003). Las unidades de FCC procesan principalmente gas oils de vacio, a los
que se suele incorporar cierta proporcién de residuos o cortes mds pesados, de bajo
valor econémico, para producir combustibles liquidos (gasolinas y destilados medios) y
gaseosos (gas seco y gas licuado de petrdleo), y materias primas para procesos
derivados (King, 1992; O’Connor, 2007; Jiménez-Garcia y col., 2011). Desde su
desarrollo inicial en la década de 1940 ha sufrido diferentes modificaciones y mejoras
en cuanto a su tecnologia y a los catalizadores empleados, incrementando su eficiencia y
los beneficios econémicos, y atendiendo las demandas especificas de cada refineria

(King, 1992; Sadeghbeigi, 2012).

En el afio 2002 la capacidad mundial de procesamiento de estas unidades era de
14.21 millones de barriles por dia (b/d), con un incremento anual estimado de 0.92
millones de b/d hasta 2005, dnicamente superado por las unidades de hidrotratamiento
(Prada, 2004), lo que da idea de su importancia dentro de la industria de refinacion del

petréleo.
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La unidad de FCC estd compuesta por tres secciones principales: el
reactor/regenerador, la fraccionadora principal y la secciéon de recuperacion de gases
(conocida también como unidad de concentraciéon de gases o de recuperacion de
vapores). En la primera seccion, la alimentacion precalentada (a aproximadamente 250
°C) (van der Werf, 1999) entra en contacto en la base del reactor riser con el catalizador
que fue regenerado a alta temperatura (aproximadamente 700 °C) (Sadeghbeigi, 2012).
Debido al contacto con el catalizador muy caliente, se produce la vaporizacién y el
craqueo inicial de la alimentacién, con un fuerte aumento en el caudal volumétrico, con
el consiguiente arrastre ascendente del catalizador a lo largo del reactor, cuya
temperatura a la salida varia entre aproximadamente 500 y 530 °C. Durante dicho
ascenso suceden las reacciones de craqueo, generandose multiples productos, dentro de
los cuales el coque que se deposita sobre los sitios activos del catalizador lo desactiva.
El tiempo de residencia es en general menor a 5 segundos. En la parte superior del
reactor el catalizador es separado de los productos por medio de una bateria de ciclones.
Luego, para recuperar la mayor cantidad de productos posibles, los hidrocarburos que
quedan adsorbidos sobre el catalizador a la salida del riser, son desprendidos inyectando
vapor en contracorriente con un tiempo de residencia suficiente (entre uno y dos
minutos) para su arrastre. Esta etapa del proceso es conocida como stripping, que es un
proceso de transferencia de masa, aunque pueden darse reacciones de craqueo,

desalquilacion y condensacion (Magnoux y col., 2002).

Luego el catalizador desactivado pasa al regenerador, donde se produce la
combustion del coque depositado, lo que aporta la energia necesaria para que el reactor
mantenga su temperatura, teniendo en cuenta que las reacciones de craqueo son
fuertemente endotérmicas. Esta energia es transportada por las particulas calientes de
catalizador. Durante esta etapa las condiciones a las que se somete el catalizador son
muy severas, con temperaturas superiores a 700 °C y en presencia de vapor de agua.
Luego el catalizador regresa al riser para comenzar un nuevo ciclo de reacciéon como se
ilustra en la Figura 1.2 (King, 1992; Jiménez-Garcia y col., 2011; Sadeghbeigi, 2012).
El conjunto de particulas de catalizador circulante se denomina catalizador equilibrado

o de equilibrio.

En la unidad de fraccionamiento son separados los productos de reaccion, segin

sus correspondientes puntos de ebullicién, en fondos, aceite pesado de ciclo (HCO),
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aceite liviano de ciclo (LCO), gasolina y gases; luego, cada una de estas corrientes sera

sometida a operaciones adicionales de separacién y acondicionamiento.

Las drésticas condiciones con las que el catalizador se encuentra en el
regenerador, junto con el envenenamiento producido por metales pesados,
principalmente Ni y V, hacen que el catalizador pierda actividad de forma irreversible.
Ademas, parte del catalizador se pierde en forma de finos a la salida del regenerador.
Por estas razones, para mantener el nivel de actividad deseado se extrae catalizador de
equilibrio y se reemplaza por catalizador fresco (Make-up), en proporcién aproximada a

1-2 % diario del inventario.

Productos

Gases de

i STRIPPER
combustion |
]
REGENERADOR

I RISER

Aire de T,
combustion

+—— Alimentacion

Figura 1.2. Seccidén de reactor/regenerador en unidad de FCC.

Las unidades de FCC presentan diferentes modos de operacion, dependiendo de
los productos que se quieran maximizar. Existen tres maneras tipicas de operacion:
modo olefinas, modo gasolina y modo destilados medios. En funcién de estos modos,
los pardmetros operativos propios de cada unidad (temperatura, relacién cat/oil, tipo de
catalizador, aditivos, etc.) tienen caracteristicas bien definidas, como se indican en la

Tabla 1.1.

Jayson fals Guerra 1-9



Capitulo 1. Introduccion y objetivos

Tabla 1.1. Pardmetros y distribuciones de productos del FCC segin el modo de

operacion. Adaptado de King (1992).

Modo de operacién

Destilados medios  Gasolina Olefinas
Temperatura (°C) 450-510 525-540 540-560
Tiempo de residencia < base base > base
Relacioén cat/oil < base base > base
Catalizador # REY REY USY
Contenido de zeolita (%) 15 30 40
Tierras raras (%) 1-2 0.5-1.5 0
Gas licuado de petréleo GLP (% v/v)  16.7 26.1 36.6
C4 Olefinas/Parafinas 1.6 1.8 2.1
Gasolina C5+ (% v/v) 43 60 55
RON 90.5 93.2 94.8
LCO (% v/v) 37.5 13.9 10.1
Indice de cetanos 34.3 24.3 20.6

2REY: zeolita Y con tierras raras; USY: zeolita Y ultraestabilizada

Cabe mencionar que existe relativamente poca informaciéon en la literatura
abierta en la que se describa el efecto del tipo de alimentacién, particularmente de sus
componentes segun el tipo de crudo, sobre la desactivaciéon de catalizadores y la
distribucion de productos. En general, estos aspectos son encarados en las refinerias
mediante enfoques empiricos, los que suelen resultar muy costosos en términos de
productividad y valores econdmicos. Es por ello que se ha planteado como principal
objetivo de esta Tesis Doctoral determinar el potencial de aprovechamiento de crudos
nacionales convencionales y no convencionales, y sus fracciones residuales (atmosférica
y gas oil de vacio), al ser incorporadas como parte de las cargas al craqueo catalitico de
hidrocarburos (FCC). Con el cumplimiento de este objetivo general se obtendria un
conocimiento detallado del impacto de la composiciéon de diferentes tipos de
alimentaciones, tanto convencionales como no convencionales, frente a zeolitas con
diferente grado de mesoporosidad intracristalina y diversos catalizadores equilibrados,
sobre la produccién y composicion de los productos, con énfasis sobre la incidencia de

la formacién de coque en la desactivacion.
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1.2.2.1. Economia del proceso

La refinacién del petréleo, como cualquier actividad industrial, debe generar
rentabilidad para resultar viable. Asi, se obtienen combustibles y otros derivados del
petrdleo, de alta calidad, en la cantidad que demande el mercado y a un precio
razonable. Conjuntamente, deben generarse margenes que aseguren una rentabilidad
razonable con las altas inversiones. El margen econdémico de la refinacién estd
relacionado con el precio del crudo, de los productos obtenidos y los costos de
produccion:

[(valor comercial de los productos) — (precio de los crudos + costo de operacion)].

El mercado de los productos obtenidos en la refinaciéon del petréleo demanda
cada vez mejor calidad, tanto en términos técnicos como de impacto medioambiental, lo
que conlleva elevados costos de inversion para poder brindar soluciones. Sin embargo,
dentro de este mercado, el precio del producto final no suele compensar el mayor costo
de inversion asociado a la mejora en su calidad, debido a mercados muy competitivos,
tecnologias féacilmente accesibles y a las nuevas reglamentaciones (por ejemplo,
contenido de azufre en gasolina y diesel). En general, con las nuevas especificaciones
de calidad que han entrado en vigencia en las ultimas décadas, se han producido

aumentos en los precios de los productos.

El incremento del margen econdémico que debe compensar este costo extra, debe
generarse mediante la obtencion de mds cantidad de productos procesados (economias
de escala) y de mayor valor afadido (conversion de pesados a livianos). Ademas, es
necesario sumar otros factores de competitividad como:

Combinacién adecuada de la calidad de los crudos con tecnologias apropiadas
para su procesamiento.

Ubicacion geografica favorable.

Adecuacion de la capacidad de produccion a la demanda (flexibilidad).

Reduccién de costos de operacion.

Sumado a los factores de competitividad mencionados, la economia del proceso
también puede ser mejorada incorporando cargas con cantidades crecientes de residuos

(mayor conversién de fondo de barril), aunque surgen problemas asociados al empleo
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de estas alimentaciones. También se debe tener presente el incremento de la demanda de
olefinas ligeras que se estd produciendo en el mercado (propileno, isobuteno e

isoamileno) (Weirauch, 2004).

En este sentido, la unidad de FCC, dada su gran rentabilidad e importancia
econdmica dentro del esquema general de refinacion, asi como su gran adaptabilidad y
versatilidad para el procesamiento de distintas alimentaciones, juega un papel central,
como una de las tecnologias primarias sobre las que se puede actuar para incrementar el

margen econémico de la refinacién (Buchanan, 2000; Cundy, 2003; Henz y col., 2004).

1.2.3. Catalizadores de FCC

Usualmente, sobre el proceso de craqueo catalitico de hidrocarburos en lecho
fluidizado, las investigaciones se han centrado en el desarrollo de nuevos catalizadores
con mayor actividad, selectivos a los productos de interés y estables frente a las
condiciones de operacion. Los catalizadores empleados en unidades de FCC son
compuestos, teniendo como componente principal a la zeolita Y sobre una matriz con
diferentes caracteristicas (activa o inactiva) y diversos aditivos. Dentro de las matrices
activas se encuentran la alimina o la silice-alimina, que mejoran el craqueo de
alimentaciones pesadas por medio del pre-craqueo de moléculas voluminosas en su
superficie. Las inactivas son aquellas conformadas por silice. La matriz actia también
como soporte y medio diluyente, modera la actividad de la zeolita Y y proporciona un

medio de difusién para las moléculas de la alimentacion y los productos de reaccion.

Los catalizadores de FCC son usualmente microesferas porosas con un tamafio
de particula distribuido entre aproximadamente 20 y 130 um (tamafio promedio 70 pm),
y con una densidad de particula de aproximadamente 1.4 g/cm® (Avidan, 1993;
Marcilly, 1996; Meirer y col., 2015). Estas particulas son sometidas a procesos ciclicos
muy severos, debiendo circular entre la zona de reaccién y la de regeneracion, lo que
produce cambios importantes en su estructura debido a las permanentes variaciones de
las condiciones ambientales a las que estdn sujetas (Meirer y col., 2015). En el reactor
existe un ambiente reductor y temperaturas promedio de 525 °C, mientras que el

regenerador opera en un ambiente oxidante a aproximadamente 705 °C, con presencia
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de vapor de agua. La circulacién del catalizador bajo estas condiciones provoca
modificaciones en sus componentes, afectando sus propiedades y consecuentemente su
performance catalitica, hasta que las particulas inicialmente frescas alcanzan en

promedio, como se mencionara, un estado denominado “de equilibrio” (Sadeghbeigi,
2012).

1.2.3.1. Zeolitas

Como se menciond, la zeolita Y es el principal componente de los catalizadores
de FCC, dado que es responsable de gran parte de su actividad y selectividad. Las
zeolitas son estructuras cristalinas formadas por tetraedros de silicio (Si04) y aluminio
(AlOy’) unidos entre si mediante d&tomos de oxigeno (ver Figura 1.3) (Baerlocher y col.,
2007). La presencia de atomos de aluminio tetraédrico en estas estructuras genera una
carga negativa en la red que debe ser compensada por la presencia de un catidn, el cual

se localiza en los canales y cavidades. Estos cationes suelen pertenecer al grupo de

metales alcalinos y alcalinotérreos.
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@ : Cation de compensacion de carga = . Carga del aluminio tetraédrico

Figura 1.3. Estructura tetraédrica de Siy Al en la zeolita Y.

La unién de los tetraedros de silicio y aluminio, y sus ordenamientos
respectivos, provocan la apariciéon de canales y cavidades de diferentes tamafios. El
tamafio de los poros y canales de las zeolitas varfa habitualmente entre 3.5 A y 12 A,
pudiendo conformar un sistema de canales mono, bi o tridireccional. En funcién de los
tamafnos de poros, las zeolitas se pueden clasificar en zeolitas de poros pequefios,
medianos, grandes o extragrandes segtiin que el nimero de dtomos de oxigeno presentes
en el anillo que los define sea 8, 10, 12 o mayor a 12, respectivamente. Su férmula
general puede ser escrita como M2/n0O.Al,03.xSi02.wH-O, siendo n la carga del catién

M de compensacion.
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El nimero y la disposicion de los tetraedros en la unidad estructural bésica y la
relacion Si/Al definen el tipo de zeolita. En el caso particular de la zeolita Y, la unidad
bésica estd conformada por veinticuatro tetraedros que se agrupan de manera de formar
un cubo-octaedro truncado llamado unidad de sodalita o unidad . Estos cubo-octaedros
se unen por prismas hexagonales originando cavidades de gran tamafio llamadas
supercages o unidades a, que tienen un didmetro aproximado de 13 A. Las supercages
se conectan entre si mediante canales cuyas aperturas son anillos con 12 miembros
(&tomos de silicio y aluminio), de 7.4 A de didgmetro, que forman el sistema
tridimensional poroso de las zeolitas (Scherzer, 1989). En la Figura 1.4 se presenta la
estructura denominada faujasitica (tanto la faujasita, una zeolita natural, como la Y, que
es sintética, poseen esta estructura), donde cada vértice representa un dtomo de Al o Siy

cada linea a un atomo de O.

o Aluminio
e Silicio
= : Oxigeno

» : Catidon de compensacion de carga

Figura 1.4. Representacion esquemadtica de la estructura de la zeolita Y.

La celda unitaria constituye la minima expresion que define a una zeolita; en el
caso de la zeolita Y estd conformada por 192 tetraedros de SiOz y AlO». La faujasita
tiene una celda unitaria definida por la composicion

Na56[(Al02)56(S102)136].250*H20 (Breck, 1974).

En la sintesis de zeolitas los cationes de compensacion de carga suelen ser iones
sodio (Na-Y), pero cuando los mismos son intercambiados por iones amonio (NHs-Y) y
luego la zeolita es calcinada para descomponer térmicamente dichos iones amonio con
la consecuente eliminaciéon de amoniaco, los cationes de compensaciéon pasan a ser

protones (H-Y) y de esa manera se genera la acidez Bronsted de estos materiales.
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En las zeolitas se distinguen dos tipos de sitios dcidos: Bronsted y Lewis. Los
sitios 4cidos Bronsted se forman, como ya se indic6, por la compensacion por parte de
protones de las cargas negativas originadas por la presencia de dtomos de aluminio con
disposicion tetraédrica en la red de zeolita (ver Figura 1.3), por la hidrélisis de cationes
polivalentes (tierras raras) o por la reduccién de iones metélicos. Por su parte, los sitios
acidos Lewis se forman por la deshidroxilacion de los sitios Bronsted (Wojciechowski y

col., 1986; Scherzer, 1989).

1.2.3.1.1. Actividad y selectividad de zeolitas

Debido a su estructura microporosa, las particulas de zeolitas tienen superficies
internas extremadamente elevadas con relacion a sus superficies externas. Esta
estructura porosa permite la transferencia de materia entre el espacio intracristalino y el
medio que lo rodea, propiedad que le permite adsorber una gran cantidad de moléculas.
Este hecho, junto a la posibilidad de generar centros activos dentro de los canales, ha
llevado a considerar a una zeolita como un microrreactor catalitico (Corma, 1995,
1997). La molécula dentro de este microrreactor sigue un conjunto de etapas
consecutivas: difusién a través de los poros, adsorcion del reactante sobre el centro
activo, reaccion quimica, desorcion del producto y difusién del mismo a través de los
canales. Todo este conjunto de etapas consecutivas afecta la actividad y selectividad

final del catalizador.

Como ha sido mencionado, la presencia de atomos de aluminio en la red
tetraédrica le confiere a la estructura un defecto de carga que debe ser contrarrestado
con la introduccion de cationes de compensacion. Si estos cationes son intercambiados
por protones, se generan centros dcidos Bronsted dando lugar a la forma 4cida de la
zeolita. El protén se encuentra conectado al dtomo de oxigeno perteneciente a los
atomos de silicio y aluminio vecinos, generando un grupo hidroxilo dcido. El nimero de
sitios dcidos de Bronsted totales depende de la concentracion de aluminio en la red. Asi,
cuanto mayor sea la cantidad de aluminio presente en la estructura, mayor ndimero de
sitios dcidos de Bronsted podra poseer la misma. Sin embargo, tan importante como el
nimero de sitios dcidos es la fuerza dcida de los mismos. Como serd descrito con detalle
en la Seccion 1.2.4 las distintas reacciones en el proceso FCC suelen requerir sitios con

diferente fuerza acida (Wojciechowski, 1986; Scherzer, 1989). Asi, por ejemplo, las
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reacciones de craqueo demandan sitios con acidez fuerte, mientras otras, como las de
transferencia de hidrégeno, requieren sitios con acidez mds débil. Dado el carécter
bimolecular de las reacciones de transferencia de hidrégeno, éstas se verdn mads
favorecidas por una mayor densidad de sitios 4cidos, ya que esto aumenta la
probabilidad de que existan sitios dcidos apareados (Pine y col., 1984). Por el contrario,
una mayor proporcion de sitios dcidos aislados, que resulte de una menor densidad de
sitios, favorecera preferentemente a las reacciones de craqueo, que son de caricter
unimolecular. Ademads, se ha postulado que cuanto menor es la densidad de sitios dcidos
en una zeolita, estos sitios serdn mads fuertes, lo que también favorece con mayor
preferencia a las reacciones de craqueo por sobre las de transferencia de hidrégeno. La
acidez puede medirse por diversas técnicas, como la espectroscopia infrarroja (FTIR) y
la resonancia magnética nuclear proténica (RMN-H). Freude y col (1986) estudiaron la
acidez de diferentes zeolitas, encontrando que la fuerza acida por sitio aumenta cuando
disminuye la concentracién de aluminio en la segunda esfera de coordinacién del atomo
de aluminio asociado. Asi, el entorno quimico de los centros dcidos afecta a la fuerza de

los mismos.

Ademads de la influencia de la concentracién de aluminio en la segunda esfera de
coordinacion de un dado sitio, existen otras variables que también afectan las
propiedades 4cidas de las zeolitas. La presencia de especies de aluminio extra-red
(EFAL) puede modificar dichas propiedades dcidas. Este aluminio no estructural es
capaz de generar acidez Lewis (Corma, 1987), y en determinadas condiciones llegar a
aumentar la acidez del centro dcido Bronsted por un efecto de polarizacion (Mirodatos y
col., 1981; Corma y col., 1985; Garralon y col., 1989). Este efecto inductivo se ve

favorecido cuando dichas especies se encuentran muy dispersas y poco polimerizadas.

Las caracteristicas estructurales de cada zeolita también pueden afectar la acidez.
Por ejemplo, el dngulo del enlace Si—~O—Al y su longitud afectan la fuerza 4cida del
sitio, presentando una mayor fuerza 4cida aquellas zeolitas que poseen menor dngulo de

enlace T-O-T (Kassab y col., 1988; Datka y col., 2015).

Derouane introdujo el concepto de efecto de confinamiento para explicar el
aumento de la reactividad de las moléculas debido a las interacciones que sufren en el

sistema de canales de las zeolitas. En los canales microporosos las moléculas adsorbidas
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tienden a fortalecer sus interacciones de van der Waals (Derouane, 1986). Ademas de
este efecto de confinamiento, también se considera un efecto de confinamiento
electrénico (Corma y col., 1994), provocado por los elevados gradientes de campo
presentes en el interior de los canales. Este efecto se basa, fundamentalmente, en una
contraccion de los orbitales de la molécula alojada en el interior de los canales y
cavidades con el cambio consecuente en los niveles energéticos, lo que provoca un
aumento de la energia de los orbitales frontera y por tanto una preactivacién de la
molécula. Este fendmeno causa un aumento en la fuerza del sitio acido por el hecho de

actuar en un espacio confinado.

Mas alld de la importancia en la actividad catalitica, tanto de las propiedades
quimicas como estructurales, debe destacarse la influencia que presentan sobre la
selectividad catalitica. Como se ha mencionado, los centros activos de las zeolitas se
encuentran localizados en canales y cavidades, por lo que las velocidades de difusién de
reactivos y productos, asi como la formaciéon de productos intermedios, va a estar
influenciada por el tamafio de las moléculas respecto a los canales y cavidades. Esta
influencia del tamafio de las moléculas reactivas y productos relacionada con el tamafio
de los poros y cavidades intracristalinas se conoce como selectividad de forma (shape
selectivity). Este tipo de selectividad esta ligada al tamafio y la forma de las moléculas
que difunden y se generan en el interior de la zeolita. Este tipo de selectividad puede

manifestarse como (Derouane, 1986; Csicsery, 1995):

Selectividad a reactivos: las moléculas muy voluminosas no pueden difundir por
los poros hacia el interior de las zeolitas.

Selectividad a productos: unicamente podrdn difundir aquellas moléculas de
productos formados en el interior de las cavidades que tengan didmetros cinéticos
inferiores al didmetro de los poros.

Selectividad al estado de transicion: solo podran tener lugar los mecanismos de
reaccién que presenten estados de transicion que puedan alojarse en el espacio interior
de las cavidades.

Selectividad de transito molecular: en una misma zeolita con diferentes tamafos
o geometria de canales los reactivos y productos de diferente tamafio pueden difundir

sOlo por ciertos canales.
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La selectividad puede ser modificada variando las propiedades adsortivas de la
zeolita. Es posible modificar la adsorcién de productos de reacciéon que compiten con
los reactivos por los sitios activos, variando un pardmetro de composiciéon quimica
como la relacion Si/Al. Un aumento de este pardmetro confiere una mayor
hidrofobicidad a la zeolita (Dessau, 1980). En el craqueo catalitico de hidrocarburos
sobre zeolitas ultraestabilizadas (USY) de diferentes relaciones Si/Al, la disminucién de
la capacidad de adsorcién de la zeolita Y al ser desaluminizada (aumento de la relacién
Si/Al), conduce a un aumento del craqueo monomolecular frente al bimolecular, con el
consiguiente aumento de la olefinicidad de los productos y el nimero de octanos de la

gasolina (Corma y col., 1989, 1990).

Otra forma de variar la relacion Si/Al y modificar la estructura porosa en zeolitas
es mediante la remocién del silicio contenido en la red cristalina por lixiviacién en
medio alcalino (desilicacién), lo que provoca una destruccién parcial de dicha red y
genera mesoporosidad sobre los cristales de la zeolita (Na y col., 2013; Garcia y col.,
2015). Como se observa en la Figura 1.5, la generacion de mesoporosidad esta limitada
por la relacién molar de Si/Al en la zeolita. Una alta concentracién de Al en la
estructura previene la extraccion de silicio, mientras que a mayores relaciones molares
Si/Al (menos acidez de Bronsted) la extraccion de silice puede ser descontrolada,
produciendo la formacion de poros grandes. De este modo, el rango de valores de la
relacion Si/Al mds apropiado para producir desilicacién controlada es entre 25 y 50
(Groen y col., 2007-a). En general, la generaciéon de mesoporosidad sobre los cristales
de la zeolita Y incrementa la superficie de mesoporos y acorta los caminos difusivos, lo
que mejora el transporte de moléculas voluminosas (Groen y col., 2007-b). Mediante
este enfoque seria posible obtener zeolitas con un sistema de microporos que les brinda
una adecuada actividad y selectividad, y mesoporos que facilitan los procesos difusivos.
Al mismo tiempo, en la superficie de los mesoporos puede llevarse a cabo el precraqueo
de moléculas voluminosas, que de otra manera no podrian difundir con facilidad hacia
el interior de los microporos. Durante el tratamiento alcalino también se produce la
extraccion de parte del Al de la zeolita, quedando tras el proceso una fase amorfa fuera
de la estructura. Esta alimina amorfa bloquea parcialmente los poros de la estructura
zeolitica, por lo que es necesario realizar un lavado dcido para eliminarla y desbloquear

la microporosidad (Su y col., 2003).
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Figura 1.5. Esquema del tratamiento de lixiviacién alcalina en zeolitas con

diferente relacion Si/Al.

Para estas zeolitas en las que coexisten micro y mesoporos interconectados se
dice comunmente que su sistema de poros es “jerarquico” (Na y col., 2013) y se ha
informado que tal sistema poroso resulta muy adecuado para aplicaciones cataliticas

diversas (de Jong y col., 2010; Verboekend y col., 2013-a y b, 2011; Xu y col., 2013).

Como se ha discutido con anterioridad, tanto la actividad como la selectividad
catalitica de una zeolita dependen de diversos factores, como la composicion quimica, la
estructura, el tamafio y geometria de los poros, etc. Modificando alguna de estas
propiedades, se podria producir una zeolita “a medida” para las necesidades que se

requieran en un dado proceso.

1.2.3.2. Propiedades y caracterizacion de los catalizadores de FCC

Como se mencioné anteriormente, el componente principal y mayor responsable

de la actividad de los catalizadores de FCC es la zeolita Y. Es por ello que las

propiedades tanto fisicas como quimicas de estos catalizadores estan controladas por su
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contenido de zeolita Y. Dentro del conjunto de propiedades que caracterizan a estos
catalizadores se destacan sus propiedades texturales, tamafo de celda unitaria y sus
propiedades 4cidas. A continuacion, se describen cada una de éstas y los métodos

tipicamente utilizados para su determinacion:

Tamano de celda unitaria (TCU). Este pardmetro es determinado por
difraccién de rayos X (DRX) de acuerdo a la norma ASTM-D 3942-91. La celda
unitaria es la minima expresion que se requiere para definir una zeolita. La zeolita Y,
por ser una estructura tridimensional tipo faujasita, posee una celda unitaria cibica, por
lo que los dngulos formados por los tres ejes que la definen son rectos, y ademaés la
longitud de las aristas de la celda (o pardmetros de red) es la misma segun los tres ejes
(Tanabe y col., 1989; Baerlocher y col., 2007). Por lo tanto, basta con un tunico
pardmetro para definir y caracterizar una celda unitaria de faujasita, que se denomina
tamafio de celda unitaria (TCU) y se suele indicar como a. Su magnitud esté relacionada
directamente con el contenido de aluminio de la zeolita, ya que la longitud del enlace
aluminio-oxigeno es ligeramente mayor que la del enlace silicio-oxigeno (Jorik, 1993);
por este motivo, a medida que la zeolita sufre un proceso de desaluminizacion, su

tamafio de celda unitaria disminuye.

Segun la regla de Lowenstein, debido a impedimentos electrostaticos, un atomo
de oxigeno no puede estar enlazado a dos dtomos de aluminio, es decir que no estan
permitidos los enlaces Al-O-Al. Por lo tanto, cada 4&tomo de aluminio estd enlazado a
cuatro atomos de silicio por medio de puentes de oxigeno. A su vez, cada uno de esos
atomos de silicio podra estar enlazado a otros dtomos de silicio o a &tomos de aluminio
por medio de puentes de oxigeno. Asi, cuando dos atomos de aluminio estdn enlazados
al mismo 4tomo de silicio por medio de puentes de oxigeno, se denominan vecinos mas
proximos (next nearest neighbors, NNN, (Pine y col., 1984), y cada 4tomo de aluminio
podrd tener desde cero (0O-NNN) hasta un maximo de nueve (9-NNN) dtomos de
aluminio en su vecindad mds proxima. Un atomo de aluminio sin otros aluminios en su
vecindad (O-NNN) es un dtomo aislado, mientras que dos aluminios unidos al mismo

atomo de silicio (Al-O-Si-O-Al) se denominan apareados (1-NNN).

A su vez, el TCU en la zeolita Y también es un pardmetro representativo de su

acidez (tanto de la densidad de sitios, como de su fuerza). La fuerza de un sitio acido es
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mayor cuanto mds aislado se encuentra (Pine y col., 1984); es decir que un sitio
completamente aislado (0-NNN) serd mds fuerte que uno apareado (1-NNN) y asi
sucesivamente. A altos TCUs se esperaria tener una mayor actividad debida a una
mayor densidad de sitios 4cidos, y al mismo tiempo cada 4tomo de aluminio tendrd una
mayor probabilidad de tener otro dtomo de aluminio cercano, lo que favorecerd las
reacciones bimoleculares como las de transferencia de hidrégeno, las cuales son
precursoras de la formacién de coque (Sedran, 1994; Cumming y col., 1996). Por lo
tanto, el TCU condicionard la incidencia relativa de las reacciones de craqueo y de

transferencia de hidrégeno, entre otras (Al-Khattaf, 2002).

Propiedades texturales. Estas propiedades pueden determinarse por la
adsorcion de gases inertes sobre la superficie del solido poroso. Dentro de este conjunto

de propiedades se destacan las siguientes:

- Superficie especifica, mediante el método de Brunauer, Emmet y Teller (BET,
1938).

- Volumen total de poros (Gregg y col., 1982).

- Volumen de microporos y superficie de mesoporos, mediante el método t (de
Boer y col., 1966), el método de Dubbinin-Radushkevich (Gregg y col., 1982) o el
propuesto por Remy y Poncelet (1995).

- Distribucién de tamafios de mesoporos (didmetros de poros mayores a 20 A) y

didmetro medio, a través del método de Barrett, Joyner y Halenda (BJH, 1951).

Dentro del conjunto de propiedades que caracterizan a las zeolitas, uno de sus
principales atractivos para su uso en catdlisis heterogénea es su sistema poroso. Como
se menciond en la seccién anterior, se caracterizan por poseer elevada superficie
especifica, ademds de poseer superficies y poros homogéneos. Su superficie especifica
proporciona una relacion directa entre la actividad y la densidad de sitios activos. Por lo
tanto, una alta superficie especifica (Sger) representaria una elevada actividad por
unidad de masa de catalizador. Dentro de la superficie especifica total, una propiedad
importante en este tipo de catalizadores compuestos es la superficie de microporos,
siendo la zeolita Y el tnico contribuyente a su microporosidad. Johnson (1978)
demostré que existe una correlacion entre el contenido de zeolita Y en catalizadores

compuestos de FCC y el drea de microporos de tales materiales. Otra propiedad
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importante es su distribucion de tamafios de mesoporos porque, ante la necesidad de
procesar moléculas voluminosas, como las presentes en los residuos, se requiere una
buena accesibilidad por parte de las moléculas de reactivo a los sitios activos del
catalizador, a fin de minimizar las limitaciones en la transferencia de materia

intraparticula (Falco y col., 2006; Devard y col., 2009; Meirer y col., 2015).

Acidez. Esta propiedad suele determinarse mediante la adsorciéon de una
molécula sonda con cardcter bésico (tipicamente NH3 o piridina) y posterior deteccién
por espectroscopia FTIR para determinar los tipos de sitios 4cidos presentes (tanto
Bronsted como Lewis) (Lercher y col., 1996). También por adsorcién y luego desorcion
a temperatura programada de moléculas bdsicas, y cuantificaciéon por algun detector
apropiado, para determinar su acidez total y la fuerza de los centros acidos (Topsge y

col., 1981; Humphries y col., 1993).

La acidez juega un rol importante, dado que, como se menciono, las reacciones
de craqueo se llevan a cabo sobre los sitios dcidos mediante dos vias posibles: el
craqueo protolitico via ion carbonio pentacoordinado y el craqueo P clasico via ion
carbenio tricoordinado (Cumming y col., 1996; Sadeghbeigi, 2012). Asi, en un
catalizador de FCC cuyo componente activo es la zeolita Y, la naturaleza, densidad y
fuerza de sus sitios dcidos condicionardn su actividad y selectividad. Estos sitios dcidos
pueden ser de naturaleza Bronsted, cuando un protén compensa la carga negativa que
cada atomo de aluminio tetraédrico le confiere a la red cristalina de una zeolita, o de
naturaleza Lewis, cuando hay vacancia de un par de electrones en un atomo de
aluminio. La acidez Bronsted es contribuida fundamentalmente por el componente
zeolitico del catalizador, mientras que los sitios dcidos de Lewis pueden estar presentes
tanto en la zeolita (generados por deshidroxilacién de sitios de Bronsted) como en la
matriz, si esta ultima es activa. Ademds de los cationes de compensacion, una zeolita
puede poseer como cationes de intercambio iones de tierras raras. La presencia de tales
iones en la zeolita Y incrementa su estabilidad y actividad catalitica, ya que el
tratamiento térmico de estas zeolitas provoca la hidrdlisis de iones parcialmente
hidratados de tierras raras, lo que resulta en la formacién de sitios dcidos adicionales
(Scherzer, 1989). Por densidad de sitios acidos se entiende la cantidad de tales sitios por

unidad de superficie de catalizador o zeolita, mientras la fuerza dcida hace referencia a
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la afinidad que tales sitios tienen por las moléculas de hidrocarburos o cualquier otra

molécula que pueda adsorberse en ellos.

De los sitios acidos de distinta naturaleza (Bronsted y Lewis) presentes en las
zeolitas, los de Bronsted tienen una mayor participacion en la propagacion de las
reacciones de craqueo que los de Lewis (Wojciechowski y col., 1986; Gilbert y col.,
2011), de manera que, si un catalizador de FCC tiene una elevada acidez Bronsted,
probablemente tenga también una elevada actividad y se vean favorecidas las reacciones

de craqueo.

Dentro del conjunto de reacciones que ocurren en el proceso de FCC las de
transferencia de hidrégeno son claves, ya que convierten olefinas y naftenos en
parafinas y aromaticos, condicionando asi la calidad de los productos obtenidos
(Sedran, 1994; Cumming y col., 1996; Sadeghbeigi, 2012). Ademads, sucesivas
reacciones de transferencia de hidrogeno en moléculas aromdticas, acopladas con
condensaciones y polimerizaciones, promueven la formacion de coque, lo que afecta
negativamente a la actividad catalitica al cubrir algunos de los sitios y/o bloquear parte
de los poros de las zeolitas (Al-Khattaf, 2002; Cerqueira y col., 2008). Como las
reacciones de transferencia de hidrégeno implican un mecanismo bimolecular, estas
reacciones estdn mds favorecidas en aquellas zeolitas con alta densidad de sitios 4cidos,
y se ha demostrado que su incidencia sobre el conjunto de reacciones ocurridas depende

fuertemente de la densidad de sitios apareados (1-NNN) (de la Puente y col., 2000).

Finalmente se puede concluir que la acidez y la porosidad son dos propiedades
claves en los catalizadores de FCC, de segura influencia en su actividad y selectividad,
con las que, mediante una adecuada modulacién, seria posible lograr cierto grado de
control sobre las diferentes reacciones que ocurren. En el desarrollo de esta Tesis se
modificardn las propiedades de una zeolita Y protonica comercial por tratamiento de
lixiviacién alcalina, y estas zeolitas serdn evaluadas junto a dos catalizadores

comerciales equilibrados de FCC.
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1.2.4. Reacciones tipicas en el proceso FCC

De acuerdo a las condiciones operativas de elevada temperatura y el tipo de
catalizador empleado, en el proceso de FCC se llevan a cabo un gran nimero de
reacciones quimicas de elevada complejidad, catalizadas por los sitios dcidos de la
zeolita, y en cierta medida por la matriz, siempre que ésta sea activa (Cumming y col.,
1996; Sadeghbeigi, 2012). Las reacciones se llevan a cabo en forma paralela y
consecutiva, y por lo tanto los productos primarios formados inicialmente pueden sufrir
posteriormente reacciones secundarias. Ademds, como parte del proceso global, se
suman otros procesos que estdn intrinsecamente relacionados al catalizador, como

difusion y adsorcion, que agregan complejidad al sistema.

Si bien es cierto que el sistema reaccionante es muy complejo, en general se estd
de acuerdo en que los mecanismos de reaccién involucran especies carbonadas con
cargas positivas que se forman sobre la superficie del catalizador, denominadas
carbocationes (Wojciechowski y col.,, 1986; Scherzer, 1989). Los carbocationes
formados pueden ser iones carbenio, que contienen un dtomo de carbono tricoordinado

cargado positivamente

x R R +
2 + -2 CcH
R1/\‘/ R1/\‘/ «He
H H

o iones carbonio, el cual contiene un 4dtomo de carbono pentacoordinado cargado

R Moy h
+ C H7
R1/\’<H )&/ Re ’
H R H

Como consecuencia de un efecto inductivo de los grupos alquilo (donantes) y a

positivamente

un efecto de hiperconjugacion de carga, la estabilidad de los carbocationes aumenta con
la ramificacion (1° < 2° < 3°). Asi, los carbocationes terciarios son mds estables que los
secundarios, y estos a su vez mas que los primarios (Wojciechowski y col., 1986). Por
esto, los carbocationes primarios tienden a adoptar rdpidamente una forma mads estable,

modificando su estructura y desorbiéndose luego como especies ramificadas, las cuales
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a su vez suelen ser deseables, ya que son importantes en la industria y poseen un alto

nimero de octanos para la formulacién de gasolinas.

A continuacién se describirin brevemente las principales reacciones

involucradas en el proceso:

a- Craqueo

Las reacciones de craqueo son las mds importantes, ya que disminuyen el peso

molecular de los reactivos generando productos de elevado valor. Estas reacciones se

llevan a cabo sobre sitios dcidos mediante dos vias posibles: el craqueo protolitico via

ion carbonio pentacoordinado, y el craqueo B clédsico via ion carbenio tricoordinado.

Aunque todos los componentes de la alimentacion estarian sujetos a estas reacciones,

las mismas fueron estudiadas principalmente mediante moléculas test de carécter

parafinico (Cumming y col., 1996; Corma y col., 2000):

Craqueo protolitico via ion carbonio (pentacoordinado): Haag y Dessau (1984)
han propuesto una via de reaccion monomolecular propia de temperaturas
elevadas, superiores a 500 °C. Una parafina de la alimentacion se adsorbe sobre
un sitio Bronsted, se protona para dar un ion carbonio intermediario, que luego
se craquea para dar un ion carbenio més una parafina de menor peso molecular,
estableciendo la etapa de iniciacion.

Craqueo [ cldsico via ion carbenio (tricoordinado): un ion carbenio (el cual se
puede generar por la protonacion de una olefina sobre un sitio dcido Bronsted,
por la abstraccién de un ion hidruro de una parafina sobre un sitio dcido Lewis,
o por el craqueo protolitico de un ion carbonio) puede craquearse en la posicién
B respecto a la ubicacién de la carga positiva del ion. Esto daria como resultado
una olefina y otro ion carbenio, ambos de menor peso molecular que el ion
carbenio original. Otra alternativa posible es que el ion carbenio reaccione con
una parafina de la alimentacion via transferencia de hidrégeno para generar otra
parafina y un nuevo ion carbenio. Estas etapas podrian considerarse como de

propagacion.
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Las dos vias para el craqueo antes mencionadas se consideraron independientes
(Haag y Dessau, 1984; Gianetto y col., 1986; Haag y col., 1990; Wielers y col., 1991),
aunque estudios posteriores (Corma y col., 1994; Cumming y Wojciechowski, 1996)
indicaron que ambas conforman un udnico mecanismo en cadena, por medio de
reacciones de iniciacidn, propagacién y terminacién. Segun este enfoque, el proceso
contemplaria reacciones unimoleculares (craqueo de un ion carbonio formado por
protonacién de una molécula de la alimentacién para producir una molécula de parafina
y un ion carbenio) y reacciones bimoleculares (interaccidon entre un ion carbenio que
acepta un ion hidruro de una molécula de la alimentacién para desorberse como parafina
y posterior craqueo en posicion 3 del nuevo ion carbenio formado en su reemplazo). En
funcién de qué proceso prevalezca, las selectividades hacia los diferentes productos se

veran afectadas.
b- Isomerizacion

Las reacciones de isomerizaciéon se dan a través de un mecanismo
monomolecular mediante la isomerizacion de carga o de la cadena. La isomerizacion de
carga se da por el movimiento de un ion hidruro presente en un ion carbenio hacia un
atomo de carbono vecino en la cadena; este movimiento de carga en la cadena es

conocido como una transferencia de hidruro intramolecular.

/\/\/R2 —_— /\/—F\/R2
R, R,

+

La isomerizacion de cadena por su parte suele ser del orden de 1000 veces mds

lenta que la isomerizacion de carga y puede ser de dos tipos:

Tipo A: se produce en iones carbenio con grupo metilo (alquilo) ramificado, por
un proceso de transferencia de grupo metilo (alquilo) de tipo 1-2 (1-2 Methyl Shift).
Este proceso tiene lugar a través de un mecanismo que implica un sistema de anillos de
ciclopropano protonado (PCP) (Brouwer y col.,, 1972). El resultado es el

desplazamiento del grupo metilo (alquilo) sin variacién en la ramificacion de la cadena.
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0 4 Transferencia 6 4 6+ 4
+ de hidruro Ciclaci6n ) 5
D) —_— 2 + —_— CHj
1 5 1 5 PCP 3
3 3 1
HsC
Apertura de + 4 Transferencia 2 4
anillo N3 de hidruro 3
—» /\/\5 | 7 5
PCP
6 6

Tipo B: este proceso causa una variacién en la ramificacién de la cadena. El
mecanismo es similar al anterior pero con un paso adicional, la transferencia de un
protén en el ciclo PCP, lo cual explica la menor velocidad de este proceso frente al de

tipo A (Jacobs y col., 1991).

Transferencia 6 4 6+ 4
de hidruro Ciclacién 5 5
It /0 CHs
1 5 PCP 3
3 1
H3C

Transferencia 6 4 Apertura de

. + 3
de protén + 5 anillo 5 5
» 2 CHy, ————» |
PCP | / 3 PCP 6 4
HsC

c- Polimerizacion

Estas reacciones se inician con el ataque de un sitio dcido de Bronsted a una
olefina que da origen a un ion carbenio, que luego en una etapa de propagacioén
interacciona con nuevas moléculas de olefina para generar un nuevo ion carbenio de

cadena maés larga.
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+
—_— /\ + B Iniciacién

Propagacioén

AN+
NG+ /\ = )\/\
PP -

~ / + BH Terminacién

)\/\
+ —
- / + BH Terminacién

c- Alquilacion

Estas reacciones se dan entre una isoparafina y una olefina, y constan de varias
etapas (Biswas y col., 1990). Comienzan con la protonacién de la olefina, que se
adsorbe sobre un sitio dcido formando un ion carbenio. Paso seguido se produce la
transferencia de un ion hidruro desde una isoparafina hacia el carbocation previamente
formado, generdndose un ion carbenio terciario y desorbiéndose la parafina
correspondiente. Luego se produce la alquilacién, en la cual el ion carbenio terciario
reacciona con una nueva molécula de olefina. El paso siguiente es una isomerizacion

rapida para adoptar una forma maés estable, antes de producirse la desorcion.
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)\‘_—‘/\+

"
/\+B—

WL

x
p oy

d- Ciclizacion

WL

Este tipo de reacciones permite obtener compuestos aromdticos mediante la
formacion de un ion carbenio olefinico por transferencia de hidruro en un dtomo alejado
del doble enlace, el cual puede evolucionar con un ataque intramolecular sobre el doble
enlace. Las reacciones de ciclizacién se dan mediante la adsorcion de una molécula
olefinica de cadena larga, y ésta pueda acomodarse de tal manera que el otro extremo de
la molécula quede cerca del sitio activo donde estd adsorbida y se unan formando una

molécula nafténica (ciclica), con la consiguiente ciclizacion:

R4
R,
+
/\/\/\/RZ »
R1 \ T

Una vez generado el ion carbenio ciclico, puede deshidrogenarse hasta producir

un compuesto aromatico.
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e- Transferencia de hidrogeno

Estas reacciones son las mds influyentes sobre la calidad de los productos y la
desactivacion de los catalizadores en FCC, ya que afecta el balance global de olefinas y
nafténicos generando parafinas y aromdticos, a partir de la reaccion genérica. A su vez,
pueden considerarse precursoras de la formacion de los depdsitos carbonosos (coque)
sobre el catalizador (Cumming y col., 1996; Cerqueira y col., 2008). La reaccién de
transferencia de hidrégeno tiene lugar en dos etapas: una transferencia de ion hidruro y
una posterior transferencia de protén. Produce la hidrogenacién de una especie y la
deshidrogenacién de la otra, tal como sucede entre naftenos y olefinas (Jacquinot y col.,

1990)

Olefinas + Nafténicos ——— » Parafinas + Aromaticos

Este proceso puede suceder también tras la etapa de ciclizacion para dar lugar a

aromaticos

+
/\/ + BH ‘i /\/ + ]§H3

Transferencia
+ de hidruro /\/
+
Transferencia
de hidruro

Los precursores de coque, entre los que aparecen las olefinas, poliolefinas,
naftenos, cicloolefinas y aromaéticos, son moléculas muy activas como dadores de
hidrégeno, que evolucionan hacia productos con mayores relaciones C/H, a través de
reacciones de alquilacién, condensacion y polimerizacién con pérdidas de H», para dar

especies ciclicas y policiclicas condensadas ademads de parafinas (Venuto, 1968).
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1.2.5. Desactivacion catalitica

En catidlisis heterogénea la desactivacion de los catalizadores se manifiesta a
través de una pérdida progresiva de la actividad y/o selectividad, y puede presentarse
debido a dos tipos de causas: fisicas y quimicas. Las causas fisicas incluyen
sinterizacion, oclusiéon y pérdida de drea superficial. Sin embargo, ésta no seria la
principal causa de desactivacion para los catalizadores empleados en FCC, dado que las
zeolitas utilizadas industrialmente son normalmente suficientemente estables para
soportar las condiciones de operacién en el proceso de FCC. Es por ello que la principal
causa de desactivacion de los catalizadores zeoliticos de FCC es debida a fendmenos
quimicos. A continuacion, se resumen las principales causas de desactivacion en los

catalizadores de FCC (Cerqueira, 2008):

Ensuciamiento (Fouling). Dentro del conjunto de reacciones quimicas que
ocurren en el proceso FCC, algunas conducen a la formaciéon de depodsitos de coque
sobre la superficie del catalizador, provocando asi su desactivacion parcial. Las
deposiciones carbonosas pueden darse sobre sitios dcidos del catalizador o bloqueando
los poros que conducen a los mismos, siendo esto dltimo responsable de la mayor
pérdida de actividad. La cantidad y naturaleza (relaciéon H/C, grado de condensacion)
del coque formado dependerdn de la composicion de la alimentacion, las propiedades
del catalizador y las condiciones de reaccién (Ibarra y col., 2016). Este proceso de
desactivacion es reversible por combustién y no puede ser evitado con el tratamiento
previo de la corriente de alimentacion, aunque si puede atenuarse empleando
catalizadores formulados especialmente. El coque formado en el riser es luego quemado
en el regenerador para recuperar la actividad del catalizador, lo que define el carécter
ciclico de la operacién del FCC.

Degradacion quimica. Reacciéon de un compuesto con algin componente del
catalizador, causando su destruccion o pérdida de actividad. Los principales
responsables son los metales alcalinos, los cuales neutralizan los sitios dcidos, el vapor
que causa desaluminizacion y el V que destruye la estructura de la zeolita.

Sinterizacion. Es un proceso de naturaleza fisica e irreversible que se
fundamenta en la pérdida progresiva de superficie catalitica por colapso como

consecuencia de temperaturas muy altas.
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En esta Tesis se estudiara la desactivacion por formacion de residuos carbonosos
(coque) y el impacto causado sobre las propiedades &cidas y estructurales del
catalizador, teniendo en cuenta la naturaleza de las alimentaciones y el tipo de
reacciones que forman parte del proceso, que conducen a la formaciéon de coque como

uno de los productos de reaccion.

1.2.5.1. Formacion y naturaleza del coque

El coque originado en el FCC es un depdsito carbonoso deficiente en hidrogeno
que se forma gradualmente sobre la superficie del catalizador durante el transcurso de
las reacciones cataliticas. En consecuencia, la acumulacién de estos depdsitos
carbonosos reduce la actividad del catalizador. El coque formado se define como
compuestos con relaciéon H/C = 0.3-1.0 y se han identificado cinco tipos formados en el
craqueo catalitico (Cerqueira y col., 1997):

e Coque catalitico; producido por las reacciones de condensacion vy
deshidrogenacion.

e Coque térmico; formado por un mecanismo de radicales libres, s6lo se
produce a altas temperaturas de reaccion y también conduce a la
produccion de hidrégeno.

e Coque Conradson; formado por moléculas pesadas presentes en la
alimentacion. Presenta una correlacion directa con el residuo de carbon
Conradson (residuo remanente luego de pirolizar hidrocarburos a
temperaturas mayores a 800 °C).

e Coque contaminante; se forma por deshidrogenacion, -catalizada
particularmente por Ni, Fe y V.

e Coque atrapado; hidrocarburos atrapados en pequefios poros y no

removidos en el stripper.

La naturaleza del coque es compleja y varia sustancialmente con las condiciones
bajo las que se ha formado (propiedades de la alimentacién, condiciones de operacion,
acidez y estructura porosa de la zeolita) (Wojciechowski y col., 1986; Cerqueira y col.,

2008):
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Propiedades de la alimentacion. Las propiedades de la alimentacion estdn
definidas por la composicion de los distintos tipos de hidrocarburos presentes en ella.
Cerqueira y col. (2008) encontraron una correlacion directa entre la presencia de
alquenos y aromadticos en la alimentacién y la velocidad de formacién de coque. Su
formacién se inicia con una serie de reacciones de alquilaciéon de aromdticos y
oligomerizacion de olefinas, seguidas por ciclizacién, aromatizacién a través de
reacciones de transferencia de hidrégeno y condensacion entre reactivos y productos.
Las olefinas formadas durante el craqueo pueden oligomerizarse, ciclarse y sufrir
transferencia de hidrégeno, formando moléculas altamente deshidrogenadas y
fuertemente adsorbidas que pueden actuar como precursoras de coque. De todos los
precursores de coque, los aromdticos polinucleares, las olefinas y las poliolefinas
producen mayores cantidades en comparacion con los naftenos y parafinas. En el caso
de los aromdticos, estas especies también pueden sufrir reacciones de condensacién
bimolecular que dan origen a depdsitos carbonosos (Cerqueira y col., 2008; Jiménez-

Garcia y col., 2011; Chunming y col., 2005).

Condiciones de operacion. La temperatura juega un rol determinante sobre la
velocidad de formacién de coque y su composiciéon. A bajas temperaturas, cercanas a
250 °C, la relacion H/C es similar a la de los reactivos y el tipo de coque formado
depende directamente de la naturaleza de la alimentacion. Al contrario, a altas
temperaturas de reaccion, el coque formado es altamente poliaromético (baja relacién
H/C). En cuanto a la presién, las reacciones de formacién de coque, debido a su
naturaleza bimolecular, son favorecidas por una alta presion parcial de los reactivos.
Con respecto al tiempo, la evolucién con el tiempo es creciente, con una produccion

inicial rapida seguida de una produccion menor conforme avanzan las reacciones.

Acidez. La densidad y fuerza de los sitios 4dcidos es determinante en la formacién
del coque. Una mayor densidad de sitios implica una mayor proximidad entre estos, lo
que favorece las reacciones bimoleculares, aumentando asi la velocidad de formacion de
coque y la desactivacion del catalizador. En cuanto a su fuerza, una mayor fuerza por
parte del sitio aumenta la adsorcién de los precursores del coque, favoreciendo asi su

produccion.
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Estructura porosa. La estructura porosa es un pardmetro determinante en la
composicion del coque formado sobre zeolitas a altas temperaturas. Las zeolitas con
poros y cavidades pequefias forman moléculas mds pequefias, como antracenos o
pirenos, mientras que las zeolitas con poros y cavidades grandes permiten la produccién
de depdsitos con agrupamientos moleculares més voluminosos. En el caso de la zeolita
Y, con poros grandes y amplias cavidades tridimensionales, se presenta una fuerte

tendencia a la formacion de coque con base en moléculas voluminosas.

Mediante las reacciones de craqueo catalitico en lecho fluidizado en el reactor
Simulador de Riser CREC se estudiara el impacto de la composicion de diferentes tipos
de alimentaciones sobre la desactivacion de distintos catalizadores equilibrados y
zeolitas modificadas, causada por pérdida selectiva de acidez y alteracion de las

propiedades fisicas como consecuencia de la formacion de coque.

1.3. Crudos de extraccion convencional y no convencional

El crudo, también conocido como petréleo crudo, es un recurso no renovable y
actualmente la principal fuente de energia y materia prima para la generacion de una
gran variedad de derivados. Esté constituido por mezclas complejas de hidrocarburos de
elevados pesos moleculares y puntos de ebullicién que cubren un muy amplio rango.
Tradicionalmente los crudos se han clasificado de diferentes maneras de acuerdo con
sus propiedades fisicoquimicas; por ejemplo, en funcién de su contenido de azufre,
como dulces (sweet) o acidos (sour), o segin su densidad/viscosidad, como ligeros o
pesados. También, segin la abundancia de determinadas familias de compuestos, en

nafténicos, arométicos o parafinicos (Peters y col., 2016; Caineng, 2017).

Cabe asimismo clasificarlos entre convencionales y no convencionales segun los
procedimientos que se emplean en su extraccion. Los crudos convencionales (de
extracciéon convencional) son los que, independientemente de su origen, fluyen y se
acumulan en una roca almacén o roca reservorio de cardcter poroso y permeable.
Normalmente la roca almacén presenta partes superiores selladas por una roca
impermeable que evita el flujo del hidrocarburo hacia la superficie (Peters y col., 2016).

El término poroso aplicado a una roca significa que la misma no es totalmente masiva,
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sino que una parte de su volumen estd constituida por espacios abiertos, poros,
fracturas, etc. Y permeable significa que esos espacios abiertos estdn conectados entre
si. Una roca almacén o generadora porosa y permeable que contenga hidrocarburos

(convencionales) se denomina reservorio convencional (Caineng, 2017).

Los crudos no convencionales (de extraccibn no convencional) son
hidrocarburos que se encuentran en condiciones tales que no permiten el movimiento
del fluido, bien por estar atrapados en rocas poco permeables o de baja porosidad, o por
tratarse de petréleos de muy alta viscosidad. Por estos motivos, los hidrocarburos no
pueden desplazarse por el interior de la formacién ni escaparse de ella. Se requiere el
empleo de tecnologias especiales para su extraccion, ya sea por las propiedades del
propio hidrocarburo o por las caracteristicas de la roca que lo contiene (Caineng, 2017).
Por lo general, esas tecnologias son apreciablemente mds costosas que las

convencionales.

La técnica empleada para dicha extraccidbn no convencional incluye la
estimulacién hidrdulica, mds conocida como fracking o fracturacion hidraulica. Esta
técnica consiste en la perforaciéon de un pozo, primero en forma vertical y luego
horizontal, con el objetivo de crear micro-fracturas en las rocas que contienen los
hidrocarburos. La micro-fracturacion se realiza mediante la inyeccion de agua y aditivos
con la presion suficiente para fracturar la roca de forma controlada en el fondo del pozo.
El objetivo es que con las micro-fracturas que se producen se genere porosidad y
permeabilidad artificial en la roca, con lo que se consigue que los hidrocarburos

contenidos fluyan (Lopez, 2013).

En la actualidad los crudos no convencionales representan internacionalmente
una importante fuente potencial de recursos, puesto que muchos de ellos se encuentran
en nuevos yacimientos, o en antiguos que se daban por agotados; ademads, se estima que
se encuentran en grandes volumenes. En cuanto a los tipos de crudos no convencionales
se conocen distintas definiciones, que no siempre coinciden. Las mds conocidas son

(Mir6, 2016):

Crudos extrapesados. Petrdleos en estado liquido, de alta densidad. Se extraen

de la roca mediante la inyeccidén de vapor o polimeros.
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Shale Oil/Gas. Petrdleo/gas producidos directamente de la roca madre o

generadora y atrapados en ésta. Su extraccién se realiza mediante técnicas de
fracturacion hidrdulica (fracking), que permiten incrementar la permeabilidad del
yacimiento.

Arenas bituminosas. Son arenas impregnadas en bitumen (hidrocarburos de muy

alta densidad y viscosidad). Su extraccion se realiza mediante la perforacion de pozos
en forma horizontal, inyectando vapor de agua a alta temperatura para reducir la
viscosidad del crudo de forma que le permita fluir.

Tight Oil/Gas. Petréleo/gas proveniente de reservorios con baja porosidad y
permeabilidad. Para su extraccion se utiliza también la fracturacion hidriulica.
Adicionalmente se incluyen como hidrocarburos no convencionales al gas de
yacimientos de carbon (coalbed methane, CBM), las pizarras bituminosas, los
hidrocarburos liquidos de los procesos coal-to-liquids (CTL) y gas-to-liquids (GTL), el

gas procedente del proceso coal-to-gas (CTG), y los hidratos de metano.

Un informe reciente de la Agencia de Informacion de Energia de los Estados
Unidos ubic6 a la Argentina en el cuarto puesto de la lista de paises poseedores de las
mayores reservas de crudos no convencionales después de Estados Unidos, Rusia y
China (Lopez, 2013). Una de las reservas de crudo no convencional mds importante a
nivel mundial, conocida como Vaca Muerta, se encuentra ubicada en el sur del pais, en
la provincia de Neuquén. El anuncio de estos hallazgos en 2011 plante6 la posibilidad

de explotar estos recursos con los que cuenta el pais en su subsuelo.

El gran potencial de generacion de energia del pais, sostenido por el
descubrimiento de importantes yacimientos de crudos no convencionales, motiva a
mejorar los métodos de extraccioén y procesamiento de los mismos, para asi aprovechar
al médximo estos recursos hidrocarburiferos. En esta Tesis Doctoral, mediante el
procesamiento y co-procesamiento de cortes de origen no convencional en el proceso
FCC, se espera contribuir al conocimiento detallado en cuanto a los rendimientos y la
distribucién de productos, al igual que de la produccién de coque, de vital importancia

en la desactivacion del catalizador y en el balance energético del proceso.
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1.3.1. Residuos de petréleo y sus fracciones SARA

Los residuos son subproductos generados en las diferentes etapas de refinacién
del petréleo. En la destilaciéon primaria, a presiéon atmosférica, se separan fracciones
utiles con puntos de ebullicién por debajo de 343° C, dejando residuos atmosféricos
(ATR) que luego pueden destilarse al vacio y producir, entre otros cortes, gas oil de
vacio (VGO), bases de lubricantes y residuos de vacio (VR). Estos cortes son mezclas
complejas de compuestos que se dividen en dos grandes grupos, los maltenos y
asfaltenos. Los asfaltenos son macromoléculas de multiples anillos arométicos con alto
contenido de heterodtomos y metales. Los maltenos estdn compuestos a su vez por tres

fracciones: saturados, aromaticos y resinas (Gilbert y col., 2000).

Existe una variedad de técnicas que permiten estudiar las propiedades de estos
cortes y ayudan a definir su aplicacién (Speight, 2003). Algunas de las propiedades
caracteristicas de los residuos son su alto contenido de asfaltenos, su elevada densidad y
su contenido de metales, mientras la densidad es usada frecuentemente para definir el

caracter del residuo.

Una vez conocidas las propiedades del residuo se pueden definir las técnicas
adecuadas para su procesamiento. Entre los principales procesos se encuentran el
hidrocraqueo, el craqueo catalitico (FCC), el delayed coking y el desasfaltado, siendo el
FCC el mas eficiente para el procesamiento de este tipo de hidrocarburos (Phillips,
2002). Para optimizar el procesamiento de residuos por FCC se requiere una evaluacion
previa de los catalizadores que puedan usarse. Teniendo en cuenta las condiciones bajo
las cuales se lleva a cabo el proceso y la presencia de venenos en este tipo de
alimentacion, los catalizadores deben cumplir con una serie de exigencias para lograr
performances apropiadas, tales como: a) mayor resistencia térmica e hidrotérmica; b)
mayor tolerancia a los metales contaminantes; c) bajo rendimiento a coque; d) buena
relacion entre la conversion catalitica y térmica de los fondos y €) minimas limitaciones
a la transferencia de masa intraparticula. Bajo esta suma de consideraciones, un
catalizador dado no sera util en todos los casos. Por lo tanto, se necesitan catalizadores

“a medida” para el tratamiento de diferentes tipos de alimentacion.

Jayson fals Guerra 1-37



Capitulo 1. Introduccion y objetivos

1.3.1.2. Fraccionamiento SARA

Para analizar la composiciéon de muestras de petréleo y sus derivados puede
realizarse un fraccionamiento basado en la solubilidad de los grupos SARA (saturados,
aromaticos, resinas y asfaltenos) en diferentes solventes organicos. Dicho
fraccionamiento estd descrito por la norma ASTM D2007-11. El método permite

separar cuatro fracciones:

Fraccion de saturados (FS): constituida por compuestos no polares que

incluyen hidrocarburos lineales, ciclicos y ramificados (Mullins, 2007).

Fraccion de aromdticos (FA): constituida por compuestos més polares,

que contienen uno o mas anillos aromaticos (Mullins, 2007).

Fraccion de resinas (FR): constituida por estructuras poliaromaticas

condensadas de elevada polaridad que se asocian con la estabilizacion de los asfaltenos
en el residuo, dado que las moléculas de resina se adsorben en la superficie de las
particulas coloidales de asfalteno y actian como dispersante estérico (Nalwaya y col.,
1999; Pereira y col., 2007).

Fraccion de asfaltenos (FAs): son estructuras complejas que se

encuentran presentes en forma minoritaria en los residuos. El término asfalteno es
ampliamente usado para la fraccion del crudo correspondiente a una clase de solubilidad
mds que a una clase quimica. Se refiere a un precipitado del crudo por adicién de un
exceso de hidrocarburos parafinicos liquidos tales como n-heptano o n-pentano (Pereira
y col., 2007). Constituyen la fraccion més polar de los residuos y estdn formados por
anillos poliaromaticos condensados con cadenas aliféticas cortas y heterodtomos como
nitrégeno, oxigeno, azufre y metales. Segun Nalwaya y col (1999), la teoria tradicional
de estabilidad de los asfaltenos establece que las resinas rodean a las particulas de
asfaltenos, forman una capa, y de esta forma los estabilizan. De este modo las particulas
de asfaltenos se mantienen dispersas en el residuo formando un centro poliaromético
fuertemente polar, con una capa de resinas. Los asfaltenos constituyen la fraccion de
menor valor del residuo, entre otras causas porque producen aumento de la viscosidad y
dificultan su transporte y procesamiento. No tienen punto de fusién bien definido, su
peso molecular es mayor a 1000, y su punto de ebullicion superior a 540 °C (Centeno y

col., 2004).
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La norma ASTM D2007-11 describe un método de adsorcién en arcilla/silica-
gel, en el cual previamente se utiliza n-pentano para separar los asfaltenos por
precipitacion, pero también ha sido aplicada con con n-hexano, n-heptano y con algunas
otras variantes (Kaminski y col., 2000; Fan y col., 2002). Luego se produce una
separacion cromatogrifica de la fraccion no asfalténica mediante dos columnas
conectadas. La superior empacada con una fase estacionaria de arcilla (Atapulgita), la
cual adsorbe las resinas. La inferior empacada con una fase estacionaria de silica gel
que separa aromaticos de saturados, reteniendo los primeros. El método tiene la
desventaja de consumir importantes cantidades de solventes y material adsorbente.
Frente a éste, los métodos de cromatografia liquida de alta presiéon (HPLC) (Kharrat y
col., 2007) representan una opcién mejorada, dado que son rapidos, reproducibles y
automatizables. Al igual que con la técnica ASTM D2007-11, se requiere la separacion
previa de los asfaltenos, ya que éstos se adsorben irreversiblemente durante la elucién

de la fraccion saturada.

Basado en la contribucion especifica de las fracciones SARA constituyentes de
los cortes tipicos que ingresan al proceso FCC, se desarrollardn en esta Tesis métodos
de evaluacién que permitan mejorar el conocimiento del potencial de aprovechamiento

de los recursos hidrocarburiferos.

1.4. Evaluacion de FCC en el laboratorio

En el proceso de FCC a escala industrial se procesan grandes volumenes de
alimentacion, por lo cual una pequefa diferencia en la conversion y/o la distribucion de
productos, como consecuencia de mejoras en las condiciones del proceso o por cambios
en el catalizador, puede resultar decisiva en términos econdmicos. Este es uno de los
aspectos que hacen necesario contar con una evaluacion realista de los catalizadores y
de las alimentaciones, como también de las diferentes condiciones operativas, en el
laboratorio. Sin embargo, es imposible reproducir unidades comerciales de FCC en
pequena escala, debido a la magnitud del proceso y a las particularidades tecnoldgicas

asociadas.
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Para la evaluacion de catalizadores, alimentaciones o condiciones de proceso a
escala laboratorio se han empleado diferentes metodologias, las cuales incluyen
variadas configuraciones de reactores y condiciones de operacién (Corma y Sauvanaud,
2013). Dentro de estos reactores se destacan algunos como los de lecho fijo con flujo
continuo de reactivos (Test de Micro Actividad, MAT), los de lecho fluidizado
confinado con flujo continuo de reactivos (FFB, Fixed Fluidized Bed; ACE (Advanced
Catalyst Evaluation, Kayser Technonoly, USA)) y el reactor discontinuo de lecho
catalitico fluidizado, reactor Simulador de Riser CREC. Esta ultima es la unidad a
escala de laboratorio que mejor reproduce las condiciones operativas de las unidades
comerciales de craqueo catalitico en lecho fluidizado, por lo cual es una herramienta de
suma importancia a la hora de predecir comportamientos del conjunto alimentacion-

catalizador-condiciones de FCC.

En esta unidad (Simulador de Riser CREC), el que serd descripto
adecuadamente en el Capitulo 2, el catalizador es confinado en una cdmara entre placas
porosas y fluidizado por medio de una turbina que hace recircular la alimentacion junto
con los productos de reaccidn, generando condiciones homogéneas de temperatura y
concentraciones, como se observa en el esquema conceptual del reactor, Figura 1.6. La
turbina gira a muy alta velocidad, produciendo una succion en la zona central superior,
lo cual impulsa los gases hacia las paredes del reactor y los hace pasar a través de la
cadmara en forma ascendente, logrando, de esta manera, la fluidizacién del lecho. Al ser
un reactor discontinuo, la evolucién del tiempo de reacciéon en el mismo puede
asimilarse al traslado de catalizador e hidrocarburos a lo largo de un riser industrial. Un
problema en este reactor es lograr hermeticidad en el eje de la turbina, que gira a una
velocidad de 7500 rpm, y debe tener una perfecta alineacion para evitar pérdidas. Por
ser un sistema cerrado donde se conducen reacciones con aumento del nimero de
moles, la presiéon dentro del mismo no es constante, a diferencia de las unidades
industriales. Su metodologia de operacion no estd estandarizada por norma; no obstante,
se destaca frente a los demds reactores por reproducir la fluidodindmica de un reactor
industrial a escala laboratorio, ademds de permitir operar a bajos tiempos de contacto,
entre otras ventajas. Esto se ve reflejado en las selectividades de compuestos y/o grupos
particulares, los cuales son comparables con datos comerciales, atn en la selectividad a

coque (Passamonti, 2008).
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Figura 1.6. Representacion esquematica del concepto de disefio del Simulador de Riser

CREC.

Como se menciond anteriormente, el VGO es la alimentacién tipica que ingresa
al proceso FCC y proviene de una serie de etapas de destilacion del crudo. Este
representa entre un 25 y 30 % del volumen del crudo procesado en las refinerias y estd
constituido por una mezcla de hidrocarburos en el rango de C20-Cso, con temperaturas
de ebullicién en el rango de 343 a 566 °C aproximadamente (Wilson, 1997; Behera,
2008). Sus caracteristicas y composicion dependen del crudo del cual proviene y las
condiciones de destilacion atmosférica y de vacio. En general tiene una densidad
relativa de 0.89-0.93, gravedad API de alrededor de 23°, viscosidad cinemética de 35.5-
100 cSt (a 50 °C) y 7 cSt (a 100 °C), peso molecular medio de 380-450 g/mol,
contenido de hidrocarburos aromaticos de hasta 50 %, y un contenido importante de
impurezas (Fe (0.30-2.00 ppm), Na (0.18-0.40 ppm), V (0.20-0.75 ppm), Ni (0.05-0.5
ppm), S (500-2000 ppm), N (1000-2800 ppm), (Passamonti, 2008; Martinez y col.,
2012; Qin y col., 2013), muchas de las cuales constituyen un veneno para el catalizador
o pueden ser perjudiciales para los equipos (Dougan y col., 1994; Harding y col., 2001).
Ademas del VGO en la unidad de FCC también pueden incorporarse otros cortes,
inclusive algunos mas pesados, como residuos atmosféricos, o corrientes provenientes

de otros procesos de separacién o conversion.

La seleccion del catalizador es una de las etapas claves del proceso, dado que
condiciona las conversiones y la distribucién de productos, por lo cual es de vital
importancia en términos econdmicos (Sedran, 1994). Por lo general, en el mercado de
catalizadores existen multiples opciones para una necesidad dada, por lo que el proceso
de seleccion previo a la compra deberd ser tal que refleje un comportamiento del
catalizador lo mds semejante posible a la performance que tendrd en un reactor

industrial. El catalizador fresco, tal cual es comercializado, sufre continuos cambios en

Jayson fals Guerra 1-41



Capitulo 1. Introduccion y objetivos

su estructura debido a las permanentes variaciones en las condiciones operativas en las
distintas secciones de la unidad de FCC, desde el momento en que ingresa hasta que
alcanza lo que se denomina el estado de equilibrio. Para una adecuada evaluacion y
seleccion de los catalizadores a escala de laboratorio, que hayan sido recibidos frescos,
éstos deben equilibrarse mediante un método adecuado, previo a su evaluacién
catalitica. Es por esto que al evaluar un catalizador nuevo o realizar tests de cambios en
los pardmetros operativos del proceso, resulta inapropiado realizarlos a nivel industrial,
ya que implicaria mucho tiempo de pruebas y grandes pérdidas de productividad hasta

encontrar el catalizador 6ptimo y ajustar los pardmetros operativos.

Asi, a la hora de evaluar la performance catalitica de los catalizadores y
alimentaciones, es indispensable el uso de herramientas confiables que simulen el
verdadero comportamiento que tendrén bajo las condiciones de operacion industrial, en

cuanto a actividad, selectividad y estabilidad.

En el grupo de investigacion donde se desarrollé la presente Tesis se posee
amplia experiencia en la utilizacién y aplicaciones del reactor Simulador de Riser
CREC, y se han producido significativas mejoras en su disefio y operacion. Los
enfoques noveles desarrollados en el grupo incluyen la operacidon con inyecciones
multiples y con reciclo de catalizador, la generacion de datos para modelado,
particularmente de adsorcién bajo condiciones de reaccion (de la Puente y col., 2005), el
redisefio instrumental y operativo del Simulador (luego incorporado en las otras tres
unidades que existen en el mundo (Espafia, Canadd y Arabia Saudita)), y el desarrollo
de un método confiable para el célculo de la conversion. Se han logrado resolver
dificultades a la hora de trabajar con alimentaciones pesadas, como vaporizacion rapida,
seguimiento instantdneo y registro de presion en el reactor, evacuacion rdpida de
productos, andlisis cromatografico de mezclas complejas, etc. De igual forma en el
grupo se han realizado diversas investigaciones relacionadas al FCC, dentro de las que
se destacan: la evaluacion de catalizadores y alimentaciones (Sedran, 1994; de la Puente
y col., 1998; Passamonti, 2008); reacciones de transferencia de hidrégeno (de la Puente
y Sedran, 2000); impacto de tierras raras (de la Puente y Sedran., 1997; de la Puente y
col., 2000) y del tipo de matriz (de la Puente y col., 2003) sobre dichas reacciones;
incidencia de la desaluminizacién sobre el craqueo (de la Puente y Sedran, 1998-a) y la

adsorciéon en microporos (de la Puente y Sedran, 1997); contribucién de plésticos
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reciclados a los productos de FCC (de la Puente y col., 1997 y 2002; de la Puente y
Sedran, 1998-b; Passamonti y Sedran, 2012); selectividad a olefinas livianas (Galiano y
Sedran, 1997); opciones de operacion de unidades de FCC (de la Puente y col., 1999;
Spretz y Sedran, 2001); reconversién de cortes de bajo valor (Tiscornia y col., 2002;
Passamonti y col., 2004); evaluacion catalitica de matrices (Falco y col., 2006); cinética
(de la Puente y Sedran, 2000; Kraemer y col., 1991); modelado (Bidabehere y Sedran,
2001 y 2006); mecanismos (Pujro y col., 2012); estabilidad de productos (de la Puente y
Sedran, 2004); adsorcién de hidrocarburos (de la Puente y col., 2005); estudio
comparativo de la conversién de VGO y producciones, en reactores Simulador de Riser
CREC y MAT (Passamonti y col., 2009-a) y de composiciéon de gasolinas obtenidas
sobre ambos reactores (Passamonti y col., 2009-b); procesamiento de cortes residuales
(Devard y col., 2009; Pujro y col., 2014); reduccion de compuestos azufrados en
gasolina (del Rio y col. 2013); co-procesamiento de bio-oil en FCC (Bertero y Sedran,
2015); vias cataliticas para maximizar la produccién y mejorar la calidad del corte LCO
(diesel) (Garcia, 2016); y procesamiento de VGO y mezclas de residuo-VGO sobre

zeolitas Y con mesoporosidad intracristalina (Garcia y col., 2017).

1.1.8. Objetivos

Ante la necesidad de optimizar el aprovechamiento de los recursos
hidrocarburiferos mediante el logro de “mayor conversion de fondo de barril”, la mayor
demanda de productos destilados medios como los combustibles diesel, y la creciente
severidad de la legislacion en el cuidado ambiental, en el marco del potencial generado
por el descubrimiento de importantes yacimientos de crudos no convencionales en el

ambito nacional, el objetivo general de esta Tesis Doctoral en Quimica es:

- Determinar el potencial de aprovechamiento de crudos no convencionales y sus
fracciones residuales (atmosférica y gas oil de vacio) al ser incorporadas como parte de

las cargas al craqueo catalitico de hidrocarburos (FCC).
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Los objetivos especificos son:

- Contribuir al conocimiento detallado del impacto de la composicién de
diferentes tipos de alimentaciones residuales sobre la produccién y la composicién de
los productos de mayor demanda, y sobre la formacién de coque al incorporar al FCC
distintas fracciones residuales de crudos nacionales convencionales y no

convencionales.

- Aportar conocimiento acerca de las propiedades de los crudos y sus cortes
tipicos de origen no convencionales y de estas propiedades sobre su reactividad frente a

catalizadores equilibrados de FCC.

- Evaluar el impacto causado por la mesoporosidad intracristalina generada en
zeolitas Y, como forma de optimizacion, sobre su actividad catalitica en la conversion
de un gas oil de vacio de origen convencional (VGOwm) y sus fracciones mayoritarias

(FS, FA y FR).

- Estudiar el efecto de desactivacion causado por la pérdida selectiva de acidez y
porosidad sobre zeolitas Y modificadas, como consecuencia de la formacién de coque,

empleando alimentaciones con diferente composicion y sus fracciones constitutivas.

- Determinar el impacto causado sobre las propiedades de los catalizadores
comerciales, tanto convencionales como de residuos, al incorporar cortes residuales de

distinta naturaleza, provenientes de crudos convencionales y no convencionales.

- Generar la informacién necesaria que permita procesar alimentaciones

provenientes de extracciones no convencionales en el proceso FCC.
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Capitulo 2. Experimental

2.1. Introduccion

En el presente capitulo se describe el esquema experimental empleado en el
desarrollo de esta Tesis Doctoral. El esquema experimental es presentado y discutido en
el siguiente orden: i) modificaciéon de la estructura porosa de la zeolita Y; ii)
caracterizacion fisicoquimica de catalizadores; iii) obtencién de alimentaciones; iv)
craqueo catalitico de hidrocarburos en el reactor Simulador de Riser CREC; y v)

andlisis de los productos de reaccion.

2.2. Esquema experimental

Para el cumplimiento de los objetivos propuestos en la presente Tesis Doctoral
en Quimica, se planted el siguiente esquema experimental, que fue desarrollado en el
Instituto de Investigaciéon en Catdlisis y Petroquimica "Ing. José Miguel Parera"

INCAPE (UNL-CONICET):

Modificacion de la estructura porosa de una zeolita Y. Una zeolita Y comercial

fue sometida a un proceso de lixiviaciéon en medio alcalino (desilicacién) con el
proposito de generar mesoporosidad intracristalina. Seguido al tratamiento alcalino,
ambas zeolitas, la patron y la modificada, fueron sometidas a un proceso de
estabilizacion a alta temperatura en presencia de vapor de agua. El tratamiento se realizé
en un reactor de lecho fijo y se desarrolld6 con el objetivo de poder simular las
condiciones severas a las que son sometidos los catalizadores cuando ingresan frescos a

una unidad de FCC hasta alcanzar el denominado estado "equilibrado".

Caracterizacion fisicoquimica de catalizadores. Las zeolitas, tanto la patron
como la modificada, y los catalizadores comerciales empleados en esta Tesis fueron
caracterizados mediante diversas técnicas analiticas. Las propiedades texturales de los
materiales antes (frescos) y después de la reaccion (muestras con depdsitos carbonosos)
fueron analizadas por adsorcién de nitrégeno usando un sortometro Micromeritics
ASAP 2020. La acidez, tanto su concentracién como su naturaleza y fuerza 4cida, se
caracterizd por espectroscopia FTIR y desorciéon a temperatura programada (TPD)

usando piridina como molécula sonda. El coque depositado sobre los catalizadores
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durante la reacciéon fue medido por oxidacién a temperatura programada (TPO) y su
naturaleza determinada por espectroscopia FTIR. El andlisis de metales se realizé por
espectroscopia de emisién atémica con plasma inducido (ICP-OES) utilizando un
espectrometro Perkin-Elmer Optima 2100. Finalmente, las propiedades cristalinas se
determinaron por difraccién de Rayos X (DRX) en un difractémetro Shimadzu XD-D1.
La totalidad de los anélisis de caracterizacion fueron realizados en las instalaciones de
INCAPE empleando equipos pertenecientes al instituto. Los andlisis de TPO, DRX y
acidez (por FTIR y TPD-Py) se llevaron a cabo integramente por el tesista, mientras que
los andlisis de metales por ICP-OES vy los de propiedades texturales fueron realizados

con colaboracion de personal especializado responsable de los equipos empleados.

Obtencion de alimentaciones. Dos crudos, uno de origen convencional (Crudoc)

y otro de origen no convencional (Crudonc) fueron destilados en laboratorio,
inicialmente a presion atmosférica y luego a vacio, para obtener diversos cortes de
interés para el proceso FCC. Los cortes obtenidos fueron: gas oils de vacio (VGOs) y
residuo atmosférico (ATR), los cuales fueron identificados acorde al crudo de origen
como VGOc, el obtenido a partir del crudo de origen convencional; y VGOnc y ATRnc,

los obtenidos a partir del crudo de origen no convencional.

Los cortes (VGOc, VGOnc y ATRnc) y mezclas de estos (VGOnc:VGOc 'y
VGOnc:ATRnc) se usaron como alimentaciéon en el Simulador de Riser CREC.
También se utilizaron como alimentaciones un VGO de origen convencional
suministrado por una refineria mexicana (VGOwm) y el Crudonc. Los tres VGOs (VGOc,
VGOnc y VGOwm) fueron separados en sus fracciones SARA basados en la norma
ASTM 2007-11, y las fracciones SAR del VGOwm y la mayoritaria (FS) del VGOnc
empleadas también como alimentacion. Las mezclas VGOnc:VGOc y VGOnc:ATRNc

representan opciones de co-procesamiento y de incorporacion de residuos.

Craqueo catalitico de hidrocarburos en el reactor Simulador de Riser CREC.

Las reacciones de craqueo catalitico se llevaron a cabo en un reactor Simulador de Riser
CREC. Este es un reactor de recirculacién interna donde el catalizador se encuentra
fluidizado durante el transcurso de la reaccion, que fue disefiado especificamente para
reproducir las condiciones del proceso comercial de FCC (de Lasa, 1992). Estos

experimentos permitieron evaluar la reactividad de las distintas alimentaciones y la
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performance catalitica de los diferentes materiales, tanto las zeolitas Y como los
catalizadores comerciales. Se emplearon relaciones madsicas catalizador/alimentacion,
temperaturas y tiempos de reaccion diferentes, completdndose un niimero total de 150

experimentos.

Andlisis de los productos de reaccién. Los productos de reacciéon fueron

analizados on line por cromatografia de gases (GC) y el coque depositado sobre los
catalizadores fue determinado por oxidacién a temperatura programada (TPO), y su
naturaleza estudiada por espectroscopia FTIR. Ambos andlisis fueron realizados y

procesados en las instalaciones de INCAPE por el mismo tesista.

A continuacién se describe detalladamente cada una de las etapas

experimentales cumplidas en el desarrollo de este trabajo de Tesis Doctoral.

2.3. Modificacion de la estructura porosa de una zeolita Y

2.3.1. Tratamiento alcalino

Si bien la zeolita Y ha sido utilizada durante afios en la industria de refinacidn,
en el proceso FCC, debido a su muy buena actividad, selectividad y estabilidad
hidrotérmica, su naturaleza microporosa genera problemas difusivos que condicionan el
acceso de las moléculas voluminosas de hidrocarburos a los sitios dcidos. Una solucion
a estos problemas podria encararse mediante la generacion de mesoporosidad
intracristalina a través del proceso de lixiviacién en medio alcalino, por medio del cual
es posible remover parte del silicio de la red cristalina. Se conocen diversos trabajos en
los cuales la técnica de lixiviacion alcalina ha sido empleada para generar
mesoporosidad intracristalina en zeolitas Y (de Jong y col., 2010; Verboekend y col.,

2012-ay b,y 2013-ay b; Na y col., 2013; Garcia y col., 2016; Kyungho y col., 2017).

La técnica empleada para la generacién de mesoporosidad fue basada en el
trabajo de Garcia y col (2016), desarrollado en este grupo de investigacion. Para el
proceso de desilicacion se empled una zeolita Y comercial en forma proténica (Zeolyst

CBYV 760), la cual ha sido usada previamente por otros autores en procesos cataliticos
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(Martinez, 2012). Groen y col (2006) realizaron desilicacién de zeolitas con distinta
relacion Si/Al, encontrando que las zeolitas con relaciones Si/Al entre 25-50 produjeron
un balance apropiado de mesoporosidad y acidez, mientras que las zeolitas con
relaciones por encima de este rango producen una desilicacién descontrolada,
generando poros demasiado grandes, o si la relacién Si/Al es menor a 25 se previene la
extraccion de silicio. En este sentido, la zeolita CBV 760 cuenta con una relacién Si/Al

de 30, que la hace atractiva para su uso en procesos de desilicacion.

La metodologia empleada fue:

- 10 gramos de zeolita Y fueron suspendidos en 300 ml de una solucién acuosa de
NaOH (Cicarelli) 0.1 M y mantenidos bajo agitacion durante 15 minutos a
temperatura ambiente.

- Luego la suspension se neutraliz6 con una cantidad equivalente de solucién de
HCl (Anedra) 1.0 M para detener el proceso de desilicacion, y el sélido se
separd de la solucion por filtracion.

- La zeolita tratada fue sometida a tres ciclos de intercambio i6nico con solucion
acuosa de NH4Cl (Carlo Erba, 99.5 % v/v) 0.50 M durante 24 horas a
temperatura ambiente con una relacién zeolita/solucién de 1 g/5 ml, a fin de
remover el sodio que pudiera haber sido introducido durante la etapa de
lixiviacion.

- Finalmente, la zeolita modificada fue filtrada y lavada con agua desionizada,
secada en estufa a 110 °C durante 16 horas y calcinada en mufla con una rampa

de 12 °C/min hasta 550 °C y mantenida a esa temperatura durante 4 horas.

La zeolita patron y la zeolita modificada fueron identificadas como Y-00 e Y-10
respectivamente y su caracterizacion se presenta en el Capitulo 3. Finalmente, el
rendimiento de la zeolita tratada se calculé como la relacion entre la masa de zeolita
recuperada luego de la calcinacion y la masa de zeolita suspendida en la solucién

alcalina, observandose que fue del 80 %.
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2.3.2. Estabilizacion hidrotérmica

Los catalizadores de FCC a escala industrial son sometidos a procesos ciclicos
muy severos que causan alteraciones en sus propiedades. Dentro del reactor, su conjunto
posee propiedades estables que pueden considerarse representativas del promedio, a
pesar de existir una distribuciéon de edades de las particulas, debido a las pérdidas,
extracciones y reposiciones que se realizan diariamente para mantener la actividad del
inventario. En este sentido, los catalizadores sintetizados o modificados en el
laboratorio, y que son usados en el Simulador de Riser CREC, deben ser estabilizados
hidrotérmicamente. Mediante este tratamiento se pretende simular, de manera acelerada,
el envejecimiento que sufririan las particulas de catalizador en una unidad de FCC en la
que se alternan de manera ciclica las etapas de reacciOn-stripping-regeneracion, bajo
condiciones extremas de temperatura y en presencia de vapor de agua, particularmente

en el stripper y el regenerador.

En esta Tesis, las zeolitas Y, tanto la desilicada como la patrén, fueron
sometidas a un tratamiento de estabilizacién a altas temperaturas y en presencia de
vapor de agua. A pesar de que la zeolita patrén ha sido tratada previamente durante su
fabricacion, se hace necesario su tratamiento hidrotérmico (steaming) dadas las
modificaciones introducidas durante el proceso de desilicacion que pudieron haber

ocasionado alteraciones en la estructura cristalina.

El tratamiento de steaming se llevd a cabo en un reactor tubular de cuarzo, de
lecho fijo, con una altura total de 75 cm, que fue disefiado y construido especificamente
por el grupo de investigacion para efectuar tratamientos hidrotérmicos de zeolitas
(Pujro, 2013; Garcia., 2016). En la Figura 2.1 se puede observar un esquema del reactor
de lecho fijo utilizado. El lecho de zeolita se ubica en una regién anular de 0.5 cm de
didmetro interior y 2.0 cm de didmetro exterior. Por la parte inferior del tubo delgado
central se alimenta un caudal constante de agua desionizada (0.5 g/min), que al ingresar
por la parte inferior del horno se vaporiza. El vapor asciende por el tubo delgado central
y a la salida, que se encuentra varios centimetros por encima del lecho de zeolita, se
distribuye radialmente en el recinto que la contiene. De esta manera se asegura que,
luego de los primeros minutos de operacion en los que se arrastra el aire inicialmente

presente en el reactor, la atmdsfera en contacto con la zeolita se encuentra constituida
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exclusivamente por vapor de agua. A fin de comprobar la efectividad de este disefio de
reactor en el tratamiento hidrotérmico, Garcia y col. (2014) compararon la evolucién
sufrida por el tamafio de celda unitaria de un catalizador fresco de FCC tratado bajo las
mismas condiciones de temperatura y tiempo, utilizando este reactor de lecho fijo y un
reactor de lecho fluidizado habitualmente utilizado para ese tipo de tratamientos,

obteniéndose resultados similares con ambos reactores.

Para el tratamiento hidrotérmico, 5 gramos de zeolita fueron cargados en el
reactor e introducidos en un horno tubular tipo libro con una altura de 70 cm y un
didmetro interno de 5 cm, con capacidad de calentamiento de hasta 1200 °C. El
calentamiento es homogéneo a lo largo del reactor debido a la disposicion uniforme de
las resistencias en una altura total de 60 cm. El horno es calentado siguiendo un
programa de temperatura que se inicia a temperatura ambiente y termina a 788 °C,
manteniéndose esta temperatura constante durante el tiempo de tratamiento, el cual se
contabiliza desde el momento en que el reactor alcanza los 788 °C. Se inicia el
calentamiento con una rampa de temperatura de 5 °C/min hasta llegar a 250 °C, y una
vez que se alcanza esta temperatura y se estabiliza durante 5 minutos, se habilita la
alimentacién de agua al reactor. A continuaciéon se calienta con una rampa de

temperatura de 10 °C/min hasta la temperatura final de 788 °C.

El rendimiento del proceso fue calculado como la relacién entre la masa de
zeolita recuperada finalmente luego del tratamiento hidrotérmico, y la masa de zeolita
cargada inicialmente en el reactor, obteniéndose un valor del 95 %. Estas zeolitas, la
patron y la modificada, fueron identificadas como Y-00-S e Y-10-S respectivamente y

los resultados de su caracterizacion reportados en el Capitulo 3.
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Figura 2.1. Esquema del equipo experimental utilizado para el tratamiento

hidrotérmico de catalizadores.

2.4. Caracterizacion fisicoquimica de catalizadores

En esta seccion se describe cada una de las técnicas utilizadas en la
caracterizacion de los distintos materiales cataliticos. Se caracterizaron dos
catalizadores comerciales equilibrados provistos por una refineria e identificados como
ECAT-D, catalizador equilibrado octano/barril desarrollado especificamente para
optimizar la produccién y calidad de gasolina, y ECAT-R, catalizador equilibrado
preparado con propiedades especificas para el co-procesamiento de residuos como el
ATR. Ademads de los catalizadores equilibrados también fueron caracterizadas las dos
zeolitas Y, la patrén Y-00-S y la modificada por tratamiento de lixiviacién en medio

alcalino Y-10-S.
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2.4.1. Analisis espectroscopico

El andlisis espectroscopico es una de las herramientas mds ttiles y eficaces para
la caracterizacién de catalizadores sélidos. Su estudio se basa en la interaccién entre la
radiacion electromagnética emitida por una fuente y la cantidad de energia absorbida o
emitida por la muestra, que al interactuar con la radiacién produce un espectro
electromagnético caracteristico que puede ubicarse en distintos rangos de frecuencia

como: rayos X, ultravioleta-visible (UV-vis), infrarrojo (IR), etc. (ver Figura 2.2).

AT AAvAvAVILL L)

10 1012 101 10" 10* 10* 107 10+ 10“ 104 102 102 10" 4 10 102 10’ 104

Rayos Rayos X

i |

400nm 500nm 600nm : ?OOnm
Azul erde Ro;o

__Visible

% | Infrarrojo | @ “Radar 5
-
-

Figura 2.2. Esquema de longitudes de onda en el espectro electromagnético

2.4.1.1. Espectroscopia infrarroja (IR)

El espectro infrarrojo de una muestra sélida, como un catalizador, se mide en
funcion de la cantidad de energia que transmite o absorbe después de ser irradiada por
un haz infrarrojo. A partir de esta técnica es posible observar grupos quimicos
funcionales presentes en el material. Para ello se comparan las frecuencias vibracionales
observadas con las descritas en la bibliografia; usualmente el rango de frecuencias

utilizado estd comprendido entre 650 — 4000 cm™.

La técnica de espectroscopia FTIR se us6 en esta Tesis Doctoral para determinar
las propiedades 4cidas de las zeolitas Y y los catalizadores comerciales, antes y después

del craqueo catalitico de hidrocarburos, asi como para determinar la naturaleza del
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coque depositado sobre la superficie de los catalizadores, cuyos resultados se presentan

en el Capitulo 3.

Los espectros FTIR se adquirieron en un espectrofotometro Shimadzu FTIR
Prestige-21, y previo al andlisis las muestras fueron pretratadas bajo condiciones de
vacio y alta temperatura para eliminar el agua y otros tipos de impurezas que pudieran
haber presentes en la superficie de los catalizadores. A continuacion, se describe el
procedimiento de pretratamiento de las muestras y la adquisicién de los espectros de

infrarrojo:

Se elaboraron pastillas esféricas de 17 mm de didmetro con los distintos
materiales cataliticos, tanto frescos (para determinar su acidez inicial) como coqueados
(para determinar su acidez residual y la naturaleza del coque depositado). Se prensaron
100 mg de muestra con una fuerza de 2 toneladas durante 3 minutos. Inicialmente las
pastillas se desgasificaron al vacio (10 Torr) durante 2 horas a 450 °C, con una rampa
de temperatura de 14 °C/min. Para el desgasado se us6 una celda de vidrio en forma de
T, provista de ventanas de CaF, (Aldrich) especificas para espectroscopia FTIR, que

cuenta ademds con las valvulas necesarias para la evacuacion e inyeccion de piridina

(ver Figura 2.3).
Haz IR
Vahvula para vacio
Pastilla { }

\ Termocupla i i
Vavula para inyeccion
de piridina

=] Ventana de CaF2

Figura 2.3. Celda de vidrio usada para estudio de acidez y naturaleza del coque por

FTIR.
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Para determinar la acidez, los espectros FTIR fueron medidos antes y después de
la adsorcion de piridina, empleada como molécula sonda. La piridina se adsorbe de
forma selectiva en los distintos sitios dcidos presentes en los catalizadores, siendo
posible distinguir entre los de tipo Bronsted (B, formados cuando la piridina
interacciona con un protén) y los de Lewis (L, formados cuando la piridina interacciona
con un sitio deficiente en electrones), ya que producen bandas de adsorcién en el IR a
longitudes de onda distintas. Las sefiales caracteristicas se encuentran en la region
comprendida entre 1400 y 1700 cm™'. Una banda ubicada a 1540 cm™! es asignada al ion
piridinio, que se origina por adsorcion de una molécula de piridina sobre un sitio dcido
de Bronsted (B), y la banda a 1450 cm™! es asignada a la piridina adsorbida sobre sitios
Lewis (L), mediante un enlace de coordinacion debido al par de electrones libres sobre
el &tomo de nitrogeno de la piridina. Una tercera banda aparece ubicada entre 1540 y
1450 cm™ y es atribuida a la contribucién de ambos sitios (B + L) (Lercher y col.,

1996).

La piridina se introdujo en la celda bajo vacio donde se encontraba la pastilla
limpia, inyectdndose 30 uL. (Merck, > 99.5 v/v) a través de un septum especial (Supelco)
que permite la inyeccidn sin que se pierda el vacio en la celda, y a continuacién se dejé
el sistema estanco durante 15 minutos para asegurar que se establezca el equilibrio de
adsorcion. Una vez que se saturo la pastilla con piridina se procedid a desorber la misma
a diferentes temperaturas. Para ello se evacué la celda hasta presiones absolutas en el
orden de 10 Torr y se aplicé una rampa de temperatura de 14 °C/min hasta 150, 300 y
400 °C respectivamente, manteniéndose cada una de estas temperaturas finales durante
15 minutos. Al finalizar cada uno de los tratamientos a 150, 300 y 400 °C, y luego de
enfriar la celda hasta temperatura ambiente, se procedid a registrar los respectivos
espectros. La mediciéon, en modo absorbancia, se llevd a cabo mediante 40
adquisiciones (scans), en el rango de 3800-1350 cm’!, con una resolucién de 3.86 cm .
En la Figura 2.4 se presenta a modo de ejemplo un espectro FTIR tipico, obtenido para

el catalizador equilibrado ECAT-D, donde se pueden apreciar los tipos de sitios acidos

(B y L) presentes.
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Figura 2.4. Espectro FTIR tipico de catalizadores de FCC (ECAT-D).

Para cuantificar la acidez, tanto de Bronsted como de Lewis, se integré cada pico
caracteristico de esos tipos de sitios. Previo a la integracion de estos picos se debe restar
el espectro de la pastilla limpia, sin adsorcion de piridina. Para cuantificar la acidez

Bronsted (B, umolpy/g) se integré el pico a 1540 cm™ y se calcul como:

%(D)z A1540
" IMEC, m

solido

(2.1)

donde

D es el didmetro de la pastilla= 1.7 cm

A5, €s el drea debajo del pico a 1540 cm™ en el espectro de absorcién de la piridina
(cm™)

IMEC, es el coeficiente de extincion molar integrado correspondiente al pico a 1540

cm’! en el espectro de absorcién de la piridina = 1.67 cm/umol (Emeis, 1993)

Msaiido €5 1a masa de la muestra (g).

Para la acidez Lewis (L, umolp,/g) se integré el pico que aparece a 1450 cm’!

luego de sustraer el espectro correspondiente a la pastilla limpia y se calculé como:
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%(D)z A1450
" IMEC, m

solido

(2.2)

donde

A5, €s €l drea bajo el pico a 1450 cm™ en el espectro de absorcién de la piridina (cm™)

IMEC, es el coeficiente de extincion molar integrado correspondiente al pico a 1450

cm’!

en el espectro de absorcion de la piridina = 2.22 cm/umol (Emeis, 1993).

Para estudiar la naturaleza del coque depositado sobre la superficie del
catalizador se usé el espectro IR observado en las pastillas de catalizador empleado en
reacciéon, de modo que sobre su superficie habia depdsitos carbonosos, luego del
tratamiento de desgasado a 450 ° C. Las sefiales caracteristicas se encuentran en la
regién comprendida entre 1500 y 1700 cm™. Una banda ubicada a 1580 cm es
asignada al coque de naturaleza “aromatica”, y la banda a 1610 cm™! asignada al coque

de naturaleza “olefinica” (Zhang, 2014; Ibarra, 2016).

2.4.1.2. Difraccion de rayos X

La difraccion de rayos X es una técnica de espectroscopia que permite
determinar la estructura cristalina de un sélido a través de la interaccion de radiacion
electromagnética de rayos X con la nube electrénica de los 4tomos que componen el
solido cristalino. Los rayos X tienen longitudes de onda del orden de varios angstroms,
por lo que se pueden utilizar para estudiar la posicién de los dtomos en los solidos
cristalinos. Cuando la muestra es expuesta a un haz monocromatico de rayos X, se
produce una interferencia entre los haces difractados por los dtomos. Segin la forma en
la que se solapen las ondas se habla de interferencia constructiva o destructiva. La
interferencia destructiva se produce cuando las ondas estdn fuera de fase, mientras que
las constructivas se producen cuando las ondas se mueven en fase entre ellas,
superponiéndose las intensidades, lo que resulta en patrones de difraccion (Rodriguez,

1982).

En esta Tesis Doctoral la determinacién de las propiedades cristalinas de los
catalizadores se realiz6 con la técnica de difraccion de rayos X (DRX) en un

difractémetro Shimadzu XD-D1. Los difractogramas fueron registrados en el rango de
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5° < 26 < 40°, con una velocidad de adquisicion de 2 °/min y una resolucién de 0.033 °,
utilizando una fuente de radiacion monocromatica CuKa y un filtro de Ni. Previo a la
adquisicion de datos, las muestras s6lidas fueron secadas en estufa a una temperatura de
110 °C durante una hora y se les incorpord un estdndar interno de silicio (Aldrich, 325
mesh, 99 %), a raz6n de 0.05 g de silicio/g de muestra. Finalmente la mezcla fisica se
homogeneizo utilizando un mortero. Una vez homogenizadas, las muestras se colocaron
en un desecador durante 16 horas a una temperatura de 23 °C £ 3 °C y una humedad
relativa de 35 %, lograda mediante una solucién saturada de CaCl,. En la Figura 2.5 se
muestra, a modo de ejemplo, un difractograma de las zeolitas Y, base y desilicada,

cuyos resultados serdn presentados en el Capitulo 3, Seccion 3.2.1.

* Silicio (estandar interno)
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642
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Figura 2.5. Difractograma de Rayos X de diferentes muestras de zeolita Y.

A partir de los difractogramas de rayos X se pudieron calcular los tamafos de
celda unitaria TCU (A) de los materiales zeoliticos. Para ello se sigui6 el procedimiento
descrito en la norma ASTM-D 3942-91, mediante la aplicacion de la Ley de Bragg, a

partir de la Ecuacién 2.3:

TCU = [(dhk, ) (n+ +12)}% (2.3)

donde la distancia d,, (A) entre los planos cristalinos cuyos indices de Miller son

h,kyl se obtiene como:

A
M0 sen®
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siendo A (A) la longitud de onda de la fuente de rayos X (1.542 A para la fuente de
radiaciones CuKa utilizada en este trabajo), y € (°) el dngulo de reflexion donde se
observa un determinado pico. La adecuada localizacion de los picos de reflexion de la
muestra se realiza tomando como referencia el pico debido al silicio utilizado como
estandar interno, el cual produce una reflexion a 26 = 28.47 °. Las reflexiones utilizadas
para calcular el tamafio de celda unitaria de zeolitas Y se basan en la norma ASTM
D3942-91 y se detallan en la Tabla 2.1. Debido a que en los tetraedros de la red
zeolitica la longitud del enlace Al-O es mayor que la del enlace Si-O (Scherzer, 1989),
cuanto mayor sea el nimero de 4tomos de aluminio por celda unitaria de una zeolita Y

dada, mayor serd el tamafio de celda unitaria que la caracteriza.

Tabla 2.1. Reflexiones en el difractograma de las zeolitas Y utilizadas para el cédlculo

del tamafio de celda unitaria.

Plano (h*>+k*+1%)  Reflexion 20 (°)
533 43 23.7
642 56 27.1
555 75 31.5

2.4.1.3. Anadlisis elemental

El andlisis elemental se realiz6 por espectroscopia de emisiéon atémica con
plasma inducido (ICP-OES), técnica analitica que permite la determinacion cuantitativa
de metales a niveles de trazas en matrices acuosas. En la prictica, la muestra acuosa se
introduce en un sistema nebulizador donde es transformada en aerosol y luego
conducida a la zona de ionizacién, que consiste en un plasma generado al someter un
flujo de gas argén a la accién de un campo magnético oscilante inducido por una
corriente de alta frecuencia que puede alcanzar temperaturas de hasta 8000 K. Asi, los
atomos presentes en la muestra son ionizados. Al volver a su estado fundamental, estos
iones o atomos excitados emiten radiaciones de una longitud de onda que son
caracteristicas de cada elemento. Esta radiacion pasa a través de un sistema Optico que

separa la radiacion segun su longitud de onda. A continuacién, un detector mide la
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intensidad de cada una de las radiaciones relacionando éstas con la concentracién de

cada elemento en la muestra (Mermet, 2005).

La disoluciéon de las zeolitas se realizé por digestion 4cida. Las muestras
previamente molidas y secadas en estufa durante 3 horas a 120 °C, pesadas con
exactitud fueron luego digeridas con &cido fluorhidrico (Merck, 48 % v/v) en un
digestor de microondas Milestone START D hasta obtener una disolucién completa.
Luego la solucién fue aforada con agua desionizada y filtrada. La solucién final se
analiz6 mediante espectroscopia de emision atomica con plasma inducido por argén en
un espectrometro ICP Perkin-Elmer Optima 2100. Mediante este andlisis se pudo
determinar el contenido mdsico de Si, Al y Na en las zeolitas base y modificada. Los

resultados se presentan en el Capitulo 3, Secciones 3.2.1y 3.3.1.

2.4.2. Desorcion de piridina a temperatura programada (TPD-Py)

La desorcién de piridina a temperatura programada (conocida como TPD-Py por
sus siglas en inglés) es una de las técnicas mds empleadas para cuantificar la acidez total
y la fuerza de los centros 4cidos de los catalizadores sélidos. Este andlisis se realiz6 en
los materiales cataliticos, frescos y coqueados, mediante la desorcion de piridina
preadsorbida desde un saturador a 80 °C durante 30 minutos, utilizando N> como gas de
arrastre. Previamente a la saturaciéon con piridina, las muestras (20 mg) fueron
pretratadas a 400 °C durante 1 h en atmésfera de nitrogeno. La piridina débilmente
adsorbida se eliminé mediante arrastre con N2 a 150 °C durante 1 h. Luego se aument6
la temperatura a razén de 12 °C/min de 150 a 700 °C y la concentracion de piridina
desorbida de la muestra se midié mediante un cromatégrafo de gases Shimadzu GC-8A
con detector de ionizacién de llama (FID). Los resultados se presentan en el Capitulo 3,

Seccion 3.3.2.

2.4.3. Analisis textural

Las propiedades texturales de las zeolitas (Y-00-S e Y-10-S) y los catalizadores
equilibrados (ECAT-D y ECAT-R), antes y después de la reaccion, fueron determinadas
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por adsorcion de nitrégeno a —196 °C usando un sortémetro Micromeritics ASAP 2020.
A partir de las isotermas se obtuvo informacion sobre el drea superficial, el volumen de
poros y la distribucién del tamafio de poros. Antes del andlisis las muestras fueron
desgasificadas bajo condiciones de vacio durante 3 h a una temperatura de 300 °C. Este
tratamiento tiene por objeto eliminar los gases adsorbidos en la superficie del sélido,
que pueden interferir en la adsorciéon de nitrégeno. Para todas las muestras, las
isotermas de adsorcion se midieron en el rango de presiones relativas 0.005 < P/Po <
0.98, mediante la adquisicién de 28 puntos. Con estos resultados y mediante la
aplicaciéon de modelos adecuados, es posible discriminar la proporcién de drea o de
volumen debida a los microporos (d, < 20 A), mesoporos (20 A < d, < 500 A) y
macroporos (500 A< dp) (Rouquerol y col., 1994; Rudzinski, 1992). Asi también es
posible determinar la distribucion de tamafos de poros y el didmetro medio de

mesoporos.

Dentro de los modelos mateméticos usados para interpretar los resultados
obtenidos a partir de isotermas de adsorcion, el modelo BET propuesto por Brunauer,
Emmet y Teller (1938) se usé para determinar la superficie especifica. Este modelo se
basa en el cédlculo del drea superficial a partir de la cantidad de adsorbato necesaria para

el cubrimiento de una monocapa, y se basa en dos hipdtesis principales (Gregg y Sing,

1982):

— La superficie del adsorbente es uniforme desde el punto de vista
energético.

— Las moléculas del gas se adsorben sobre capas sucesivas (adsorcion
multicapas), sin considerar las interacciones laterales entre dichas

moléculas.

Estas hipétesis limitan el rango de presiones relativas (P/Po) al comprendido
entre 0.05 y 0.33, y en el caso de materiales altamente microporosos como las zeolitas
Y, lo limitan atn mas, entre 0.005 < P/Po < 0.03. En el caso de los catalizadores
compuestos, como los de FCC, la aplicacién del método de BET permite determinar la

superficie especifica total (suma de las contribuciones de la zeolita Y y de la matriz).
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Atendiendo a estas condiciones, la superficie especifica BET se calcula a partir
del volumen de gas adsorbido (expresado a 25 °C y 1 atm) hasta formar la monocapa y
se puede escribir como:

V|iN o
SBET = Wm(vn—] (2.5)

m

donde

V es el volumen de gas (cm?, a presién y temperatura estdndar (PTE, 25 °C y 1 atm))

m
requerido para formar la monocapa

N, es el nimero de Avogadro = 6.022 10%* moléculas/mol

o es la superficie proyectada de una molécula de adsorbato; para el caso del Nz
adsorbido a -196 °C es 16.2 A2 = 1.62 10" m?

v, es el volumen molar de un gas ideal (a 25 °C y 1 atm) = 22414 cm?/mol

W es la masa de la muestra (g).

El volumen de gas requerido para formar la monocapa se obtiene a partir de la
pendiente y la ordenada al origen de la recta que surge de la linealizacién de la isoterma
de adsorcidn, segun el modelo propuesto por Brunauer, Emmett y Teller (BET, 1938)
que adopta la forma:

P/P 1 (C—I)P/P

_ 2.6
V(1-P/P) vchr v.C ‘ (2:0)

donde

P/Po es la presion relativa del adsorbato (adimensional)

V es el volumen de gas (cm?, a 25 °C y 1 atm) adsorbido hasta la presién relativa P/Po
C es un parametro de interaccién adsorbato-adsorbente relacionado con la energia neta

de adsorcion (adimensional).

En la Figura 2.6 se presenta a modo de ejemplo una isoterma de adsorcién de
nitrégeno (volumen adsorbido en funcién de la presion relativa) tipica de una zeolita Y
que ha sido sometida a un tratamiento de estabilizacion hidrotérmico, como la zeolita Y-

00-S.
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Figura 2.6. Isoterma de adsorcion de nitrégeno de la zeolita Y-00-S.

Por su parte, para calcular el volumen de microporos (Vmicro) asi como la
superficie de mesoporos (Smeso), s€ empled el método 7-plot, que se basa en la aplicaciéon
de un modelo estadistico que considera el cubrimiento uniforme de un material en el
que cada capa comienza a llenarse una vez que se ha cubierto completamente la anterior
(de Boer y col., 1966). La representacion grafica del volumen de gas adsorbido (a 25 °C
y 1 atm) por unidad de masa del sélido ((V/W) (cm?/g)) hasta la presién relativa (P/Po)
versus el espesor estadistico ((¢ (A)), a la misma presion relativa, presenta un
comportamiento lineal en el rango aproximado de 3 A < ¢ < 7 A. A partir de la
pendiente y la ordenada al origen de esa linea recta se obtienen la superficie de

mesoporos ((S,,., (m?/g)) y el volumen de microporos v, (cm®/g)) respectivamente,

micro
luego de haber efectuado las correcciones correspondientes para mantener la
consistencia de las unidades utilizadas, segun:

3 .
K:{Sw Doty 10000%}t+{v MJ 2.7)

micro
m

N, gas N, gas

donde
1(A) es el espesor estadistico que tendria una capa de adsorbato adsorbida hasta la
presion relativa, a -196 °C sobre un sélido no poroso, calculado a partir de la ecuacion

propuesta por de Boer y col. (1966) como:
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- 2
(13994 2.8)
log(PO /P)+0,034

En cuanto al volumen total de poros ((Vrp (cm?/g)), que involucra al volumen de
microporos y mesoporos, se expresa como el volumen de adsorbato liquido requerido
para el llenado de los poros, y se calcula a partir del volumen de gas adsorbido a 25 °C

y 1 atm hasta lograr una presién relativa de 0.98, segun:

4 ,
Vi _2(058) | Prgas (2.9)
w PN, liq

donde

Vo.ss es el volumen de gas (cm®, a 25 °C y 1 atm) adsorbido hasta la presién relativa
P/Po=0.98

P, o0 €5 12 densidad del nitrogeno gaseoso = 0.001122 g/cm?® (a 25 °Cy 1 atm)

P, g ©8 12 densidad del nitr6geno liquido = 0.724 g/em? (a -196 °C).

El tamafio de los poros juega un papel importante en la actividad observada del
catalizador. La presencia de mesoporos favorece el transporte difusivo de las moléculas
voluminosas, lo que facilita el acceso de reactivos a los sitios dcidos activos y la
difusién hacia el exterior de los productos. La distribucién de tamafios de poros indica
la proporcion de poros con didmetros menores o iguales a cierto valor d, (Cranston e
Inkley, 1957); es decir, una medida de cuédntos poros de cierto tamafio se observan. El
volumen o superficie de tales poros se computa a partir de la cantidad de adsorbato
adsorbida hasta un determinado valor de presion relativa P/Po, mientras el didmetro de
poros (dp) se calcula utilizando diversos modelos. Uno de los modelos mas utilizados es
el propuesto por Barrett, Joyner y Halenda (BJH, 1951), que se basa en la ecuacién de
Kelvin (aplicable a partir de d, > 20 A) asumiendo condensacién capilar en poros de

geometria cilindrica,
2y Vy, cosg10°A

T RT 1n(%0) cm

donde

(2.10)

rees el radio (A) del canal cilindrico en el cual se produce la condensacién del

absorbato
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7 es la tensién superficial del Nz en su punto de ebullicién = 8.85 1077 J/cm? a -196 °C

V), es el volumen de un mol de nitrégeno liquido = 34.7 cm?/mol

¢ es el angulo de contacto adsorbente-adsorbato = 0 °©

T es la temperatura de ebullicién del No= 77 K (-196 °C)

R es la constante universal de los gases = 8.314 J / (mol K).

Dado que cierta adsorcién ya tuvo lugar en las paredes de los poros previo a la

condensacion, r, no representa el verdadero radio de poro. Por ello debe realizarse una

correccion teniendo en cuenta el espesor estadistico ¢ de la capa adsorbida previamente
(Ecuacion 2.11). Asi, el didmetro de poros que verdaderamente se corresponde con una

presion relativa P/Po es:

d,=2(r +1) @2.11)

La distribucién de tamaiios de mesoporos puede expresarse en forma acumulativa:

- Volumen de poros en funcién del didmetro de poros (Vol vs d))

- Superficie de poros en funcion del didmetro de poros (Sup vs dp)
o en forma diferencial:

- d(Vol)/d(dp) vs dp

- d(Sup)/d(dp) vs d,

- d(Vol)/d(log(dy)) vs d,

- d(Sup)/d(log(dy)) vs dp.
donde Vol es el volumen acumulado de mesoporos (cm’/g) cuyos didmetros son
inferiores a d, (A) y Sup es la superficie acumulada (m?/g) de aquellos mesoporos cuyos

didmetros son inferiores a d.

El didgmetro medio de mesoporos d, (A) puede determinarse a partir de la
distribucién de tamafios de mesoporos. Cuando una variable continua, por ejemplo, dp,
tiene una distribucion dada g (dp), el valor promedio de dicha variable puede expresarse
como (Montgomery y Runger, 2003):

_ fo‘j“‘dp g(a)d(a,)

d, =2 (2.12)
o[ s(e)d(s)
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donde g(dy) es la distribucion de tamafios de mesoporos, dada por d(Vol)/d(dp)

(cm?/gA).

2.5. Obtencion de las alimentaciones a emplear en los experimentos de craqueo

Las alimentaciones empleadas en esta Tesis Doctoral han sido:

— Crudo de origen no convencional (Crudonc). El crudo empleado en esta

Tesis Doctoral para la obtencién de algunos de sus cortes mas pesados, y
su posterior craqueo catalitico, provino de un yacimiento de la region de

Vaca Muerta en la provincia de Neuquén.

—  Gas oil de vacio de origen convencional y no convencional. Para el

craqueo catalitico se emplearon dos gas oils de vacio de origen
convencional y uno de origen no convencional. Los gas oils de vacio
convencionales provienen de la destilacion al vacio de sus respectivos
crudos; el VGOwm proviene de un crudo procesado en una refineria
mexicanay el VGOc fue obtenido en laboratorio a partir de un crudo
nacional. Por su parte, el gas oil de vacio no convencional (VGOnc) fue
obtenido en laboratorio a partir del crudo de origen no convencional. Los
tres VGOs fueron separados en sus fracciones SARA, y las fracciones
SAR del VGOwm y la mayoritaria (FS) del VGOnc empleadas para evaluar
su conversion frente a las zeolitas Y modificadas y frente a catalizadores

comerciales.

—  Residuo atmosférico de origen no convencional (ATRnc). El residuo

atmosférico empleado se obtuvo a partir de la destilacién a presion
atmosférica del crudo de origen no convencional. Luego de su obtencién
se evalud su conversion individual y en el co-procesamiento con VGOnc
frente a dos catalizadores equilibrados usados en esta Tesis.

—  Mezclas VGOnc:VGOcy VGOnc:ATRnc. Con el fin de evaluar el impacto

causado al adicionar otros cortes y residuos a alimentaciones de origen

no convencional, el gas oil de vacio VGOnc fue mezclado con VGOc y
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con residuo atmosférico ATRnc. En la mezcla VGOnc:VGOc se usé una
relacién madsica 50:50, mientras que la mezcla VGOnc:ATRnc una
relaciéon 80:20. Luego de su mezclado estas alimentaciones fueron
craqueadas frente a los dos catalizadores comerciales usados en esta

Tesis Doctoral.

Los resultados obtenidos de la caracterizacion de cada una de estas
alimentaciones son presentados en el Capitulo 3, Seccion 3.4.2 "Caracterizacion de las

alimentaciones usadas en el proceso FCC".

2.5.1. Obtencion de los VGOs y ATR en laboratorio

A diferencia del VGOwm de origen convencional provisto por una refineria, los
otros VGOs (VGOc y VGOnc) se obtuvieron en el laboratorio aplicando una adaptacion
de la norma ASTM D2892-18. Esta metodologia se llevé a cabo en dos etapas; en la
Etapa 1 se realiz6 la destilacién de los crudos (de origen convencional y no
convencional) a presién atmosférica dando origen a los cortes de gasolina, LCO y
residuo atmosférico (ATR). La Etapa 2 continué con la destilacion a vacio del residuo
generado en la Etapa 1. De esta etapa se obtuvo como producto gas oil de vacio (VGO).
Los esquemas experimentales de cada etapa son descriptos en las Figuras 2.7 y 2.8, y

cada uno de los pasos seguidos se describe a continuacion:

Etapa 1. Destilacion a presion atmosférica

— Se pesaron y cargaron 50 gramos de crudo en un reactor de vidrio de 15 cm de
longitud y 3.5 cm de didmetro interno. Este reactor se ubicé dentro de un horno
tipo libro que permite lograr el programa de temperatura deseado mediante el
uso de un programador-controlador de temperatura.

— Se armo el sistema como se ilustra en la Figura 2.7 y se inici6 la destilacion
atmosférica con una rampa de calentamiento de 10 °C/min hasta una temperatura
final de 220 °C, permaneciendo constante en esa temperatura durante 30
minutos. En el transcurso de este tiempo se recogié el primer corte en el
Colector 1. Este primer corte se compone de hidrocarburos en el rango de la

gasolina (Cs-C12).
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— Luego de 30 minutos a 220 °C se vaci6 el Colector 1 y se contindo con la
destilacion atmosférica usando la misma rampa de calentamiento hasta una
temperatura final de 370 °C, permaneciendo constante en esa temperatura
durante 30 minutos. En el transcurso de este tiempo se recogi6 el segundo corte

en el Colector 1, que se compone de hidrocarburos en el rango del LCO (Ci»-
C20).

Termocupla

o

Reactor de vidrio

Horno

Crudo e
aflo de hielo

Figura 2.7. Esquema de destilacion de crudos a presion atmosférica.

Etapa 2. Destilacion bajo vacio

El residuo resultante de la Etapa 1 se destilo bajo condiciones de vacio como se

detalla en el esquema experimental de la Figura 2.8:

Termocupla

Reactor de vidrio

Horno

Colector 2

Bomba de vacio

Resdng Bafio de hielo

R

Baﬁo_de hielo

Figura 2.8. Esquema de destilacion de residuos atmosféricos bajo condiciones de vacio.
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Para alcanzar estas condiciones se empled una bomba de vacio marca Dosivac
modelo DVR140. La rampa de calentamiento empleada fue de 5 °C/min, partiendo de
una temperatura inicial de 220 °C hasta una temperatura final de 370 °C, y
permaneciendo constante a esa temperatura durante 30 minutos. En el transcurso de este
tiempo se recogio en los Colectores 1 y 2 el gas oil de vacio (VGO). De esta etapa,

ademds del VGO, se genera un nuevo residuo, designado como residuo de vacio (VR).

Durante la adecuacién de la técnica de destilacion se tomaron alicuotas de todos
los cortes y residuos obtenidos en cada etapa, los que fueron analizados por
cromatografia de gases con el objetivo de definir con mayor precision las temperaturas
finales de destilacion de cada corte. En estos cromatogramas se pudo observar la
distribucion de hidrocarburos en cada corte y residuos, y asi controlar la calidad de la
destilacion. A modo de ejemplo, en la Figura 2.9 se presentan los cromatogramas
obtenidos para los cortes de gasolina (Cs-Ci2) y LCO (Ci3-C20). Las condiciones de

andlisis empleadas son descriptas en detalle en la Seccion 2.6.2.1.

2)

Intensidad (u.a)

b)

©
=N

lI'J

Figura 2.9. Cromatogramas del corte de gasolina (a) y LCO (b) obtenidos por

destilacion a presion atmosférica.
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2.5.2. Fraccionamiento SARA

Como se menciond en el Capitulo 1, la separacion de las fracciones SARA se
basa en la norma ASTM D2007-11. Las muestras fraccionadas fueron los VGOs y sus
propiedades se reportan en el Capitulo 3 (ver Tabla 3.6). Previo al fraccionamiento se
realiz6 una prueba de actividad a la arcilla (Atapulgita) empleada como fase

estacionaria en las columnas de separacién para medir su capacidad de adsorcion.

2.5.2.1. Prueba de actividad de la arcilla

Las columnas utilizadas para separar las distintas fracciones de los VGOs se
empacaron con silica gel y con un tipo especial de arcilla conocida como Atapulgita.
Esta arcilla es un silico aluminato que lleva su nombre por el lugar donde se la estudi6
por primera vez, Attapulgus, Georgia, Estados Unidos. Se caracteriza por poseer una
estructura de cadena tridimensional que crea particulas en forma de aguja que no se
aglomeran al exponerse a la humedad. Por su estructura, que se califica como fibrosa,
actualmente encuentra numerosas aplicaciones, como por ejemplo, adsorbente,
decolorante, soporte para catalizadores, etc. Posee canales intracristalinos cuyas
dimensiones son 3.6 x 10.8 A, que se extienden a lo largo de las fibras. Un tratamiento
térmico y 4cido adecuado puede modificar considerablemente sus canales, produciendo
cambios en su porosidad y estructura, y por lo tanto, sensibles modificaciones en su
actividad superficial. En la norma ASTM D 2007-11 se indican las especificaciones que
debe cumplir este material para su uso en el fraccionamiento SARA. Su tamafo de
particula debe ser de 250 a 500 pm (30-60 mesh) y su capacidad de adsorcion
determinada por espectrosopia UV-visible mediante la prueba de equivalencia de
azobenceno. Esta técnica espectroscOpica se basa en la absorcion de radiacion
ultravioleta-visible (UV-vis) por una molécula, causando la remocién de un electrén de
un estado fundamental a un estado excitado, liberdndose el exceso de energia. Estas
transiciones varian entre los diversos orbitales, siendo las transiciones mas favorecidas
las que van desde el orbital ocupado de energia mas alta (HOMO) al orbital desocupado
de energia méas baja (LUMO) (Kortum, 1969; Wendlandt, 1996). El espectrémetro UV-
vis determina las longitudes de onda donde se registra absorcion y las cuantifica. La
longitud de onda (L) de la radiacion incidente comprende desde 190 a 600 nm. En este

rango, la absorciéon UV-Vis se restringe a un nimero limitado de grupos funcionales,
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llamados cromoforos, los cuales contienen electrones de valencia con energias de

excitacion relativamente bajas.

Para determinar las caracteristicas de adsorciéon de la arcilla a través del
equivalente de azobenceno se empled un espectrometro UV-Vis Metrolab 1700, de
doble haz, que cubre el rango de longitudes de onda de 190 a 2700 nm. Los espectros de
absorcion se obtuvieron en el rango de longitudes de onda entre 190 y 700 nm. La
prueba consistié en cargar una columna de vidrio con 20 g de arcilla y hacer pasar a
través de ésta 100 ml de solucion al 1 % de azobenceno en iso-octano. Seguido, se
tomaron alicuotas de 10 ml de eluyente y se determind la concentracién de azobenceno
en cada una de ellas por espectrofotometria, a una longitud de onda de 446 nm segtin
norma ASTM D2007-11. Con los valores de concentracion medidos y el volumen de
alicuota recogido se realizé la curva de determinacién de equivalente de azobenceno
(ver Figura 2.10). Finalmente, el volumen obtenido cuando la concentracién de
azobenceno fué la mitad de la inicial, determiné el valor del equivalente de azobenceno
(debe estar entre 30 y 35 segin ASTM D2007-11). Dicho valor de concentracion se
considera en términos adimensionales y estando en el rango adecuado garantiza una
adsorcion eficiente de las fracciones polares presentes en los distintos cortes de
hidrocarburos a fraccionar. El andlisis realizado a la arcilla empleada en esta Tesis
presentd un valor de 32.5, indicador de que se encuentra en Optimas condiciones para su
uso como adsorbente de las fracciones polares que conforman los cortes pesados de

petréleo.
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% (v/v) Azobenceno

Figura 2.10. Curva de determinacién de equivalente de azobenceno. *: valor de

equivalente de azobenceno.

2.5.2.2. Obtencion de las fracciones SARA

El fraccionamiento SARA se realizé en dos etapas. En la primera, los asfaltenos
fueron separados por precipitacién con n-pentano (Merck, > 99.5 % v/v). En la segunda,
se separaron las fracciones restantes (saturados FS, aromdticos FA y resinas FR, SAR)
por cromatografia en columna empleando una serie de solventes organicos en orden de
polaridad creciente. Para ello, se emplearon dos columnas de vidrio conectadas en serie,
ambas con un didmetro de 44 mm y 310 mm de longitud. La columna superior estaba
empacada con 100 g de arcilla como fase estacionaria con tamafio de particula de 250 a
500 pm y selectiva a la adsorcion de los compuestos polares. La inferior estaba
empacada con dos lechos, uno con 50 g de arcilla y el otro con 200 g de silica gel con
tamafio de particula 63-200 mm (Merck, silica gel 60, nimero de cédigo 107734) y
selectiva a la adsorcion de compuestos aromaticos. Inicialmente ambas columnas fueron
eluidas con n-pentano como solvente y separados los compuestos saturados (FS). Luego
las columnas fueron desconectadas, y la superior fue eluida con una mezcla de
acetona:tolueno 50:50 hasta remover la totalidad de resinas adsorbidas sobre la arcilla.
La inferior fue eluida con tolueno hasta remover los compuestos arométicos adsorbidos
sobre la silica gel. Todas las fracciones fueron recolectadas en un erlenmeyer de 250 ml

que contenia CaCl> (Merck, > 99.9 % p/p) para quitar la humedad.
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En la Figura 2.11 se presenta el montaje de columnas para la obtencién de las
fracciones. Finalmente, todas las fracciones fueron concentradas en un rotaevaporador a
40 °C y 417 Torr. La eliminacién completa del disolvente en cada fraccidon después del
tratamiento se confirmé mediante andlisis por cromatografia gaseosa. Los resultados del

fraccionamiento de los VGOs se muestran en la Seccion 3.4.1 (ver Tabla 3.6).

) (

Lana de vidrio T

310 + 10 mm A

Arcilla — o

Arcilla — o

Silica gel — =

310 £ 10 mm

Frasco ecolector de
»— las fracciones SAR

Figura 2.11. Esquema del equipo de separacion de las fracciones SAR.

2.5.3. Destilacion simulada

Las curvas de destilacién simulada de las alimentaciones usadas en el desarrollo
de esta Tesis Doctoral se realizaron mediante la inyeccion de 25 pl muestra en un
cromatografo de gases. Para ello se empled un cromatégratfo de gases marca Varian
modelo 450 GC, dotado de una columna ZB-1 no polar (Zebron, de 30 m de largo x 250

um de didmetro interno), con fase estacionaria “cross-linked methyl silicone gum” con
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espesor de 0.25 um, bajo las condiciones de andlisis indicadas en la Tabla 2.2. Para

definir las temperaturas de ebullicion de los destilados obtenidos se usé una mezcla

patrén, con puntos de ebullicién conocidos. El programa de temperatura del horno es

presentado en la Figura 2.12.

Tabla 2.2. Condiciones de operacion del cromatégrafo de gases en la determinacion de

las curvas de destilacion de las distintas alimentaciones usadas.

Inyector

Temperatura (°C)

Relacion split

300
50:1

Detector

Temperatura (°C)
Caudal de aire(cm’/min)
Caudal hidr(’)geno(cm3/min)

Make up (N2) (cm>/min)

330
350
30
30

350

300

250

200

150

T (°C)

100

50

11 min

t (min)

Figura 2.12. Programa de temperatura del horno para el andlisis de productos gaseosos.
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2.6. Craqueo catalitico de hidrocarburos en el reactor Simulador de Riser CREC

En esta Tesis Doctoral se utilizaron diferentes materiales como catalizador, tanto
zeolitas Y (Y-00-S e Y-10-S) como catalizadores equilibrados (ECAT-D y ECAT-R).
Las alimentaciones usadas fueron reales, comerciales de FCC: gas oil de vacio de
distintos origenes (VGOwm, VGOc y VGOnc) y las fracciones mayoritarias (SAR) del
VGOwm y la fraccién FS del VGOnc, residuo atmosférico no convencional (ATRnc),
mezclas de estos cortes (VGOnc:VGOc 50:50 y VGOnc:ATRnce 80:20) y un crudo de

origen no convencional (Crudonc).

Todas las alimentaciones fueron evaluadas utilizando un reactor batch, de
mezcla perfecta y lecho fluidizado, el Simulador de Riser CREC. Se emplearon distintas
relaciones madsicas catalizador/alimentacién (cat/oil), temperaturas y tiempos de
reaccion, completdndose un nimero total de 150 experimentos, a los que deben sumarse
los experimentos de ajuste de las condiciones experimentales. En la Tabla 2.3 se
resumen las condiciones de operacion, y el tipo de alimentacién y -catalizador

empleados para cada experimento.

Tabla 2.3. Condiciones experimentales empleadas en el Simulador de Riser CREC.

Alimentacién Catalizador cat/oil T (°C) t(s)
VGOwMm
FS
A,B,C D 1 500 0.7-1.5-3.0
FA
FR
VGOc C,D 5 530-550 5-10-20-30
VGOnc
C,D 5 530-550 5-10-20-30
FS
ATRnc C,D 5 530-550 5-10-20-30
Crudonc C,D 5 530 5-10-20-30
VGOnc:VGOc
C,D 5 550 5-10-20-30

VGONCZATRNC
A =Y-00-S; B=Y-10-S; C=ECAT-D; D = ECAT-R
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2.6.1. Reactor Simulador de Riser CREC

La principal herramienta experimental empleada para la evaluacién de
catalizadores y alimentaciones fue el reactor Simulador de Riser CREC (de Lasa, 1992).
El dispositivo es un reactor de laboratorio disefiado para simular las condiciones de
operacion del reactor industrial del proceso de craqueo catalitico de hidrocarburos. En
las condiciones operativas de las unidades comerciales, el riser puede alcanzar
temperaturas de hasta 600 °C, y relaciones madsicas catalizador/alimentacién
tipicamente en el rango 5-7, tiempos de contacto cortos, desde 0.5 s y, lo que constituye
un aspecto muy importante, opera sobre un lecho catalitico fluidizado diluido, de
transporte. El reactor Simulador de Riser CREC presenta excelentes performances y
buenos porcentajes de recuperacion en los balances de masas a bajos tiempos de
operacion (> 90 %). Su diseno se basa en que el comportamiento de un elemento
diferencial del riser ideal (Figura 2.13), en el que catalizador y reactivos viajan juntos
desde que se ponen en contacto en la parte inferior del riser, puede considerarse andlogo
al del mismo elemento dentro de un reactor discontinuo en el que se conservan las
mismas condiciones. De esta manera, el desplazamiento y contacto mutuo de
catalizador e hidrocarburos a lo largo del riser industrial es representado por la

evolucion del tiempo en el Simulador de Riser CREC.

Zn :“";‘.:‘.'3 tnE Zn
{22y
dz _
Zs L / =2,
Z’I t1 = Z1
Zo g Simulador ¢, = 7,
Riser ideal de Riser

Figura 2.13. Analogia entre desplazamiento en un reactor riser ideal y tiempo de

reaccion en el Simulador de Riser CREC.

Como se ilustra en la Figura 2.14 el reactor estd constituido principalmente por

los siguientes componentes:
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- Bloques estructurales. A pesar de su estructura robusta, todas las partes del
reactor son desmontables y, para facilitar la carga del catalizador, la
estructura estd dividida en dos bloques. Estos se unen por medio de 8
bulones, que al ser apretados con sus respectivas tuercas, los presionan entre
si. Para evitar fugas se coloca entre ambas partes una junta deformable de
grafito que al quedar aprisionada sella la union entre las dos partes del
reactor.

- Canasta de catalizador. Esta canasta estd ubicada en el bloque inferior del
reactor y se compone de un cilindro anular, donde el catalizador es colocado
entre dos placas porosas (20 um) que son las tapas del cilindro. La cavidad
donde estd situada la canasta fue disefiada para facilitar el flujo ascendente

de la fase gaseosa en la reaccion a través de la canasta.

- Turbina. El reactor posee una turbina sobre la canasta que contiene al
catalizador entre dos placas porosas. Dicha turbina gira a muy alta velocidad
(7500 rpm), produciendo una succién en la zona central superior, lo que
genera una recirculacion de los gases: ascendente en el centro, a través de la
camara, fluidizando el lecho catalitico, y descendente por la regién anular
exterior. El comportamiento fluidodindmico del lecho fluidizado en el
reactor Simulador de Riser CREC se estudi6 empleando un anemémetro, y
con técnica de fibras Opticas y laser por Pekediz y col. (1992). Para medir el
grado de mezclado, se emple6 un anemdémetro (un filamento caliente, tipo
detector TCD) que ademds de medir la velocidad de la corriente gaseosa
permiti6 evaluar con muy bajo tiempo de respuesta la concentracion de
hidrégeno en dicha corriente gaseosa. Se inyectaron entonces trazas de ese
gas en una atmosfera de argén y se determind su concentracién. Se concluyo
que si la turbina giraba a 7350 rpm el tiempo de mezclado era de 20 ms.
Realizando experimentos en atmdsfera de nitrégeno, se pudo verificar que
para lograr una correcta y rapida vaporizacion de alimentaciones comerciales
de FCC (VGO), la velocidad de agitacién de la turbina debia ser del orden de
7500 rpm. Por otra parte, se empled una técnica de fibra dptica para medir
pardmetros de fluidizaciéon del lecho mediante el pasaje de un gas. En
atmosfera de nitrogeno (a 1 arm y 25 °C), Pedekiz y col. (1992) concluyeron

que para lograr una correcta fluidizacion del lecho la turbina debia girar a no
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menos de 6000 rpm. Empleando entonces alimentaciones con mayor
densidad que el nitrégeno y una agitacion de 7500 rpm se asegura la correcta
fluidizacién. El eje de la turbina estd asentado sobre bujes cénicos de teflon
que aseguran la estanqueidad del reactor a la vez que mantienen alineado el
giro de la turbina. Para evitar que las juntas se degraden debido a las altas
temperaturas, se refrigeran por medio de una camisa externa con circulacién

de agua.

- Sistema de inyeccion. Para la inyeccion de la muestra se utiliza una jeringa
de vidrio con capacidad acorde a la relacion maésica catalizador/alimentacién
que se pretende lograr. En caso necesario, la muestra puede ser calentada
previamente para asegurar fluidez. La muestra introducida se vaporiza de
modo pricticamente instantineo debido a las altas temperaturas, y es

impulsada por medio de la turbina a través del lecho.

- Sistema de calefaccion y de registro de temperatura y presion. El
calentamiento del reactor hasta la temperatura deseada se logra mediante tres
resistencias calefactoras de 500 W cada una, reguladas por un controlador de
temperatura estdndar. Debido a que el reactor estd conformado por bloques
de acero inoxidable de gran tamafio, tiene una importante inercia térmica,
que permite operarlo en condiciones isotérmicas. Los valores de temperatura
y presion, tanto en el reactor como en la cdmara de vacio, son registrados por
medio de sensores digitales de precision. Los datos de presion son adquiridos
con intervalos de 0.025 s y registrados en una computadora, siendo la
apreciacion de 0.1 psi, mientras que la lectura de la temperatura tiene una
apreciacion de 1 °C. Los sensores digitales de presion son marca
INVENSYS (Honeywell), empledndose para el reactor el modelo ASDX100
de rango 0 a 100 psi con sensibilidad de 0.040 V/psi, y para la camara de
vacio el modelo ASDXO030 de rango 0 a 30 psi con sensibilidad 0.133 V/psi.
La exactitud de los sensores de presion fue verificada mediante una columna
de mercurio para el sensor del reactor y con un vacuémetro test para el de la

camara de vacio, lograndose en ambos casos una exactitud de 0.1 psi.
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Eje Juntas cdnicas

Camisa de refrigeracion

Junta de grafito &g e Turbina

Placa porosa

Calefactores —§

= Puerto de inyeccion

Catalizador

Figura 2.14. Esquema del reactor Simulador de Riser CREC.

En la Figura 2.15 se presenta un esquema general del reactor Simulador de Riser

CREC, que incluye cada una de las partes de su disefio:

— =1 | Cromatografo
de gases
4

= - 1
Similador de vacio : o
R j Vahvula de

1 Muestreo

Zona calefaccionada Atmosfera %

Vacio

Figura 2.15. Esquema de la unidad de laboratorio Simulador de Riser CREC y sus

accesorios.

La operacion del reactor incluye los siguientes pasos:
Etapa preliminar
e Con el reactor desmontado, se cargan en la canasta de catalizador entre 0.4 y

1.0 g de catalizador y se cierra el reactor mediante los 8 bulones.
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e Para comprobar que no existen pérdidas, se carga el reactor con N». Si la
presion no permanece constante durante 1 min se comprueba el cierre del
reactor y del puerto de inyeccion.

e Habiendo verificado la ausencia de pérdidas en el reactor, se acondiciona el
catalizador para su utilizacion en las reacciones de craqueo. El
acondicionamiento se inicia con el calentamiento en atmésfera con flujo de
nitrégeno hasta alcanzar la temperatura de reaccién. Si hiciese falta
regeneracion, la misma se lleva a cabo a alta temperatura (570 °C) con
pasaje de aire durante 35 minutos, y luego se enfria el reactor hasta la
temperatura de reaccion.

e Una vez alcanzada y estabilizada la temperatura de reaccion prefijada (500,
530 y 550 °C, segun el caso) se genera en el reactor una atmdsfera inerte
mediante evacuaciones sucesivas intercaladas con ingresos de nitrégeno para
efectuar el barrido del sistema. Logrado ésto, se deja el reactor con una leve
sobrepresion de nitrégeno y se cierra la vdlvula de cierre de modo de aislarlo
del resto del sistema. Luego se hace vacio en la cdmara de vacio principal
hasta alcanzar una presion absoluta del orden de 0.5 psia, para que una vez
finalizado el experimento, y cuando se conecten el reactor y la cdmara, se
evacte la mayor parte de los gases del reactor. Se ha demostrado que bajo
las condiciones tipicas de reacciébn y operacion se logra evacuar

aproximadamente el 95 % de los gases en el reactor.

Etapa de inyeccién y reaccion

e Se fija el tiempo de contacto para la reaccion en el temporizador (timer) y se
pone en marcha la turbina a una velocidad de 7500 rpm logrando la
fluidizacion del lecho catalitico.

e En estas condiciones, se inyecta la alimentacion (0.1-0.2 ml dependiendo de
la relaciéon mdsica catalizador/alimentacion deseada) por medio de una
jeringa de vidrio. Al vaciarse la jeringa, el émbolo acciona un interruptor que
activa el timer para el control del tiempo de reaccién previamente
establecido.

e En las condiciones de reaccion (alta temperatura y turbulencia), la muestra

liquida inyectada es vaporizada de manera practicamente instantdnea, como
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se observa en la Figura 2.16. Una vez alcanzado el tiempo de reaccion
prefijado, el temporizador abre automdticamente la védlvula de cierre y se
evacuan los gases hacia la cdmara de vacio, en forma casi instantdnea, dando
asi por concluido el experimento. Finalizada la evacuacion, se activa
nuevamente la vdlvula de cierre, aislando el reactor. En el reactor queda el
catalizador parcialmente desactivado por la deposicién de coque sobre su
superficie, el cual es sometido a una evacuacién hasta una presion de 1 psia,
para desorber los hidrocarburos que pudieron haber quedado adsorbidos en
él, y luego es barrido en corriente de nitrégeno con un caudal de 100
cm’/min. Una vez enfriado el reactor, el catalizador es retirado para su
posterior andlisis por oxidacién a temperatura programada, como se

describird mas adelante (Seccion 2.6.2.1).

Etapa de analisis

e Los productos de reaccion y la alimentacidn sin convertir se almacenan en
estado gaseoso en la cdmara de vacio, calefaccionada a 330 °C. Por medio de
una vélvula de muestreo luego se toma una muestra de la cdmara para ser

analizada por cromatografia gaseosa on line.

En la Figura 2.16 se presenta a modo de ejemplo la evolucién de la presion,
tanto en el reactor Simulador de Riser CREC como en la cdmara de vacio, en uno de los
experimentos de conversion de VGO no convencional a 530 °C. Esta informacion,
ademds de usarse para el cdlculo del balance de masas, también se puede usar en
estudios cinéticos y de modelado. En este perfil de presiones se destacan los tramos que
se describen a continuacion:

a) En este punto se realiza la inyeccion de la muestra liquida.

b) El tramo a-b muestra la vaporizacion.

c¢) El tramo b-c refleja la conversiéon de la muestra, aumentando progresivamente el
nimero de moles, y por ende, la presion.

d) En este punto, una vez cumplido el tiempo fijado en el temporizador,
automdticamente se produce la apertura de la védlvula de cierre mediante un actuador de
alta velocidad.

e) El tramo d-e refleja la evacuacion del reactor.
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f) En este punto se establece el equilibrio de las presiones entre el reactor y la cimara de

vacio.

40

Reactor

d

30

20 -

P (psia)

10 -

Camara de vacio

10 20 30 40
t(s)

Figura 2.16. Perfiles de presiones en el reactor Simulador de Riser CREC y en la

cadmara de vacio en un experimento tipico.

La unidad empleada en esta Tesis Doctoral fue construida con permiso de los
propietarios de la patente en el marco de un convenio de cooperacién académica entre la
Facultad de Ingenieria Quimica (UNL) y la Faculty of Engineering Science (University
of Western Ontario UWO, London, Ontario, Canada).

2.6.2. Analisis de los productos de reaccion

Durante el craqueo catalitico de hidrocarburos se obtienen productos gaseosos y
coque. Los gaseosos fueron analizados por cromatografia gaseosa y agrupados en gas
seco (Ci-Cy), gas licuado de petrdleo, LPG (C3-C4), gasolina (Cs-Ci2), LCO (Light Cycle
0Oil, C12-C20) y HCO (Hight Cycle Oil, > Cz0), que es la asignaciéon que tipicamente se
utiliza en las refinerias. El coque depositado sobre la superficie del catalizador, por su
parte, fue cuantificado por oxidacién a temperatura programada y sus propiedades

estudiadas por espectroscopia infrarroja (FTIR).
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2.6.2.1. Analisis de los productos gaseosos por GC

La cromatografia de gases (GC, por sus siglas en inglés) es un método fisico de
separacion para la caracterizacion de mezclas complejas. Esta técnica de separacion estd
basada en el principio de retencion selectiva que permite separar los distintos
componentes de una mezcla, para asi identificar y determinar las cantidades de dichos
componentes. Una vez separados, los componentes pasan por un detector que genera

una sefal que depende de la concentracién y del tipo de compuesto (Franc, 2009).

En esta Tesis Doctoral los productos gaseosos obtenidos de los experimentos en
el reactor y los cortes liquidos obtenidos en las destilaciones se analizaron en un
cromatégrafo Varian modelo 450 GC aclopado en linea al reactor Simulador de Riser
CREC. El cromatégrafo conté con un dispositivo criogénico (con CO) para lograr
temperaturas iniciales por debajo de la ambiente. Finalmente el método usado fue

nombrado VGORrar y sus condiciones de operacion fueron las siguientes:

- Columna
Columna: ZB-1 (no polar, Zebron)
Largo de la columna: 30 m
Diametro interno: 250 ym
Fase estacionaria: cross-linked methylsilicone gum (no polar)
Espesor de fase estacionaria: 0.25 ym

Gas carrier (N>): caudal 0.5 cm?®/min, constante

- Inyector
Temperatura: 300 °C
Relacion split: 50:1

- Detector
Temperatura: 330 °C.
Caudal de aire: 350 cm®/min
Caudal hidrégeno: 30 cm®/min

Make up (N2): 30 cm*/min
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- Horno
El programa de temperatura del horno, que es consistente con el empleado

para la destilacién simulada de las alimentaciones, fue presentado en la Figura 2.12.

La fraccién mdsica w, de cada componente k (reactivo o producto) en la muestra

gaseosa analizada por cromatografia puede obtenerse a partir de la proporcién que el
area del pico correspondiente a dicho componente representa sobre el drea total de picos
del cromatograma, dado que por tratarse de una mezcla de hidrocarburos, los factores de
respuesta, es decir, las relaciones entre area y masa para cada uno de los picos, pueden
asumirse como unitarios.
Ak
Armal

W, =

(2.13)

donde

A, es el drea del pico cromatogréfico correspondiente a la especie k

A = ZAq es el drea de todos los picos que componen el cromatograma.
q

Bajo estas condiciones de operaciéon del cromatdgrafo es posible lograr una
separacion adecuada de los productos. Su identificacion se realizé por medio de la
comparacion de tiempos de retencion con una base de datos existente en este grupo de
investigacion para las mismas condiciones de andlisis. La identificacion realizada
previamente involucré la utilizaciéon de patrones cromatograficos certificados y el
andlisis de muestras por espectrometria de masas (GC/MS) y posterior comparacion.
Ademais, en los casos en que no se dispone de patrones, y teniendo en cuenta que se
utiliza una columna no-polar, es posible relacionar los puntos de ebullicién de los
hidrocarburos con los respectivos tiempos de retencion. Toda la informacién previa
permite contar con un cromatograma ‘base” donde un importante numero de

compuestos estdn identificados por su tiempo de retencion.

A modo de ejemplo, en la Figura 2.17 se muestra el cromatograma obtenido del
VGOw (a) comparado con el cromatograma obtenido después de su conversion catalitica
(b). Se observa que el VGOwm se compone de hidrocarburos mayores a Ci3, mientras que
los productos de reaccién se distribuyen en los diferentes cortes ya mencionados (GS,

GLP, gasolina, LCO y HCO).
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Figura 2.17. a) cromatograma del VGOw; b) cromatograma de los productos de la

conversion del VGOu.

En la Tabla 2.4 se presenta a modo de ejemplo una lista de productos
identificados cromatograficamente en la conversién de VGO. Los productos que figuran
con el mismo tiempo de retencion (C2 y C2™ y C3 y C37) no tienen separacion
cromatogriafica completa bajo las condiciones analiticas empleadas, pero fueron
cuantificados manualmente mediante la relacion de alturas de los “hombros”
observados. Los cortes LCO (Light Cycle Oil) y HCO (Hight Cycle Oil) fueron
cuantificados en forma global, identificindose de manera individual sélo ciertos

productos que los integran.
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Tabla 2.4. Lista de compuestos identificados cromatograficamente en la conversion

de VGO bajo el método VGORAF.

N° t.(min) Compuesto N° t.(min) Compuesto N° t.(min) Compuesto
1 1.745 G 49 5.729 1-C7= 97 11.669 1Me3EtBz
2 1.758 C2=+C2 50 5.803 3-C7= 98 11.721 1Me4EtBz
3 1.815 (C3=+C3 51 6.195 n-C7 99 11987 1,3,5-TMeBz
4 1930 i-C4 52 6.392  MeC6= 100 12.082 1Me2EtBz
5 2.001 i-C4=+1-C4= 53 6.441 t-2-C7= 101 12.245 1,2,4-TMeBz
6 2.033 n-C4 54 6.497 MeC6= 102 12.378 i-ButBz
7 2075 tC4= 55 6.535 c-2C7= 103 12.503 1-Cl10=
8 2.138 c-C4= 56 6.601 MeCyC6 104 12.872 AromC9
9 2.325 3Mel-C4= 57 6.793 DMeCvyC5 105 12.981 n-Cl10
10 2453 i-C5 58 6.921 EtCyC5 106 13.044 1,2,3-TMeBz
11 2499 1-C5= 59 7.001 DMeC6 107 13.119 1Me3iPrBz
12 2.531 2mlC4= 60 7.062 1,2,4TMeCyC5 108 13.215 1MediPrBz
13 2.586 n-C5 61 7.114  DMeC6 109 13.27 Indeno
14 2.701 t-C5= 62 7.242  TMeCyC5TmC5 110 13.345 1Me2iPrBz
15 2.753 c¢-C5= 63 7.254  Tolueno 111 13.474 1.3DEtBz
16 2.795 2m2C4= 64 7449  DMeC6 112 13.599 1Me3nPrBz
17 2.883 Cs5== 65 7.534 1MeCyC6= 113 13.75 1.4DEtBz +
18 2.936 CyCs= 66 7.573 2MeC7 114 13.921 1,3DMe5EtBz
19 2977 3m+4mlC5= 67 7.658 4MeC7 115 13.999 t-decalina
20 3.091 CyCs 68 7.784  DMeC6 116 14.061 DEtBz
21 3.353  2,3DmC4 69 7.908 3MeC7 117 14.202 1Me2nPrBz
22 3456 3MelC5= 70 8.049  MeEtCvC5 118 14.413 DMeEtBz
23 3.517 2MeC5 71 8.191 NaftC8 119 14.552 1-Cll=
24 3.586 DMeC4= 72 8.262  TMeCyC5=DmCyC6 120 14.716 c-decalina
25 3.628 3MeC5 73 8.581 n-C8 121 14946 n-Cl1
26 3.858 1-C6= 74 8.859  t-2C8= 122 15.055 TetraMeBz
27 4.042 n-C6 75 8.951 c-2C8= 123 15.157 2MeButBz
28 4.232  3C6= 76 9.127 NaftC8 124 15.190 AromCl11
29 4265 t-2C6= 77 9204  DMeC7 125 15.207 AromCl11
30 4336 2Me2C5= 78 9.227 PrCyC5 +iC9 126 15.286 AromCl11
31 4377 3Me2C5= 79 9439  EtCyCé6 127 15.363 AromCl11
32 4427 c-2C6= 80 9.516  TMeCyC6 128 15.496 AromCl11
33 4447 3Me2C5= 81 9.588 EtBz 129 15.558 AromCl11
34 4552 MeCyC5 82 9.675 2,3-DMeC7 130 15.624 AromCl11
35 4.679 2,4DMeC5 83 9.694  m + p-xil 131 15.673 AromCl11
36 4711 Nafteno 84 9.871 2+4-MeC8 132 15.844 AromCl11
37 4.830 1MeCyC5= 85 10.231 3MeC8 133 16.003 AromCl11
38 4.885 Bz 86 10.339 o-xil 134 16.083 AromCl11
39 4921 3.,3DMeC5 87 10471 1-C9= 135 16.163 AromCl11
40 4.939 CyCo6 88 10.548 (9= 136 16.25 AromCl11
41 5.005 C7= 89 10.603 Cl10= 137 16.338 AromCl11
42 5.198 4MelCo6= 90 10.699 Cll= 138 16.413 AromCl11
43 5287 2MeC6 91 10.753 Cl2= 139 16.493 AromCl11
44 5446 2,3DMeC5 92 10.803 Cl13= 140 16.569 AromCl11
45 5.518 3MeC6 93 10.865 n-C9 141 16.665 AromCl11
46 5.585 c-1,3DMeCvC5 94 11.117 i-PrBz 142 16.779 n-Cl12
47 5.658 t-1,3DMeCyC5 95 11.349 ButCyC5

48 5.683 t-1.2DMeCyC5 96 11.621 n-PrBz

n: normal; i: iso; Cy: ciclo

p: para; m: meta; o: orto

D: di; T: tri

Me: metil; Et: etil; Pr: propil; But: butil; Naft: nafteno; Arom: aromético; Bz: benceno; xil: xileno
c-: cis; t-: trans; ~; olefina
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2.6.2.2. Determinacion del coque depositado sobre la superficie del catalizador

Como ha sido introducido en el Capitulo 1, el coque depositado sobre la
superficie del catalizador es otro de los productos de las reacciones de FCC y es el

principal responsable de su desactivacion.

El contenido de coque en los materiales cataliticos se evalué mediante la técnica
de oxidacién a temperatura programada (TPO), que consiste en quemar los depdsitos
carbonosos en una corriente de oxigeno diluido en nitrégeno (al 1 % v/v) siguiendo un
programa de temperatura (Fung y Querini, 1992). De la combustién se obtienen como
productos CO y COz, 6xidos de carbono que son convertidos en metano por medio de
un catalizador de niquel en presencia de hidrégeno, que es luego cuantificado con un

detector FID. El diagrama del equipo empleado se esquematiza en la Figura 2.18.

s = @ -®

? -
& @

Metanador CG-FID

Figura 2.18. Esquema del equipo empleado para la determinacién de coque.

A continuacion se describen los pasos seguidos para cuantificar el coque en el

equipo de oxidacién-metanacion:

1. Se cargan 20 mg de catalizador coqueado en un reactor de acero inoxidable
con un didmetro interno de 3/16”. Este reactor se introduce en un horno tipo
libro que permite lograr el programa de temperatura deseado mediante el uso
de un programador-controlador de temperatura.

2. Una vez cargada la muestra se hace circular una corriente de nitrogeno por el
reactor, con un caudal de 60 cm?/min.

3. Se inicia el calentamiento con una rampa de temperatura de 16 °C/min hasta
que la temperatura del horno sea de 250 °C. Estabilizada esta temperatura

durante 6 min, se cambia la corriente por una de oxigeno diluido en
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nitrégeno al 1 % (v/A), con un caudal de 60 cm®/min, manteniendo la
temperatura constante durante 10 minutos. Por udltimo, se aumenta la
temperatura del horno a 16 °C/min hasta una temperatura final de 700 °C,
permaneciendo en esa condicion durante 22 minutos. El programa completo
de calentamiento es descripto en la Figura 2.19.

4. Los productos de la combustién del coque se unen a la salida del reactor con
una corriente de hidrégeno de 30 cm?/min para que los éxidos de carbono
sean convertidos en metano al pasar por el metanador, que contiene 0.5 g de
un catalizador a base de niquel (Engelhard) con una granulometria de 80-45
mesh (175-350 um), y se encuentra calefaccionado a 400 °C.

5. El metano generado en el reactor de metanacion es cuantificado mediante un
detector de ionizacion de llama (FID) en un cromatdgrafo Shimadzu modelo
GC-8A. Una calibracién con pulsos de masa conocida de un gas patron
certificado (CO; al 5 % v/v en N») permite determinar un factor de respuesta
“f’, que posibilita el céalculo de la masa de coque depositada sobre el

catalizador en funcion del area obtenida bajo la sefial emitida por el detector

FID.
800 |
700 °C
700
600
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§ 400
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g- 300
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200
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t (min)

Figura 2.19. Programa de temperatura para la combustién de coque.

La masa de coque depositada por unidad de masa de catalizador COC

(gcarbon/gear) s€ calcula como:
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cocC= _ A S (2.14)

HILESIFa

donde
Arp es el drea reportada bajo la sefial emitida por el detector FID (mV/min)
fes el factor de conversion de la sefal del detector FID (gcabon/drear)

Mmuesira €5 la masa de catalizador con coque cargada en el equipo de oxidacion-

metanacion.

Un perfil de combustion tipico del coque depositado sobre la superficie de un

catalizador de FCC se presenta en la Figura 2.20.
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Figura 2.20. Perfil de combustiéon (TPO) tipico del coque depositado sobre un

catalizador de FCC producto del craqueo de un VGO convencional.

Por su parte la naturaleza del coque depositado sobre la superficie del
catalizador fue estudiada por FTIR como se describi6 en la Seccion 2.4.1.1. Para ello se
consideraron los espectros adquiridos con las pastillas de los catalizadores coqueados y

las sefiales caracteristicas presentes en la region de interés (Aguayo, 2011; Castafio,
2012).
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2.6.3. Balances de masas en el reactor Simulador de Riser CREC

El balance de masas para cada experimento implica comparar la masa de
reactivos inyectada inicialmente al reactor con las masas de productos y de reactivos sin

reaccionar al final del experimento. La masa inyectada al reactor m, = (g) se determina

por diferencia entre la masa de la jeringa cargada (antes de la inyeccion) y la masa de la
jeringa vacia (luego de la inyeccién).
m, =m,. .~ m’ (2.15)

iny Jeringa

donde

4
Jeringa

m es la masa de la jeringa cargada con la alimentacion (g)

f

Jeringa

m es la masa de la jeringa vacia (g).

Debido a las condiciones de operacion de este reactor (altas temperaturas y bajas
presiones), una vez concluida la reaccion de craqueo, los productos y la alimentacion
que no haya reaccionado se encontraran en fase gas; ademas, se formard un depdsito de
coque sobre el catalizador. Asi,

mrec = mHC,g + mcoque (2 16)

donde

m,,.es la masa total recuperada (g)
my,. , es la masa calculada de hidrocarburos en fase gas (g)

m,,.. s 1a masa de coque depositada sobre el catalizador (g).

La masa de coque depositada sobre el catalizador se calculé por medio de la

oxidacion a temperatura programada, como se describe con detalle en la Seccion

2.6.2.2.
-CcoC m,, (2.17)

mcoque

donde

COC es la masa de coque depositada por unidad de masa de catalizador (gcarbén/Ecat),

obtenida a partir de la Ecuacion 2.14

m,,, es la masa de catalizador cargada en el reactor para cada experimento (g).
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Finalmente, el porcentaje de recuperacion en los balances de masas se calcula
como:

%Rec= " 100 (2.18)

iny

La masa total de hidrocarburos existentes en fase gaseosa, luego de la
evacuacion del reactor (después de la reaccion) hacia la cdmara de vacio, incluye los
hidrocarburos en la cdmara y remanentes en el reactor, es decir:

+m

m HC,C

HC,g

=My p (2.19)

donde

my. . €s la masa de hidrocarburos en fase gas remanente en el reactor (g), luego de la

evacuacion

my. -~ s la masa de hidrocarburos en fase gas evacuada hacia la cdmara de vacio (g).

Luego de evacuar los hidrocarburos del reactor hacia la camara de vacio se
establece un equilibrio entre ambos, pudiendo considerarse que la composicion de la

masa de hidrocarburos gaseosos serd la misma en los dos sistemas.

m m +m

uc,g — Myc.r

nec = PM ye (an,R + ”Hc,c) (2.20)
donde

PM ., es el peso molecular promedio de los hidrocarburos en fase gas (g / mol)

Ny, son las moles de hidrocarburos gaseosos remanentes en el reactor, luego de la
evacuacion

Ny son las moles de hidrocarburos gaseosos en la cdmara de vacio, luego de la

evacuacion.

El peso molecular promedio de la mezcla de hidrocarburos gaseosos se calcula a
partir de la fraccion masica de cada componente en la muestra (determinada mediante
andlisis cromatogréfico), afectada con el peso molecular correspondiente a dicho

componente. Es decir:
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1
W
~ PM,

PM (2.21)

HC.g —

donde

w, es la fraccién madsica de cada hidrocarburo k (reactivo o producto) en la muestra

gaseosa, calculada segin la Ecuacion 2.13

PM, es el peso molecular (g/mol) del componente k.

Dadas las condiciones de reaccion (altas temperaturas y bajas presiones) puede
asumirse que la mezcla gaseosa sigue un comportamiento ideal. Asi, las moles de
hidrocarburos gaseosos presentes en el reactor y en la cdmara de vacio se calculan a
partir de la ecuacidn de los gases ideales como:
PRf VR
RT,

n

(2.22)

HC.R = YHC.R

donde

Yuc.r €s la fraccion molar de hidrocarburos gaseosos en el reactor al momento de la
apertura de la valvula de cierre

P/ es la presion final de reactor (atm), luego de la evacuacion

V. es el volumen ocupado por los gases en el reactor = 0,0469 L

R es la constante universal de los gases = 0,08204 L atm / (mol K)

T, eslatemperatura a la cual se llevo a cabo la reaccion (K).

De forma similar se calculan las moles de hidrocarburos gaseosos evacuadas

hacia la camara de vacio:

(Pcf_Pco)VC

2.23
T (2.23)

Nyc.c = Yuc.r
donde
P/ esla presion final de la cdmara de vacio (atm), que es igual a P/
V.. es el volumen de la cdmara de vacio = 0.543 L

T.. es la temperatura de la cdmara de vacio = 603 K.
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La fracciéon molar de hidrocarburos gaseosos en el reactor al momento de la
apertura de la vélvula de cierre se calcula a partir de la presion alcanzada en el reactor
en el momento preciso en que se abre la valvula de cierre, teniendo en cuenta que previo

a la inyeccién el mismo se encontraba bajo una atmdsfera de gas inerte (nitrgeno). Asi:

Pm _PO
Yucr = %

R

(2.24)

donde

P;" es la presion alcanzada en el reactor al momento de la apertura de la vélvula de

cierre (atm)

P? es la presion de reactor previa a la inyeccién = 1 atm.

Mediante la aplicacion de las Ecuaciones 2.14 a 2.24 es posible determinar los
porcentajes de recuperacion en los balances de masas (% Rec) para los experimentos de
craqueo de hidrocarburos llevados a cabo en el reactor Simulador de Riser CREC. En
todos los experimentos los porcentajes de recuperacion estuvieron comprendidos entre

90 y 100 %.

2.6.4. Conversiones, rendimientos y selectividades

Los rendimientos (% p/p) individuales de los distintos productos j se calculan a

partir de las respectivas masas recuperadas:

m;

Y,=— 100 (2.25)

mrec

donde

m; es la masa recuperada del producto j (g).

Siendo el producto j un hidrocarburo en estado gaseoso, su masa se calcula
como:

m,=w, My, (2.26)

donde
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w;es la fraccion masica del producto j en la muestra gaseosa, calculada segin la

Ecuacién 2.13, mientras la masa de hidrocarburos gaseosos recuperados se calcula
como se muestra en la Ecuacién 2.20. Si el producto en cuestion es coque, su masa se

calcula mediante la Ecuacion 2.14.

La conversion de una alimentacion i (% p/p) se puede definir como la suma de

las producciones de todos los productos , es decir:
X.= Z} (2.27)

La selectividad (% p/p) hacia un determinado producto j puede definirse como la
relacion entre el rendimiento de dicho compuesto y la conversion de la alimentacion, es

decir:

Y
S;= ;’ 100 (2.28)

1

De manera alternativa, puede definirse la selectividad hacia un producto
individual o hacia un determinado subgrupo de productos J, dentro de un grupo de
productos mds amplio g, como:

2/

§;=<— 100 (J< Q) (2.29)

g

7
donde

Y, son los rendimientos individuales (% p/p) de los productos pertenecientes al

subgrupo J, para el cual se estd definiendo la selectividad

Y, son los rendimientos individuales (% p/p) de los productos pertenecientes al grupo

Q, al cual pertenecen los diferentes subgrupos de productos J.

En el andlisis cromatogréfico, ciertos productos, como por ejemplo algunos de
los pertenecientes al rango del LCO (220-344 °C), coinciden con compuestos
inicialmente presentes en la alimentacion, por lo que definir en particular qué
compuestos y en qué proporcioén son reactivos y cudles son productos, es imposible.

Asi, en el andlisis de la mezcla reaccionante, los productos y reactivos se definen de
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manera arbitraria, en funcién del objeto de estudio, por lo que la conversién también
resulta definida arbitrariamente. Por ejemplo, algunos autores definen como productos
del FCC a todos los compuestos con punto de ebullicion menor a 216 °C, que
corresponde al punto de ebullicién del n-Ci2 (Rawet y col., 2001; Vieira y col., 2004).
Otros en cambio definen como productos a todos los compuestos con punto de
ebulliciéon menor a 344 °C, que corresponde al punto de ebullicién del n-Cyo (Dupain y
col., 2005). También es comin encontrar quienes definen la conversién en funcién de
los rendimientos de compuestos particulares (Verstraete y col., 2005). Para esta Tesis
Doctoral, cuando se utilizaron el VGO de origen convencional (VGOw) y sus fracciones
SAR como alimentaciones para el Simulador de Riser CREC, se considera “reactivos” o
alimentacion a todos aquellos hidrocarburos con puntos de ebullicion mayores a 216 °C,
y productos a todos aquellos con puntos de ebullicién menores a 216 °C y al coque. Por
su parte, cuando se usaron las alimentaciones de origen no convencional y su co-
procesamiento, se considerd “reactivos” a todos aquellos hidrocarburos con puntos de
ebullicion mayores a 344°C, y productos a todos aquellos con puntos de ebullicion
menores a 344°C y al coque. Por lo tanto, basado en el tipo de alimentacion, la
conversion puede expresarse en términos de la suma de los rendimientos a los distintos

productos: gases (Ci-Cs), gasolina (Cs-216 °C), LCO (216-344 °C) y coque:

Xaii= Ygases + Ygasolina + Ycoque 0 Xaii= Ygases + Ygasolina + Yico + Ycoque (230)
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Capitulo 3. Caracterizacion de catalizadores y alimentaciones

3.1. Introduccion

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos en la caracterizacién de
los distintos materiales cataliticos y alimentaciones empleados en esta Tesis Doctoral.
Todas las caracterizaciones fueron realizadas en el Instituto de Investigacién en
Catalisis y Petroquimica INCAPE empleando diversas técnicas analiticas, como se

describi6 en el Capitulo 2.

Contar con una caracterizaciéon apropiada de los catalizadores, tanto frescos
como desactivados, es de vital importancia en el proceso FCC. La caracterizacion de los
catalizadores frescos permite conocer en detalle sus propiedades, tanto dcidas como
estructurales, que son las principales responsables de su actividad y selectividad.
Mientras que la de los catalizadores coqueados entrega informacién sobre su
desactivacion, causas y consecuencias. Los resultados obtenidos en la caracterizacion de
los catalizadores de FCC permiten ajustar de forma especifica las condiciones de
operacion en el proceso, como la temperatura, el tiempo de residencia y la relacion
madsica catalizador/alimentacion, dado que estas condiciones, combinadas con las
propiedades del catalizador, influyen en forma directa sobre la actividad y la
productividad de todo el sistema. Por su parte, con la caracterizacion de la alimentacion
se obtiene informacién importante sobre su composicién y, conociendo sus propiedades,
se puede elegir el catalizador adecuado para la misma y los objetivos de produccién de
la refineria. Los items que serdn discutidos en este capitulo son: i) propiedades
estructurales y dcidas de las zeolitas Y (fresca y sometida a desilicacion); ii)
propiedades estructurales y dcidas de los catalizadores equilibrados; ii1) propiedades de

las alimentaciones.

3.2. Propiedades estructurales y dcidas de las zeolitas Y (fresca y sometida a

desilicacion)

Como se introdujo en el Capitulo 1, las zeolitas son aluminosilicatos cristalinos
de estructura tridimensional que forman poros de dimensiones cercanas a las
moleculares, de tamano uniforme. Los poros permiten adsorber preferentemente

moléculas que se ajustan comodamente y excluyen moléculas que son demasiado
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voluminosas, por lo que puede considerarse que actian como tamices a escala
molecular (Maesen, 2007). Las zeolitas también se reconocen por su capacidad de
intercambio de iones, originada por la presencia de cationes extra-red intercambiables
que compensan las cargas negativas en la red cristalina. Estas caracteristicas hacen a las

zeolitas materiales cataliticos muy usados en catdlisis heterogénea.

El craqueo catalitico de hidrocarburos es un claro ejemplo del gran impacto que
han tenido las zeolitas en algunos procesos. La incorporacién de zeolita Y en los
catalizadores de FCC aument6 su productividad y permitié una mayor explotacion del
proceso. Al mismo tiempo, las reacciones de craqueo se volvieron mucho mads

selectivas en favor de productos deseados (Moscou, 1991).

El uso de la zeolita Y como el catalizador mds empleado en la industria de
procesos quimicos se basa en sus propiedades, que la hacen dnica: su microporosidad
uniforme; su elevada capacidad de intercambio de iones, cuya incorporacion puede
favorecer algun tipo de reaccion deseada; su acidez interna, que se relaciona con la
actividad catalitica para la transformacién de hidrocarburos, y su estabilidad térmica,
que resiste las severas condiciones de operaciéon que se alcanzan en el proceso FCC
(Moscou, 1991). La combinacion adecuada de sus propiedades estructurales y dcidas le
otorga a la zeolita Y caracteristicas apropiadas que la hacen, al momento, insuperable en

el craqueo catalitico de hidrocarburos.

3.2.1. Propiedades texturales y cristalinas

La generacién de mesoporosidad intracristalina sobre la zeolita Y se llevé a cabo
mediante tratamiento de lixiviacion en medio alcalino, como se describi6 en detalle en
la Seccion 2.3.1. El impacto causado por el tratamiento de desilicacion sobre la
estructura porosa de las zeolitas Y ha sido objeto de numerosos estudios, y para un
mayor detalle y comprensiéon puede consultarse la bibliografia existente en el tema
(Verboekend, 2012; Martinez, 2012; Na, 2013; Garcia, 2015-2017). Se ha reportado que
las zeolitas Y a las que se les ha generado mesoporosidad intracristalina poseen mayor
resistencia a la desactivacion por coque, siendo éste el principal responsable de la

pérdida de actividad en los catalizadores de FCC (Choi, 2009; Mochizuki, 2012).

Jayson fals Guerra 3-2



Capitulo 3. Caracterizacion de catalizadores y alimentaciones

Aunque la generacion de mesoporosidad secundaria ha sido considerada como una de
las estrategias mds versdtiles para retardar la desactivacion por coque de las zeolitas, en
ciertos casos incluso se ha informado, contradictoriamente, que ocurre una
desactivacion ain mds rdpida después de la generaciéon de mesoporos (Sazama, 2011;
Zhu, 2010). En esta Tesis Doctoral se realiza una discusién a fin de correlacionar las
performances cataliticas y la desactivacion de las zeolitas patrén y modificada por

desilicacion con sus propiedades texturales.

Las zeolitas Y, tanto la modificada por tratamiento alcalino (Y-10) como la
patrén (Y-00), fueron estabilizadas hidrotérmicamente a modo de simular el proceso de
envejecimiento que sufririan las mismas en una unidad de FCC. Como se describi6 en la
Seccion 2.3.2, las zeolitas fueron tratadas en un reactor de lecho fijo con corriente de
vapor de agua a una temperatura de 788 °C durante 5 horas. Finalmente, las zeolitas
tratadas con vapor se identificaron como Y-00-S e Y-10-S, respectivamente, en
concordancia con las zeolitas originales. Las condiciones experimentales aplicadas en
los dos tratamientos, el de desilicacion en medio alcalino y el de estabilizacion
hidrotérmica, se seleccionaron en base a los resultados experimentales obtenidos
previamente en el grupo (Garcia y col., 2015), donde se estudié el efecto de la
concentracion de NaOH (0.05, 0.10, 0.20 M) sobre las modificaciones en la porosidad
de la zeolita tratada, siendo la soluciéon de dlcali 0.1 M, la que produjo la mayor

mesoporosidad intracristalina, sin afectar de modo significativo las demds propiedades.

La Tabla 3.1 muestra las propiedades texturales y cristalinas de las zeolitas,
patron y modificada, tanto antes como después del tratamiento de estabilizacion
hidrotérmico. Es interesante observar que la zeolita patréon (Y-00), a pesar de ser una
zeolita comercial (Zeolyst CBV 760), ya tenia mesoporos en su estructura porosa,
posiblemente generados durante su proceso de fabricacion, en la busqueda de alcanzar
una alta relacion Si/Al. Comparando la zeolita patrén con la modificada, como era de
esperarse, el tratamiento alcalino aumenté la mesoporosidad, lo que se reflej6 en un
aumento del volumen de mesoporos (de 0.23 cm?/g en la zeolita Y-00 a 0.36 cm*/g en la
zeolita Y-10) y del area de mesoporos (113 y 270 m?/g, respectivamente). Ademads, el
didmetro medio de mesoporos aumentd de 23 a 26 A. Ese incremento de la
mesoporosidad estuvo acompafiado de una disminucién en la microporosidad con

respecto a la de la zeolita patrén, como se evidencia en los valores de superficie y
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volumen de microporo de las zeolitas tratadas. Este comportamiento asociado a la
relacién microporosidad-mesoporosidad ha sido estudiado previamente por otros
autores (Martinez y col., 2012; Na y col., 2013) con el fin de lograr una relacién de
equilibrio, generando una alta mesoporosidad sin una excesiva pérdida de
microporosidad. El tratamiento alcalino para generar mesoporosidad intracristalina en
zeolitas produce un sistema poroso secundario al originalmente existente (microporoso),
definiendo asi estructuras que muchos autores denominan como “jerarquicas”, en las

que coexisten micro y mesoporos interconectados entre si (Na y col., 2013).

El grado de jerarquizacion de estas zeolitas puede cuantificarse a través de un
indice denominado “Factor de Jerarquia” (Hierarchy Factor, HF), que se calcula
mediante el producto de la relacion entre la superficie de mesoporos y la superficie total
de las zeolitas, multiplicada por la relacién entre el volumen de microporos y el

volumen total de poros (Pérez-Ramirez y col., 2009)

HF =(MJ(MJ (3.1)
SBET VTP

Pérez-Ramirez y col. (2009) han calculado dicho indice para diferentes zeolitas
modificadas por tratamiento alcalino y lo correlacionaron con las performances
cataliticas en diversas reacciones que involucran reactivos con moléculas voluminosas.
Por ejemplo, al generar mesoporosidad sobre zeolitas Y observaron un incremento de la
actividad en la reaccidn de alquilacién de tolueno con alcohol bencilico y en la pirdlisis
catalitica de polietileno de baja densidad (Verboekend y col., 2012-b), como también en
la condensacién de Knoevenagel de benzaldehido con malononitrilo (Verboekend y
col., 2013-b) en los catalizadores con valores superiores de HF. Sin embargo, puede
formularse una critica a esta definicion, en el sentido de que es previsible que las dos
relaciones que intervienen en el cdlculo de HF, es decit (Smeso/SBer) Y (Vmicro/Vrp),
puedan contribuir de manera muy diferente en el desempefo catalitico de un dado
material; asi, probablemente dos zeolitas con valores similares de HF, pero con

diferentes grados de mesoporosidad, tengan diferentes performances cataliticas.
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Simultdneamente a la pérdida de microporosidad, se observd también una
pérdida de cristalinidad, del orden del 25 % en la zeolita patrén Y-00 después de la
desilicacion. Estos resultados guardan relaciéon con los valores de superficie de
microporos reportados en la Tabla 3.1, ya que por lo general existe una relacién directa
entre la microporosidad de un material y su cristalinidad, como ha sido demostrado por
Johnson (1978), quién determiné una correlacién que permite estimar el contenido de
zeolita en catalizadores de FCC a partir de la superficie de microporos. Esta pérdida de
cristalinidad que acompaiia a la generacién de mesoporos en zeolitas es causada por la
remocion de parte del silicio que conforma la red tetraédrica junto al aluminio,
ocasionando asi, la destrucciéon parcial de dicha red (Na y col. 2013). Segin las
condiciones en las que se lleve a cabo el tratamiento alcalino y el tipo de zeolita
utilizada, las especies lixiviadas luego pueden volver a depositarse durante la etapa de
neutralizacion, generando material amorfo (Verboekend y col., 2012-a). Sin embargo, si
la lixiviacion en medio alcalino se llevara a cabo en presencia de un agente
direccionante de porosidad, como iones amonio cuaternarios, es posible lograr
importantes incrementos en la mesoporosidad, pero sin una pérdida apreciable de

cristalinidad (Verboekend y col., 2013-b).

Luego del tratamiento hidrotérmico con corriente de vapor (steaming) a ambas
zeolitas pueden observarse los resultados esperados; es decir, se produjo una pérdida de
cristalinidad y de superficie especifica. Estas modificaciones en las propiedades de las
zeolitas fueron mds importantes en la muestra desilicada (Y-10) que en la patrén.
Resultados similares han sido reportados por Martinez y col. (2016), quienes al someter
a tratamiento hidrotérmico zeolitas previamente desilicadas con solucion de NaOH
observaron una menor estabilidad en las muestras sometidas al tratamiento alcalino mds
severo, lo que generdé cambios notables en sus propiedades estructurales y acidas con

respecto a la patron (Martinez, 2012).

A pesar de que el tratamiento hidrotérmico afect6 las propiedades de ambas
zeolitas, sobre la zeolita patréon Y-00 no causé variaciones de su tamafio de celda
unitaria ni de su relacién Si/Al. Esto podria deberse a que durante su fabricacién ya
habia sido tratada hidrotérmicamente (de Jong y col., 2010; Verboekend y col., 2012-b).
La remocion preferencial de silicio de la red cristalina (Groen y col., 2007-b; de Jong y

col., 2010; Na y col., 2013) ocasiona una disminucién de la relacién Si/Al en dicha red
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y, en consecuencia, un incremento en el TCU, dado que la longitud de los enlaces Al-O
(1.73 10%) es mayor que la de los enlaces Si-O (1.61 A) (Jorik, 1993). El aumento
observado fue muy moderado. Esto podria deberse a que el proceso de desilicacion
causO una desestabilizacion parcial de la red cristalina, lo que pudo provocar también

una desaluminizacidn significativa durante el tratamiento hidrotérmico.

Tabla 3.1. Propiedades texturales y cristalinas de las zeolitas Y, patrén y

modificada, antes y después del tratamiento hidrotérmico.

Zeolita

Y-00 Y-10 Y-00-S Y-10-S

Propiedades texturales

Superficie especifica BET, Sger (m?/g) 1038 919 582 538
Superficie de microporos, Smicro (M?/g) 925 649 442 386
Superficie de mesoporos, Smeso (M?/g) 113 270 140 152
Volumen total de poros, Vrp (cm*/g) 0.63 0.62 0.47 0.55
Volumen de microporos, Vmicro (cm?/g) 0.40 0.26 0.24 0.16
Volumen de mesoporos, Vimeso (cm’/g) * 0.23 0.36 0.23 0.39
Didmetro medio de mesoporos A) 23 26 104 113
Propiedades cristalinas

Cristalinidad (%) 100 75 90 67

Tamaino de celda unitaria (;A)b 2424  24.25 24.24 24.21

Relacién Si/Al en la estructura © 33.0 27.3 33.0 86.7

a- Superficie de microporos = Superficie especifica BET — Superficie de mesoporos.
Volumen de mesoporos = Volumen total de poros — Volumen de microporos.
b- Tamafio de celda unitaria, ASTM D3942-85.

c- Calculado acorde a la correlaciéon de Breck-Flanigen (Jorik, 1993).

En la Figura 3.1 se presentan las distribuciones de tamafios de mesoporos de la
zeolita patron (Y-00-S) y de la zeolita desilicada (Y-10-S), luego de su estabilizacion
hidrotérmica. En la comparacion de las distribuciones de tamafios de mesoporos puede
apreciarse el impacto causado por el tratamiento alcalino sobre la mesoporosidad, tal
como el mayor volumen de poros y el aumento del didmetro medio de mesoporos, en
concordancia a los resultados mostrados en la Tabla 3.1. Se observa que la zeolita

desilicada tiene una distribucion mds extendida de tamafios de mesoporos. En cuanto al
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didmetro medio de mesoporos, la zeolita modificada presentd un incremento importante,
con didmetros por encima de los 110 A, mientras que la zeolita patrén Y-00-S presentd
valores menores a 104 A. Los mesoporos generados son consecuencia de los espacios
libres que quedan en la estructura zeolitica luego de remover silicio de la red tetraédrica,

llamada mesoporosidad intracristalina.

dV/d (log dp) (u.a.)

100 1000
d, (A)

Figura 3.1. Distribucién de tamafios de mesoporos en las zeolitas Y-00-S (m) e Y-

10-S (o).

3.2.2. Propiedades dcidas

Durante el proceso de tratamiento alcalino sobre zeolitas Y se producen
alteraciones en sus propiedades, tanto en su estructura porosa como en su relacion Si/Al.
Como se mencioné en la Seccion 1.2.3.1, el nimero de sitios dcidos de Bronsted (B)
depende de la concentracion de aluminio en la red tetraédrica, por lo que, cuanto mayor
sea la cantidad de aluminio presente en la estructura, mayor serd el nimero de sitios
acidos de Bronsted que poseerd la misma. Ademds de la influencia de la concentracion
de aluminio en la red, existen otras variables como la presencia de especies de aluminio
extra-red (EFAL, que pueden producirse al aplicar diversos tratamientos) que también
pueden modificar dichas propiedades dcidas, generando acidez tipo Lewis (L) (Corma,

1987).
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En esta Tesis Doctoral, la acidez en las zeolitas fue cuantificada mediante la
adsorcién de piridina sobre los distintos tipos de sitios dcidos. La fuerza de estos sitios
se clasific6 segin la temperatura de desorcion de piridina (150, 300 y 400 °C). La
asociacion entre la fuerza dcida de un sitio y la temperatura necesaria para producir la
desorcion de una base adsorbida sobre tal sitio se reconoce como directa (Gutierrez y
col., 2012-a y b; Wu y Weitz, 2014). Los sitios acidos cuantificados después de la
desorcién a 150 °C son indicativos de la acidez total, que incluye sitios débiles, de
fuerza media y fuertes, mientras que la acidez cuantificada luego de desorber piridina a
300 °C representa la acidez media y fuerte. Por dltimo, la acidez observada luego de la
desorcién a 400 °C indica solamente los sitios dcidos de mayor fortaleza. Esta fuerza de
los sitios acidos se define por la afinidad que tienen por las moléculas con carécter
basico (hidrocarburos u otros compuestos) a través de las distintas interacciones

posibles.

Como fue descripto en la Seccion. 2.4.1, para cuantificar la acidez inicialmente
se elaboraron pastillas con las zeolitas frescas, las cuales fueron desgasificadas al vacio
e impregnadas con piridina que luego fue desorbida a las tres temperaturas
mencionadas. Los sitios dcidos fueron cuantificados a partir de los espectros infrarrojos,
en los que se apreciaron dos sefiales caracteristicas correspondientes a los dos tipos de
sitios de distinta naturaleza. Una banda a 1450 cm™! indica la presencia de sitios 4cidos
de naturaleza Lewis y otra a 1540 cm™ indica la presencia de sitios dcidos de naturaleza

Bronsted.

En la Figura 3.2 se muestra la region de los espectros FTIR entre 1400 y 1600
cm’! observados en las zeolitas patrén y desilicada, luego de desorber piridina a 150 °C.
En esta region del espectro se observan tres sefales, las dos ya mencionadas (1540 y
1450 cm™) correspondientes a sitios B y L, y una tercera que es atribuida a la
contribucién de ambos sitios (B + L). Se puede observar que el tratamiento alcalino
generd un incremento importante en la acidez, tanto de Bronsted como de Lewis,
aunque el incremento fue mayor en los sitios dcidos de naturaleza Bronsted. Es sabido
que el tratamiento de desilicacién no es s6lo selectivo a la remocién de silicio de la red
tetraédrica, sino que también remueve en una menor proporcion parte del aluminio que

conforma dicha red, quedando atrapado como aluminio octaédrico, que podrian dar
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origen a sitios 4cidos de naturaleza Lewis. Es por ello que la zeolita tratada con solucién

alcalina present6 un incremento de sus dos tipos de sitios acidos.

Absorbancia (ua)

N\ T

/\/ _/ Y-00-S

1 1

1600 1550 1500 1450 1400

Niimero de onda (cm-l)

Figura 3.2. Espectros FTIR de las zeolitas patrén y desilicada luego de desorber
piridina a 150 °C.

La Tabla 3.2 muestra la distribucion de sitios dcidos en las zeolitas patron y
modificada después de su estabilizacion hidrotérmica, de acuerdo con su naturaleza y
fuerza acida. Se puede observar que, aunque la relacién de sitios acidos de naturaleza
Bronsted y Lewis (B/L) después de la desorcion de piridina a 400 °C (correspondientes
a sitios acidos fuertes) era esencialmente la misma para ambas zeolitas, si se comparan
las acideces absolutas (umol Py/g) se puede observar una diferencia importante, con
mayores concentraciones de sitios dcidos Bronsted y Lewis en la zeolita modificada (Y-
10-S) que en la zeolita patrén (Y-00-S). La diferencia observada entre ambas zeolitas
fue relativamente mads significativa en referencia a los sitios dcidos de naturaleza
Bronsted, como era de esperarse. Por ejemplo, la cantidad total de acidez Bronsted,
indicada por la desorcién de piridina a 150 °C, aumenté de 5.6 pumol/g en la zeolita
patrén a 13.1 pmol/g en la zeolita modificada. Una tendencia similar se observé después
de desorber piridina a temperaturas mds altas (300 y 400 °C). Se ha postulado que el
proceso de lixiviacién con soluciones alcalinas puede hacerse selectivo para eliminar el
silicio de la red cristalina de la zeolita, induciendo asi una disminucién en la relacion
Si/Al y un aumento de la cantidad de sitios acidos de naturaleza Bronsted por unidad de

masa (Verboekend, 2012; Garcia, 2017). Sin embargo, también se observé un aumento
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en el nimero de sitios dcidos de naturaleza Lewis después de la desilicacion, en
concordancia con observaciones anteriores (Holm, 2009; Garcia, 2015; Wang, 2015).
Esto puede asignarse al hecho de que parte de los 4tomos de aluminio originalmente
presentes en la red tetraédrica también se lixivian y se depositan como material amorfo,
formando parte de las especies de aluminio extra-red (EFAL) con caracteristicas de

acidos de Lewis (Verboekend, 2012; Rac, 2014).

Tabla 3.2. Concentracién de sitios dcidos Bronsted (B) y Lewis (L) (umol
Py/g) en las zeolitas Y-00-S e Y-10-S.

Zeolita
Y-00-S Y-10-S
Acidez B L B/L B L B/L
Taes : 150 °C 56 352 0.16 13.1 558 0.23
Taes : 300 °C 34 263 0.13 103 324 0.32
Taes : 400 °C 24 152 0.16 32 185 0.17

3.3. Propiedades estructurales y dcidas de los catalizadores comerciales equilibrados

Como es sabido, las propiedades estructurales y dcidas de los catalizadores de
FCC son las responsables de su actividad y selectividad dentro del proceso. Por lo tanto,
el disefio y la seleccion del catalizador adecuado, acorde al tipo de alimentacion, es de
vital importancia en términos de rentabilidad del proceso. En la actualidad, antes que
realizar alguna reforma técnica o modernizar la planta, el reemplazo del catalizador es la
forma mds econdémica, rdpida y eficiente para que las unidades de FCC obtengan
mejores rendimientos. Esta necesidad estimula los esfuerzos de investigacion para
estudiar las propiedades quimicas y estructurales de los catalizadores de FCC con
suficiente detalle y precision para relacionarlos con su rendimiento catalitico (Zheng,

2003).
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3.3.1. Propiedades texturales y cristalinas

Ademads de las zeolitas modificadas, también se emplearon en esta Tesis dos
catalizadores equilibrados de FCC que fueron formulados especificamente para el
craqueo de alimentaciones de distinta composicion y con distintos objetivos: el
catalizador ECAT-D es un catalizador de octano-barril, disefiado para optimizar la
produccién de gasolina y ademds con buena calidad, mientras el catalizador ECAT-R
fue formulado para el co-procesamiento de residuos. En esta Tesis Doctoral ambos
catalizadores se usaron para evaluar la reactividad de distintas alimentaciones, tanto de
origen convencional como de origen no convencional y también brindar referencias

comparativas para los catalizadores modificados.

En los procesos de FCC a escala industrial es usual emplear catalizadores
acordes a la composicion de la alimentacién; por ejemplo, los catalizadores para el
procesamiento de residuos han sido formulados para favorecer la resistencia a la
desactivacion por coque y brindar mejores condiciones de accesibilidad a las moléculas
voluminosas propias de las cargas residuales. Estas alimentaciones residuales estidn
constituidas principalmente por hidrocarburos de elevado peso molecular que se
caracterizan por poseer estructuras aromdticas condensadas, que ademds de sufrir
restricciones difusivas hacia los sitios activos del catalizador, son especies precursoras

de la produccién de coque (Pujro y col., 2014).

En la Tabla 3.3 se presentan las propiedades de los dos catalizadores
equilibrados utilizados, donde se observan diferencias significativas, principalmente en
sus propiedades texturales (superficie especifica BET, volumen de poros y didmetro
medio de mesoporos) y su composicion (contenido de zeolita). El catalizador ECAT-D
presenta una mayor superficie especifica BET que el catalizador ECAT-R (152 y 123
m?/g, respectivamente), de la cual un 80 % corresponde a superficie de microporos,
mientras que este porcentaje desciende a 64 % para el caso del catalizador ECAT-R.
Esta diferencia en la distribucion de superficies de microporos entre ambos
catalizadores es consecuente con el mayor contenido de zeolita en el catalizador ECAT-
D, con un 16.9 % p/p, contra un 14.8 % p/p en el catalizador ECAT-R. Es sabido que

los catalizadores tipicos de FCC son compuestos y el principal responsable de su
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microporosidad y actividad es la zeolita Y, por lo tanto, es de esperarse una mayor

actividad por parte del catalizador ECAT-D.

El catalizador de residuos ECAT-R presenta un mayor grado de mesopororsidad
que el catalizador de octano/barril ECAT-D, representado principalmente en su mayor
volumen de mesoporos, drea de mesoporos y didmetro medio de mesoporos. Esta mayor
mesoporosidad en principio deberia favorecer el proceso difusivo de las moléculas de
reactivos y/o productos de elevado tamafio presentes en el procesamiento de las
alimentaciones residuales. Garcia y col. (2017) evaluaron catalizadores con diferente
grado de mesoporosidad intracristalina en las zeolitas, frente a distintas alimentaciones
(incluyendo residuales), encontrando que la mesoporosidad generada sobre el
componente zeolitico aumento el craqueo de las estructuras mds complejas presentes en
la alimentacidn, justificado por un mayor acceso hacia los sitios activos que catalizan

las reacciones de craqueo (Garcia y col., 2017).

Comparando la concentracion de los metales depositados sobre la superficie de
cada catalizador luego de ser usados en una refineria, se puede observar que el
catalizador formulado para procesar residuos presenta un grado de contaminacién
mayor que el catalizador de octano/barril debido al mayor contenido de metales
contaminantes en los residuos que procesa. Ademds y como era de esperarse, el
catalizador utilizado para maximizar la calidad de la gasolina presenta el menor valor de
contenido de tierras raras. Respecto de este aditivo (tierras raras), se puede observar una
proporcionalidad entre su contenido y el tamafio de celda unitaria, dado que las tierras
raras ejercen un efecto estabilizador de la estructura cristalina de las zeolitas Y

(Falabella, 2013).

Jayson fals Guerra 3-12


https://www.sciencedirect.com/science/article/pii/S0920586113003192#!

Capitulo 3. Caracterizacion de catalizadores y alimentaciones

Tabla 3.3. Propiedades de los catalizadores usados.

Catalizador

ECAT-D ECAT-R

Superficie especifica BET, Sger (m?/g) 152 123
Superficie de microporos, Smicro (M?/g) * 122 82
Superficie de mesoporos, Smeso (M?/g) 30 43
Volumen total de poros, Vrp (cm?/g) 0.102 0.128
Volumen de microporos, Vmiero (cm*/g) 0.046 0.049
Volumen de mesoporos, Vimeso (cm’/g) * 0.056 0.079
Didmetro medio de mesoporos (A) 110 122
Contenido de zeolita (%, p/p) ® 16.9 14.8
Contenido de tierras raras (% p/p) ¢ 1.26 2.94
Tamafio de celda unitaria (A) ¢ 24.23 24.27
Fe (% p/p) n.d 0.42
Ni (% p/p) 0.40 0.51
V (% p/p) 0.27 0.58
& Superficie de microporos = Superficie especifica BET — Superficie de
mesoporos.

Volumen de mesoporos = Volumen total de poros — Volumen de microporos.
> Método Johnson, adsorcién de N, (Johnson, 1978).
¢ Oxido de tierras raras.

4 Tamafio de celda unitaria, ASTM D3942-85.

3.3.2. Propiedades dcidas

Otra de las caracteristicas importantes de los catalizadores de FCC, ademds de
sus propiedades texturales y cristalinas, es su acidez, que es indispensable para producir
el conjunto de las reacciones del proceso. Por lo tanto, la caracterizacion de las
propiedades &cidas (concentracién, densidad y naturaleza de sitios 4cidos) de los
catalizadores es necesaria para su desarrollo y mejora, como también para comprender

su performance.

Existen varios tratamientos de laboratorio, como el hidrotérmico que simula el

proceso de equilibrado que sufren los catalizadores en el proceso de FCC, que afectan
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sus propiedades. A pesar de los esfuerzos en investigacion para desarrollar técnicas que
permitan evaluar la desactivacion de los catalizadores de FCC a escala de laboratorio,
hay poca informacién disponible sobre la pérdida de acidez que sufren durante su
desactivacion. En esta Tesis Doctoral las propiedades acidas se evaluaron empleando las
dos técnicas descritas en el Capitulo 2: la adsorcion de piridina y cuantificacién de
sitios dcidos por espectroscopia FTIR, y la desorcién de piridina a temperatura

programada (TPD-Py).

En la Tabla 3.4 se presenta la concentracion, naturaleza y fuerza de los sitios
acidos en los catalizadores equilibrados usados, segin se determinaron por ambas
técnicas (FTIR y TPD-Py). Comparando entre catalizadores, se observa que el
catalizador ECAT-D presenta mayor densidad de sitios acidos totales (tanto Bronsted,
como Lewis a Tges de 150 °C) que el catalizador ECAT-R. Una mayor densidad de
sitios dcidos implica un mayor ndmero de sitios activos que pueden interaccionar con
una mayor cantidad de moléculas de hidrocarburos presentes en la alimentacion,
aumentando asi la actividad del catalizador. Ademas, la mayor densidad implica mayor
cercania entre sitios, que podria favorecer las reacciones bimoleculares. De la acidez
total del catalizador ECAT-D, los sitios dcidos de naturaleza Bronsted representan el 47
%, mientras que los de naturaleza Lewis el 53 %. Es ampliamente sabido que las
reacciones que ocurren en el proceso FCC se inician por dos posibles rutas
mecanisticas: la abstraccion de un hidruro por parte de un sitio dcido de naturaleza
Lewis 6 la protonacién por parte de un sitio dcido de naturaleza Bronsted

(Wojciechowski, 1986).

Los sitios dcidos que permanecen cubiertos por piridina luego de la desorcion a
400 °C indican la presencia de sitios de carécter fuerte (Sadowska y col., 2012-2013).
De este tipo de sitio, el catalizador ECAT-D presenté un 68 % en relacién a los sitios
totales, mientras que el catalizador ECAT-R s6lo un 51 %, lo que indica una mayor
concentracion de sitios dcidos de caricter fuerte en el catalizador ECAT-D. Si se analiza
la relacién entre los distintos tipos de sitios 4cidos (Bronsted/Lewis) en los dos
catalizadores, se puede observar que el catalizador de residuos ECAT-R duplica la
relacion de sitios B/L presentes en el catalizador ECAT-D. En cambio, si se comparan

las acideces absolutas (umol Py/g) de cada catalizador, se puede observar que el
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catalizador ECAT-D posee una mayor acidez que el catalizador ECAT-R,

independientemente del tipo de sitio (B 6 L) y de la temperatura de desorcion.

Tabla 3.4. Propiedades éacidas de los catalizadores equilibrados.

Catalizador
ECAT-D ECAT-R

Acidez por FTIR B L B/L B L B/L

(umol Py/g)

Taes : 150 °C 11.9 135 0.88 8.0 4.2 1.9

Taes : 300 °C 9.7 10.4 0.93 6.2 3.6 1.72

Taes : 400 °C 8.2 9.0 0.91 4.1 22 1.86
Fuerza 4cida — TPD-Py (%)

Débil 25 42

Fuerte 75 58

Ademas del andlisis de acidez realizado por espectroscopia FTIR, Ilas
propiedades 4cidas de los catalizadores también se estudiaron por el andlisis de
desorcién a temperatura programada, usando piridina como molécula sonda (TPD-Py) y
un detector FID para su cuantificacion luego de su transformaciéon en metano, tal como
fue descrito en la Seccion 2.4.1. En todos los perfiles de TPD-Py de los catalizadores
zeoliticos se distinguieron dos picos, uno a temperaturas mayores a 450 °C, asignado a
sitios dcidos de cardcter fuerte, y otro a temperaturas inferiores a 450 °C, asignado a
sitios dcidos de cardcter débil. Debe destacarse que el criterio empleado para clasificar a
los sitios acidos segun su fuerza, no es el mismo que el empleado con la aplicacion de la
técnica FTIR. Esta decision, arbitraria como todas las de este tipo, se ajusta mejor a las
evidencias experimentales (ver ejemplo de la Figura 3.3). En la Figura 3.3 se muestran
los perfiles de TPD-Py obtenidos con los catalizadores ECAT-D y ECAT-R frescos.
Calculando el area bajo la curva de cada pico se pudo cuantificar el porcentaje de sitios
acidos de carécter fuerte y débil. Los resultados obtenidos por esta técnica, los cuales se
presentan también en la Tabla 3.4, mantienen la misma tendencia que los obtenidos en
la cuantificacién por FTIR. Por ejemplo, el perfil de TPD-Py del catalizador ECAT-D

present6 un 75 % de su drea total a temperaturas mayores de 450 °C, que corresponde a
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los sitios dcidos de caricter fuerte frente a un 58 % observado en el perfil del catalizador
ECAT-R.
Temperatura (°C)

250 300 400 500 600 700
1 1 11 1

Acidez débil Acidez fuerte
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Figura 3.3. Perfil de TPD-Py tipico de catalizadores convencionales equilibrados de

FCC (ECAT-D y ECAT-R).

La relacion existente entre la microporosidad y la fuerza de los sitios dcidos de
los catalizadores empleados en este trabajo, se corresponde con estudios previos de
Armaroli y col., (2001), quienes estudiaron a través de la adsorcion de diferentes tipos
de hidrocarburos la relacion existente entre los sitios dcidos internos y externos con su
fuerza acida. Sus resultados mostraron que los sitios 4cidos presentes en la superficie
interna del catalizador son de mayor fuerza que los de la superficie externa (Armaroli y

col., 2001).

3.4. Propiedades de las alimentaciones

Tradicionalmente el gas oil de vacio (VGO) ha sido la principal alimentacion
que se utiliza en el proceso de FCC. Sin embargo, el agotamiento progresivo de las
fuentes de crudo de mayor calidad y las oscilaciones en el costo del mismo, han

motivado la utilizacién de residuos en las unidades de FCC. Sumado a lo anterior, con
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el descubrimiento de importantes yacimientos de crudos de extraccién no convencional
en el &mbito nacional, se han generado grandes expectativas, que motivan a optimizar la
utilizacién de alimentaciones de tal origen en unidades de craqueo catalitico de
hidrocarburos (FCC). Considerando todas estas alternativas, en el desarrollo de esta
Tesis se emplearon como alimentaciones distintos cortes pesados de crudos de origen

convencional y no convencional.

De todas las alimentaciones empleadas, las de origen no convencional (VGOnc y
ATRNc) y la de origen convencional (VGOc) fueron obtenidas en laboratorio a partir de
sus respectivos crudos (no convencionales y convencionales) empleando los métodos de
destilacion descritos en la Seccion 2.5.1. Esta metodologia se desarrollo en dos etapas,
en las cuales se fijaron las temperaturas de destilacion de cada corte. En la Etapa 1, se
obtuvo gasolina (Cs-Cz16 °C) y LCO (C12-C20), quedando como fondo de la destilacion
un residuo atmosférico de elevado peso molecular (ATR). El residuo atmosférico
remanente fue usado como alimentaciéon en la segunda etapa, que se realizé bajo
condiciones de vacio, obteniéndose finalmente un gas oil de vacio (VGO) y un residuo
de vacio (VR). En la Tabla 3.5 se presentan los rendimientos de cada corte, los cuales
fueron obtenidos a partir de los crudos mencionados, uno de origen convencional
(Crudoc) y otro de origen no convencional (Crudonc). Se puede observar que la
destilacion atmosférica del Crudonc, de origen no convencional, favorece notablemente
la produccién de los cortes de gasolina y LCO frente al crudo de origen convencional.
La suma de los rendimientos obtenidos en los dos cortes es, en principio, un indicador
de la mayor presencia de hidrocarburos livianos en el crudo de origen no convencional

que en el convencional.

Tabla 3.5. Rendimientos de los cortes de la destilaciéon atmosférica y de vacio.

Corte Rend. (% p/p) T (°C) t(min)

Crudonc  Crudoc

(Cs-216 °C) 27 22 220 30
(C12-Coo) 36 26 370 30
ATR 37 52 - -
VGO 22 30 370 60
VR 15 22 - -
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3.4.1. Fracciones SARA

En los crudos y sus cortes pesados se distinguen distintas fracciones (saturados
FS, aromaticos FA, resinas FR y asfaltenos FAs) en funcién de su naturaleza quimica,
las cuales pueden separarse en razon de su solubilidad sobre solventes orgdnicos con
diferente grado de polaridad. Los VGOs obtenidos en laboratorio a partir de sus
respectivos crudos (Crudonc y Crudoc) y el de origen convencional suministrado por
una refineria mexicana (VGOw) fueron separados en sus fracciones SARA de acuerdo a
la norma ASTM D2007-11. Después de separar la fraccion de asfaltenos por
precipitacion, la primera fraccién obtenida por cromatografia en columna fue la de
saturados FS, constituida principalmente por compuestos no polares como los
hidrocarburos saturados lineales (n-parafinas); la segunda fue la fraccion de aromaéticos,
integrada por hidrocarburos que contienen uno o mds anillos aromaticos condensados;
por tultimo, la de resinas, que junto a la fraccién de asfaltenos, son las mas pesadas del
petroleo, con elevada polaridad y estructuras aromaticas policondensadas (Fan y col.,

2002).

En la Tabla 3.6 se presentan los rendimientos de cada fraccién. En todos los
experimentos de separacion se pudo observar una alta eficiencia en la recuperacion de
las fracciones, con rendimientos mayores al 99 % p/p, siendo la fraccién saturada FS la
mds abundante, con proporciones mayores al 60 % p/p en todas las muestras,
confirmando asi la naturaleza parafinica de estos VGOs, mientras la fraccién minoritaria

en todos los casos fue la de asfaltenos FAs con rendimientos cercanos o menores al 1 %

p/p.

Comparando entre los diferentes VGOs, el de origen no convencional present
un mayor caracter parafinico, con rendimientos mayores al 83 % p/p de la fraccién de
saturados FS, que los VGOs convencionales. Por su parte, los VGOs y la fraccion
mayoritaria de todos ellos (FS), fueron analizados por cromatografia de gases. El
andlisis cromatografico mostré que las n-parafinas eran predominantes, poseyendo

entre 13 y 40 dtomos de carbono por molécula.
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Tabla 3.6. Rendimientos (% p/p) de las fracciones SARA en los distintos VGOs.

Muestra

Fraccién VGOwm VGOnc VGOc

FS 68.1 83.2 62.0
FA 19.90 11.1 23.1
FR 10.31 5.30 13.3
FAs 0.81 <0.1 1.32

3.4.2. Caracterizacion de las alimentaciones usadas en el proceso FCC

La caracterizaciéon de las alimentaciones usadas en el proceso FCC entrega
informacién valiosa sobre los hidrocarburos que la componen y la presencia de metales
contaminantes o impurezas que podrian afectar la actividad del catalizador; este
conjunto de propiedades define la calidad de la alimentacion. Conociendo algunas
como, por ejemplo, su composicion, ayudaria a seleccionar el catalizador y las
condiciones de reaccién adecuadas que permitan obtener elevados valores de conversion
o las selectividades deseadas. Resulta atin mas necesario caracterizar las alimentaciones
de origen no convencional, las cuales son muy recientes dentro de la refinacion
nacional, por lo cual es de vital importancia sumar toda la informacién concerniente a
ellas. Por otro lado, atendiendo a que la calidad de la alimentacién residual es la que
mads afecta el rendimiento de la unidad de conversion FCC de una refineria en caso de
usar residuos, existe la necesidad de caracterizar todas las cargas que ingresan a dicho

proceso.

En la Tabla 3.7 se resumen las propiedades de las alimentaciones empleadas en
esta Tesis Doctoral, las cuales fueron determinadas empleando las técnicas analiticas
descritas en el Capitulo 2. Dentro del conjunto de propiedades se destaca la densidad
API, que es un indicador de su calidad. Segin su densidad API, estas alimentaciones
pueden clasificarse en tres categorias: livianas, cuando su valor de gravedad API es
mayor a 31.1 °API, como es el caso del VGOnc y el crudo de origen no convencional;
medianas, cuando su valor estd entre 22.3 y 31.1 °API, como es el caso del VGOc y el
VGOw, y pesadas cuando su valor es menor a 22.3 °APIL Estos altos valores de

densidad API en el caso de las alimentaciones de origen no convencional se debe a la
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alta proporcién de n-parafinas de bajos pesos moleculares presentes en la muestra.
Como se mostré en la Tabla 3.6, todas estas alimentaciones son de naturaleza

parafinica, siendo el VGOnc el de mayor contenido de parafinas con un 83.2 % p/p.

El contenido de Carb6én Conradson (CCR) es un indicador del potencial de
formacion de residuos carbonosos durante procesos de refinacion de crudos. Es de
esperar entonces que el valor de CCR de la materia prima principal (crudo) se distribuya
entre los diversos cortes residuales después de su separacion por medio de las diversas
etapas de destilacion, pero no debe esperarse que los CCR sigan una relacién aditiva
sobre cada corte. Por lo general, los hidrocarburos de peso molecular elevado, con
estructuras aromadticas condensadas, son considerados los precursores mas importantes
en la formacién de residuos carbonosos. EI CCR es también un indice confiable del
contenido de "arométicos"; un valor alto, en el rango de entre 15 y 25 % p/p, indica que
el corte residual es muy rico en componentes aromaticos, mientras que cuando es bajo
(por ejemplo, entre 1 y 5 % p/p), la presencia de hidrocarburos nafténicos puede ser
mayor. Por otro lado, si se presentan valores menores a 1, puede estar constituido en su
mayoria por n-parafinas (Bozzano, 2005; Stratiev y col., 2016). El valor del contenido
CCR se relaciona directamente con su valor de densidad API, dado que una alta
densidad API es indicadora de un bajo potencial de generacion de residuos de Carbon

Conradson.

Comparando los valores de CCR de los VGOs presentados en la Tabla 3.7 se
puede observar que el de origen no convencional presenta el menor potencial de
generacion de residuos carbonosos. Este menor valor de CCR del VGOnc es consistente
con su mayor proporcion de n-parafinas y menor concentracion de especies aromdticas
(FA = 11.1 p/p, ver Tabla 3.6) respecto a los VGOs de origen convencional (VGOwm y
VGOc). Con respecto al residuo atmosférico ATRnc obtenido a partir del crudo de
origen no convencional, puede observarse que presentd valores de CCR de mas de 100
veces mayor que el correspondiente VGOnc (11.2 contra 0.12 % p/p en el VGOnc),
como era de esperarse, dada la alta proporcién de especies aromadticas en este corte
residual, lo que no significa que formard 100 veces mds residuos carbonosos que el

VGO (Garcia y col., 2017).
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La desactivacion de los catalizadores de FCC durante las reacciones de craqueo
es causada por mudltiples factores que incluyen ensuciamiento, envenenamiento,
sinterizacién, degradacidén térmica y coque (Wolf y Alfani, 1982; Forzatti y Lietti 1999;
Bartholomew, 2001; Argyle y Bartholomew, 2015; Moulijn, 2001; Cerqueira, 2008). Es
ampliamente conocido que los catalizadores de FCC son envenenados y desactivados
por la presencia de metales en las alimentaciones (por ejemplo, en el VGO) (Lappas y
col., 2001; Wen y col., 2013). En los crudos y sus cortes residuales es usual encontrar
suspendidos diversos grupos de metales en forma de sales o en forma de compuestos
organometdlicos. Dentro de este conjunto de metales, el vanadio, el niquel y el hierro

son los principales responsables de la pérdida de actividad.

El contenido de hierro estd asociado con la formacion de estructuras noduladas
en la superficie del catalizador (compuestos organometélicos), causando taponamiento
de poros (Yuxia y col., 2007; Liu y col., 2015). El niquel por su parte causa poca
pérdida de actividad pero influye en gran medida en la selectividad de los productos de
reaccion, dado que su deposicion potencia las reacciones de transferencia de hidrogeno
y deshidrogenacién que conducen a la formacién de coque (Petti y col., 1998). De todos
los metales contaminantes, el vanadio es el mds perjudicial en el proceso, dado que no
sOlo potencia las reacciones de transferencia de hidrégeno sino que ademds durante el
proceso de regeneracion del catalizador sufre una reaccion de hidrdlisis que da origen al
acido vanadico que destruye la estructura zeolitica causando dafios irreversibles en el
catalizador. Esto se refleja principalmente en las propiedades fisicoquimicas del
catalizador, que incluyen la reduccion del area superficial, la desaluminizacion, la
reduccion del TCU, la cristalinidad y la pérdida de sitios acidos de Bronsted (Torrealba

y col., 1992; Buurmans y col., 2011; Etim y col., 2016; Souza y col, 2018).

Todos los VGOs empleados en esta Tesis presentaron contenidos de metales
cercanos entre si, a excepcion del contenido de hierro y vanadio. En este sentido, el
VGOwm de origen convencional duplicé el contenido de los demas VGOs, por lo cual se
esperaria una mayor afectacion de la actividad del catalizador por esta alimentacion. Por
su parte, como era de esperarse, el ATRnc presentd un mayor contenido de cada una de
estas especies metdlicas, lo cual la hace una alimentacién que puede causar mds

inconvenientes.

Jayson fals Guerra 3-21


https://www.sciencedirect.com/science/article/pii/S0926860X18302187#!

Capitulo 3. Caracterizacion de catalizadores y alimentaciones

Tabla 3.7. Alimentaciones empleadas en el proceso FCC.

Convencional No convencional
Alimentacién
VGOm  VGOc VGOnc ATRnc  Crudonc
° API 22.94 23.35 32.14 19.23 41.6
CCR (% p/p)* 0.17 0.19 0.12 11.2 0.10
Curva de destilacién (°C) ®
Inicial 226 220 231 292 40
10 % vol. 361 339 315 405 99
30 % vol. 408 398 359 461 180
50 % vol. 432 421 390 494 292
70 % vol. 456 442 420 515 453
90 % vol. 494 475 470 - -
95 % vol. 513 500 490 - -
Final 539 525 515 515 513
Niquel (ppm) 0.10 0.06 0.06 0.70 0.04
Vanadio (ppm) 0.73 0.36 0.32 1.18 0.30
Sodio (ppm) 0.38 0.29 0.34 0.91 0.32
Hierro (ppm) 2.36 0.93 1.23 2.63 0.96
Cobre (ppm) <0.02 0.04 0.64 0.96 0.21

a- ASTM D-4530.
b- ASTM D-1160.

Las destilaciones simuladas de cada alimentacion se presentan también en la
Tabla 3.7. Las curvas se realizaron mediante la inyeccion de las muestras en un
cromatografo de gases siguiendo las especificaciones descritas en la Seccion 2.5.3 del
Capitulo 2. A partir de los cromatogramas obtenidos, y mediante una planilla de calculo

Excel se procesaron los datos y se obtuvieron las curvas de destilacion simuladas.

En la Figura 3.4 se presentan las curvas de destilaciéon simuladas de los VGOs,
tanto los de origen convencional como el de origen no convencional, con representacion
de la temperatura de ebullicién frente al porcentaje en volumen de destilado. Las
temperaturas de ebullicién para los productos destilados presentadas en la Tabla 3.7
muestran que los VGOs provenientes de crudos convencionales requieren mayores

temperaturas para obtener las diferentes fracciones de destilacion. Por ejemplo, para el
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VGOw se observa que el 10 % de sus productos liquidos son destilados a 361 °C; el 50
% a 432 °C y el 90 % a 494 °C, mientras que las temperaturas correspondientes a estos
porcentajes para el VGOnc son 315 °C, 390 °C y 470 °C respectivamente. Esto indica
una mayor presencia de hidrocarburos livianos en este dltimo. Los puntos de ebullicién
obtenidos para los VGOs a partir de las curvas de destilacién simulada tienen una
correlacion directa con sus valores de densidad API; un mayor valor de densidad API

indica una mayor cantidad de hidrocarburos livianos, como es el caso del VGOnc.

550

VGO,
VGO,

500 VGO,

450

Temperatura (°C)

200 1 1 1 1
0 20 40 60 80 100

Destilados, % p/p.

Figura 3.4. Curvas de destilacion simulada de los VGOs usados como alimentacion.
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3.5. Conclusiones parciales

Se caracterizaron los catalizadores y las alimentaciones utilizados en esta Tesis
Doctoral: dos zeolitas Y, una patrén y otra tratada en medio alcalino para modificar sus
propiedades a través de un proceso de desilicacion (Y-00-S e Y-10-S), dos catalizadores
comerciales equilibrados de FCC (ECAT-D y ECAT-R) y todas las alimentaciones, las
de origen convencional (VGOw y sus fracciones mayoritarias, y VGOc) y las de origen

no convencional (VGOnc, ATRnc y Crudonc).

Se logr6 modificar las propiedades texturales y cristalinas de una zeolita Y
comercial mediante tratamiento alcalino. Estos cambios generaron un incremento de su
mesoporosidad intracristalina, acompafiado por una pérdida de microporosidad y, en
consecuencia, pérdida de cristalinidad como resultado de la desestabilizacion de su red

luego del tratamiento alcalino.

El tratamiento de lixiviacién en medio alcalino, ademads de modificar las
propiedades texturales y cristalinas de la zeolita, también modific6 sus propiedades
dcidas. Se gener6 un incremento de su acidez, tanto de naturaleza Bronsted como Lewis,
siendo la primera la que aument6 en mayor proporcidon. El incremento de los sitios
Lewis se atribuye a la lixiviacion de parte del aluminio que conforma la red cristalina y

su posterior ubicacién como material amorfo con caracteristicas de un dcido de Lewis.

El tratamiento de estabilizacion hidrotérmica realizado, tanto a la zeolita patron
como a la modificada, causé variaciones en la mayoria de sus propiedades texturales y
cristalinas, a excepcion del tamafo de celda unidad y la relacion Si/Al en la zeolita
patrén. Es de destacar que esta zeolita ya habia sido estabilizada hidrotérmicamente

durante su produccion comercial.

Empleando diversas técnicas analiticas se caracterizaron los catalizadores
comerciales equilibrados provenientes de una refineria (ECAT-D y ECAT-R). El
catalizador ECAT-R presenté mayor grado de mesoporosidad que el catalizador ECAT-
D, siendo este ultimo mas 4cido y con mayor grado de microporosidad. Dada estas
diferencias en sus propiedades, es de esperar comportamientos distintos en la

conversion de las distintas alimentaciones.
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Por otro lado, mediante una serie de etapas de destilaciéon en laboratorio, a
presion atmosférica y bajo condiciones de vacio, se lograron obtener distintos cortes de
petréleo a partir de crudos de origen convencional y no convencional. De los cortes
obtenidos por destilaciéon, los VGOs a partir de crudos convencionales y no
convencionales, y el ATR, se evaluardn cataliticamente en un reactor Simulador de

Riser CREC.

También, mediante el fraccionamiento SARA, se lograron separar las fracciones
que componen a los VGOs, como lo son la fracciéon de saturados FS, la fracciéon de
aromdticos FA, la fracciéon de resinas FR y la fraccion de asfaltenos FAs. Con los
rendimientos de cada fraccion se pudo evidenciar la naturaleza parafinica de cada
alimentacion. De todas las fracciones separadas, las del VGOwm convencional y la

mayoritaria (FS) del VGOnc se evaluardn en el reactor Similador de Riser CREC.
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Capitulo 4. Reactividad de un VGO de origen convencional y sus fracciones SAR

4.1. Introduccion

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos en experimentos de
craqueo catalitico de un VGO de origen convencional, y de tres de sus fracciones,
saturada FS, aromdtica FA y resinas FR. Los catalizadores empleados fueron
comerciales equilibrados: el ECAT-D y el ECAT-R, y dos zeolitas Y, una patrén y otra
modificada por desilicacién. Las propiedades texturales y dcidas de los catalizadores
equilibrados y las zeolitas Y fueron presentadas en el Capitulo 3. Los catalizadores
equilibrados empleados en esta Tesis Doctoral fueron disefiados comercialmente acorde
a objetivos de produccion. El catalizador ECAT-D, es un catalizador de octano/barril
desarrollado especificamente para optimizar la produccién de gasolina, de buena
calidad, mientras que el catalizador ECAT-R, fue preparado con propiedades especificas
para el co-procesamiento de residuos como el atmosférico ATR. La zeolita Y fue
modificada por tratamiento de lixiviacién en medio alcalino con el objetivo de generar
mesoporosidad intracristalina y favorecer la difusion de las moléculas mas voluminosas

presentes en las alimentaciones.

Los experimentos se llevaron a cabo en el reactor Simulador de Riser CREC,
especificamente disefiado para el estudio de diversos aspectos vinculados al proceso
FCC. Las condiciones experimentales fueron adaptadas con el fin de evitar una cantidad
excesiva de coque sobre el catalizador y una pérdida total de acidez, por lo que el
tiempo de reaccion en los experimentos fue muy corto (0.7, 1.5 y 3.0 s). La temperatura
de reaccion fue de 500 ° C y la relacion madsica catalizador/alimentacion fue de 1.0,
cargando 0.2 g de catalizador en todos los casos. El VGO utilizado fue suministrado por
la empresa mexicana Pemex e identificado como VGOw, cuyas propiedades fueron
presentadas en la Tabla 3.7 de la Seccion 3.4, que lo definen como un gas oil de vacio
de tipo parafinico. La conversiéon se defini6 como se hace usualmente en FCC,
representada por la suma de los rendimientos de gas seco (GS, Ci-C2), gas licuado de
petrdleo (GLP, C3-Cs), gasolina (Cs-216 ° C) y coque, cada uno de ellos calculado como
la relacion entre la masa de los productos correspondientes y la masa de alimentacién

inyectada en cada experimento.

Los resultados presentados en este capitulo responden a dos series de

experimentos: el primero, el craqueo del VGOw y sus fracciones SAR (FS, FA y FR)
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sobre catalizadores equilibrados de FCC, y el segundo, el craqueo del VGOwm y sus
fracciones SAR (FS, FA y FR) sobre zeolitas Y, la patrén y la desilicada. Los items que
seran discutidos en este capitulo son: i) la performance catalitica; que incluye la
conversion y distribucién de productos, y ii) la desactivacion por deposicidon de coque;
que estudia el coque y sus propiedades, los cambios en las propiedades texturales y la

pérdida de acidez del catalizador después de los experimentos.

4.2. Craqueo catalitico de VGOym y sus fracciones SAR sobre catalizadores

equilibrados de FCC

El craqueo catalitico de hidrocarburos permite convertir hidrocarburos pesados,
particularmente gasdleos de vacio (VGO), y también algunos cortes residuales, en
productos de mayor valor como la gasolina, los destilados medios, el gas licuado de
petroleo (GLP) y materias primas petroquimicas como las olefinas livianas (Chunming y
col., 2005). Este proceso es capaz de lograr conversiones mayores al 75 % p/p en
tiempos de contacto muy cortos, tipicamente menores a 10 s (Speight, 2014). Las
caracteristicas de la alimentaciéon son claves para determinar las condiciones
operacionales del proceso y asi controlar los rendimientos y la distribucidén de productos

(Ancheyta y col., 1998; Sadrameli, 2016).

4.2.1. Performance catalitica

La reactividad de los diferentes grupos de hidrocarburos presentes en las
alimentaciones tipicas de FCC es variable y depende de la facilidad con que se puedan
formar las especies carbocatidnicas en presencia de catalizadores sélidos 4cidos, como
los de FCC, bajo las condiciones operativas del proceso. Es por ello que los
catalizadores comerciales de FCC son formulados acorde a la naturaleza de la
alimentacidn a procesar y a los objetivos de produccion de la refineria donde se utilizan.
Basados en lo anterior, si se conoce la reactividad de los distintos grupos de
hidrocarburos (FS, FA y FR) que componen el VGO frente a catalizadores equilibrados
de FCC, ayudaria a comprender y predecir el impacto de su composicién sobre la

distribucién de productos y la desactivacion de los catalizadores.
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La performance catalitica de los dos catalizadores equilibrados ECAT-D y
ECAT-R, formulados especificamente para procesar distintas alimentaciones, fue
evaluada a través del craqueo del VGOwm y de sus fracciones mds representativas (FS,
FA y FR), que juntas constituyen mds del 99 % del corte. Por su parte, la fracciéon FAs
no fue utilizada, dado que ademas de ser la fraccién minoritaria < 1 % p/p, se encuentra
constituida principalmente por hidrocarburos de elevados pesos moleculares vy
estructuras complejas, que la convierten en una alimentacién individualmente no apta

para el proceso de FCC.

4.2.1.1. Conversion

En la Figura 4.1 se muestran las conversiones obtenidas en el craqueo de VGOwm
y sus fracciones mayoritarias FS, FA y FR sobre los catalizadores equilibrados ECAT-D
y ECAT-R en funcién del tiempo de reaccién a 500 °C. Los perfiles obtenidos
presentaron comportamientos tipicos, con conversiones que aumentaron siempre en
funcién del tiempo de reaccion, como es de esperar para un reactor batch, tal como el
Simulador de Riser CREC. Puede observarse que la actividad del catalizador de
octano/barril (ECAT-D) en la conversion de las alimentaciones con mayor cardcter
parafinico (fraccion FS y VGOwm) es notablemente mayor que la del catalizador de
residuos (ECAT-R). Las parafinas, al estar constituidas principalmente por n-parafinas
poseen didmetros cinéticos menores que las especies aromdticas y las resinas, que
también conforman el VGOwm pero en una proporcion menor (ver Tabla 3.6). Por
ejemplo, la serie de parafinas desde el n-butano hasta el n-tetradecano presentan
didmetros cinéticos de 4.3 A (Hans, 1997). Por el contrario, las especies aromdticas
poseen didmetros cinéticos mayores; por ejemplo, el benceno tiene un valor de 6.7 A, el
antraceno 7.5 A y el 1,3,5-tri-isopropilbenceno 9.4 A. De esta manera, en los
catalizadores con mayor microporosidad, como el ECAT-D, se permite mds facilmente
el acceso selectivo de n-parafinas y se ejerce cierto grado de exclusion de aquellas
moléculas que son mas voluminosas. Sumado al efecto difusivo, una mayor densidad y

fuerza acida del catalizador ECAT-D aumentan también su capacidad de craqueo.

Como puede observarse en la Figura 4.1, sobre ambos catalizadores, la fraccion
saturada FS present6 la mayor conversion. Este comportamiento era de esperarse, dados

los argumentos expuestos en el parrafo anterior. Ademads, como se sabe (Chunming,

Jayson Fals Guerra 4-3


https://pubs.acs.org/author/Funke%2C+Hans+H

Capitulo 4. Reactividad de un VGO de origen convencional y sus fracciones SAR

2005), las parafinas son mds faciles de craquear que los otros componentes usuales de
un VGO. A pesar de que el VGOwm se compone en su mayoria por especies saturadas (68
% p/p), su comportamiento difirié notablemente del presentado por la fraccion FS. Este
comportamiento podria obedecer a posibles interacciones entre los distintos grupos de
hidrocarburos que también componen el VGOwm, lo que también fue observado
previamente en el craqueo de un residuo atmosférico ATR y de cada una de sus
fracciones FS, FA y FR, frente a catalizadores equilibrados, donde se observé la
existencia de posibles interacciones entre las fracciones cuando forman parte de la

alimentacién compuesta (Pujro y col., 2014).
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Figura 4.1. Conversiéon de VGOw vy sus fracciones FS, FA y FR en funcién del tiempo
de reaccion a 500 °C sobre los catalizadores equilibrados ECAT-D (a) y ECAT-R (b).
Simbolos: A, VGOw; m, FS; e, FA; O, FR.

Por su parte, las fracciones FA y FR presentaron mayores valores de conversion
al ser craqueadas sobre el catalizador de residuos ECAT-R, alcanzado valores hasta de
un 14 % p/p, mientras que sobre el catalizador ECAT-D la conversién no superé el 10
% p/p. Ambas fracciones, al estar constituidas principalmente por especies aromaticas
condensadas, presentan elevados didmetros cinéticos en comparacion con la fraccion
FS, y en presencia del catalizador con mayor grado de mesoporosidad como es el caso
del ECAT-R, se favorece el acceso de las moléculas voluminosas presentes en estas
fracciones hacia los sitios dcidos del catalizador. Es decir, que el catalizador de residuos

es mds efectivo para estas fracciones.
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En general, los valores de conversion del VGOwm obtenidos sobre ambos
catalizadores equilibrados resultan ser muy bajos (menores al 25 %) en relacién a los
observados comercialmente (usualmente mayores al 60 % p/p (Jiménez-Garcia y col.,
2011)). Este comportamiento, que era de esperarse, se debe a las condiciones
experimentales empleadas (relaciones mdsicas cat/oil reducidas, tiempos de residencia
cortos y temperatura reducida en comparacion a las tipicas en la refineria), condiciones

que fueron adaptadas en funcién de los objetivos planteados para esta Tesis Doctoral.
4.2.1.2. Distribucion de productos

En la Tabla 4.1 se muestran los valores de selectividades de los diferentes cortes
de hidrocarburos tipicos obtenidos en el craqueo catalitico de VGOwm y sus fracciones
mayoritarias FS, FA y FR, para una conversién de aproximadamente 8 % p/p. Para la
fraccion FR se presentan valores interpolados a una conversion de 8 % p/p. La
selectividad (% p/p) hacia un determinado corte o grupo de hidrocarburos j se calculd
como la relacion entre el rendimiento de cada corte (Y;) y la conversion de la

alimentacion (X;), es decir:

J

Y.
S =—100
X

i

Puede observarse que la fracciéon FS y el VGOwm presentaron las mayores
selectividades a gas seco y gas licuado de petréleo sobre ambos catalizadores, con
valores entre 14 y 23 % p/p, respectivamente. En relacion con lo ya discutido, la
fraccion FS y el VGOwm se componen principalmente de n-parafinas, cuyo mecanismo
de reaccion se inicia con la protonacion de un sitio Bronsted a una molécula saturada, y
continda con el craqueo de sus cadenas terminales, originando asi hidrocarburos de

bajos pesos moleculares en el rango de los gases (GS y el GLP) (Chunming, 2005).

De los cortes obtenidos, el de gasolina fue el més importante, con valores que
variaron entre 55 'y 73 % p/p en el catalizador ECAT-D y entre 58 y 71 % p/p en el
catalizador ECAT-R, siendo las fracciones aromadticas y de resinas las de mayor
produccion de gasolina. Estas fracciones poseen estructuras bases similares, constituidas
principalmente por anillos aromdticos condensados y con presencia de cadenas laterales
(~CH2-)n, que podrian sufrir facilmente reacciones de desalquilacién, dando origen a

nuevos hidrocarburos alifaticos y arométicos en el rango de la gasolina. Las especies
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alifaticas de cadenas largas generadas podrian asi craquearse con facilidad, mientras los
anillos aromdticos no pueden ser abiertos bajo las condiciones de reaccion en el proceso
FCC, contribuyendo en gran medida en la produccién del corte de gasolina,
seguramente con alto contenido de aromaticos, aspecto que serd revisado segun los
resultados de la Tabla 4.2 (Chunming, 2005). Este comportamiento de la fraccién FR en
la produccién de gasolina ha sido observado previamente por otros autores (Pujro y col.,
2014) en el craqueo catalitico de las fracciones SAR de un residuo atmosférico ATR

frente a catalizadores equilibrados de FCC.

Comparando las selectividades observadas en ambos catalizadores, la mayor
diferencia se presenta en la produccion de coque. Sobre el catalizador ECAT-D y a
excepcion de la fraccion de saturados, se presentan las mayores producciones de coque,
con selectividades hasta de un 15 % p/p en el caso de la fraccién de resinas. Las
producciones de coque y la naturaleza del mismo serdn discutidas en detalle en la

Seccion 4.2.2.

Tabla 4.1. Distribucién de productos expresada como selectividades en el craqueo de
VGOw y sus fracciones FS, FA y FR sobre los catalizadores equilibrados ECAT-D y
ECAT-R a una conversion aproximada de 8 % p/p.

ECAT-D ECAT-R

VGOm FS FA FR VGOm FS FA FR

Scs (% p/p) 158 19.8 119 32 143 182 114 96
Scie(% p/p) 195 22.6 126 88 18.1 202 214 119
SGasolina (% p/p)  58.0 552 64.6 72.6 61.7 578 624 71.3
Scoqe (% p/p) 67 24 109 154 59 38 48 72

En la Tabla 4.2 se presenta la composicion de gasolina y su indicador de calidad
(nimero de octanos, RON) obtenido para cada una de las alimentaciones craqueadas
frente a los dos catalizadores equilibrados. Se puede observar en la conversion de las
fracciones FA y FR que el tipo de hidrocarburo mas importante dentro del corte de
gasolina es el aromético, con selectividades comprendidas entre 51 y un 67 % p/p. Esta
tendencia era de esperarse, dada la composicion estructural de estas fracciones, que ante

posibles reacciones de desalquilacion y craqueo de los hidrocarburos nafténico-
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arométicos, dan origen a estructuras aromdticas, que pertenecen al rango de la gasolina

(Cs5-Cr2).

La fraccién FS, por su parte, presenté una mayor contribucién a hidrocarburos
de caricter parafinico y olefinico en el rango de la gasolina, con rendimientos
comprendidos entre 26 y 36 % p/p. Esta tendencia podria deberse a la facilidad con que
se craquean las n-parafinas que la componen, originando directamente de su craqueo
nuevas parafinas y especies olefinicas en el rango de la gasolina. Sin embargo, para
producir gasolina de cardcter aromdtico a partir de n-parafinas se requieren multiples
pasos de reaccion, que incluyen reacciones de transferencia de hidrégeno y ciclizacion,
que presentan elevadas energias de activacion para su desarrollo. Finalmente se
evidenci6 que, independientemente del catalizador empleado, el VGOw y la fraccion de
saturados presentaron tendencias similares en cuanto a la distribucién de los distintos
grupos de hidrocarburos en el rango de la gasolina, sugiriendo que tales observaciones

son el resultado de la alta concentracion de saturados en el VGOw.

Comparando entre catalizadores, se observa que sobre el catalizador ECAT-R
(con mayor grado de mesoporosidad) se produjo menor cantidad de gasolina de carécter
aromatico que con el catalizador ECAT-D, particularmente a partir de las fracciones FA
y FR. Esto podria deberse al mayor volumen de mesoporos disponibles en el catalizador
ECAT-R, que no sélo favorece la formacién de gasolina aromatica, sino que ademads
favorece estéricamente la formacién de hidrocarburos con pesos moleculares fuera del

rango de la gasolina.

La calidad del corte gasolina como combustible se expresa en funcién del
nimero de octanos (Research Octane Number, RON), estimado a partir del método
descrito por Anderson y col. (1972), que consiste en dividir el corte gasolina en 31
grupos de compuestos y asignar a cada uno un valor de RON de mezcla. Los grupos se
escogen de manera tal que cada uno cubra un pequefio rango de puntos de ebullicion y
contenga compuestos quimicamente similares. De acuerdo con el porcentaje masico
reportado para cada grupo, el RON de la gasolina puede estimarse mediante una suma
ponderada:

31
RON =) w, RON, 4.1)

i=1
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donde w; es la fraccion madsica del grupo i, obtenida del andlisis cromatogréfico, en el
corte gasolina (Cs-Ci2), y RON; es el RON de mezcla del grupo i (Anderson y col.,
1972).

Como se observa en la Tabla 4.2 y como era de esperarse, la gasolina producida
con el catalizador ECAT-D, catalizador de octano/barril, muestra siempre una mejor
calidad que la obtenida con el catalizador de residuos ECAT-R, como lo indica su
mayor RON, en concordancia con su mayor contenido de aromdticos y su menor
contenido de parafinas lineales. En este mismo sentido, las fracciones FA y FR, por
presentar una mayor contribucién de hidrocarburos arométicos, muestran mejor calidad

como combustible de la gasolina en relacion con las demés alimentaciones.

Tabla 4.2. Composicion del corte Cs-216 °C (% p/p) en el craqueo de VGOw y sus
fracciones FS, FA y FR. Conversion aproximada de 8 % p/p.

ECAT-D ECAT-R

VGO FS FA FR VGO FS FA FR

Parafinas (% p/p) ~ 28.6 31.8 14.7 10.5 305 355 167 146
Olefinas (% p/p) 252 29.1 11.1 10.9 23.1 263 213 154
Naftenos (% p/p) 17.1 151 122 114 183 17.1 10.8 137
Aromdticos (% p/p)  29.1 24.0 62.0 67.2 28.1 21.1 512 563
RONindice de octanos 80 79 83 84 77 76 81 82

4.2.2. Produccion de coque sobre catalizadores equilibrados

La operacion de la unidad de FCC se encuentra condicionada por la
desactivacion del catalizador, cuya causa principal es la deposicion de coque, favorecida
por las condiciones de operacion del proceso (Al-Khattaf, 2002; Sadeghbeigi, 2012). El
desarrollo del coque también se encuentra condicionado por la composicién de la
alimentacion y las propiedades del catalizador. Por lo tanto, es de vital importancia
predecir el impacto producido por alimentaciones de distinta naturaleza sobre la
produccién de coque y el consecuente efecto sobre la actividad de catalizadores de FCC.
Ante la necesidad de mejorar la eficiencia del proceso de FCC, la desactivacion por

deposicion de coque en el catalizador toma importancia y es objeto de multiples
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estudios (Guisnet y Magnoux, 2001; Cerqueira y col., 2008; Guisnet y col., 2009;
Guisnet y Ramda-Ribeiro, 2011; Ibarra y col., 2015-2016).

4.2.2.1. Rendimientos a coque

Es sabido que la formacion de coque se produce rdpidamente a partir de ciertas
moléculas que pueden considerarse como precursoras, por lo cual alimentaciones con
determinada composicién pueden favorecer la produccién y condicionar la naturaleza
del coque. Los principales hidrocarburos precursores de coque son, con impacto
creciente, los alquenos < dienos < aromdticos < poliaromdticos. Estas moléculas
precursoras de coque deben ser altamente reactivas (elevada basicidad) para ser
fuertemente retenidas en la superficie externa o dentro de los microporos de la zeolita
(Gayubo y col., 2005, 2010; Guisnet y col., 2009; Na y col., 2013; Rac., 2014). En la
Figura 4.2 se muestran las producciones de coque, en funcién del tiempo de reaccién,
durante el craqueo de VGOw y sus fracciones mayoritarias FS, FA y FR sobre los dos
catalizadores equilibrados. Las cantidades de coque fueron calculadas integrando las
areas bajo las curvas de los perfiles de TPO de los catalizadores coqueados (ver Figura

4.3).

2,0 2,0

a) b)
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Figura 4.2. Produccién de coque en el craqueo de VGOw vy sus fracciones FS, FA y FR
en funcién del tiempo de reaccién a 500 °C sobre los catalizadores equilibrados ECAT-

D (a) y ECAT-R (b). Simbolos: A, VGOwm; m, FS; e, FA; O, FR.

Se observa que todas las alimentaciones produjeron una mayor cantidad de

coque sobre el catalizador ECAT-D que sobre el catalizador ECAT-R. Esta tendencia
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puede atribuirse a un efecto combinado de las propiedades 4cidas del catalizador, con
mayor densidad y fuerza de sitios acidos que el catalizador ECAT-R, como se demostré
en la Seccion 3.3.2. Mayor densidad de sitios dcidos implica mayor cercania entre éstos,
lo que favorece las reacciones bimoleculares, aumentando asi la formacién de coque. En
cuanto a la fuerza 4cida, si es mayor, aumenta la adsorcion de los precursores de coque
de cardcter bésico, favoreciendo asi su crecimiento y produccion (Guisnet y col., 2009).
Este efecto combinado de la densidad y fuerza de los sitios 4cidos fue estudiado
previamente por Wang y col (1991) en el craqueo de n-heptano a 350 °C usando dos
series de zeolitas desaluminizadas, mostrando una mayor formacién de coque en las
zeolitas con mayor densidad de sitios 4cidos y fuerza dcida. Por su parte el catalizador
ECAT-R, disenado especificamente para procesar residuos, posee menor densidad y
fuerza de sitios 4cidos, ademds de mayor mesoporosidad, y mayor volumen y didmetro
medio de mesoporos (ver Tabla 3.3), lo que confluye en una menor produccién de
coque. Su mayor mesoporosidad podria favorecer la difusiéon de los precursores de
coque desarrollados en el interior del catalizador, disminuyendo asi la probabilidad de
que dichos precursores sufran reacciones secundarias que aumenten la formacion de
depdsitos carbonosos. Sumado a lo anterior, la menor densidad y fuerza de sitios acidos
disminuyen la probabilidad de ocurrencia de las reacciones bimoleculares que dan

origen a los precursores de coque con baja relacion H/C.

De las alimentaciones empleadas, las fracciones FR y FA produjeron claramente
la mayor cantidad de coque, siendo la FR la de mayor produccién. Ambas fracciones, al
estar constituidas por moléculas precursoras de coque, voluminosas, de elevado peso
molecular y basicidad, justifican una fuerte adsorcion sobre los sitios dcidos del
catalizador. La fuerte adsorcién sobre los sitios &4cidos favorece la reacciéon y
acoplamiento de moléculas més pesadas y voluminosas que no podrian desorberse con
facilidad, originando asi depésitos carbonosos (Gayubo y col., 2005, 2010; Guisnet y
col., 2009; Na y col., 2013). La pequefia diferencia existente entre estas dos fracciones
en la produccién de coque se debe a la mayor proporciéon de moléculas policondensadas

en la fraccion FR, que favorece una mayor produccion.

El VGO, por su parte, produjo una mayor cantidad de coque que la fraccion FS.
Esto podria deberse a la contribucion de las especies aromdticas y de resinas que

también lo componen, siendo estas especies las principales precursoras del mismo.
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Comercialmente, la produccién de coque juega un papel importante en la unidad de
FCC, al proveer mediante su combustion la energia necesaria para mantener el nivel
térmico de las reacciones de craqueo. En este sentido, debe establecerse una relacién de
equilibrio entre el efecto negativo, causado por la desactivacion del catalizador y el
positivo, al favorecer el balance energético del proceso. Una produccion excesiva
(superior al 8 % p/p), puede afectar notablemente la conversiéon al desactivar
rdpidamente el catalizador y una produccién baja (inferior al 4 % p/p) desfavorecer

energéticamente el proceso.

4.2.2.2. Naturaleza del coque

Los residuos carbonosos depositados sobre los catalizadores de FCC durante el
craqueo de hidrocarburos son a menudo aglomeramientos de compuestos
poliaromdticos 6 especies con grupos olefinicos, que ademds de las reacciones de
condensacion o ciclizacion, requieren para su formacion procesos de deshidrogenacion
o reacciones de transferencia de hidrogeno (Guisnet y col., 2008). En la Figura 4.3 se
muestran perfiles tipicos de combustion del coque depositado sobre los dos
catalizadores equilibrados, durante el craqueo de VGOw y sus fracciones FS, FA y FR,
a una conversion aproximada de 8 % p/p. Los perfiles de combustion, ademas de usarse
para cuantificar el coque depositado sobre la superficie del catalizador, entregan

informacién cualitativa sobre el mismo.

En la Figura 4.3 se observan dos picos de combustion para todas las
alimentaciones empleadas, el primero aparece en un rango de temperatura entre 250 y
400 °C, y el segundo entre 500 y 700 °C, aproximadamente. Estudios previos reportan
que los picos de combustién de coque a bajas temperaturas, en el rango de 200-400 °C,
se deben a la remocién de compuestos alifaticos y a la combustion inicial de dienos y
estructuras aromaticas con una relacion H/C relativamente alta; mientras que el coque
quemado a temperaturas superiores a 500 °C es asignado al quemado de dienos

condensados y estructuras arométicas con baja relaciéon H/C (Ibarra y col., 2016).

En los perfiles de combustion también puede observarse que los picos del coque
depositado sobre el catalizador ECAT-D aparecen desplazados a mayores temperaturas

que los depositados sobre el catalizador ECAT-R. Esta caracteristica del quemado del
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coque podria deberse al caricter mds fuerte de los sitios dcidos presentes en el

catalizador ECAT-D, que en presencia de compuestos de cardcter basico como el coque

depositado, son adsorbidos con mayor fuerza, requiriendo de mayores energias para su

combustién (mayores temperaturas) (Guisnet, 2001).

La fraccién de resinas presentd los picos de combustiéon de coque a mayores

temperaturas (400 y 630 °C), desplazamiento que podria deberse al elevado grado de

condensacion (baja relaciéon H/C) y al elevado cardcter bésico del coque formado a

partir de esta fraccion respecto al obtenido con las demas fracciones.
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Figura 4.3. Perfiles de combustién (TPO) del coque formado en el craqueo de VGOwm
(a) y las fracciones FS (b), FA (¢) y FR (d) sobre los catalizadores equilibrados.

Conversion aproximada de 8 % p/p.
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Es importante conocer la naturaleza del coque depositado sobre la superficie del
catalizador, lo que podria ayudar a controlar su formacién por medio de la eleccién de
un catalizador adecuado y asi mejorar la eficiencia del proceso de regeneracion. En este
sentido, Ibarra y col., (2016) caracterizaron el coque depositado en un catalizador
equilibrado de FCC después de craquear VGO, bio-oil y sus mezclas, por medio de
FTIR. Ellos atribuyeron las diferentes bandas observadas a diferentes funcionalidades
quimicas. En particular, se observaron dos sefiales caracteristicas: una a 1580 cm™!, que
se asignd al coque de "tipo aromdtico", donde prevalecieron los anillos aromédticos
condensados, y otra a 1610 cm™!, que se asigné al coque de "tipo olefinico", compuesta
principalmente por compuestos con dobles enlaces conjugados (Aguayo y col., 2011;

Castano y col., 2012; Ibarra y col., 2016).

Como se describié en el Capitulo 2, los espectros FTIR de base de los
catalizadores coqueados, previo a la adsorcién de piridina, fueron utilizados para
dilucidar la naturaleza de los depdsitos carbonosos. En la Figura 4.4 se presentan, a
modo de ejemplo, los espectros FTIR en la region de interés de los catalizadores
coqueados durante la conversién de la fraccion FR. Las mismas bandas también
estuvieron presentes con las otras alimentaciones, observandose diferencias sélo en la
intensidad de las sefiales. Puede observarse en el craqueo de la fraccion de resinas que

sobre ambos catalizadores predominé el coque de tipo aromdtico, mostrado por la banda

a 1580 cm.
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Figura 4.4. Espectro FTIR de los catalizadores equilibrados coqueados durante la

conversion de la fraccion FR a 500 °C. Conversion aproximada de 8 % p/p.

Jayson Fals Guerra 4-13



Capitulo 4. Reactividad de un VGO de origen convencional y sus fracciones SAR

La Figura 4.5 muestra las intensidades de las bandas FTIR a 1580 y 1610 cm!
observadas en los espectros infrarrojo de los catalizadores equilibrados después de
craquear las alimentaciones VGOwm, FS, FA y FR. El craqueo de todas las
alimentaciones produjo coque tanto de naturaleza aromdtica como de naturaleza
olefinica, siendo el de naturaleza aromaética el que se deposité en mayor proporcidon en
la mayoria de los casos, en especial en el catalizador ECAT-D, para todas las
alimentaciones. Esta conducta del catalizador ECAT-D puede atribuirse a un efecto
combinado de su mayor densidad y fuerza de sitios 4cidos como se discutié en la
Seccion 4.2.2.1 “Rendimientos a coque”, que favorecen las reacciones de condensacion
que dan origen a mds coque y de cardcter mds aromdtico. En cambio, sobre el
catalizador de residuos (ECAT-R), solo las fracciones aromdtica y de resinas
favorecieron una mayor produccion y deposicion de coque de naturaleza aromatica. No
obstante, a pesar de contar con un menor grado de acidez, el catalizador de residuos
cuenta con mayor volumen de mesoporos que en principio podria favorecer el
crecimiento de este tipo de coque con aquellas alimentaciones en las que predominan

SusS precursores.
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Figura 4.5. Intensidades de las bandas FTIR asignadas al coque aromatico (1580 cm™)
y olefinico (1610 cm™') formado en la conversién del VGOw y las fracciones FS, FA y
FR a 500 °C sobre los catalizadores coqueados: a) ECAT-D y b) ECAT-R. Conversién
aproximada de 8 % p/p.
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4.2.3. Cambios en las propiedades de los catalizadores por la deposicion de coque

En esta seccion se estudian los cambios en las propiedades dcidas y texturales de
los catalizadores equilibrados luego de las reacciones de craqueo con las distintas

alimentaciones.

4.2.3.1. Propiedades texturales

En la Tabla 4.3 se muestran los cambios en las propiedades texturales de los
catalizadores equilibrados después del craqueo de las distintas alimentaciones a una
conversion aproximada de 8 % p/p. Como era de esperarse, las propiedades texturales
de ambos catalizadores se vieron afectadas por la deposicion de coque luego de las
reacciones de craqueo, con una mayor incidencia sobre sus propiedades microporosas.
Por ejemplo; la superficie de microporos sufrié pérdidas de hasta el 33 %, mientras que
las pérdidas de superficie de mesoporos fueron de hasta un 16 %. En relacion con el
volumen de poros, se observaron pérdidas de volumen de microporos de hasta un 60 %
contra un 37 % en el de mesoporos. Como ha sido mencionado, los catalizadores
equilibrados, al ser compuestos, estdn constituidos por zeolita Y soportada sobre una
martriz meso y macroporosa. Sin embargo, el coque depositado sobre el catalizador no
sOlo afecta la estructura zeolitica presente en el catalizador, sino que también afecta los
poros de la matriz, cuyo bloqueo parcial por coque da origen a nuevos mesoporos

(Cerqueira y col., 2008).

Ademas de la superficie especifica y el volumen de poros también se observo
una reduccién del didmetro medio de mesoporos, siendo mds afectado el catalizador
ECAT-D. El catalizador de octano/barril al poseer una mayor microporosidad en
relacion al de residuos, y en presencia de moléculas precursoras de coque de elevado
volumen, dificulta la difusion de estas especies hacia el interior de los poros,
favoreciendo asi el desarrollo del coque sobre su superficie, que se ve reflejado en la
disminucién del didmetro medio de poro (Cerqueira y col., 2008). Como se mostré en la
Figura 4.5, el coque que predominé sobre el catalizador ECAT-D, producido por todas
las alimentaciones, fue el de naturaleza aromadtica, que se caracteriza por poseer

estructuras de mayor condensacion frente al coque de naturaleza olefinica.
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Sobre ambos catalizadores, a una misma conversién, el orden en que las
diferentes alimentaciones impactaron negativamente la superficie especifica total y el
didmetro medio de mesoporos fue: FS < VGOwm < FA < FR. Estos resultados se
relacionan con la produccién de coque, que es menor con la fraccion FS y el VGOw, y
el tipo de coque que se ha formado a partir de ellas, menos condensado que el

depositado a partir de las fracciones FA y FR.
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Tabla 4.3. Propiedades texturales de los catalizadores usados en el craqueo de VGOwm y sus fracciones constitutivas SAR a una conversion

aproximada de 8 % p/p.

ECAT-D ECAT-R
Fresco VGO FS FA FR Fresco VGO FS FA FR
Superficie especifica BET, Sger (m?%/g) 156 138 145 136 110 123 111 116 101 98
Superficie de microporos, Smicro (M%/g)* 126 110 116 109 85 80 70 74 62 58
Superficie de mesoporos, Smeso (M?%/g) 30 28 29 27 25 43 41 42 39 40
Volumen total de poros, Vrp (cm®/g) 0.13 0.10  0.11 0.10 0.09 0.13 0.12 0.10 0.09 0.08
Volumen de microporos, Vmicro (cm’/g) 0.07 0.05  0.06 0.04 0.05 0.05 0.04 0.04 0.02  0.03
Volumen de mesoporos, Vmeso (cm?/g)° 0.06 0.05  0.05 0.06 0.04 0.08 0.08 0.06 0.07  0.05
Didmetro medio de mesoporos (A) 110 74 86 75 61 122 109 116 106 105

a- Superficie de Microporos = Superficie especifica BET — Superficie de Mesoporos.

b- Volumen de Mesoporos = Volumen Total de Poros — Volumen de Microporos.
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4.2.3.2. Pérdida de acidez

En la Figura 4.6 se compara la acidez total remanente (Bonsted y Lewis después
de desorber piridina a 150 ° C) de los catalizadores equilibrados, frescos y coqueados,
luego del craqueo de las distintas alimentaciones a 500 °C, a una conversion aproximada
de 8 p/p. Los valores entre paréntesis indican los correspondientes rendimientos de
coque. Como era de esperarse, una mayor cantidad de coque causé una mayor pérdida

de acidez total.

Como ha sido discutido a lo largo del capitulo, la fraccién FR produjo la mayor
cantidad de coque, mientras que el VGOwm y la fraccion FS las menores, afectando en
este mismo orden las propiedades 4cidas del catalizador. El coque obtenido a partir de la
fraccion FR, en su mayoria de naturaleza aromdtica, se caracteriza por su baja relacién
H/C en comparacién con el coque de naturaleza olefinica. EI VGOw, por su parte,
siendo una alimentacion tipica del proceso comercial, constituida por cada una de estas
fracciones, con la fraccion FS como la mas abundante, presenté un comportamiento
intermedio entre los de las fracciones FA y FS. Este comportamiento intermedio puede
atribuirse a la mayor contribucion de las fracciones FR y FA sobre la produccién de
coque, siendo estas dos ultimas fracciones individualmente las de mayor produccion de

coque y en consecuencia las que producen mayor pérdida de actividad en el catalizador.

Comparando entre catalizadores, el catalizador ECAT-R sufrié la menor pérdida
de acidez, en relacion con la menor formacion de coque que hubo sobre el mismo. Por
ejemplo, a una misma conversion, el craqueo de la fraccién de resinas sobre el
catalizador ECAT-D causé una pérdida de acidez del 86 % contra un 66 % en el
catalizador ECAT-R, mientras la fraccion de saturados sobre el catalizador ECAT-D
caus6 una pérdida de 38 % y del 28 % en el catalizador ECAT-R. Esta mayor pérdida de
acidez del catalizador de octano/barril durante el craqueo de las distintas alimentaciones
se debe a un efecto cooperativo de sus propiedades dcidas y estructurales, que conllevan

a una mayor produccién de coque, como ha sido discutido anteriormente.
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Figura 4.6. Acidez total remanente (Bronsted + Lewis, Tqdes 150 °C) de los catalizadores
frescos y coqueados usados en el craqueo de las distintas alimentaciones. Conversion

aproximada de 8 % p/p. Los valores entre paréntesis indican los rendimientos del coque.

En la Figura 4.7 se muestra la pérdida porcentual de acidez normalizada por la
produccién de coque para ambos catalizadores equilibrados luego del craqueo de VGOwm
y sus fracciones SAR. La informacidn proporcionada por esta figura permite efectuar un
andlisis comparativo del efecto de la unidad de coque producido por diferentes
alimentaciones sobre la desactivacion de los sitios 4cidos. Puede verse que la
alimentacion que mds afecta la acidez del catalizador es la fraccién FS seguida por el
VGOw. Podria especularse que el mayor impacto de la fraccién saturada sobre la acidez
se deba al acceso mds ficil de las moléculas que constituyen esta fraccion a los sitios
acidos y, en consecuencia, el coque formado cubre una mayor proporcion de los sitios.
Mientras que en los casos de la fraccién aromaética y la de resinas, las moléculas que las
constituyen tienen acceso mas dificultoso a los sitios dcidos y el coque producido a
partir de ellas los afecta en menor medida, ya que se formaria esencialmente fuera de los

cristales de la zeolita (Stratiev, 2007).

Jayson Fals Guerra 4-19



Capitulo 4. Reactividad de un VGO de origen convencional y sus fracciones SAR

140 |

120 |

-

o

o
T

@
o
T

X

Q&O{

<]

o
%%
XX

N
o
T
K
%S
%5
QKRR

X2

ZRRRRRRKKK
e

Qﬁ‘

%
o
bt

N

o
T
X

OO0 0 000990
X2

R
LRRRRRKS

s
X

<
&

Pérdida de acidez (%)/rendimiento de coque (% p/p)

D
o
T
<]
o

X
255
25
XX
%
5%
0

X
%
S

X

X
o

2

XX

<

P
<R
<
<
9

ECAT-D ECAT-R

Figura 4.7. Pérdida relativa de acidez por unidad de coque de los catalizadores

coqueados usados en el craqueo de las distintas alimentaciones.

Los sitios 4cidos de Bronsted y Lewis presentes en los catalizadores zeoliticos
pueden interaccionar de manera distinta frente a moléculas basicas y dirigir en forma
selectiva la obtencion de productos. Como se mostro en la Tabla 3.4 del Capitulo 3
“Caracterizacion de catalizadores equilibrados”, el catalizador ECAT-D presenta un
mayor grado de acidez que el catalizador ECAT-R. Esta propiedad, junto a las
propiedades estructurales, han sido responsables de su actividad y selectividad hacia los

distintos grupos de productos.

En la Tabla 4.4 se presenta la distribucién de sitios dcidos remanentes en los
catalizadores coqueados luego del craqueo de las distintas alimentaciones a una
conversion aproximada de 8 % p/p. Los resultados presentados en la tabla fueron
obtenidos por espectroscopia FTIR a diferentes temperaturas de desorcién y la técnica
de desorcién a temperatura programada TPD-Py como fue descripto en el Capitulo 2.
Los valores se presentan en porcentajes y expresan la proporcion de cada tipo de sitio
acido en relacion a los sitios totales. De los resultados obtenidos puede observarse que,
independiente de la alimentaciéon empleada el coque depositado sobre ambos
catalizadores tiene una mayor selectividad a depositarse sobre los sitios dcidos de
Bronsted, causando asi una mayor reduccién de su proporcidn, particularmente con las

cargas mds precursoras de coque, como las fracciones FA y FR.
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En trabajos previos se ha reportado que en las zeolitas que componen los
catalizadores de FCC los sitios 4cidos de Lewis permanecen mds ocultos en la
estructura zeolitica (Jacobs, 1991). En este sentido, la mayor disminucion relativa de
sitios Bronsted sobre ambos catalizadores puede deberse a la mayor accesibilidad hacia
estos sitios por parte de las moléculas presentes en cada alimentacion y la consecuente
formacién de coque sobre tales sitios. En cuanto a la fuerza 4cida, calculada a partir de
los perfiles de TPD-Py, como era de esperarse, en los catalizadores coqueados luego de
desorber piridina a 400 °C prevalece una mayor proporcion de sitios dcidos de caracter
débil, lo que podria deberse al predominio inicial de los sitios dcidos de cardcter fuerte
en los catalizadores frescos, que en presencia de compuestos de cardcter basico como el

coque depositado sobre el catalizador, los adsorben con mayor fuerza.

Tabla 4.4. Propiedades 4cidas de los catalizadores luego del craqueo de diferentes

alimentaciones. Conversion aproximada de 8 % p/p.

Acidez remanente

Tipo de sitio (FTIR, %) Fuerza acida (TPD-Py, %)
Alimentacion ECAT-D ECAT-R ECAT-D ECAT-R
B L B L Débil Fuerte Débil  Fuerte
FS 42 58 46 54 59 41 59 41
FA 24 76 36 64 68 32 71 29
FR 15 85 30 70 73 27 74 26
VGOum 37 61 39 61 63 37 67 33
Cat fresco 47 53 66 34 25 75 42 58

4.3. Craqueo catalitico de VGOn y sus fracciones SAR sobre zeolitas Y

4.3.1. Performance catalitica

Es sabido que el componente mds importante de los catalizadores dcidos usados
en el proceso FCC es la zeolita Y, principal responsable de su actividad y selectividad.
La zeolita Y, al ser de naturaleza microporosa, genera problemas difusivos que
condicionan el acceso de las moléculas voluminosas a los sitios dcidos del catalizador,
disminuyendo asi su actividad observada frente a este tipo de moléculas (Lappas y col.,

1997; Sadrameli, 2016). Una posible solucién a estos problemas se ha planteado
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mediante el proceso de lixiviaciéon en medio alcalino, con el cual es posible remover
parte del silicio de la red cristalina (desilicacién), lo que provoca una destruccion parcial
de dicha red y genera mesoporosidad en los cristales de la zeolita Y (Fan y Buckley,
2002; Sanchez y col., 2013; Florez y col., 2017). La generacion de mesoporosidad sobre
los cristales de la zeolita Y representa un incremento de la superficie externa (Syeso), 1o
que aumenta la proporcion de sitios dcidos a los que pueden acceder sin grandes
impedimentos las moléculas voluminosas de reactivo. En este sentido, el objetivo
principal de esta seccién experimental es evaluar el impacto causado por la generacién
de mesoporosidad intracristalina en la zeolita Y (Zeolyst CBV 760) sobre su actividad
catalitica en la conversion de alimentaciones de distinta composicioén, como lo son el

VGOw y sus fracciones mayoritarias SAR.

Estos experimentos se realizaron con zeolita solamente; es decir, que no se
formularon catalizadores en la forma tipica de los catalizadores de FCC (zeolita
soportada sobre una matriz), dado que se pretendié estudiar el efecto causado por la
deposicion de coque sobre las propiedades texturales y dcidas de las zeolitas,

requiriéndose para el estudio materiales puros con elevados valores de acidez.

En la Tabla 3.6 del Capitulo 3 se presentaron las proporciones de cada fraccion
de hidrocarburos en el VGOw, siendo las mas representativas las fracciones FS y FA
con mds del 88 % p/p de la composicién total. De alli que los experimentos cataliticos
se realizaron usando la muestra original (VGOwMm de origen convencional) y sus
fracciones mayoritarias (FS y FA). Sin embargo, se realizaron algunos experimentos
aislados con la fraccién de resinas FR. Esta fraccion, ademas de ser la menos
representativa junto a la fraccion de asfaltenos FAs, presenté dificultades para su

inyeccion en el reactor riser dada su elevada polaridad.

4.3.1.1. Conversion

En la Figura 4.8 se muestran las conversiones obtenidas en el craqueo de VGOwm
y sus fracciones mayoritarias (FS y FA) sobre las zeolitas con diferente grado de
mesoporosidad intracristalina Y-00-S e Y-10-S en funcién del tiempo de reaccion a 500
°C. Los perfiles obtenidos presentaron comportamientos tipicos, con conversiones que

aumentaron siempre en funcion del tiempo de reaccién, como es de esperar para un
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reactor batch, tal como el Simulador de Riser CREC. Puede observarse que la actividad
de la zeolita sometida a tratamiento alcalino (Y-10-S) en la conversion de las fracciones
FA y FR es mayor que la de la zeolita patrén (Y-00-S). Este comportamiento podria
atribuirse a la mayor mesoporosidad intracristalina y densidad de sitios 4cidos de la
zeolita Y-10-S, propiedades que fueron generadas durante el tratamiento alcalino (ver
Tablas 3.2 y 3.3 del Capitulo 3). Una mayor mesoporosidad intracristalina favorece el
transporte difusivo de las moléculas voluminosas presentes en las fracciones FA y FR,

mejorando asf el acceso a los sitios activos que catalizan las reacciones de craqueo.

25 25

a) b)
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X (% p/p)
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Figura 4.8. Conversiéon de VGOwm vy sus fracciones FS, FA y FR como una funcién del
tiempo de reaccion a 500 °C sobre ambas zeolitas: (a) Y-00-S y (b) Y-10-S. Simbolos:
A, VGOu; m, FS; o, FA; O, FR.

En base a sus propiedades, la zeolita modificada presenta un efecto cooperativo
entre el incremento en la mesoporosidad y la acidez, que combinados aumentan la
actividad observada de estos materiales frente a alimentaciones constituidas por
especies aromadticas voluminosas, como las presentes en las fracciones FA y FR.
Sumado a lo anterior, Garcia y col. (2015-2017) reportaron un analisis detallado de la
reactividad de los compuestos con diferente tamafio molecular presentes en el bio-oil de
aserrin de pino sobre varios prototipos de catalizadores de FCC preparados a partir de
zeolitas Y con diferente grado de mesoporosidad intracristalina. Se observé que cuanto
mayor es la mesoporosidad intracristalina generada en la zeolita, mayor es la conversion
de éteres aromdticos y compuestos fendlicos voluminosos, como consecuencia de un

acceso mds facil a los sitios dcidos activos (Garcia y col., 2015-2017).
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Por su parte, la fraccion saturada FS presenté mayor actividad sobre la zeolita no
desilicada Y-00-S. Este comportamiento es probablemente debido a la mayor
microporosidad de la zeolita patrén, que favoreceria preferentemente el transporte de
moléculas saturadas al sistema microporoso en comparacién con las demads fracciones.
Este hecho es particularmente cierto, dada la alta proporciéon de n-parafinas en la
fraccion de saturados FS. Las otras fracciones como la aromatica FA y las resinas FR
poseen estructuras similares, constituidas principalmente por especies aromaticas
condensadas de dificil difusién a través del sistema microporoso (Derouane, 1986;

Csicsery, 1995; Chumming, 2005).

En cuanto al VGO, su reactividad difirié notablemente de la presentada por su
fraccion mayoritaria (FS). Este comportamiento ha sido observado previamente en su
conversion sobre los catalizadores equilibrados ECAT-D y ECAT-R, y fue atribuido a
la existencia de posibles interacciones entre cada una de las fracciones que componen el

VGOw.

4.3.1.2. Distribucion de productos

Ademas de las diferencias observadas en su actividad, las zeolitas con diferente
grado de mesoporosidad intracristalina presentaron diferencias significativas en la
distribucién de los productos de reaccion. En la Tabla 4.5 se muestran los valores de
selectividades de los diferentes cortes de hidrocarburos obtenidos en el craqueo
catalitico de VGOw y sus fracciones mayoritarias FS, FA y FR sobre las dos zeolitas Y.
Ademas se presenta la composicion de la gasolina obtenida y su indicador de calidad,
para una conversion de aproximadamente 11 % p/p. En concordancia con lo que ya se
discutié (Seccion 4.2 “Craqueo catalitico de VGOwy y sus fracciones SAR sobre
catalizadores equilibrados ), 1a fraccion saturada FS produjo los mayores rendimientos
a gas seco y gas licuado de petréleo, con valores entre 15 y 18 % p/p. Este
comportamiento fue atribuido a la naturaleza de los hidrocarburos que la componen,
constituida principalmente por n-parafinas, cuyas cadenas largas pueden craquearse con
mayor facilidad, originando hidrocarburos de bajos pesos moleculares en el rango de los

gases.
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Independiente de la alimentacion y la zeolita utilizada, el corte de gasolina fue el
mads importante en todos los casos, con selectividades entre el 60 y 70 % p/p, siendo la
fraccion de resinas FR la que mostré mayor rendimiento a gasolina. Como ya se
discuti6 en la Seccion 4.2.1.2, esta observacion se debe a las reacciones de
desalquilaciéon que sufren las cadenas laterales presentes en los anillos, que originan

nucleos arométicos e hidrocarburos alifdticos en el rango de la gasolina.

La composicién del corte gasolina se relacioné directamente con la naturaleza de
los hidrocarburos que componen cada alimentacién. En este sentido, las fracciones FA y
FR mostraron una mayor selectividad a los hidrocarburos arométicos, con valores que
variaron entre 30 y 33 % p/p, para la zeolita Y-00-S, y entre 42 y 44 % p/p parala Y-10-
S. Por su parte, la fraccion saturada FS mostr6 una mayor selectividad hacia los
hidrocarburos alifdticos (parafinas y olefinas). En cuanto a la calidad del corte gasolina,
expresada en funcién del indice de octanos, puede observarse que la producida con la
zeolita modificada Y-10-S muestra una mejor calidad que la obtenida con la zeolita
patrén Y-00-S, como lo indica su mayor RON, en concordancia con su alto contenido
de olefinas y aromdticos, y su menor contenido de parafinas. Por su parte, las fracciones
FA y FR, al tener una mayor selectividad hacia hidrocarburos aromaticos en el rango de

la gasolina, presentaron mayores valores RON que las demds alimentaciones.

Tabla 4.5. Selectividad de los productos del craqueo de VGOw, FS, FA y FR sobre las
zeolitas Y-00-S e Y-10-S, y su composicion y calidad del corte gasolina. Conversion

aproximada de 11 % p/p.

Y-00-S Y-10-S
VGOu FS FA FR VGOy FS FA  FR
Sas (% p/p) 152 184 17.8 132 156 163 161  11.7
Sair (% p/p) 104 151 109 124 103 146 168 11.7
SGasotina (% p/p) 69.9 649 68.1 69.8 66.7 667 602  68.6
Parafinas 215 145 275 286 162 188 206 15
Olefinas 282 385 315 296 346 403 211 275
Naftenos 139 194 11.1 83 148 101 167 13.8
Aromdticos 364 270 30.1 334 343 309 417 436
RONingice decoanos 823 814 82.8 829 83.9 826 833 838
Scoque (% p/p) 45 15 31 52 725 243 659  7.65
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4.3.2. Produccion de coque sobre las zeolitas Y

4.3.2.1. Rendimientos a coque

Ademas de los productos comprendidos en los cortes gas seco, GLP y gasolina,
el coque es otro de los productos que se genera en las reacciones de FCC, y el principal
causante de la desactivacién de los catalizadores. En la Figura 4.9 se muestran las
producciones de coque en funcién del tiempo de reaccion durante el craqueo de VGO,
y sus fracciones FS y FA sobre ambas zeolitas. Independientemente de la alimentacion,
puede observarse que sobre la zeolita tratada se produjo mayor cantidad de coque que
sobre la zeolita patrén. Este aumento de la producciéon de coque de las zeolitas con
mesoporosidad intracristalina generada por tratamiento alcalino ha sido observado por
otros autores en el craqueo de alimentaciones tales como VGO, ATR-VGO y bio-oil de
aserrin de pino (Garcia y col., 2015), lo que ha sido atribuido al mayor volumen libre en
las cavidades mesoporosas. El mayor volumen de mesoporos generado por el
tratamiento alcalino permite alojar con mayor facilidad a los precursores de coque, que
en presencia de una mayor densidad de sitios 4cidos, favorecen las reacciones de
oligomerizacion, alquilacidn, ciclizacidn, transferencia de hidrégeno y condensacién
que conducen a la formacion de depositos carbonosos (Park y col., 2010; Foster y col.,

2012).

Cabe senalar que, aunque la zeolita tratada Y-10-S mostré mayor produccién de
coque, incluso a tiempos de reaccién muy cortos, mantuvo una mayor actividad en la
conversion del VGOwm y de las fracciones FA y FR en comparacion con la zeolita Y-00-
S (ver Figura 4.8). Esta resistencia mayor a la desactivacion por formacion de coque
mostrada por las zeolitas con mesoporosidad intracristalina ha sido observada por otros
autores en el proceso de produccion de gasolina a partir de metanol (MTG) (Choi y col.,
2009; Mochizuki y col., 2012), quienes la atribuyeron a la interconectividad entre los
mesoporos intracristalinos, que evita el bloqueo de poros por deposiciones carbonosas.
Por otra parte, se concluydé que la mesoporosidad mejora la difusién de las moléculas
voluminosas precursoras en la formacién de coque hacia el exterior de la estructura
zeolitica (Choi y col., 2009). Esto explicaria que la zeolita modificada mantiene una
mayor actividad a pesar de su mayor produccion de coque. Asi, se puede concluir que la

mejor difusiéon de reactivos hacia el interior de la particula catalitica, como la de
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productos hacia su exterior, juegan un papel muy importante en la actividad y en la

resistencia a la desactivacion de este tipo de catalizadores.

Al igual que en los resultados presentados en la Seccion 4.2.2.2, la fraccién
saturada produjo la menor cantidad de coque sobre ambas zeolitas. Sin embargo el
VGO, constituido principalmente por hidrocarburos saturados, difirié notablemente del
comportamiento presentado por la fraccién FS, inclusive duplicando su produccién de
coque sobre la zeolita Y-00-S y triplicandola sobre la zeolita Y-10-S. En experimentos
singulares con la fraccion de resinas (FR) sobre ambas zeolitas se observaron
producciones de coque de 0.6 % p/p con la zeolita Y-00-S y 0.8 % p/p con la zeolita Y-
10-S a conversiones similares de aproximadamente 11 % p/p, presentando esta fraccion

un comportamiento similar a la fraccidn aromatica.
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Figura 4.9. Produccion de coque en el craqueo de VGOwm vy sus fracciones FS, FA y
FR en funcién del tiempo de reaccion a 500 °C sobre las zeolitas: (a) Y-00-S y (b) Y-
10-S. Simbolos: A, VGOwu; m, FS; e, FA; O, FR.

4.3.2.2. Naturaleza del coque

En la Figura 4.10 se muestran perfiles tipicos de combustién del coque
depositado sobre las dos zeolitas durante el craqueo de VGOw y sus fracciones FS, FA y
FR, a una conversion aproximada de 11 % p/p. En todos los perfiles de combustion se
puede observar un pico principal a temperaturas mayores de 600 °C para el caso de la

zeolita Y-00-S, y entre 500 y 600 °C para la zeolita Y-10-S. Ademads, en algunos casos
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puede observarse un hombro a bajas temperaturas, entre 200 y 400 °C;
independientemente de la alimentacion, la proporcidn de ese hombro en relacion al drea
total bajo los perfiles de combustion fue mayor en la zeolita Y-00-S. Este
comportamiento diferencial en el quemado del coque puede deberse a diferentes niveles
de dificultad en su combustién, lo que puede atribuirse a una u otra de las causas
siguientes: 1) la composicién del coque, siendo el pico a bajas temperaturas (entre 200-
400 °C) asignado al coque constituido por compuestos que han tenido poco desarrollo
de condensacién, como especies alifdticas y aromadticas con mayor relacién H/C. El pico
a altas temperaturas (> 500 °C) corresponde a compuestos con mayor grado de
condensacion (baja relacion H/C), constituido por dienos condensados y estructuras
arométicas; i) la ubicacion del coque dentro de la estructura porosa, dado que el coque
ubicado en los mesoporos de las zeolitas puede resultar més accesible para el aire de
combustién, favoreciendo asi su quemado a temperaturas menores (Bauer y Kargue,
2007). Igualmente, pese a las diferencias visibles en la combustion del coque depositado
en una u otra zeolita, estas asignaciones poseen un cardcter especulativo. Este
comportamiento también fue observado en los perfiles de combustion del coque
depositado sobre los catalizadores equilibrados (ECAT-D y el ECAT-R), donde el
catalizador con mayor grado de mesoporosidad present6 sus picos de combustién
desplazados a menores temperaturas con respecto al catalizador de mayor

microporosidad.

Los perfiles de combustion del coque depositado por las diferentes
alimentaciones sobre la superficie de las zeolitas mostraron notables diferencias en las
temperaturas maximas de quemado, con mayores variaciones en el caso del VGOwm y la
fraccion FS. Por ejemplo, el pico de mayor temperatura en el VGOwm se localizé a 660
°C sobre la zeolita Y-00-S, mientras que para la zeolita Y-10-S la temperatura fue de
515 °C. En cuanto a la fracciéon FS, las temperaturas fueron 627 y 550 °C,

respectivamente.
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Figura 4.10. Perfiles de combustion (TPO) del coque depositado sobre ambas zeolitas

en el craqueo de: (a) VGOw y sus fracciones, (b) FS, (¢) FA and (d) FR. Conversion
aproximada de 11 % p/p.

Como se describi6 en la Seccion 2.2.2, “Caracterizacion fisicoquimica de los
catalizadores”, las zeolitas coqueadas también fueron analizadas por la técnica FTIR
para dilucidar la naturaleza de los depésitos carbonosos. Las mismas bandas observadas
con todas las alimentaciones sobre los catalizadores equilibrados fueron observadas en

las zeolitas Y, s6lo con pequefias variaciones en la intensidad de las sefales.

La Figura 4.11 muestra las intensidades de las bandas FTIR a 1580 y 1610 cm!
observadas en los espectros infrarrojos de las zeolitas Y después de craquear las

alimentaciones VGOw, FS, FA y FR. Independientemente de la alimentacién empleada,
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sobre ambas zeolitas se deposité coque de los dos tipos, predominando sobre la zeolita
Y-00-S el de naturaleza olefinica. Estos resultados son consistentes con los perfiles de
combustién mostrados en la Figura 4.10; donde se observé una mayor contribucién del
pico de combustién a menores temperaturas de quemado (aproximadamente 300 °C) en
la zeolita Y-00-S con respecto a la Y-10-S; este pico a baja temperatura podria
atribuirse a la combustion del coque olefinico con mayor relacion H/C (Ibarra y col.,
2016). Las intensidades relativas de las bandas (1580 y 1610 cm™) observadas en la
zeolita modificada Y-10-S, con una mesoporosidad intracristalina mas alta, se
correspondieron con la naturaleza de la alimentacién en cada caso. Asi, cuando se
craquearon la fraccién saturada FS y el VGOw, prevaleci6 la sefial asociada al coque de
naturaleza olefinica (1610 cm™') y, mientras para las fracciones aromatica FA y de
resinas FR prevaleci6 la sefial asociada al coque de naturaleza aromdtica (1580 cm™).
Las fracciones FA y FR poseen estructuras similares, constituidas principalmente por
anillos bencénicos fusionados, siendo éstos importantes precursores de coque
(Chumming y col., 2005); sumado al mayor volumen de mesoporos de la zeolita
modificada Y-10-S, permiten en mayor medida la condensaciéon de este tipo de
compuestos, dando origen a residuos carbonosos con mayor cardcter aromatico. En el
caso del VGOw, el predominio de la sefial de coque olefinico refleja el carécter
parafinico de esta alimentacion compuesta, lo que se acentua en el caso de la zeolita con

mesoporosidad intracristalina (ver Tabla 3.6 “Composicion del VGOy™).
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Figura 4.11. Intensidades de las bandas FTIR asignadas al coque aromatico (1580 cm™)
y coque olefinico (1610 cm™) formados en la conversién de VGOw y sus fracciones FA,
FS y FR, a 500 °C sobre las zeolitas: (a) Y-00-S y (b) Y-10-S. Conversién aproximada
de 11 % p/p.

4.3.3. Cambios en las propiedades de las zeolitas por la deposicion de coque

4.3.3.1. Propiedades texturales

En la Tabla 4.6 se muestran los cambios en las propiedades texturales de las
zeolitas después del craqueo de las distintas alimentaciones a una conversion
aproximada de 11 % p/p. Al igual que con los catalizadores comerciales, las
propiedades texturales de ambas zeolitas se vieron afectadas por la deposicién de coque.
Sin embargo, sobre ambas zeolitas, a diferencia de los catalizadores comerciales, hubo
mayor incidencia sobre la mesoporosidad. Estos resultados son consistentes con los
mostrados en la Figura 4.10, donde se observa que predominé el coque quemado a
temperaturas superiores a 500 °C asociado a compuestos arométicos condensados con
baja relaciéon H/C, que probablemente se desarrollan fuera de los cristales zeoliticos, es
decir, en los mesoporos intracristalinos, afectando en mayor medida la mesoporosidad

(Ibarra, 2015; Foster y col., 2012).
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Las magnitudes relativas del impacto de las diversas alimentaciones sobre las
propiedades texturales de las zeolitas presentaron la misma tendencia que sobre los
catalizadores equilibrados. El orden en que impactaron la superficie especifica y el

volumen de poros fue: FS < VGOwm < FA, siguiendo el rendimiento a coque.

La zeolita modificada Y-10-S, por su parte, fue la menos afectada por la
deposiciéon de coque, hecho que podria deberse a su mayor mesoporosidad, que
facilitaria la difusién de las moléculas precursores de coque hacia el exterior (Choi y
col., 2009; Mochizuki., 2012). Este hecho es también la razén de la actividad
comparativamente mds alta en el craqueo de la FA (ver las Figuras 4.8 a) y b)), como ya

ha sido discutido.
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Tabla 4.6. Propiedades texturales de las zeolitas frescas y coqueadas usadas en el craqueo de VGOw y sus fracciones constitutivas SAR a una

conversion aproximada de 11 % p/p.

Y-00-S Y-10-S

Fresca VGOwum FS FA Fresca VGOwm FS FA

Superficie especifica BET, Sger (m?/g) 582 464 490 415 538 473 509 449
Superficie de microporos, Smicro (M?/g) * 442 411 416 355 386 357 366 326
Superficie de mesoporos, Smeso (M?/g) 140 53 74 60 152 116 143 123
Volumen total de poros, Vrp (cm?/g) 0.47 0.30 0.32 0.29 0.55 0.40 0.45 0.38
Volumen de microporos, Vmicro (cm’/g) 0.24  0.17 0.16 0.13 0.16 0.13 0.16 0.14
Volumen de mesoporos, Vimeso (cm?/g)° 0.23 0.13 0.16 0.16 0.39 0.27 0.29 0.24
Didmetro medio de mesoporos (A) 104 96.0 97.7 94.0 113 102 104 100

a- Superficie de Microporos = Superficie especifica BET — Superficie de Mesoporos.

b- Volumen de Mesoporos = Volumen Total de Poros — Volumen de Microporo.

Jayson Fals Guerra 4-33



Capitulo 4. Reactividad de un VGO de origen convencional

4.3.3.2. Pérdida de acidez

En la Figura 4.12 se compara la acidez total remanente (Bronsted y Lewis
después de desorber piridina a 150 °C) de las zeolitas frescas y coqueadas, luego del
craqueo de las distintas alimentaciones a 500 °C, a una conversién aproximada de 11 %
p/p. Los valores entre paréntesis indican los correspondientes rendimientos a coque.
Como era de esperarse, la acidez disminuy6é en todas las muestras coqueadas en
comparacion a las zeolitas frescas, con pérdidas superiores al 40 % en todos los casos,
ain a pesar de las bajas conversiones y producciones de coque. El orden de
rendimientos a coque a una misma conversion de aproximadamente 11 % p/p, fue FS <
VGOwm < FA. El coque obtenido en la conversion de la fraccion aromaética causé el
mayor impacto sobre la acidez del catalizador. Este comportamiento ha sido discutido
en la Seccion 4.2.3.2 y fue atribuido a las moléculas que componen esta fraccion,
constituidas por anillos aromdticos con estructuras resonantes y alta densidad
electronica, que les confieren un marcado cardcter basico y una gran afinidad por los
sitios 4cidos del solido. Un efecto contrario se presentd con la fraccion FS, constituida
principalmente por n-parafinas, con menor cardcter bdsico, siendo ésta la alimentacion
que produjo menos coque y causd el menor impacto en la acidez de las zeolitas a una
misma conversion. Por su parte, el VGOwm mostré un comportamiento intermedio entre
las fracciones FA y FS, atribuido a la contribucion de las fracciones FA y FR que

también hacen parte del conjunto.
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Figura 4.12. Acidez total remanente (Bronsted + Lewis, Taes 150 °C) de las zeolitas
frescas y coqueadas usadas en el craqueo de las distintas alimentaciones. Conversion
aproximada de 11 % p/p. Los valores entre paréntesis indican los rendimientos del

coque.

Si bien los valores de acidez en las zeolitas frescas Y-00-S e Y-10-S antes de las
reacciones de craqueo fueron diferentes (ver Tabla 3.2), la disminucién porcentual de su
acidez fue esencialmente la misma con el VGOwm y con la fraccion FS (45 y 55 %,
respectivamente). En cambio, la fraccion FA present6 diferencias significativas entre
ambas zeolitas, afectando en mayor medida la acidez porcentual en la zeolita
modificada, con una pérdida de su acidez del 77 % contra un 63 % en la zeolita base.
Estas observaciones son consistentes con el predominio del coque de tipo aromético
(mayor caracter basico) depositado sobre la zeolita Y-10-S durante la conversion de la

fraccion FA, y que causa un mayor impacto sobre la acidez de la zeolita.

En la Figura 4.13 se muestra la pérdida porcentual de acidez normalizada por la
produccion de coque para ambas zeolitas luego del craqueo de VGOwm y sus fracciones
FS y FA. Se puede observar que sobre las dos zeolitas la fracciéon FS produjo la mayor
pérdida de acidez por unidad de masa de coque, seguido por la fracciéon FA y finalmente
el VGOwm. Este comportamiento también fue observado con los catalizadores
equilibrados y fue atribuido a un acceso mas fécil de las moléculas que constituyen la
fraccion a los sitios dcidos y, en consecuencia, el coque formado a partir de esta

fraccion cubre una mayor proporcién de sitios dcidos. Comparando entre ambas zeolitas
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se observé que, independientemente de la alimentacidn, la zeolita patrén mostré

mayores pérdidas de acidez en funcidn de la produccion de coque, en comparacién con

la zeolita desilicada. Estos resultados son consistentes con la mayor pérdida en el 4rea

de superficie especifica, tanto en microporos como en mesoporos (ver Tabla 4.9).
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Figura 4.13. Pérdida relativa de acidez normalizada por la produccién de coque en las

zeolitas coqueadas usadas en el craqueo de las diversas alimentaciones.
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4.4. Conclusiones parciales

Mediante experimentos de conversion de distintas alimentaciones (VGOwm y sus
fracciones mayoritarias, FS, FA y FR) en el reactor Simulador de Riser CREC, se pudo
evaluar su reactividad y la performance catalitica de los distintos materiales cataliticos:
dos catalizadores equilibrados (ECAT-D (octano/barril) y ECAT-R (residuos)) y dos
zeolitas Y (Y-00-S (patrén) e Y-10-S (desilicada)).

Conversion y selectividad. Al evaluar la reactividad de distintas alimentaciones
sobre materiales cataliticos con diferencias en sus propiedades dcidas y estructurales se
obtuvo informacion valiosa acerca de los rendimientos y la distribucion de los distintos
grupos de hidrocarburos. En general la selectividad estuvo dominada en algunos casos

por la naturaleza de la alimentacion y en otros por las propiedades de los catalizadores.

Produccion de coque. En base a los perfiles de combustion obtenidos de la
oxidacion a temperatura programada de los catalizadores coqueados se pudo cuantificar
el coque depositado sobre la superficie de los catalizadores y estudiar su naturaleza. En
todos los casos las fracciones FA y FR fueron las alimentaciones que produjeron las

mayores cantidades de coque.

Naturaleza del coque. A partir de los perfiles de combustion y mediante
espectroscopia FTIR se pudo determinar la naturaleza del coque depositado sobre la
superficie del catalizador. En todos los perfiles de combustién aparecieron dos picos,
uno a bajas temperaturas (entre 200-400 °C), asignado a la remocion de compuestos
alifaticos y a la combustion inicial de dienos y aromdticos, y un segundo pico a altas
temperaturas (> 500 °C), asignado a especies aromdticas condensadas con baja relacién
H/C. En base a los espectros FTIR, con todas las alimentaciones y sobre todos los
materiales cataliticos, se observaron dos sefiales caracteristicas que indican la presencia
de dos tipos de coque, una sefial a 1580 cm!, que se asigna al coque de "tipo aromatico"

yotraa 1610 cm™ que se asigna al coque de tipo "olefinico".

Pérdida de acidez. A partir de los espectros FTIR de las zeolitas coqueadas
luego de desorber piridina a las tres temperaturas (150, 300 y 400 ° C) se pudo calcular

la acidez total perdida, al igual que distinguir la naturaleza de los sitios dcidos, Bronsted
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o Lewis y la fuerza de los mismos. En todos los casos como, era de esperarse, se

observo una pérdida de acidez en los catalizadores coqueados.

Cambio en propiedades fisicas de los catalizadores. Las propiedades texturales
de los catalizadores se vieron afectadas por la deposicion de coque luego de las
reacciones de craqueo. En todos los casos se observé el deterioro de la estructura porosa
del catalizador, con notables pérdidas de superficie especifica (BET, tanto de micro
como de mesoporos), de volumen de poros (tanto de micro como de mesoporos) y

didmetro medio de mesoporos respecto a los catalizadores frescos.
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Capitulo 5. Craqueo catalitico de hidrocarburos de origen no convencional

5.1. Introduccion

En este capitulo se presentan los resultados experimentales obtenidos en el
craqueo catalitico de hidrocarburos de origen no convencional sobre dos catalizadores
comerciales equilibrados. Los experimentos de conversion se realizaron con tres
alimentaciones: el Crudonc, proveniente de un yacimiento de la regiéon de Vaca Muerta
en la provincia de Neuquén; el VGOnc y el ATRnc, ambos obtenidos en laboratorio a
partir del Crudonc como fue descripto en el Capitulo 2, Seccion 2.1.4.1 “Obtencion de
alimentaciones”. Ademds de las tres alimentaciones, también se realizo el craqueo de la
fraccion mayoritaria (saturados, FS) presente en el VGOnc, fraccién que representd el
83.2 % p/p de su composicion. A modo comparativo, también se realizaron
experimentos de un VGOc de origen convencional. Estas alimentaciones fueron
craqueadas sobre dos catalizadores comerciales equilibrados  formulados
especificamente para el procesamiento de alimentaciones de distinta naturaleza; el
catalizador ECAT-D, catalizador octano/barril  desarrollado para procesar
alimentaciones tipicas como el VGO y aumentar la produccion y calidad de la gasolina,
y el catalizador ECAT-R, disefiado para el procesamiento de residuos, como el ATR.
Las propiedades de las alimentaciones y los catalizadores fueron presentadas y

analizadas en el Capitulo 3.

Los experimentos de craqueo de hidrocarburos se llevaron a cabo en el reactor
Simulador de Riser CREC, reactor discontinuo de lecho fluidizado con recirculacion
interna, cuyos principios de disefio y funcionamiento, y detalles de su operacion, fueron
explicados en el Capitulo 1, Seccion 1.2.2, y en el Capitulo 2, Seccion 2.6.1 “Reactor
Simulador de Riser CREC”. Los tiempos de reaccion fueron 5, 10, 20 y 30 s, a una
temperatura de reaccién de 530 °C, y una relacién madsica catalizador/alimentacion de
5.0, cargando 1.0 g de catalizador en todos los casos. Ademds, se realizaron
experimentos con el VGOnc y el VGOc a 550 °C, con los mismos tiempos de contacto y
relacion madsica cat/oil para poder evaluar el efecto causado por el incremento de la
temperatura de reaccion. Los items que serdn discutidos en este capitulo son: i) la
conversion; reactividad de cada alimentacién y la actividad de cada catalizador, ii) la
distribucion de productos; el efecto de la composicion de distintas alimentaciones y de

las propiedades del catalizador, y iii) el coque; sus rendimientos y propiedades.
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5.2. Craqueo catalitico de Crudonc, VGOnc y su fraccion FS, ATRnc y VGOc sobre
los catalizadores equilibrados ECAT-D y ECAT-R

Tradicionalmente las alimentaciones empleadas en las unidades de FCC
provienen de yacimientos convencionales. Ademds, dado que el descubrimiento de
yacimientos no convencionales a nivel nacional, y el desarrollo de nuevos métodos de
extracciéon como el fraccionamiento hidraulico son recientes, es practicamente nula la
informacién que se tiene en cuanto a la reactividad de este tipo de alimentaciones en el
proceso FCC. Es por ello que mediante la evaluacidn catalitica de alimentaciones de
origen no convencional a escala laboratorio se puede aportar nueva informacién sobre
su conversion y los productos que generan, ademds de establecer las condiciones
Optimas para su procesamiento. Los hidrocarburos que constituyen las distintas cargas
de origen convencional y no convencional son fundamentalmente los mismos, pero las
alimentaciones suelen tener composiciones muy diferentes. Con base en los resultados
obtenidos en la caracterizacion del Crudonc y el VGOnc se pudo apreciar un elevado
caracter parafinico y una elevada densidad API en los mismos, que los convierten en
alimentaciones livianas con respecto a las alimentaciones extraidas tradicionalmente de

los reservorios convencionales a nivel nacional.

5.2.1. Conversion

La conversion se calculé como la sumatoria de los rendimientos de los cortes de
gas seco (GS, Ci-Cy), gas licuado de petréleo (GLP, C3-Cs), gasolina (Cs-216 ° C), LCO
(216-344 °C) y coque, calculado cada uno de ellos como la relacion entre la masa de
productos en el corte y la masa de alimentacién inyectada en cada experimento. A
diferencia del Capitulo 4, los valores de conversion se calcularon en éste incluyendo el
corte LCO, dado que los objetivos planteados en este capitulo y el Capitulo 6 estin
orientados a estudiar la influencia de los hidrocarburos livianos presentes en elevada
proporcién en los crudos de origen no convencional y sus cortes tipicos sobre los
productos generados, particularmente los de mayor demanda como lo son los
combustibles liquidos (gasolina y LCO). El Capitulo 4 estuvo enfocado en estudiar el

efecto causado por la deposiciéon de coque sobre las propiedades texturales y dcidas de
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los catalizadores, incluso adaptando condiciones experimentales diferentes que

permitieran cumplir con los objetivos planteados.

En la Figura 5.1 se muestran las conversiones obtenidas en el craqueo de
Crudonc, VGOnc y su fraccion FS, ATRnc y VGOc sobre los catalizadores equilibrados
ECAT-D y ECAT-R en funcién del tiempo de reaccion a 530 °C. Como era de
esperarse, en el reactor Simulador de Riser CREC, por ser un sistema cerrado, la

conversion aumenté siempre en funcién del tiempo de reaccion.
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Figura 5.1. Conversién de Crudonc (m), VGOnc (@) y su fracciéon FS (0), ATRnc () y

el VGOc (*) en funcidn del tiempo de reaccion a 530 °C sobre los catalizadores

equilibrados ECAT-D (a) y ECAT-R (b).

En la comparacion de la reactividad de las distintas alimentaciones debe tenerse
en cuenta la menor reactividad de las especies aromdticas, resinas y asfaltenos que
también conforman estas alimentaciones y las propiedades difusivas y adsortivas de los
catalizadores. En general, y como ha sido discutido, las moléculas parafinicas presentan
menos restricciones estéricas y pueden difundir mas facilmente en los canales zeoliticos.
Por el contrario, las moléculas con estructuras base aromaticas, sustituidas, existentes en
la alimentacién, presentan problemas difusivos para acceder a los canales zeoliticos
dados sus elevados diametros cinéticos. Consistentemente, de las alimentaciones
evaluadas en este capitulo, las de mayor caricter parafinico presentaron mayor
reactividad. Por ejemplo, el VGOnc, compuesto por 83.2 % p/p de hidrocarburos

saturados, que en su mayoria son n-parafinas, y un 16.4 % p/p de hidrocarburos con
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estructuras base aromdticas, presentd mayor reactividad que el VGOc, cuya proporcion
de hidrocarburos saturados alcanza sélo el 62 % p/p, con una contribucién més alta de

especies de base aromdticas, del 36.4 % p/p.

En cuanto a la fraccion FS, sus valores de conversiéon son similares a los
obtenidos con el VGOnc y el Crudonc, inclusive con valores de conversion a bajos
tiempos de reaccién mayores que los obtenidos con el Crudonc, de mayor reactividad.
En general, los valores de conversion obtenidos con las alimentaciones de origen no
convencional VGOnc y FS sobre ambos catalizadores equilibrados resultan ser
notablemente mayores, particularmente sobre el catalizador ECAT-D, que los
observados comercialmente (usualmente entre 60-70 % (Jiménez-Garcia y col., 2011)).
Este comportamiento es atribuido a la elevada concentracion de n-parafinas, de facil

craqueabilidad bajo las condiciones de reaccion.

En relacion a los catalizadores, el catalizador ECAT-D present6é mayor actividad
en la conversion de Crudonc, VGOnc y su FS, y VGOc, mientras que el catalizador de
residuos presenté mayor actividad en la conversiéon del ATRnc como era de esperarse,
teniendo en cuenta su formulacidon acorde a las caracteristicas de la alimentacion. El
residuo atmosférico en su mayoria estd compuesto por moléculas aromadticas
condensadas, con elevados didmetros cinéticos que dificultan su acceso a los canales
zeoliticos del catalizador ECAT-D, de mayor microporosidad que el catalizador ECAT-
R. Por el contrario, el catalizador ECAT-R, a pesar de su menor grado de acidez, fue
disefado con un mayor grado de mesoporosidad precisamente para encarar
alimentaciones constituidas por hidrocarburos de estructuras complejas como las
presentes en los residuos, permitiendo asi su difusion hacia los sitios activos del
catalizador que catalizan las reacciones de craqueo. Si se analiza la performance de los
catalizadores con cada alimentacion se puede llegar a una clara conclusién: para una
dada alimentacion la conversion mads alta se obtiene con el catalizador formulado acorde
a las caracteristicas de la alimentacion. En efecto, se puede observar que para la
alimentacion ATRnc el catalizador que presenta mayor conversion es el ECAT-R,
mientras que en las alimentaciones tradicionales como los VGOs, el catalizador ECAT-
D presenta las mayores conversiones. Estos resultados confirman el hecho de que los

catalizadores son disefiados a medida para cada alimentacion y reafirman el potencial
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del reactor Simulador de Riser CREC como la herramienta mds potente para evaluar

catalizadores y alimentaciones en laboratorio.

5.2.2. Distribucion de productos

En esta seccion se muestran las producciones de los diferentes cortes de
hidrocarburos observadas en los experimentos de craqueo de las distintas
alimentaciones: gas seco (GS, Ci-C2), gas licuado de petréleo (GLP, Cs-Cs), gasolina

(Cs-216 °C), LCO (216-344 °C) y coque.

5.2.2.1. Gases (gas seco, GS, y gas licuado de petrioleo, GLP)

Los gases (GS y GLP) obtenidos en el proceso de refinaciéon de crudos pueden
ser empleados como materias primas en la industria petroquimica (Biswas y Maxwell,
1990; de Jong, 1996; O’Connor, 2005). El gas seco esta constituido principalmente por
metano y etano, y su principal uso es como como combustible dentro de la propia
refineria, pero el etano, previa conversion por cracking térmico en etileno, puede usarse
para la obtenciéon de polietilenos, cloruro de vinilo, estireno y 6xido de etileno,
principales materias primas en la industria de los plasticos. Por su parte, el GLP incluye
una variedad de compuestos de interés como materia prima en la industria petroquimica:
el propileno, uno de los productos de elevada demanda como materia prima para la
sintesis de polipropileno (O’Connor, 2005); el isobutileno, usado como materia prima
para la sintesis de metil tert-butil éter MTBE (de Jong, 1996); o el isobutano, usado
como materia prima para alquilacion (Biswas y Maxwell, 1990). Ademds, en algunos
paises con escasa producciéon de gas natural, el gas licuado de petréleo constituye un

combustible importante (Ferreira y col., 2002).

En la Figura 5.2 se muestran las producciones de gases en funcién de la
conversion durante el craqueo de Crudonc, VGOnc, ATRnc y VGOc sobre los
catalizadores equilibrados ECAT-D y ECAT-R a 530 °C. Con base a las curvas de
produccion obtenidas se observa que los gases son productos primarios estables cuya
produccion se incrementa linealmente en funcién de la conversion. Sin embargo, se

observa que a altas conversiones la producciéon de gases aumenta mds aceleradamente,
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reflejando asi la contribucién del sobrecraqueo de cortes mds pesados, que originan
hidrocarburos mds livianos en el rango de los gases. Este comportamiento es
caracteristico del VGO en unidades comerciales de FCC, cuya actividad catalitica suele
estar asociada a una mayor produccién de gases (Torchio de Oliveira, 2000; Jiménez-

Garcia y col., 2011).

Para un valor de conversién dado, el mayor rendimiento a gases (GS y GLP) se
obtuvo con el catalizador ECAT-D. Este catalizador se caracteriza por su mayor
densidad y fuerza de sitios dcidos que el catalizador ECAT-R, lo que en presencia de
alimentaciones de cardcter parafinico favorece las reacciones de craqueo. Este
mecanismo de reaccion se inicia con la protonacion de un sitio Bronsted a una molécula
saturada, y continda con el craqueo de sus cadenas terminales, favoreciendo asi la
produccién de hidrocarburos de bajos pesos moleculares en el rango de los gases (Ci-

Cy).

El Crudonc y el VGOnc de origen no convencional, como era de esperarse,
presentaron las mayores producciones de gases en concordancia con su mayor
craqueabilidad como consecuencia de su mayor contenido de n-parafinas. En cuanto a
la comparacion entre VGOs, alimentaciones tipicas del proceso FCC, se observa que el
de origen no convencional alcanz6 valores de producciéon maximos de 17 % p/p en la
produccién de GS y de 18 % p/p en GLP, mientras el de origen convencional alcanz6
valores maximos de hasta aproximadamente 9 % p/p. Las alimentaciones de origen
convencional a diferencia de las no convencionales se caracterizaron por sus bajos
valores de densidad °API y su elevada proporciéon de hidrocarburos pesados, al igual

que una alta proporcion de especies con estructura base aromatica.
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Figura 5.2. Produccién de GS y GLP en funcién de la conversiéon de Crudonc (m),
VGOnc (@), ATRnc (©) y VGOc (*) a 530 °C sobre los catalizadores equilibrados
ECAT-D (ayc) y ECAT-R (byd).

Dentro del corte GLP es importante la presencia de olefinas dada su utilidad
como materia prima en la industria petroquimica. En este sentido, se hace necesario el
estudio de su olefinicidad. En la Tabla 5.1 se presentan la selectividad y la olefinicidad
del corte GLP obtenidas con las distintas alimentaciones a una conversion aproximada
de 65 % p/p sobre ambos catalizadores a 530 °C. En cuanto a las selectividades, sus
valores presentaron las mismas tendencias observadas en la Figura 5.2, siendo las
alimentaciones de origen no convencional las que presentan mayores valores. La
olefinicidad en el corte GLP, expresada como la relacion de las producciones
(C57+C47)/(GLP), fue similar con todas las alimentaciones utilizadas sobre un dado

catalizador, observandose diferencias entre catalizadores. Dada la menor acidez

Jayson Fals Guerra 5-7



Capitulo 5. Craqueo catalitico de hidrocarburos de origen no convencional

Bronsted en el catalizador ECAT-R, la olefinicidad de los hidrocarburos Cs-Cs
(correspondientes al GLP) fue mayor sobre el mismo, lo que es indicativo de una menor
incidencia de las reacciones de transferencia de hidrégeno que, como es sabido,
consumen olefinas y naftenos para producir parafinas y aromadticos (Sedran, 1994;
Cumming y Wojciechowski 1996; Sadeghbeigi, 2012). A pesar de que estos usos son
importantes industrialmente, el objetivo principal del proceso FCC es la generacién de

combustibles liquidos (gasolina y destilados medios).

Tabla 5.1. Selectividad y olefinicidad del corte GLP para las distintas alimentaciones a

530 °C, para una conversion aproximada de 65 % p/p.

ECAT-D ECAT-R
Crudonc VGOnc ATRne VGOc¢  Crudone VGOne ATRne VGOc
Scre (% p/p) 22.5 20.0 14.2 8.1 19.2 18.6 11.6 6.92

(C™+Cs)/GLP  0.87 0.89 0.88  0.90 0.90 0.91 092 094

5.2.2.2. Gasolina

Dentro del conjunto de hidrocarburos que se producen durante el craqueo
catalitico en lecho fluidizado FCC, el corte de gasolina es el mas importante. Por ello,
cualquier variacién positiva en su produccién y calidad puede representar grandes
beneficios econdmicos. Este corte se encuentra constituido por una gran variedad de
hidrocarburos en el rango Cs-Ci2 y su calidad como combustible expresada en funcién

del nimero de octanos RON.

En la Figura 5.3 se muestran las producciones de gasolina en funcién de la
conversion durante el craqueo de Crudonc, VGOnc, ATRnc y VGOc sobre los
catalizadores equilibrados ECAT-D y ECAT-R a 530 °C. Las curvas de produccion de
gasolina muestran linealidad en un amplio rango de conversion, que evidencia que la
gasolina es un producto primario que no se sobrecraquea para dar productos mas
livianos como gas seco o GLP. Al contrario, como se observé en las curvas de
producciéon de gases, a conversiones elevadas su produccién aumenta mas
aceleradamente, reflejando el sobrecraqueo del corte LCO, que da origen a mas

hidrocarburos en el rango de la gasolina. Su produccién presenta claras diferencias en
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funciéon del catalizador evaluado, y como era de esperarse, el catalizador de
octano/barril presentd una mayor produccién. Este catalizador fue disefado

especificamente para maximizar la produccién y calidad del corte de gasolina.

Las alimentaciones de origen no convencional, como el Crudonc y el VGOnc,
produjeron las cantidades més bajas de gasolina, con valores de produccién menores a
los obtenidos usualmente en las refinerias, que son del orden del 40 % p/p, dependiendo
del nivel de conversiéon (Mandal y col., 1994; Nalbandian y col., 1994). En cuanto a los
VGOs, el de origen convencional presentd los mayores valores, alcanzando
producciones de gasolina de hasta un 34 % p/p en el caso del catalizador ECAT-D,
mientras que el VGOnc mostré producciones muy pobres con valores maximos del 26
% p/p. Los bajos valores de produccion de gasolina por parte de las alimentaciones de
origen no convencional se convierten en una limitante para su empleo, teniendo en
cuenta la elevada demanda de combustibles liquidos en el mercado y el disefo tipico de

las refinerias, orientados a una mayor produccion de combustibles liquidos.
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Figura 5.3. Produccién de gasolina en funcién del tiempo de reacciéon durante el
craqueo de Crudonc (m), VGOnc (@), ATRnc (©) y el VGOc (¥) a 530 °C sobre los
catalizadores equilibrados ECAT-D (a) y ECAT-R (b).

A modo comparativo, en la Tabla 5.2 se presentan la selectividad, composicion
segtin grupos de hidrocarburos y calidad (nimero de octanos, RON) del corte gasolina
obtenidos con las distintas alimentaciones a una conversion aproximada de 65 % p/p.
Puede observarse, en consistencia con lo mostrado en la Figura 5.3, una selectividad del

corte gasolina algo mayor sobre el catalizador ECAT-D, con selectividades que variaron
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entre 28 y 43 % p/p, mientras el catalizador ECAT-R presenta valores entre 26 y 42 %
p/p. La mayor actividad del catalizador ECAT-D en la produccién de gasolina se debe a
su mayor grado de acidez, propiedad responsable de las reacciones de craqueo que dan

origen a hidrocarburos mads livianos en el rango de la gasolina.

La calidad del corte gasolina estd determinada por las concentraciones de los
distintos grupos de hidrocarburos que lo componen, influenciadas por las propiedades
del catalizador, las caracteristicas de la alimentacién y las condiciones de reaccion. En
funcién de la legislacion vigente y del cuidado medioambiental, la gasolina debe
contener cada vez menos compuestos aromaticos, en particular benceno, a pesar de la
alta contribucion de estos hidrocarburos a su calidad. Otros de los hidrocarburos que
también contribuyen a la calidad de la gasolina son las olefinas, aunque pueden ser

responsables de la formacion de smog fotoquimico.

Tabla 5.2. Selectividades, composicién y calidad (nimero de octanos, RON) del corte

gasolina a 530 ° C, para una conversion aproximada de 65 % p/p.

ECAT-D ECAT-R

Crudoxe VGOxe ATRxe VGOc  Crudone VGOne ATRxe VGOc
Scuoina (% p/p) 284 337 392 427 25.8 323 370 424
Parafinas 404 386 269 21.1 36.1 33.8 206 129
Olefinas 238 207 266 24.6 255 242 294 310
Naftenos 134 191 179 202 222 254 269 244
Aromdticos 224 216 286 341 16.2 166 231 317
RON, ndicedeocno: 80.6 813 842 879 79.8 80.7 825  85.1

En la Tabla 5.2 se puede evidenciar que la composicion y calidad del corte
gasolina estdn fuertemente influenciadas por las caracteristicas de la alimentacion y la
formulacion del catalizador. En todos los casos, la proporcion de parafinas en la
gasolina fue mayor en el craqueo de las alimentaciones de origen no convencional, en
especial el Crudonc y el VGOnc. A su vez, estas alimentaciones presentaron una menor
produccion de olefinas que el VGO convencional. La mayor selectividad a gasolina
parafinica se debe al craqueo directo de las largas cadenas de parafinas que componen
en su mayoria el Crudonc y el VGOnc, y por la contribucién de las olefinas producidas
durante el craqueo, que dada su alta reactividad pueden adsorberse sobre los sitios

cataliticos y sufrir reacciones de craqueo [ convencional y de transferencia de
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hidrégeno, que originan nuevas parafinas en el rango de la gasolina (Mota y Rawet,
1995). Las reacciones de transferencia de hidrégeno juegan un rol significativo en
cuanto a la calidad de dicho corte, ya que las olefinas, en particular las ramificadas,

presentan altos valores de octanaje.

De las cuatro alimentaciones empleadas, el VGOc y el ATRnc produjeron la
mayor proporcioén de aromdticos en gasolina, dada la alta proporcién de estas especies
aromadticas en su composicion. La fuente principal de aromaticos es la desalquilacion de
moléculas aromaticas presentes en la alimentacion, a través de la cual pueden formarse
compuestos con peso molecular en el rango de la gasolina. Los resultados obtenidos
indican claramente que la proporcion de aromdticos en la gasolina estd fuertemente

influenciada por las caracteristicas de la alimentacion.

De los dos catalizadores empleados, el catalizador ECAT-D fue el que maés
favorecid la produccion de aromaticos en gasolina, comportamiento que se debe a su
mayor grado de acidez, densidad y fuerza 4cida, resultados que fueron presentados y
analizados en el Capitulo 3. La menor tendencia a la formacién de aromaticos del
catalizador ECAT-R podria justificarse debido a su mayor mesoporosidad, que mejora
el transporte difusivo de moléculas de mayor tamafio, en el rango del LCO. Asi, esas
moléculas se verian menos involucradas en reacciones secundarias como las de
transferencia de hidrégeno, que conducirian a una mayor formacién de especies
aromdticas, debido a su menor tiempo de permanencia en el sistema poroso de las
zeolitas (Martinez y col., 2012). A partir de los resultados obtenidos se puede observar
una fuerte incidencia de las caracteristicas de la alimentacién y las propiedades del
catalizador sobre la distribucién de hidrocarburos en el rango de la gasolina. Estos
valores obtenidos de aromadticos en gasolina se corresponden con los porcentajes tipicos
obtenidos en la refineria que usualmente se encuentran en el rango de selectividades de

20-40 % p/p (Lappas y col., 1997, 1999).

En cuanto a la calidad del corte de gasolina, como se observa en la Tabla 5.2, la
producida con el catalizador ECAT-D muestra una mejor calidad, como lo indica su
mayor valor RON. Este mayor RON se relaciona con la significativamente mayor
proporcién de compuestos aromaticos y se destaca principalmente en el craqueo del

VGOcy el ATRnc, alcanzando valores de hasta 88 en el caso del VGOc. En el caso del
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Crudonc y el VGOnc sus valores miximos fueron de 81. A pesar de la diferencia
significativa entre las alimentaciones de diferentes origenes, sus valores siguen siendo

bajos en relacion a los obtenidos en la gasolina comercial (usualmente mayores a 90).
5.2.2.3.LCO

Como se mencionara, el corte de destilados medios del proceso FCC se
denomina LCO (Light Cycle Oil o aceite ligero de ciclo), usualmente definido en el
rango de puntos de ebullicién entre 216 y 344 °C, que se destina al pool de diesel junto
con corrientes de otros procesos como topping (destilacién primaria), hidrocraqueo,
delayed coking y visbreaking (Diesel Fuel, 1998). La calidad del LCO es un factor
determinante de la proporcion con la que esta corriente puede contribuir al pool de
diesel (Diesel Fuel, 1998; Gilbert y col., 2011), dado que la elevada proporcién de
arométicos que suele contener es un factor negativo. Si bien los rendimientos de los
diferentes productos del FCC varian de una unidad a otra segtn la politica operativa y
las restricciones de cada refineria, como el disefio de la unidad, las condiciones de
proceso, las caracteristicas de la alimentacién y el tipo de catalizador utilizado, el
rendimiento de LCO suele estar en el rango de 15 a 24 % p/p (Jiménez-Garcia y col.,

2011; Gilbert y col., 2011).

La calidad del LCO puede expresarse en funcién de un “indice de calidad”
(ICLco), que fuera desarrollado en el grupo de investigacion en el que se desarroll6 esta
Tesis (Garcia, 2016). El mismo puede calcularse a partir del analisis cromatografico del
corte, considerando la contribucion especifica de las diferentes familias de
hidrocarburos en el rango de puntos de ebullicion del mismo (216-344 °C) mediante la

ecuacion
Cy
IC, o = Z w, IC,
i=Cpy
donde IC; es el indice de cetanos del componente individual, o familia de hidrocarburos,
i (Diesel Fuel, 1998; Murphy y col., 2004; Santana y col., 2006), y wi es la fraccién

masica de dicho componente (o familia) en el LCO.

En la Figura 5.4 se muestran las producciones de LCO en funciéon de la

conversion durante el craqueo de Crudonc, VGOnc, ATRnc y VGOc sobre los
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catalizadores equilibrados ECAT-D y ECAT-R a 530 °C. Las curvas de produccién de
LCO mostraron sus mdximos valores a conversiones intermedias, para luego sufrir
sobrecraqueo, dado que este corte es un producto intermedio que conduce a la
formacion de productos mads livianos. Asi, el corte LCO puede definirse como un
producto primario inestable. En este sentido, si se quiere incrementar la selectividad a
LCO, pero mantener un nivel de conversién aceptable, es necesario evitar el
sobrecraqueo de este producto, para lo que se debe lograr cierto control de la severidad

del proceso.

De los VGOs craqueados, los mayores rendimientos se alcanzaron con el VGOc
de origen convencional, alcanzando valores méximos de produccion del 27 % p/p sobre
el catalizador ECAT-R; por su parte, el VGOnc alcanz6 valores maximos de hasta 23 %
p/p. Cabe destacar que los resultados alcanzados con el VGOc se encuentran por encima
de los valores obtenidos comercialmente (15-24 % p/p). La mayor produccién de LCO
por parte del VGOc se relaciona con su mayor contenido de hidrocarburos pesados en
relacion con las alimentaciones de origen no convencional, que mediante el craqueo de

sus cadenas terminales, especialmente, origina hidrocarburos en el rango C13-Cao.
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Figura 5.4. Produccion de LCO en funcién de la conversién de Crudonc (m), VGOnc
(@), ATRnc (©) y el VGOc (*) a 530 °C sobre los catalizadores equilibrados ECAT-D
(a) y ECAT-R (b).

A modo comparativo, en la Tabla 5.3 se muestran los valores de selectividad y el
indicador de calidad del corte LCO obtenidos en el craqueo de Crudonc, VGOnc, VGOc

y ATRn~c, para una conversion aproximada de 65 % p/p. A partir de los resultados
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mostrados en la Tabla 5.3 puede observarse que la selectividad a LCO vari6 entre 26 y
35 % p/p en el catalizador ECAT-D y entre 32 y 42 % p/p en el catalizador ECAT-R.
De todas las alimentaciones, el VGO de origen convencional presenté las mayores
selectividades alcanzando valores de hasta un 42 % p/p en el catalizador ECAT-R. En
su mayoria, los valores de selectividades observados son superiores a los obtenidos
comercialmente, que varian en el rango 20-28 % p/p (Gimenez-Garcia y col., 2011),
debido probablemente a que en estos experimentos se utilizaron condiciones menos
severas, que favorecen la produccion de destilados medios en el FCC. En este sentido,
consistentemente, el catalizador de menor actividad presentd las selectividades mads

altas a LCO.

Tabla 5.3. Selectividad y calidad del corte LCO para las distintas alimentaciones a 530
°C, para una conversion aproximada de 65 % p/p.

ECAT-D ECAT-R
Crudonc VGOne ATRne VGOc¢  Crudone VGOne ATRyxe VGOc
Sico (% p/p) 26.2 28.3 25.7 35.2 35.9 35.7 32.3 41.8

ICico 244 22.4 16.1 21.2 26.5 23.9 18.6 223

En el caso del catalizador ECAT-R, ademds de la notablemente mayor
selectividad a LCO, se observé una mejora en su calidad en todos los casos, lo cual se
reflejé en su mayor indice ICLco con respecto a lo observado con el catalizador ECAT-
D. La calidad del LCO se relaciona con su contenido de especies arométicas; una menor
calidad estaria indicando un mayor contenido de hidrocarburos aromaticos en el corte.
Las especies arométicas pueden estar presentes en la alimentacion o, en menor medida,
ser generadas mediante diversas reacciones a partir de naftenos y olefinas. Sin embargo,
las especies aromadticas generan esencialmente aromadticos y coque, excepto las que
cuentan con cadenas laterales largas, que también podrian generar compuestos
derivados del craqueo de tales cadenas (Pujro, 2013). En ese sentido, y dado el caracter
refractario de los hidrocarburos arométicos, es de esperarse que a mayores conversiones

se incremente la selectividad hacia este tipo de compuestos.

Las menores concentraciones de aromaticos observados con el catalizador
ECAT-R podrian justificarse debido a su mayor mesoporosidad en comparacion con el

catalizador ECAT-D, que mejora el trasporte difusivo de moléculas en el rango del
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LCO. Asi, esas moléculas se verian menos involucradas en reacciones secundarias
como las de transferencia de hidrégeno, que conducirian a una mayor formacién de
aromaticos, debido a su menor tiempo de permanencia en el sistema poroso de las
zeolitas (Martinez y col., 2012). Esta misma tendencia fue observada en la composicién
del corte gasolina, donde se observaron mayores concentraciones de aromdticos con el

catalizador ECAT-D.

5.2.2.4. Coque. Rendimientos y propiedades

Como se mencionara, la produccién de coque en el FCC es fundamental, dado
que una produccién excesiva generaria una disminucién en la produccion de los cortes
de interés, mientras que una produccion baja puede generar déficits energéticos para el
proceso. En este sentido, la tecnologia aplicada en unidades de FCC donde la
produccién de coque es elevada posee caracteristicas diferentes a la “convencional”.
Estas elevadas producciones de coque son propias del procesamiento de cargas
residuales puras o agregadas a las alimentaciones tipicas del proceso, para lo que se han
desarrollado nuevas tecnologias o modificaciones en las tradicionales. Otra de las
alternativas es el desarrollo de nuevos catalizadores con propiedades especificas que

permitan una mayor resistencia a la desactivacion por formacién de coque.

En la Figura 5.5 se muestran las producciones de coque en funcién de la
conversion durante el craqueo de Crudonc, VGOnc, ATRnc y VGOc sobre los
catalizadores equilibrados ECAT-D y ECAT-R a 530 °C. Las cantidades de coque
fueron calculadas integrando las areas bajo las curvas de los perfiles de TPO de los
catalizadores coqueados (ver Figura 5.6). Las producciones de coque, tal como se
muestra en la Figura 5.5, presentan un comportamiento creciente con la conversion,
cuyos perfiles son similares a los reportados por otros autores, donde puede apreciarse
el caracter secundario de este producto (Young y col., 2002). En el caso del VGOc los
valores de produccién de coque fueron similares a los observados comercialmente en las
refinerias, cuyas producciones suelen ser de 4 a 8 % p/p (Mandal y col., 1994;
Nalbandian y col., 1994). Por su parte, el craqueo del VGOnc produjo cantidades de
coque muy bajas, con valores inferiores al 2 % p/p, lo que se convierte en una limitante
para su uso, teniendo en cuenta la importancia que juega el coque en el balance

energético del proceso. Esta es una caracteristica positiva distintiva del reactor
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Simulador de Riser CREC, en el que el tipo de contacto entre reactivo y catalizador,
como también los muy bajos tiempos de operacién, permiten lograr estas producciones
de coque, en el rango de las comerciales, a su vez muy inferiores a las observadas con

reactores MAT de laboratorio (Passamonti, 2008).

En todos los casos el catalizador de mayor produccién de coque fue el mds
activo de los dos, el ECAT-D. En general, los resultados obtenidos con las
alimentaciones de origen no convencional presentan valores de produccién de coque por
debajo de los valores usuales obtenidos en refinerias, lo que requiere atencioén, dado que
su combustion debe proveer la energia necesaria para mantener el nivel térmico de las

reacciones de craqueo, endotérmicas.

a) b)

YCoque (% p/p)
w S
x*

Ycoque (% P/P)
w IS
’%‘\,

X (% p/p) X (% p/p)

Figura 5.5. Produccién de coque en funcién de la conversion de Crudonc (m), VGOnc
(@), ATRNc (©) y VGOc (*) a 530 °C sobre los catalizadores equilibrados ECAT-D (a)
y ECAT-R (b).

En la Figura 5.6 se muestran los perfiles de combustién del coque depositado
sobre la superficie de ambos catalizadores durante el craqueo de las distintas
alimentaciones a 530 °C, para una conversion aproximada de 65 % p/p. En todos los
perfiles de combustién se puede observar un pico principal a temperaturas mayores de
450 °C. En el caso particular del Crudonc y el VGOnc sobre el catalizador ECAT-R
aparece un hombro entre 250 y 400 °C. Esta diferencia en los perfiles de combustion
podria ser consecuencia de la distinta naturaleza del coque que se ha depositado o de su
ubicacién dentro de la estructura porosa. Los picos a bajas temperaturas usualmente en

el rango 200-400 °C, han sido asignados al coque constituido por compuestos que han
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tenido poco desarrollo de condensacién, como especies alifaticas y aromadticas con alta
relacion H/C. Los picos a altas temperaturas son asignados a compuestos con mayor
grado de condensacion, incluyendo en su composicion dienos condensados y estructuras
aromdticas con baja relacion H/C (Ibarra y col., 2016). En cuanto a su ubicacién en la
estructura porosa, el coque ubicado en los mesoporos del catalizador resulta facilmente
accesible para el aire de combustion, favoreciendo asi su quemado a temperaturas
menores (Bauer y Kargue, 2007). En este sentido, se puede observar que los picos de
combustiéon observados sobre el catalizador ECAT-R, de mayor mesoporosidad,
aparecen desplazados a menores temperaturas en relacion a las obtenidos con el
catalizador ECAT-D, en especial con las alimentaciones de mayor produccién de coque,

como el ATRnc y el VGOc.

Temperatura (°C) Temperatura (°C)
250 300 400 500 600 700 250 300 400 500 600 700
T T T T 1 T 1 T 1T 1

a) b)

Seiial FID (ua)
Seiial FID (ua)

Figura 5.6. Perfiles de combustion (TPO) del coque formado en el craqueo de
CrudoNC (A), VGOnc (®), ATRnc (©) y VGOc (¥) a 530 °C sobre los catalizadores
equilibrados ECAT-D (a) y ECAT-R (b).

Comparando entre alimentaciones, el ATRnc y el VGOc presentaron picos de
combustiéon a mayores temperaturas que las alimentaciones de mayor -carécter
parafinico, como el Crudonc y el VGOnc. Este desplazamiento a mayores temperaturas
indicaria que el coque que se ha depositado a partir de estas alimentaciones presenta un
mayor grado de condensacion, que en presencia de sitios dcidos en los catalizadores
zeoliticos son adsorbidos fuertemente, requiriendo asi temperaturas mayores para su
combustion. En cuanto al Crudonc y el VGOnc, su mayor caricter parafinico favorece

la formacién de un coque menos condensado, con elevada relacion H/C. También se
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observd un hombro a bajas temperaturas que se podria deber a la remocién de

compuestos alifaticos y a la combustién inicial de dienos.

5.3. Efecto de la temperatura de reaccion en el craqueo de VGOncy VGOc

Como ya se anticipd, ademds de la temperatura de reaccion base de 530 °C, la
reactividad de los VGOs frente a los dos catalizadores comerciales equilibrados fue
evaluada a 550 °C. En la Figura 5.7 se muestran, en funcién del tiempo de reaccion, las
conversiones obtenidas con el VGOnc y el VGOc sobre los catalizadores equilibrados
de FCC (ECAT-D y ECAT-R) a ambas temperaturas de reaccion. Puede observarse que,
en términos generales y salvando las diferencias en la actividad de los catalizadores, los
perfiles de conversion de las distintas alimentaciones son similares en sus evoluciones,
y que ademds se corresponden con lo reportado en la literatura para este tipo de
alimentaciones tipicas del proceso, para el mismo tipo de reactor y condiciones de
reaccion similares (de Lasa y Kraemer, 1992; Gilbert y col., 2011). Como era de
esperarse, la actividad catalitica aumenté con el incremento de la temperatura de
reaccion, siendo el VGOnc la alimentacion de mayor reactividad a cada temperatura.
Puede verse también una actividad notablemente mayor del catalizador ECAT-D, que
fue atribuida a su mayor acidez en comparacion con la del catalizador de residuos

ECAT-R.

En la Tabla 5.3 se presentan las selectividades, composiciones y algunos
indicadores de calidad de los distintos cortes de hidrocarburos obtenidos en el craqueo
de los VGOs de distintos origenes con los dos catalizadores comerciales a 530 y 550 °C,
para una conversion aproximada de 65 % p/p. En general se puede observar un notable
incremento en las selectividades a gases (GS y GLP) y una disminucién de las
selectividades a productos en el rango del LCO (Ci3-Cz0) con el aumento de la
temperatura a 550 °C. Cabe mencionar que, en esquemas convencionales de conversion
en FCC, una mayor actividad catalitica suele reflejarse en una mayor produccién de
gases, lo que se relaciona directamente con la temperatura. Por su parte, las
selectividades a LCO disminuyeron como consecuencia del incremento de la
temperatura de reaccidén, que favorece las reacciones de craqueo que aumentan la

produccion de hidrocarburos mds livianos fuera del rango del LCO. En cuanto a la
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calidad del corte, a mayores temperaturas los valores disminuyeron. La mayor
incidencia de las reacciones de craqueo secundario conforme se incrementa la
temperatura de reaccion se debe al mayor impacto de ésta sobre las velocidades de
reaccion quimica que sobre los procesos difusivos, haciendo que la incidencia de éstos
en el control de la velocidad global del proceso sea mayor (Froment y col., 2011). En
relacién al coque, sus valores de selectividades aumentaron en funcién de la

temperatura, inclusive duplicando los valores de selectividades obtenidos a 530 °C en el

craqueo del VGOnc.

X (% p/p)
X (% p/p)

35 35

Figura 5.7. Conversién de VGOnc (®: 530 °C y O: 550 °C) y VGOc (m: 530 °C y O:

550 °C) en funcién del tiempo de reacciéon a 530 y 550 °C sobre los catalizadores

ECAT-D (a) y ECAT-R (b).

Por su parte, al igual que los gases y el coque, la produccién de gasolina también
se incrementd con el aumento de la temperatura de reaccion. En cuanto a su
composicion, la selectividad a olefinas y aromadticos aumentd, mientras que los
hidrocarburos nafténicos disminuyeron con el incremento de la temperatura de reaccion.
En consecuencia, el incremento de los hidrocarburos de cardcter aromatico y olefinico
tuvieron una mayor incidencia en la calidad del corte, generando un aumento del valor

RON, siendo el catalizador ECAT-D el que mas la favorecid, como era de esperarse.
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Tabla 5.3. Selectividades, composicién e indicadores de calidad de los cortes de
hidrocarburos obtenidos en el craqueo del VGOnc y VGOc con los dos catalizadores

comerciales a 530 y 550 °C, para una conversion aproximada de 65 % p/p.

ECAT-D ECAT-R
530 °C 550 °C 530 °C 550 °C
VGOxe VGOc VGOxe VGOc  VGOne VGOc VGOxe VGO

Sas (% p/p) 166 96 173 102 122 498 168 58

Sawr (% p/p) 200 8.1 226 97 186 692 209 84
Scasoina(% p/p) 337 426 345 441 323 424 332 421
Parafinas 386 211 351 264 338 129 367 166
Olefinas 207 246 256 252 242 310 223 342
Naftenos 191 202 126 113 254 244 174 154
Aromdticos ~ 21.6 341 267  37.1 166 317 235 33.8
RON (% p/p) 813 879 824 879 80.7 851  80.6 853
Swco(% p/p) 283 352 228 308 357 418 264 394
ICico (% plp) 224 212 238 216 239 223 245 227
Scoque (% p/p) 138 452 280 5.0 125 393 27 432
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5.4. Conclusiones parciales

Empleando el reactor Simulador de Riser CREC se evalué la reactividad de
alimentaciones de origen convencional y no convencional y la performance catalitica de
dos catalizadores equilibrados (ECAT-D y ECAT-R). También se estudi6 el efecto
causado por la temperatura de reacciéon sobre la conversién y la distribucién de

productos.

Conversion. Los valores de conversion obtenidos con el Crudonc y el VGOnc
(en el orden de 60-90 % p/p) sobre ambos catalizadores equilibrados resultan ser
notablemente mayores en relacion a los observados comercialmente para alimentaciones
de origen convencional, usualmente en el rango entre 60-70 % p/p. Este
comportamiento es atribuido a la elevada concentracién de hidrocarburos livianos y n-
parafinas, de més fécil craqueabilidad bajo las condiciones de reacciéon empleadas. En
cuanto al VGOc, sus valores de conversion fueron similares a los del proceso industrial

de FCC.

Selectividad. Dependiendo de las caracteristicas de la alimentacidn se pudieron
observar diferencias notables en la distribucion de los productos de reaccidn, al igual
que en la composicion y calidad de algunos cortes, como gasolina y LCO. La
selectividad, composicion y calidad de los distintos cortes estuvo dominada en algunos
casos por la naturaleza de la alimentacién y en otros por las propiedades de los
catalizadores. En cuanto a los VGOs, alimentaciones tipicas del proceso, el de origen no
convencional VGOnc presentd bajas producciones de gasolina, LCO y coque en

relacion al de origen convencional VGOc.

Produccion de coque. A partir del andlisis de oxidacién a temperatura
programada se pudo cuantificar la cantidad de coque depositado sobre la superficie de
los catalizadores. Las alimentaciones de origen no convencional produjeron la menor
cantidad de coque; sin embargo, el residuo ATRnc, por su elevado contenido de
especies aromadticas, principales precursoras del coque, fue la alimentacién de mayor
produccion como era de esperarse, seguida por el VGO de origen convencional. Las

bajas producciones de coque obtenidas con el VGOnc requieren especial atencion, dado
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que su combustion debe proveer la energia necesaria para mantener el nivel térmico de

las reacciones de craqueo, endotérmicas.

Naturaleza del coque. A partir de los perfiles de combustién se pudo evidenciar
la distinta naturaleza del coque depositado sobre la superficie de los catalizadores. En
este sentido, el coque sobre el catalizador ECAT-D present6 sus picos de combustién a
mayores temperaturas que el catalizador ECAT-R. Este desplazamiento a temperaturas
mds altas se corresponde con un coque de mayor grado de condensacidn, baja relacién
H/C y elevado caricter bdsico, que en presencia de los sitios dcidos en el catalizador, es

adsorbido fuertemente, requiriendo asi mayores temperaturas para su quemado.

Efecto de la temperatura de reaccion. Para estudiar el efecto de la temperatura
de reacciéon se llevaron a cabo experimentos de craqueo de VGOnc y VGOc,
encontrandose una mayor actividad sobre ambos catalizadores a mayor temperatura.
Esta mayor actividad se vio reflejada en un incremento importante en la produccion de
gases y gasolina. Ademds, se observd una mayor incidencia de las reacciones de
craqueo secundario al aumentar la temperatura, debido al mayor efecto positivo de ésta
sobre las velocidades de reacciéon quimica que sobre los procesos difusivos, haciendo

que la incidencia de éstos en el control de la velocidad global del proceso sea mayor.
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Capitulo 6. Co-procesamiento de fracciones de crudo de origen no convencional

6.1. Introduccion

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos en el co-procesamiento
catalitico de un gas oil de vacio de origen no convencional (VGOnc) con otro de origen
convencional (VGOc) y con un residuo atmosférico de origen no convencional
(ATRnc). En la mezcla VGOnc:VGOc se us6 una relacion masica 50:50, mientras en la
mezcla VGOnc:ATRnc la relacion fue 80:20. Estas alimentaciones fueron procesadas
sobre dos catalizadores comerciales equilibrados de FCC, el ECAT-D y el ECAT-R.
Ademais de las dos mezclas, también se presentan los resultados del craqueo individual
de los dos VGOs y del residuo ATRnc. La caracterizacién de las alimentaciones y de los

catalizadores fue presentada y discutida en detalle en el Capitulo 3.

El objetivo es predecir el resultado de la incorporacién parcial de cortes de
origen no convencional a esquemas tipicos de refinacién, donde el FCC opera con
VGOs convencionales, representados en esta Tesis por la carga VGOc. También se
estudia el caso representado por una refineria donde el crudo sea totalmente de origen
no convencional. Esta opcidon no es esperable en lo inmediato, pero los experimentos
podrian aportar informacién de interés, particularmente para el caso en que el FCC

utilice un VGO no convencional al que se le incorporen residuos.

Los experimentos de craqueo de hidrocarburos se llevaron a cabo en el reactor
Simulador de Riser CREC, con tiempos de reaccién de 5, 10, 20 y 30 s, a una
temperatura de reaccion de 550 °C, y con una relacion masica catalizador/alimentacion
de 5.0, cargando 1.0 g de catalizador en todos los casos. Los resultados presentados en
este capitulo se clasifican en dos series de experimentos: el primero, el co-
procesamiento de VGOnc con VGOc, y el segundo, co-procesamiento de VGOnc con
ATRnc. Los items que serdn discutidos en este capitulo son: i) la conversion,
reactividad de cada alimentacion y la actividad de cada catalizador, ii) la distribucién de
productos, el efecto de la composicion de distintas alimentaciones y de las propiedades

del catalizador, y iii) el coque, sus rendimientos y propiedades.
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6.2. Co-procesamiento catalitico de VGOnc con VGOc¢

Como ya se mencionara, la caracterizacion del VGOnxc mostré una elevada
concentracion de hidrocarburos livianos, particularmente n-parafinas, de elevada
reactividad bajo las condiciones de reaccion empleadas en los procesos comerciales y en
el Simulador de Riser CREC para esta Tesis. Acorde a sus propiedades, los
experimentos de craqueo catalitico de esta carga realizados a distintas temperaturas (530
y 550 °C) presentados en el Capitulo 5, mostraron una elevada selectividad hacia la
produccién de gases (GS y GLP), bajas selectividades hacia los productos de mayor
demanda como los cortes de gasolina (Cs-216 °© C) y LCO (216-344 °C), y también una
reducida produccion de coque, en comparacion con los observados con las
alimentaciones tipicas del proceso FCC. Las bajas selectividades hacia gasolina, LCO y
coque podrian convertirse en limitaciones en el caso que este tipo de VGO de origen no
convencional se emplee como la tnica carga a las unidades de FCC, al menos bajo las

tecnologias y configuraciones utilizadas actualmente.

Los resultados obtenidos en el craqueo del VGOnc sugieren la bisqueda de
alternativas que puedan mejorar este probable impacto negativo de estos cortes. Antes
que realizar alguna reforma técnica o modificacion en la refineria, tipicamente costosas
y demandantes de estudios severos, el co-procesamiento con cargas de origen
convencional se presenta como una alternativa simple y probablemente eficiente para
que las unidades de FCC obtengan mejores rendimientos, en la medida que las
refinerias puedan responder a esta configuracion (Zheng y col., 2003). Esta necesidad
estimula los esfuerzos de investigacion sobre el impacto del co-procesamiento de
alimentaciones de origen no convencional (VGOnc), en su conversion y los productos

generados.
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6.2.1. Conversion

Al igual que en el Capitulo 5 la conversion se calculé como la sumatoria de los
rendimientos de los cortes de gas seco (GS, Ci-C2), gas licuado de petréleo (GLP, Cs-
C4), gasolina (Cs-216 °C), LCO (216-344 °C) y coque. En la Figura 6.1 se muestran las
conversiones obtenidas en el craqueo de VGOnc, VGOc y la mezcla VGOnc:VGOc
sobre los catalizadores equilibrados ECAT-D y ECAT-R en funcién del tiempo de
reaccion a 550 °C. Los perfiles obtenidos presentaron comportamientos tipicos, cuya
conversion aument6 siempre en funcion del tiempo de reaccién, como es de esperar para

un reactor batch, tal como el Simulador de Riser CREC.

Como ha sido demostrado, la alimentacion de origen no convencional (VGOnc)
fue la més reactiva frente a estos catalizadores al ser alimentada como la Unica carga,
presentando mayores valores de conversion, por encima de los obtenidos
comercialmente, tal mayor reactividad fue atribuida a su elevado contenido de n-
parafinas, de 83.2 % p/p, frente al 62 % p/p presentes en el VGOc de origen
convencional. Sin embargo, cuando se co-procesd la mezcla VGOnc:VGOc si bien es
de esperarse una menor conversion total en una mezcla de los componentes con
diferente reactividad, considerando que actian independientemente, puede observarse
que los valores de conversion reproducen, para cada catalizador, muy cercanamente los
valores observados en la conversion individual del VGO de origen convencional. Estas
observaciones podrian considerarse la evidencia de interacciones entre diversos
componentes, o grupos, de cada VGO. Considerando las notorias diferencias en
composicion, podria especularse que los hidrocarburos presentes en el VGOc de origen
convencional se adsorben mas fuertemente que las n-parafinas de presencia mayoritaria
en el VGOnc de origen no convencional, inhibiendo asi su conversiéon. Ademads de las
diferencias observadas en los valores de conversion, los cambios mds importantes se
observaron en la distribuciéon de productos y en la calidad de los distintos cortes

obtenidos.
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Independientemente de la alimentacion, el catalizador ECAT-D fue mds activo
que el catalizador ECAT-R, que fue desarrollado especificamente para el procesamiento
de residuos. Su mayor actividad podria atribuirse al mayor contenido de zeolita Y, 16.9
% p/p frente a un 14.8 % p/p en el catalizador ECAT-R, al drea superficial especifica
mds alta y al mayor grado de acidez. Otro justificativo de la menor actividad del
catalizador ECAT-R es la mayor concentracion de metales contaminantes depositados
sobre su superficie, en especial, el alto contenido de vanadio, que duplica la
concentracion observada en el catalizador ECAT-D, dado que, como -catalizador
empleado en el procesamiento de residuos enfrentd cargas con concentracion de metales

mas elevadas.
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Figura 6.1. Conversiéon de VGOnc (®), VGOc (*) y la mezcla VGOnc:VGOc (O) en
funcién del tiempo de reaccion a 550 °C sobre los catalizadores equilibrados ECAT-D

(a) y ECAT-R (b).

6.2.2. Distribucion de productos

6.2.2.1. Gases (gas seco, GS, y gas licuado de petroleo, GLP)

En la Figura 6.2 se muestran las producciones de gases en funciéon de la
conversion durante el craqueo de VGOnc, VGOc y la mezcla VGOnc:VGOc sobre los
catalizadores equilibrados ECAT-D y ECAT-R a 550 °C. Al igual que lo observado y
analizado en el Capitulo 5, las curvas de produccion obtenidas mostraron que los gases

son productos primarios estables cuya produccion se incrementa linealmente en funcién
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de la conversion. Sin embargo, se observa que a altas conversiones la produccion de
gases aumenta mds aceleradamente, reflejando asi la contribucién del sobrecraqueo de

cortes mds pesados, que originan hidrocarburos mds livianos en el rango de los gases.

El VGO de origen no convencional, como era de esperarse, present la mayor
produccion de gases en concordancia con su mayor craqueabilidad, como consecuencia
de su mayor contenido de n-parafinas. La mezcla VGOnc:VGOg, por su parte, produjo
menos gases en relaciéon al VGOnc, incluso con valores por debajo de los observados
para el VGO de origen convencional. En el caso particular del GS, a valores de
conversion de aproximadamente 65 % p/p, su produccién se redujo hasta en un 62 %,
mientras el GLP hasta un 65 %. En general, los rendimientos obtenidos con la mezcla se
aproximaron a los del VGOc, lo que indica una marcada influencia de los hidrocarburos

pesados presentes en el VGOc cuando hacen parte de la mezcla.

Las propiedades derivadas de la diferente formulacion de los catalizadores
ECAT-D y ECAT-R se reflejaron claramente en los rendimientos de los diferentes
productos obtenidos con cada uno de ellos. En efecto, con todas las alimentaciones, el
catalizador ECAT-D mostré una mayor selectividad a gases (GS y GLP), acorde a su

mayor actividad en relacion al catalizador ECAT-R.
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Figura 6.2. Produccién de GS y GLP en funcién de la conversion de VGOnc (e),
VGOc (%) y la mezcla VGOne:VGOc (o) a 550 °C sobre los catalizadores equilibrados
ECAT-D (ayc) y ECAT-R (byd).

En la Tabla 6.1 se presentan la selectividad y la olefinicidad del corte GLP
obtenidas con las distintas alimentaciones a una conversién aproximada de 65 % p/p
sobre ambos catalizadores a 550 °C. La selectividad se calculé como la relacién entre el
rendimiento de cada corte (GS y GLP) y la conversion de la alimentacion, y los valores
obtenidos se correspondieron con los de produccion, siendo el VGO de origen no
convencional el que mostré mayores valores. En cuanto a la olefinicidad, expresada
como la relacion (C3™+C47)/(GLP), sus valores fueron similares con todas las
alimentaciones utilizadas sobre un dado catalizador; sin embargo, las diferencias mds
importantes se observaron entre catalizadores. Por ejemplo, la menor acidez Bronsted

en el catalizador ECAT-R justifica que la olefinicidad del corte GLP que genera sea mas
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elevada, dado que las reacciones de transferencia de hidrégeno tendrian menor
intensidad y las olefinas en el grupo podrian conservarse en mayor extension (Sedran,

1994; Cumming y Wojciechowski, 1996; Sadeghbeigi, 2012).

Tabla 6.1. Selectividad y olefinicidad del corte GLP para las distintas alimentaciones a

550 °C, para una conversion aproximada de 65 % p/p.

ECAT-D ECAT-R

VGOnc VGOc VGOnc:VGOce  VGOne VGOc VGONc:VGOc

Scre (% p/p)  22.6 9.7 8.1 20.9 8.4 6.5

(G7+CH/GLP - 091  0.90 0.92 094 092 0.93

6.2.2.2. Gasolina

En la Figura 6.3 se muestran las producciones de gasolina en funcién de la
conversion durante el craqueo de VGOnc, VGOc y la mezcla VGOnc:VGOc sobre los
catalizadores equilibrados ECAT-D y ECAT-R a 550 °C. Al igual que lo observado en
el Capitulo 5, las curvas de produccion de gasolina mostraron linealidad en un amplio
rango de conversion, que evidenci6 que la gasolina es un producto primario que no se
sobrecraquea para dar productos més livianos. En cambio, a conversiones elevadas sus
curvas de produccién aumentaron radpidamente como consecuencia del sobrecraqueo del

corte LCO, que da origen a més hidrocarburos en el rango de la gasolina.

El VGOnc fue la alimentacién que presentd las menores producciones de
gasolina, con valores maximos del 28 % p/p. El VGOc alcanz6 producciones de hasta
37 % p/p, cercanas a las obtenidas tipicamente en el proceso comercial de FCC. En
general, los valores obtenidos con el VGOnc para una conversion dada fueron menores
que los obtenidos tipicamente en el proceso comercial con alimentaciones
convencionales. La produccion de gasolina con la mezcla
VGOnc:VGOc resulté mayor que la del VGOnc como era de esperarse, mostrando

valores de hasta 34 % p/p a una conversion del 85 % p/p.
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En cuanto a la comparacion entre catalizadores, como era de esperarse, la mayor
produccion de gasolina se dio sobre el catalizador ECAT-D, especificamente disefado
para maximizar su produccién y calidad. Ademds de las diferencias observadas en la
produccién de gasolina, otros cambios importantes se observaron en su composicién y

calidad.
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Figura 6.3. Produccion de gasolina en funcién de la conversiéon de VGOnc (®), VGOc
(*) y la mezcla VGOnc:VGOc (o) a 550 °C sobre los catalizadores ECAT-D (a) y
ECAT-R (b).

En la Tabla 6.2 se presentan la selectividad, composiciéon segin grupos de
hidrocarburos y calidad (nimero de octanos, RON) del corte gasolina obtenidos a una
conversion aproximada de 65 % p/p. A excepcion del VGOnc, los valores de
selectividades a gasolina obtenidos con el catalizador ECAT-D, disefiado para optimizar
su produccién y calidad, se encuentran en el rango de los obtenidos comercialmente,
usualmente en el rango 40-55 % p/p. Como ha sido discutido, la mayor actividad del
catalizador ECAT-D se debe a la combinacion adecuada de sus propiedades acidas y

estructurales.

La composicion del corte gasolina es determinante para establecer su calidad
como combustible. En este sentido, un mayor contenido de especies aromaticas y
olefinas aumentan su calidad. Sin embargo, el contenido de estos hidrocarburos es
regulado teniendo en cuenta las especificaciones ambientales vigentes. En la Tabla 6.2
puede observarse que sobre el catalizador ECAT-D se favorecié particularmente la

produccion de hidrocarburos aromadticos en gasolina. Las propiedades 4cidas del
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catalizador ECAT-D favorecen las reacciones de transferencia de hidrégeno, que
consumen olefinas y naftenos para producir parafinas y arométicos; de esta forma se

justifica la mayor produccién de arométicos en el corte.

Tabla 6.2. Selectividades, composicién y calidad (nimero de octanos, RON) del corte

gasolina a 550 °C, para una conversion aproximada de 65 % p/p.

ECAT-D ECAT-R
VGOnc VGOc VGOnc:VGOc  VGOnc VGOc VGOnc:VGOc
SaGasotina (% p/p)  34.5 44.1 42.4 332 42.1 36.6
Parafinas 35.1 26.4 30.5 36.7 16.6 35.6
Olefinas 25.6 25.2 28.6 22.3 34.2 25.8
Nafténicos 12.6 11.3 7.5 17.4 154 12.5
Aromdticos 26.7 37.1 31.4 23.5 33.8 26.1
RON 82.4 87.9 86.6 80.6 85.3 83.6

Por su parte, como era de esperarse, dada la contribucion del VGOc, al procesar
la mezcla VGOnc:VGOc, la proporcion de aromdticos y olefinas en gasolina
aumentaron con respecto al VGOnc, los aromdticos hasta un 18 %, mientras que la
proporcion de olefinas hasta un 12 % sobre el catalizador ECAT-D. En el caso del

catalizador ECAT-R se presentaron incrementos de 11 % y 16 %, respectivamente.

Como se observa en la Tabla 6.2, la gasolina producida con el catalizador
ECAT-D, como era de esperarse, muestra una mejor calidad que la obtenida con el
catalizador ECAT-R, como lo indica su mayor RON. En base a los resultados
obtenidos, si se pretende seleccionar uno de los dos catalizadores con el propdsito de
producir gasolina y de mejor calidad, el catalizador ECAT-D resultaria ser obviamente

el elegido.

6.2.2.3. LCO

En la actualidad la gasolina sigue siendo el principal producto obtenido en la
unidad de FCC; sin embargo, la creciente demanda de combustibles diesel ha sido en
algunos casos motivo de cambios en el modo de operacion de las unidades de FCC,

tendiendo a maximizar la produccién de LCO. En la Figura 6.4 se muestran las
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producciones de LCO en funcion de la conversion durante el craqueo de VGOnc, VGOc
y la mezcla VGOnc:VGOc sobre los catalizadores equilibrados ECAT-D y ECAT-R a
550 °C. Los perfiles de produccion obtenidos con las tres alimentaciones son
caracteristicos de la conversién de VGO en unidades comerciales de FCC (Torchio de
Oliveira, 2000; Harding y col., 2001; Jiménez-Garcia y col., 2011), con miximos
valores de produccién a conversiones intermedias, para luego sufrir reacciones de
craqueo secundarias, dado que este corte es un producto intermedio que conduce a la
formacion de productos mas livianos. Asi, el corte LCO puede definirse como un
producto primario inestable de la conversién del VGO. En este sentido, si se quiere
incrementar la selectividad a LCO, pero mantener un nivel de conversion aceptable, es
necesario evitar el sobrecraqueo de este producto, para lo que se debe lograr cierto

control de la severidad del proceso.
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Figura 6.4. Produccién de LCO en funcién de la conversion de VGOnc (@), VGOc (¥) y
la mezcla VGOnc:VGOc (O) a 550 °C sobre los catalizadores equilibrados ECAT-D (a)
y ECAT-R (b).

De los dos VGOs craqueados, los mayores rendimientos a LCO se alcanzaron
con el VGO de origen convencional, con valores de produccién de hasta un 9 % p/p
mayores a los obtenidos con el VGO de origen no convencional, comportamiento que
era de esperarse, dada la mayor concentracion de hidrocarburos pesados en el VGOc. Al
procesar la mezcla VGOc:VGOnc se mejord la produccion del corte LCO, con valores
maximos de hasta un 12 % p/p mayores al VGOnc. Finalmente, los valores de

produccion obtenidos con la mezcla estuvieron en el rango 23-33 % p/p, los cuales
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fueron superiores a los obtenidos comercialmente (15-24 % p/p), probablemente debido

a las condiciones de reaccion empleadas en esta Tesis Doctoral.

Notables diferencias fueron observadas al comparar los dos catalizadores
usados, tanto en la selectividad como en la calidad del corte. En la Tabla 6.3 se
muestran los valores de selectividad y calidad del corte LCO obtenidos en el craqueo de
los VGOs y la mezcla, para una conversién aproximada de 65 % p/p. En
correspondencia con lo observado en la Figura 6.4, el catalizador ECAT-R presenté la

mayor selectividad, ademds de una mejor calidad del corte con respecto al catalizador

ECAT-D.

La alimentacién de origen convencional presentd la menor calidad del corte
LCO, dada la mayor proporciéon de especies aromaticas en la composicién del VGOc
que favorece la produccién de aromadticos afectando asi la calidad del corte. Puede
observarse que el co-procesamiento de los VGOs produjo una mejora en la calidad del
LCO resultante respecto al VGO de origen convencional, lo que puede considerarse un
aspecto positivo. En base a los resultados obtenidos, se pudo confirmar que la calidad
del corte LCO estd condicionada por las caracteristicas de la alimentacién, las

propiedades del catalizador y las condiciones del proceso en general (Diesel Fuel,

1998).

Tabla 6.3. Selectividad y calidad del corte LCO para las distintas alimentaciones a 550

°C, para una conversion aproximada de 65 % p/p.

ECAT-D ECAT-R
VGOnc VGOc VGOnc:VGOc  VGOne VGOc VGONe:VGOc
Sico (%, p/p) 22.8  30.8 37.6 264 394 44.1
ICico 238  21.6 22.3 245 227 23.3

6.2.3. Coque. Rendimientos y propiedades

La energia necesaria para sostener las reacciones de craqueo que se llevan a cabo

dentro del reactor riser es aportada por la combustiéon (en el regenerador) del coque
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depositado sobre el catalizador y transportada por las mismas particulas cataliticas en
circulaciéon. De alli la importancia de estudiar la produccién y calidad del coque
depositado sobre estos catalizadores equilibrados, con distinta formulacién, a partir del

craqueo de alimentaciones con distintas caracteristicas.

En la Figura 6.5 se muestran las producciones de coque en funcién de la
conversion durante el craqueo de VGOnc, VGOc y la mezcla VGOnc:VGOc sobre los
catalizadores equilibrados ECAT-D y ECAT-R a 550 °C. Las cantidades de coque
fueron calculadas integrando las dreas bajo las curvas de los perfiles de TPO de los
catalizadores coqueados (ver Figura 6.6). Las producciones de coque, tal como se
muestra en la Figura 6.5, presentan un comportamiento creciente con la conversion,
cuyos perfiles son similares a los reportados por otros autores, donde puede apreciarse

el cardcter secundario de este producto (Young y col., 2002).
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Figura 6.5. Produccion de coque en funcion de la conversién de VGOnc (@), VGOC (*)
y la mezcla VGOnc:VGOc (O) a 550 °C sobre los catalizadores equilibrados ECAT-D
(a) y ECAT-R (b).

Independientemente de la alimentacion utilizada, el catalizador con mayor
actividad (ECAT-D) present6 la mayor producciéon de coque. La mayor densidad y
fuerza de los sitios 4cidos en el catalizador ECAT-D le permite retener con mayor
fuerza y en mayor proporcion las especies precursores de coque, favoreciendo asi las
reacciones que conducen a su formacién, en especial las de oligomerizacion,
transferencia de hidrégeno y condensacion (Foster y col., 2012; Park y col., 2010). En el

caso del catalizador ECAT-R, la menor formacién de coque se deberia en principio a un
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efecto combinado de su menor acidez y su mayor mesoporosidad, en relacién con el
catalizador ECAT-D. Este comportamiento en catalizadores con elevada mesoporosidad
ha sido observado previamente por otros autores (Choi y col., 2009; Mochizuki., 2012),
quienes lo han atribuido a la mayor interconectividad de los mesoporos intracristalinos
que evita el bloqueo de los poros por deposiciones carbonosas, y a que, ademds, la
mayor mesoporosidad mejora la difusion de las moléculas voluminosas precursoras de

coque hacia el exterior de la estructura zeolitica del catalizador (Choi y col., 2009).

Como era de esperarse, el craqueo del VGOnc mostré rendimientos a coque
significativamente menores, con producciones por debajo del 2.5 % p/p, valores que se
encuentran fuera del rango de los obtenidos en el proceso comercial (usualmente entre 4
y 8 % p/p). Este comportamiento se debe a la mayor proporcion de especies parafinicas
en esta alimentacion, que son menos reactivas en cuanto a la produccién de coque. Por
su parte, al craquear la mezcla VGOnc:VGOc, las producciones de coque fueron
notablemente similares a las del VGOc de origen convencional alcanzando valores de
3.9 % p/p, similares a los obtenidos tipicamente en las refinerias con alimentaciones

convencionales.

En la Figura 6.6 se muestran los perfiles de combustion del coque depositado
sobre la superficie de ambos catalizadores durante el craqueo de las distintas
alimentaciones a 550 °C, para una conversion aproximada de 65 % p/p. Los perfiles de
combustiéon mostraron un pico principal a temperaturas mayores a 400 °C, con
desplazamientos a temperaturas mas altas en el caso del catalizador ECAT-D. Por
ejemplo, sobre el catalizador ECAT-D el pico de combustion presentado por el VGOc
aparece a una temperatura de 630 °C, mientras que sobre el catalizador ECAT-R
aparece desplazado a una temperatura menor a 560 °C. La diferencia observada en los
picos de combustioén fue discutida previamente, y atribuida a la distinta naturaleza y

ubicacion del coque depositado sobre cada catalizador.

Considerando las caracteristicas de la alimentacion, puede observarse que el
coque depositado sobre ambos catalizadores a partir del craqueo del VGOnc mostrd
temperaturas de combustion significativamente més bajas que el depositado a partir del
VGOc o la mezcla. La mayor proporcién de especies con estructura base aromatica en el

VGOc (36.4 % p/p) y parafinicas en el VGOnc (83.2 % p/p) son las responsables de
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estas diferencias significativas. Las especies aromadticas favorecen una mayor
produccién de coque, ademds con mayor grado de condensacién que requiere de
elevadas temperaturas para su combustion, mientras las parafinas de menor potencial
para su formacidn, favorecen un coque menos condensado (mayor relaciéon H/C) que se
quema a menores temperaturas. La mezcla VGOnc:VGOc presenté un comportamiento
similar al obtenido con el VGOc producto de las posibles interacciones entre cada
fraccion que conforman la mezcla, ya discutidas en relacién a la performance de

conversiones y producciones de cada carga.
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Figura 6.6. Perfiles de combustién (TPO) del coque formado del craqueo de VGOnc
(@), VGOc (*) y VGOnc:VGOc (o) en funcién del tiempo de reaccién a 550 °C sobre
los catalizadores equilibrados ECAT-D (a) y ECAT-R (b).

6.3. Co-procesamiento catalitico de VGOnc con ATRnc

Para poder definir adecuadamente el potencial de procesamiento de cargas de
origen no convencional es necesario considerar los cortes residuales de los mismos,
como los fondos de torres atmosféricas. Si bien no seria factible que actualmente una
refineria nacional opere exclusivamente con un crudo de origen no convencional, ello
no inhabilita estudiar esa posibilidad. En tal sentido, el co-procesamiento del VGOnc y
una fraccion del correspondiente ATRnc es por cierto una alternativa que reproduce la
actualmente creciente utilizaciéon de residuos. Ademds de los posibles cambios que

podrian producirse en la distribucién de productos, el uso de residuos resulta un
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incentivo extra para lograr una mayor conversion del fondo del barril, tal como se
discutiera en el Capitulo 1. Es de interés entonces observar cual es la contribucion de un
residuo atmosférico ATRnc de un crudo de origen no convencional a los productos del
FCC en caso de ser co-procesados con un VGO del mismo origen. La mezcla
VGOnNc:ATRnc con relacién masica 80:20 fue evaluada frente a dos catalizadores
comerciales equilibrados de FCC (ECAT-D y ECAT-R). La proporciéon de residuos
agregada al VGOnc fue considerada en base a las cargas residuales usadas tipicamente

en las unidades comerciales de FCC, que oscilan entre 10 y 20 % p/p (Mitchell y col.,
1993).

6.3.1. Conversion

En la Figura 6.7 se muestran las conversiones obtenidas en el craqueo de
VGOnc, ATRnc y la mezcla VGOnc:ATRnc sobre los catalizadores equilibrados
ECAT-D y ECAT-R en funcién del tiempo de reaccion a 550 °C. Los perfiles obtenidos
presentaron comportamientos tipicos, cuya conversién aumentd siempre en funcién del

tiempo de reaccidn, como es de esperar para un reactor batch, tal como el Simulador de

Riser CREC.
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Figura 6.7. Conversion del VGOnc (®), ATRnc (#) y la mezcla VGOnc:ATRnc (O) en
funcion del tiempo de reaccion a 550 °C sobre los catalizadores equilibrados ECAT-D

(a) y ECAT-R (b).
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El VGOnc y la mezcla VGOnc:ATRNc mostraron una mayor reactividad que el
residuo ATRnc sobre el catalizador ECAT-D. Sin embargo, en el craqueo del ATR~c el
catalizador ECAT-R resulté ser mas activo que el catalizador ECAT-D, a pesar de su
menor grado de acidez. Este comportamiento diferencial en el procesamiento de
residuos era de esperarse, dada la formulacion del catalizador ECAT-R, disefiado con
mayor mesoporosidad teniendo en cuenta las cargas residuales que debe procesar,
favoreciendo asi la difusién de reactivos hacia el interior de los sitios activos y de
productos hacia el exterior. En el caso de la mezcla, su conversion difiri6 del
comportamiento de cada alimentacién individual. Sin embargo, los valores de

conversion alcanzados con la mezcla contintian siendo relativamente altos.

6.3.2. Distribucion de productos

6.3.2.1. Gases (gas seco, GS, y gas licuado de petrileo, GLP)

En la Figura 6.8 se muestran las producciones de gases en funcién de la
conversion durante el craqueo de VGOnc, ATRnc y la mezcla VGOnc:ATRnc sobre los
catalizadores equilibrados ECAT-D y ECAT-R a 550 °C. Como se discutié en la
Seccion 6.2.2.1, las curvas de produccidon obtenidas mostraron que los gases son
productos primarios estables cuya produccion se incrementa linealmente en funcioén de
la conversién. Sin embargo, a altas conversiones, la produccién aumenta mas
aceleradamente, reflejando la contribucion del sobrecraqueo de cortes mds pesados, que
originan hidrocarburos mas livianos en el rango de los gases. Al igual que lo observado
en el craqueo a 530 °C, la mayor produccién de gases se obtuvo con el catalizador
ECAT-D, catalizador que se caracteriza por la mayor densidad y fuerza de sitios dcidos

que el catalizador ECAT-R.

El VGOnc, como era de esperarse, presentd la mayor produccion de gases en
concordancia con su mayor craqueabilidad como consecuencia de su mayor contenido
de n-parafinas. La mezcla VGOnc:ATRnc, por su parte, produjo menos gases en
relacion al VGOnc, incluso con valores por debajo de los observados para el residuo
ATRnc. En el caso particular del GS, a valores de conversion de aproximadamente 65

% p/p, su produccion se redujo hasta en un 55 %, mientras el GLP hasta un 80 %. En
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general, los rendimientos obtenidos con la mezcla se aproximaron a los del ATR~c, lo
que indica una marcada influencia de los hidrocarburos pesados presentes en el ATRnc

cuando hacen parte de la mezcla.
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Figura 6.8. Produccién de GS y GLP en funcién de la conversion de VGOnc (e),
ATRnc (#) y la mezcla VGOnc:ATRnc (0) a 550 °C sobre los catalizadores equilibrados
ECAT-D (ayc) y ECAT-R (byd).

En la Tabla 6.4 pueden observarse los valores de selectividad y olefinicidad
obtenidos en el craqueo de las distintas alimentaciones bajo las condiciones de reaccion
dadas. La olefinicidad, expresada como la relacién (C3~ + C47)/(GLP), fue mayor sobre
el catalizador ECAT-R, siendo la mezcla VGOnc:ATRnc junto con el VGOnc los que
mostraron valores mayores de olefinicidad. Cuanto menor fue la acidez Bronsted del
ECAT-R, la olefinicidad de los hidrocarburos C3-C4

catalizador, caso del

correspondientes al GLP fue levemente mayor, lo que es indicativo de una menor
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incidencia de las reacciones de transferencia de hidrégeno que, como es sabido,
consumen olefinas y naftenos para producir parafinas y arométicos y dependen de la
densidad de sitios 4cidos en el catalizador (Sedran, 1994; Cumming y Wojciechowski
1996; Sadeghbeigi, 2012). En cuanto a la selectividad, a una conversién dada el VGOnc
de origen no convencional present6 la mayor selectividad a GLP como pudo observarse

también en la Figura 6.8.

Tabla 6.4. Selectividad y olefinicidad del corte GLP obtenida con las distintas

alimentaciones a 550 °C, para una conversion aproximada de 65 % p/p.

ECAT-D ECAT-R
VGOnc ATRne VGOnc:ATRne VGOne ATRne VGOnc:ATRwe
Sare (%, p/p) 22.6 8.42 7.25 20.9 10.0 6.1
(C57+C4)/GLP 0.91 0.87 0.93 0.94 0.90 0.97

6.3.2.2. Gasolina

En la Figura 6.9 se muestran las producciones de gasolina en funcién de la
conversion durante el craqueo de VGOnc, ATRNc y la mezcla VGOnc:ATRNc sobre los
catalizadores equilibrados ECAT-D y ECAT-R a 550 °C. Con todas las alimentaciones
y sobre ambos catalizadores las curvas de producciéon de gasolina mostraron un
incremento lineal con la conversién, que evidencia que la gasolina es un producto
primario y no se sobrecraquea para dar compuestos mas livianos como gas seco o GLP.
Al contrario, a conversiones elevadas la produccién aumenta mds aceleradamente,
reflejando el sobrecraqueo del corte LCO, que da origen a més hidrocarburos en el
rango de la gasolina. La comparacidon entre catalizadores muestra que siguen una
performance similar a la observada para los gases, donde el catalizador ECAT-D
present6 la mayor actividad en su produccién, aunque en este caso se observan
diferencias menos marcadas en sus rendimientos. E1 VGOnc fue la carga que presentd
los valores mds bajos de produccién de gasolina, con valores maximos del 28 % p/p,
mientras al agregar el residuo ATRnc la produccién de gasolina se incrementd como era

de esperarse, alcanzando valores de hasta 31 % p/p.
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Figura 6.9. Produccién de gasolina en funcién de la conversién de VGOnc (@), ATRnc
(#) y la mezcla VGOnc:ATRNc (O) a 550 °C sobre los catalizadores equilibrados
ECAT-D (a) y ECAT-R (b).

En la Tabla 6.5 se presentan los valores de selectividad, composicion y calidad
(nimero de octanos, RON) del corte gasolina obtenidos a una conversiéon aproximada
de 65 % p/p para todas las alimentaciones de origen no convencional, sobre ambos
catalizadores. La selectividad a gasolina tuvo valores que variaron entre 35 % p/p para
el VGOnc y 44 % p/p para el ATRNc sobre el catalizador ECAT-D, y entre 33 % p/p
para el VGOnc y 42 % p/p para el ATRnc, sobre el catalizador ECAT-R. La adicién del
residuo al VGOnc mejord notablemente la selectividad a gasolina, mostrando
incrementos de hasta 40 % p/p en el catalizador ECAT-D y del 37 % p/p en el
catalizador ECAT-R. Los valores de producciéon obtenidos con la mezcla fueron
cercanos a los observados comercialmente, cuyos valores varian en el rango 40-55 %
p/p (Jiménez-Garcia y col., 2011), la menor selectividad es debida a que en estos
experimentos se obtuvieron mayores selectividades a LCO que las de una unidad

comercial, como se discutird mas adelante.

En cuanto a la composicion del corte, la menor concentracion de aromaticos en
gasolina se di6 con el catalizador ECAT-R, que podria deberse a un efecto combinado
de su mayor mesoporosidad y menor acidez en comparacion con el catalizador ECAT-
D. Una mesoporosidad mayor mejora el transporte difusivo de las moléculas en el rango
de la gasolina, asi, los hidrocarburos en este rango se verian menos involucrados en

reacciones de transferencia de hidrégeno, que favorecen la formacién de aromaticos
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(Martinez y col., 2012). Ademds de la mayor mesoporosidad, la menor extension de las
reacciones de transferencia de hidrogeno debida a su menor acidez Bronsted se
evidencié también en la mayor proporcidon de parafinas y menor de aromdticos. La
calidad del corte gasolina se relaciona con el contenido de especies aromadticas y
olefinas, y en consecuencia a su concentraciéon en el corte, por lo que el indice de
calidad vari6 con cada catalizador y alimentacién. Como era de esperarse y ha sido
observado en los distintos experimentos, el catalizador ECAT-D ademads de presentar la

mayor selectividad a gasolina presentd la mejor calidad del corte.

Tabla 6.5. Selectividad y olefinicidad del corte GLP obtenida con las distintas

alimentaciones a 550 °C, para una conversion aproximada de 65 % p/p.

ECAT-D ECAT-R
VGOnc ATRnc VGOnc:ATRnce VGOnxc ATRxc VGOnc:ATRxc

SGasolina (%, p/p) ~ 34.5 44.2 39.8 33.2 41.6 36.6
Parafinas 35.1 15.1 31.4 36.7 20.2 32.6
Olefinas 25.6 28.8 28.4 22.3 27.4 26.4
Nafténicos 12.6 15.7 10.3 17.4 17.5 14.7
Aromdticos 26.7 40.4 29.9 23.5 34.9 26.3

RON 82.4 85.1 84.2 80.6 83.2 82.7

6.3.2.3. LCO

En la Figura 6.10 se muestran las producciones de LCO en funcién de la
conversion durante el craqueo de VGOnc, ATRnc y 1a mezcla VGOnc:ATRnc sobre los
catalizadores comerciales ECAT-D y ECAT-R a 550 °C. En todos los casos, las curvas
de produccion de LCO mostraron un incremento lineal hasta conversiones intermedias,
para luego sufrir sobrecraqueo que conduce a la formaciéon de productos mds livianos
(Torchio de Oliveira, 2000; Harding y col., 2001), asi el corte LCO puede definirse
como un producto primario inestable de la conversién de VGOnc y ATRnc. En términos
generales y salvando las diferencias en la actividad de cada catalizador, los perfiles de
produccién observados con las distintas alimentaciones son similares en sus
evoluciones, y ademds se corresponden con lo reportado en la literatura para

condiciones de reaccion similares (de Lasa y Kraemer, 1992; Gilbert y col., 2011).
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En cuanto a los catalizadores, la adecuada combinacién de mesoporosidad y
acidez del catalizador ECAT-R le proporcionaron una actividad apreciablemente mayor
en la produccién de LCO a partir de la mezcla VGOnc:ATRnc, en comparacion con el
catalizador ECAT-D. Por ejemplo, en la mezcla VGOnc:ATRnc las producciones de
LCO alcanzaron valores maximos de 34 % p/p en el catalizador ECAT-R contra un 31
% p/p en el catalizador ECAT-D. Esta mayor produccién sobre el catalizador ECAT-R
es consecuencia de las mejoras en los procesos difusivos de moléculas voluminosas en
el rango del LCO, producto de una adecuada mesoporosidad, lo que disminuye la

probabilidad de sobrecraqueo de los destilados medios.

Como ha sido discutido en este capitulo, el VGOnc presenta menor produccion
de hidrocarburos en el rango Ci3-C2o que las otras cargas estudiadas; sin embargo,
mediante su co-procesamiento con ATRnc se pudo evidenciar una mejora notable en su
produccién, con incrementos de hasta un 43 % en la produccién sobre el catalizador
ECAT-D (a una conversion aproximada de 88 % p/p) y hasta un 64 % en el catalizador
ECAT-R (a una conversion aproximada de 84 % p/p), incluso con valores que fueron

superiores a los obtenidos tipicamente en el proceso comercial.
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Figura 6.10. Produccién de LCO en funcién de la conversion de VGOnc (@), ATRnc
(#) y la mezcla VGOnc:ATRnc (O) a 550 °C sobre los catalizadores equilibrados
ECAT-D (a) y ECAT-R (b).

En la Tabla 6.6 se muestran los valores de selectividades y el indicador de
calidad del corte LCO en el craqueo de VGOnc, ATRNc y la mezcla VGOnc:ATRNe
sobre los catalizadores comerciales ECAT-D y ECAT-R a 550 °C. La selectividad se
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calculé como la relaciéon entre el rendimiento del corte LCO y la conversion de la
alimentacién como se indicd en la Seccion 2.6.4 del Capitulo 2, mientras que el
indicador de calidad se expresé en funcion del indice de calidad (ICrco) calculado como

se indica en la Seccion 5.2.2.3 del Capitulo 5.

Tabla 6.6. Selectividad y calidad del corte LCO para las distintas alimentaciones a 550

°C, para una conversion aproximada de 65 % p/p.

ECAT-D ECAT-R
VGOnc ATRne VGOnc:ATRne  VGOne ATRne VGOnc:ATRNe
Sico (% p/p)  22.8 23.1 37.1 26.4 28.2 43.4
ICLco 23.8 22.9 23.7 24.5 23.2 24.4

A partir de los resultados presentados en la Tabla 6.6 puede observarse que la
selectividad a LCO vario6 entre 23 % p/p y 37 % p/p en el catalizador ECAT-D, y entre
26 % p/p'y 43 % p/p en el catalizador ECAT-R, siendo la carga mezcla la que mostrd
las mayores selectividades. Al igual que lo observado en la Seccion 6.2 “Co-
procesamiento de VGOnc con VGOc”, los valores de selectividades obtenidos fueron
superiores a los observados comercialmente, que varian en el rango 20-28 % p/p
(Jiménez-Garcia y col., 2011), y fueron atribuidos a las condiciones experimentales
empleadas. En cuanto a la calidad del corte, con el catalizador ECAT-R se observé una
leve mejora en su calidad, lo cual se reflejé en su mayor indice (ICrco) con respecto a lo

observado con el catalizador ECAT-D.

Los valores de selectividad y producciones obtenidas insindan que puede ser
importante co-procesar alimentaciones de origen no convencional y convencional para

la produccién de destilados medios.

6.3.3. Coque. Rendimientos y propiedades

Como es sabido, en el proceso FCC, ademds de los productos comprendidos en

los cortes gas seco, GLP, gasolina, LCO y HCO, el coque es otro de los productos que

se genera, y es el principal causante de la desactivacion de los catalizadores. Al mismo
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tiempo, su combustion en el regenerador provee la energia necesaria para mantener el
nivel térmico de las reacciones de craqueo, endotérmicas. La cantidad de coque
depositado sobre la superficie de los catalizadores fue calculada a partir de los perfiles
de TPO (ver Figura 6.12) segun fue descripto en el Capitulo 3. En la Figura 6.11 se
presentan sus producciones en funcién de la conversion durante el craqueo de las

distintas alimentaciones sobre los dos catalizadores comerciales equilibrados a 550 °C.

Como se muestra en la Figura 6.11, la produccién de coque fue mayor cuanto
mayor es la acidez en el catalizador; asi el ECAT-D, mds activo, fue el que produjo mas
coque. En todos los casos puede apreciarse el cardcter secundario de este producto. La
produccion de coque sobre ambos catalizadores fue significativamente mayor con la
carga ATRnc, como era de esperase dada su composicion, alcanzando valores de
produccién de hasta 5.5 % p/p a una conversion aproximada de 65 % p/p. El1 VGOnc
por su parte, fue la carga que produjo menos coque, alcanzando valores médximos de
produccion de hasta 2.23 % p/p a una conversion mucho mayor (93.2 % p/p). Sin
embargo, al agregar ATRnc al VGOnc su produccion de coque aumentd sobre ambos
catalizadores, alcanzado valores méximos de hasta 4.9 % p/p (a una conversién de 82.5
% p/p), lo que justifica la necesidad del co-procesamiento de alimentaciones de origen
no convencional con residuos para obtener valores de coque adecuados que favorezcan

energéticamente el proceso.
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Figura 6.11. Produccion de coque en funcién de la conversion de VGOnc (@), ATRnc
(#) y la mezcla VGOnc:ATRnc (O) a 550 °C sobre los catalizadores equilibrados
ECAT-D (a) y ECAT-R (b).

Jayson fals Guerra 6-23



Capitulo 6. Co-procesamiento de fracciones de crudo de origen no convencional

En la Figura 6.12 se muestran los perfiles de combustiéon del coque depositado
sobre los catalizadores durante el craqueo de las distintas alimentaciones a 550 °C, para
una conversion aproximada de 65 % p/p. Los perfiles de combustién mostraron un pico
principal a temperaturas mayores a 400 °C, con desplazamientos a mayores
temperaturas en el catalizador ECAT-D. Por ejemplo, el craqueo del ATRnc presento el
pico de combustiéon a 630 °C sobre el catalizador ECAT-D, mientras sobre el
catalizador ECAT-R este mismo pico aparece desplazado a 530 °C. Este
comportamiento ha sido atribuido a la ubicacién del coque en la estructura porosa,
siendo el coque ubicado en los mesoporos, como es el caso del catalizador ECAT-R,
mds facilmente accesible para el aire de combustion, favoreciendo asi su quemado a

menor temperatura (Bauer y Kargue, 2007).

Temperatura (°C) Temperatura (°C)
250 300 400 500 600 700 250 300 400 500 600 700
T T T T T T T T T 1 1
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Seiial FID (ua)
Senal FID (ua)

Figura 6.12. Perfiles de combustiéon (TPO) del coque formado del craqueo de VGOnc
(@), ATRnc (¢) y VGOnc:ATRnc (O) en funcidn del tiempo de reaccion a 550 °C sobre
los catalizadores equilibrados ECAT-D (a) y ECAT-R (b).

En cuanto a las alimentaciones, dependiendo de sus caracteristicas, el coque
depositado sobre los catalizadores se quemo a distintas temperaturas. En este sentido, el
coque formado a partir del craqueo del VGOnc mostré temperaturas de combustion
significativamente mds bajas que el depositado a partir del ATRnc. En cuanto a la
mezcla VGOnc:ATRnc, los picos de combustion aparecen a temperaturas cercanas a las
obtenidas con el residuo ATRnc producto de las posibles interacciones entre cada
fraccion que conforman la mezcla, ya discutidas en relaciéon a la performance de

conversiones y producciones de cada carga. Con base en los resultados obtenidos, los
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diferentes desplazamientos en los picos de combustion muestran una fuerte influencia

tanto de las propiedades del catalizador, asi como de las caracteristicas de la

alimentacion.
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6.4. Conclusiones parciales

Mediante el co-procesamiento catalitico de un gas oil de vacio de origen no
convencional (VGOnc) con otro de origen convencional (VGOc) y con un residuo
atmosférico de origen no convencional (ATRnc) se evalué el impacto generado sobre la
conversion y la distribucién de productos. En el proceso se evalué la performance

catalitica de los dos catalizadores equilibrados empleados, el ECAT-D y el ECAT-R.

Conversion. En general, los valores de conversion alcanzados tanto en el
craqueo individual como en el de las mezclas se encuentran en el rango de los valores
obtenidos comercialmente, a excepcion del craqueo del VGOnc que alcanzé
conversiones superiores con valores de hasta el 93 % p/p. La mayor reactividad de esta
alimentacién se relaciona con su elevado contenido de n-parafinas de facil
craqueabilidad. El catalizador ECAT-D, por su parte, fue el més activo en el craqueo de
los VGOs y las mezclas; sin embargo, el catalizador ECAT-R, como era de esperarse,

fue mas activo en el craqueo del ATRnc.

Selectividades. Independientemente del catalizador utilizado, a bajos tiempos de
reaccion el LCO fue el producto principal, seguido por la gasolina, mientras los cortes
GLP y GS tuvieron los menores rendimientos. La adicién del VGOc y el residuo
ATRnc al VGO de origen no convencional produjo diferencias notables con respecto al
craqueo del VGOnc. Por ejemplo, el craqueo de VGOnc mostré una elevada
selectividad a gases (gas seco, GS y gas licuado de petréleo, GLP), inclusive duplicando
la produccion obtenida con el VGOc, una baja selectividad a productos liquidos
(gasolina y LCO) y coque. Sin embargo, su co-procesamiento disminuyo la selectividad
a gases, inclusive alcanzando reducciones de hasta un 61 % en el GS y de hasta un 60 %
en el GLP, mientras que las selectividades a gasolina, LCO y coque se incrementaron

notablemente.

Produccion de coque. Independientemente de la alimentacién utilizada, el
catalizador con mayor actividad (ECAT-D) presenté la mayor deposicién de coque
sobre su superficie. La mayor densidad y fuerza de sitios 4cidos en el catalizador
ECAT-D le permite retener con mayor fuerza y en mayor proporcidn las especies

precursores de coque, favoreciendo asi las reacciones que conducen a la formacion de
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depdsitos carbonosos, en especial las reacciones de oligomerizacion, transferencia de
hidrégeno y condensacion. Puede observarse que, con ambos catalizadores, la mayor
cantidad de coque fue formada por el craqueo del residuo ATRnc y el VGOc, los cuales
duplicaron la cantidad producida con el VGOnc. En cuanto a las mezclas, las
producciones de coque aumentaron en relacién al VGOnc, inclusive alcanzando valores
de produccién mayores al 4 % p/p, valores usualmente tipicos en el proceso comercial,

que suelen estar entre 4-8 % p/p.

Naturaleza del coque. Los perfiles de combustion presentaron diferencias
significativas en los picos de combustion, que permiten evidenciar la distinta naturaleza
del coque depositado sobre cada catalizador. En este sentido, el residuo ATRnc,
constituido por especies aromdticas con elevado grado de condensacion, favorecio la
formacién de un coque con elevado grado de condensacién, que se quema a elevadas
temperaturas; el VGOnc por su parte, constituido principalmente por hidrocarburos de
caracter parafinico, favorecid la deposicion de un coque menos condensado (mayor
relacion H/C), que se quema a menores temperaturas. En el caso de las mezclas, ambas
presentaron comportamientos similares entre si, con pequefias diferencias en las
temperaturas maximas de combustién, presentando un desplazamiento a menores

temperaturas en el caso del catalizador ECAT-R.
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Capitulo 7. Conclusiones y acciones a futuro

7.1. Conclusiones

Ante la necesidad de incrementar el aprovechamiento de cortes residuales en la
refinacién de petréleo, es decir, lograr una “mayor conversion de fondo de barril”, la
creciente severidad de la legislacion orientada al control ambiental y el potencial
generado por el descubrimiento de importantes yacimientos de crudos de extraccién no
convencional en el dmbito nacional, es necesario optimizar su utilizacién y la de sus
cortes residuales en unidades de craqueo catalitico de hidrocarburos (FCC), proceso
central dentro de las refinerias. Para ello se evalué comparativamente la reactividad de
diferentes alimentaciones, de origen convencional y no convencional, sobre
catalizadores equilibrados de FCC y zeolitas Y, que son el componente principal en los
catalizadores de FCC, modificadas, en el reactor Simulador de Riser CREC, bajo
condiciones similares a las del proceso industrial. Ello permitié un anélisis realista de
los resultados observados. Ademads de los experimentos de craqueo de alimentaciones
individuales, también se realiz6 el co-procesamiento de un VGO de origen no
convencional con VGO de origen convencional y con ATR de origen no convencional.
Los resultados obtenidos reafirman el potencial del reactor Simulador de Riser CREC
como una herramienta muy potente para evaluar catalizadores y alimentaciones de FCC

en laboratorio.

Sobre las propiedades de los catalizadores comerciales equilibrados

v’ Para la evaluacién del procesamiento de distintas alimentaciones,
convencionales y no convencionales, se emplearon dos catalizadores
equilibrados de FCC que fueron formulados especificamente para el
craqueo de alimentaciones de distinta composicion y con distintos
objetivos. Uno fue el catalizador ECAT-D, disefiado para optimizar la
produccion de gasolina y ademds con la mejor calidad posible, que podria
considerarse un catalizador representativo de los empleados en
operaciones convencionales de unidades de FCC. El otro fue el catalizador
ECAT-R, formulado para el procesamiento de residuos y que podria
considerarse representativo de los empleados crecientemente en

refinacién, dado el mayor consumo de cargas con incorporacién de cortes
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residuales. Las diferencias mds importantes de la caracterizacion de estos
catalizadores se presentaron en su superficie especifica BET, mayor en el
catalizador ECAT-D que en el catalizador ECAT-R (152 y 123 m?%/g,
respectivamente), de la cual un 80 % correspondié a superficie de
microporos,lo que implica un mayor contenido de zeolita, mientras el
catalizador de residuos ECAT-R present6 un mayor grado de
mesoporosidad. También se diferenciaron en su acidez; el catalizador
ECAT-D presenta la mayor densidad de sitios 4cidos totales, tanto
Bronsted como Lewis. Una mayor densidad de sitios 4cidos implica un
mayor ndmero de sitios activos que pueden interaccionar con una mayor
cantidad de moléculas de hidrocarburos presentes en la alimentacion,
aumentando asi la actividad del catalizador. Ademas, la mayor densidad
implica mayor cercania entre sitios, que podria favorecer las reacciones

bimoleculares.

Sobre la obtencion y caracterizacion de alimentaciones

v' Mediante una serie de etapas de destilacién en el laboratorio, a presién
atmosférica y bajo condiciones de vacio, se lograron obtener distintos
cortes a partir de crudos de origen convencional y no convencional. La
técnica empleada para su separacién en el laboratorio consistié en una
adaptacion de la norma ASTM D2892-18, descripta en detalle en el
Capitulo 2. Las reformas realizadas a la técnica constituyen un enfoque
original, comparativamente simple y poco costoso, que permitié obtener
resultados similares a los obtenidos comercialmente en una refineria. Los
resultados obtenidos en la destilacién atmosférica evidenciaron una mayor
selectividad a los cortes de gasolina y LCO, y una menor produccién de
residuos atmosféricos en la destilacion del crudo de origen no
convencional, frente al crudo de origen convencional. Estos resultados son
consistentes con las caracteristicas de cada crudo y permitieron concluir
que el crudo de origen no convencional posee muy claramente una menor

proporcion de hidrocarburos pesados.
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v

A través del fraccionamiento SARA se lograron separar y cuantificar las
fracciones constituyentes de los VGOs, como lo son la fracciéon de
saturados FS, la fraccion de arométicos FA, la fraccion de resinas FR y la
fraccién de asfaltenos FAs. Con base en los resultados obtenidos en el
fraccionamiento se pudo evidenciar que, de los distintos cortes producidos,
el VGO de origen no convencional presentd la mayor proporcion de

especies parafinicas con concentraciones de 83.2 % p/p.

Las alimentaciones de origen no convencional como el Crudonc y el
VGOnc mostraron elevados valores de densidad API (mayores a 31.1
°API) y curvas de destilacion con temperaturas de ebullicion por debajo de
las observadas en las alimentaciones convencionales andlogas. Los
hidrocarburos que constituyen las alimentaciones de origen convencional y
no convencional suelen ser fundamentalmente los mismos, pero sus
composiciones resultan muy diferentes. En este sentido, los resultados
obtenidos evidenciaron una mayor concentracion de hidrocarburos livianos
en las alimentaciones de origen no convencional, que se relaciona con su
elevada proporciéon de n-parafinas (83.2 % p/p), confirmando su

caracteristica de “livianos”.

Sobre la reactividad de VGOu y sus fracciones SAR sobre catalizadores equilibrados

de FCC

Mediante los experimentos de conversion de un VGO de origen convencional

suministrado por una refineria mexicana (VGOwm) y sus fracciones mayoritarias,

saturada FS, aromadtica FA y resinas FR, en el reactor Simulador de Riser CREC, se

evalué la reactividad de estas alimentaciones y la performance catalitica de los

catalizadores equilibrados ECAT-D y ECAT-R, de modo de constituir una base

comparativa para procesamiento de otras cargas.

v

En los experimentos de craqueo, el catalizador de octano/barril ECAT-D
resulté mds activo que el catalizador de residuos ECAT-R en la conversion

de las alimentaciones con mayor caricter parafinico (fraccion FS vy
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VGOw), producto de su elevada microporosidad y acidez (densidad y
fuerza 4cida). La mayor microporosidad en el catalizador ECAT-D
favorece el acceso selectivo de n-parafinas y ejerce un efecto de mayor
exclusion para aquellas moléculas que son mds voluminosas, y en
presencia de un mayor grado de acidez se favorecen las reacciones de
craqueo. En cambio, las fracciones aromdtica FA y de resinas FR
mostraron una mayor conversion sobre el catalizador ECAT-R, producto
del mejor transporte difusivo de las moléculas voluminosas presentes en
mayor concentracion en estas alimentaciones. Estos resultados confirman
que para mejorar la actividad en el procesamiento de alimentaciones que
contienen significativa presencia de moléculas voluminosas, como las
fracciones FA y FR o las alimentaciones residuales, es necesario una

apropiada mesoporosidad en el catalizador.

v' Ademds de la mayor actividad en el craqueo del VGOwm y de la fraccién
FS, la distribucidn, composicion y calidad de los productos obtenidos con
el catalizador ECAT-D fue notablemente diferente a lo observado sobre el
catalizador ECAT-R. El catalizador ECAT-D mostré mayores
selectividades a gases (GS y GLP) que el catalizador ECAT-R en el
craqueo del VGOwm y la fraccion FS. De los cortes obtenidos, el de
gasolina fue el mds importante, con valores de selectividades que variaron
entre 55y 73 % p/p en el catalizador ECAT-D y entre 58 y 71 % p/p en el
catalizador ECAT-R, siendo las fracciones aromdticas y de resinas las que
produjeron mas gasolina. Las fracciones FA y FR poseen estructuras bases
similares, constituidas principalmente por anillos arométicos condensados
y con presencia de largas cadenas laterales que podrian sufrir ficilmente
reacciones de desalquilaciéon, dando origen a nuevos hidrocarburos

alifaticos y aromaticos en el rango de la gasolina.

v" En concordancia con su mayor grado de acidez y contenido de zeolita, el
catalizador ECAT-D produjo mayor cantidad de gasolina aromética que el
catalizador ECAT-R, para la cual las fracciones FA y FR fueron las
alimentaciones de mayor contribucién, con valores de concentracién

comprendidos entre 51 y 67 % p/p. Este era un resultado previsible, dada
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la composicion de estas fracciones, con alto contenido de compuestos de
base aromadtica. La fraccion FS, por su parte, presentd una mayor
contribucién a hidrocarburos de cardcter parafinico y olefinico en el rango
de la gasolina, con concentraciones comprendidas entre 26 y 36 % p/p.
Esta tendencia podria deberse a la facilidad con que se craquean las n-
parafinas que la componen, originando directamente de su craqueo nuevas

especies parafinicas y olefinicas en el rango de la gasolina.

v" Con respecto a la calidad de la gasolina como combustible, el catalizador
ECAT-D mostré una mejor calidad de gasolina que el catalizador de
residuos ECAT-R, como lo indica su mayor RON, en concordancia con su
mayor contenido de especies aromdticas y su menor contenido de

parafinas lineales.

Sobre la produccion de coque en los catalizadores equilibrados y su impacto sobre las

propiedades texturales y la acidez

v' En relacién a la produccién de coque, para una misma carga fueron
observadas mayores producciones sobre el catalizador ECAT-D,
particularmente con las fracciones aromdtica FA y resinas FR. Este
comportamiento fue atribuido a las propiedades 4cidas del catalizador, con
mayor densidad y fuerza de sitios dcidos que el catalizador ECAT-R y
también a su mayor contenido de zeolita. Mayor densidad de sitios dcidos
implica mayor cercania entre éstos, lo que favorece las reacciones
bimoleculares y consecuentemente la formacion de coque. En cuanto a la
fuerza 4cida, si es mayor, aumenta la adsorcion de los precursores de
coque de cardcter basico, favoreciendo asi su crecimiento y produccidn.
Las fracciones FA y FR, al estar constituidas por moléculas precursoras de
coque, voluminosas, de elevado peso molecular y basicidad, justifican una
fuerte adsorcion sobre los sitios dcidos del catalizador. La fuerte adsorcion
sobre los sitios dcidos favorece la reaccidon y acoplamiento de moléculas
mds pesadas y voluminosas que no podrian desorberse con facilidad, y

reaccionar originando asi depdsitos carbonosos.
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v Ademds de usarse para cuantificar el coque depositado sobre el
catalizador, los perfiles de combustion se usaron para obtener informacién
cualitativa sobre la naturaleza del coque. En tales perfiles se observaron
dos picos de combustidn, el primero en un rango de temperaturas entre 250
y 400 °C, y el segundo entre 500 y 700 °C. El primer pico, a temperaturas
menores, se asignd a la remocidén y combustion de compuestos alifaticos y
a la combustion inicial de dienos y estructuras aromdticas con una relacién
H/C relativamente alta. El coque quemado a temperaturas superiores a 500
°C fue asignado a la combustion de compuestos con dienos y de

estructuras aromadticas con baja relaciéon H/C.

v" El coque proveniente de todas las alimentaciones mostré tanto naturaleza
aromdtica (indicada por la banda FTIR a 1580 cm™) como olefinica
(indicada por la banda FTIR a 1610 cm). La naturaleza aromdtica
prevaleci6 en la mayoria de los casos, en especial en el coque formado

sobre el catalizador ECAT-D.

v' En todos los casos, las propiedades texturales de los catalizadores se
vieron afectadas por la deposicion de coque luego de las reacciones de
craqueo, con mayor incidencia sobre sus propiedades microporosas. La
superficie de microporos sufrié pérdidas de hasta 33 %, mientras la de
mesoporos pérdidas de hasta 16 %. En relacién con el volumen de poros,
se observaron pérdidas de volumen de microporos de hasta 60 % contra

pérdidas méaximas de 37 % en el de mesoporos.

v' Al igual que las propiedades texturales, las propiedades dcidas de los
catalizadores también se vieron afectadas por la deposicion de coque. De
los catalizadores usados, el catalizador ECAT-R sufrié la menor pérdida
de acidez, asociada a la menor formacién de coque. Esta mayor pérdida de
acidez del catalizador de octano/barril durante el craqueo de las distintas
alimentaciones se debe a un efecto aditivo de sus propiedades dcidas y
estructurales, que conllevan a una mayor produccion de coque. En todos

los casos el coque depositado sobre ambos catalizadores se depositd
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preferentemente sobre los sitios dcidos de Bronsted, causando asi una

mayor reduccion de su proporcién que para los sitios Lewis.

Sobre la reactividad de VGOwm y sus fracciones SAR sobre zeolitas Y modificadas

En esta seccion de la Tesis se evalud la reactividad del VGOw y sus fracciones
mayoritarias, saturada FS, aromadtica FA y resinas FR sobre dos zeolitas Y con diferente
mesoporosidad intracristalina (Y-00-S e Y-10-S), asi como su impacto sobre sus
propiedades 4cidas y estructurales después de la deposicion de coque generado durante
su craqueo. Se esperaba que la mesoporosidad intracristalina, inducida por un
tratamiento de desilicacion selectiva, mejorase especialmente las propiedades de

transporte de la zeolita, como también modificara las propiedades 4cidas.

v" La naturaleza microporosa de la zeolita Y (principal componente de los
catalizadores de FCC) genera problemas difusivos que condicionan el
acceso de las moléculas voluminosas de hidrocarburos presentes en las
cargas tipicas de FCC a los sitios acidos. Para el caso del procesamiento de
VGOw y sus fracciones mayoritarias (FS, FA y FR) se demostr6 que es
posible disminuir este efecto negativo mediante la generaciéon de
mesoporosidad intracristalina a través del proceso de lixiviacién en medio
alcalino, por medio del cual fue posible remover parte del silicio de la red
cristalina. Ademds de la generacion de mesoporosidad intracristalina
también se observd un incremento en la acidez, tanto de sitios Bronsted
como Lewis, aunque con un incremento mds notable en los sitios dcidos de
naturaleza Bronsted. El tratamiento de desilicacion no sélo fue selectivo a
la remocidn de silicio de la red tetraédrica, sino que también removid parte
del aluminio que conforma dicha red, quedando atrapado fuera de ella
como aluminio octaédrico, que dié origen a nuevos sitios 4cidos de

naturaleza Lewis.

v’ Al someter ambas zeolitas a tratamiento hidrotérmico con vapor
(steaming), para simular el proceso de equilibrado en unidades

comerciales, se observé una disminuciéon en la porosidad (meso y
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microporosidad) y un incremento en los didmetros medios de mesoporos.
Estas modificaciones en las propiedades de las zeolitas fueron mds
importantes en la zeolita desilicada (Y-10) que en la patrén. Esto podria
deberse a que durante su fabricacion la zeolita patrén ya habia sido tratada
hidrotérmicamente, lo que garantiz6 una mayor estabilidad de su

estructura cristalina.

v" Las modificaciones generadas por el tratamiento alcalino en la zeolita Y se
vieron reflejadas en una mayor actividad en la conversién de las fracciones
FA y FR que la zeolita patrén (Y-00-S), producto de las mejoras en el
transporte difusivo de las moléculas voluminosas que conforman estas
fracciones. En cambio, la zeolita no desilicada Y-00-S fue la méas activa en
el craqueo de la fraccion saturada FS y el VGOw, probablemente debido a
su mayor microporosidad, que favorece preferentemente el transporte de
moléculas saturadas presentes en estas cargas, compuestas en su mayoria
por n-parafinas. Ademds de las diferencias observadas en la actividad de
las zeolitas, se apreciaron notables variaciones en los valores de

selectividad, composicion y calidad de los distintos cortes obtenidos.

v" Independientemente de la alimentacién, la gasolina fue el producto mas
importante, con valores de selectividades en el rango de 60 a 70 % p/p a
una conversion aproximada del 11 % p/p. La composiciéon del corte de
gasolina se relacion6 directamente con la naturaleza de cada alimentacion.
En este sentido, las fracciones FA y FR mostraron una mayor selectividad
a los hidrocarburos aromaticos en el rango de la gasolina, mientras que la
fraccion saturada FS mostré una mayor selectividad hacia parafinas y
naftenos como era de esperarse, dada su composicion estructural. En
cuanto a la calidad del corte gasolina como combustible, la gasolina
producida con la zeolita modificada Y-10-S mostr6é una mejor calidad con
respecto a la obtenida con la zeolita patrén Y-00-S, como lo indica su
mayor RON, en concordancia con su alto contenido de olefinas y

arométicos, y su menor contenido de parafinas.
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Sobre la produccion de coque en las zeolitas Y modificadas

v" Independientemente de la alimentacién, se produjo mayor cantidad de
coque sobre la zeolita tratada (Y-10-S) que sobre la zeolita patrén (Y-00-
S), lo cual fue atribuido al mayor volumen libre en las cavidades
mesoporosas, que permite alojar con mayor facilidad a los precursores de
coque, lo que sumado a la presencia de una mayor densidad de sitios
dcidos favorecen las reacciones de oligomerizacién, alquilacidn,
ciclizacién, transferencia de hidrégeno y condensacién que conducen a la
formacion de depdsitos carbonosos. Cabe destacar que aunque la zeolita
tratada Y-10-S favorecié la mayor producciéon de coque, mantuvo una
mayor actividad en la conversion de las fracciones FA y FR en

comparacion con la zeolita Y-00-S.

v' Al igual que los resultados observados con los catalizadores comerciales,
las fracciones FR y FA fueron las cargas que produjeron la mayor cantidad
de coque, siendo la FR la de mayor produccién. Ambas fracciones, al estar
constituidas por moléculas precursoras de coque, voluminosas, de elevado
peso molecular y basicidad, justifican una fuerte adsorcién sobre los sitios

acidos del catalizador.

v" Los perfiles de combustién del coque depositado sobre la superficie de las
zeolitas Y mostraron notables diferencias en sus picos de combustion, con
desplazamientos a mayores temperaturas en el caso de la zeolita Y-00-S.
Este comportamiento diferencial en el quemado del coque fue atribuido a
los diferentes niveles de dificultad en su combustion, dada la distinta
composicion del coque depositado y al distinto grado de mesoporosidad de
las zeolitas Y. Un coque mas condensado, como lo es el formado a partir
de las fracciones FA y FR, es adsorbido con mayor fuerza sobre los sitios
acidos de las zeolitas, haciendo asi que su quemado se produzca a
temperaturas mas altas. Mientras, una mayor mesoporosidad en la zeolita
podria facilitar el acceso del aire de combustién, y provocar asi el

quemado del coque a temperaturas menores.
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v' En coincidencia con lo observado para una carga tipica (VGOwm) sobre
catalizadores comerciales equilibrados, el andlisis de espectroscopia FTIR
permitié identificar la naturaleza del coque depositado sobre la superficie
de las zeolitas Y, encontrdndose coque tanto de naturaleza aromética
(indicada por la banda FTIR a 1580 cm™) como de naturaleza olefinica
(indicada por la banda FTIR a 1610 cm), predominando sobre la zeolita
Y-00-S el de naturaleza olefinica. En el caso de las alimentaciones, las
constituidas en su mayoria por estructuras base aromdticas como las
fracciones FA y FR favorecieron la formacién en mayor proporcién de

coque aromético, como era de esperarse.

v Al igual que con los catalizadores comerciales equilibrados, las
propiedades texturales de ambas zeolitas se vieron afectadas por la
deposicion de coque; sin embargo, sobre las zeolitas Y, a diferencia de los
catalizadores comerciales, hubo mayor incidencia sobre la mesoporosidad.
Este comportamiento fue atribuido al desarrollo del coque fuera de los
cristales zeoliticos propiamente dichos, es decir, en los mesoporos

intracristalinos de la zeolita.

v' Ademds de las propiedades texturales, la acidez de las zeolitas también se
vi6 afectada por la deposicidon de coque, con pérdidas superiores al 40 %
en todos los casos, ain a pesar de las bajas conversiones y producciones de

coque obtenidas bajo las condiciones experimentales empleadas.

Sobre el craqueo catalitico de hidrocarburos de origen no convencional

Esta seccion de la Tesis brindd respuesta sobre la contribucién de este tipo de
crudos y de sus fracciones al ser procesado bajo esquemas convencionales de
refinaciéon. Mediante experimentos de craqueo catalitico en el reactor Simulador de
Riser CREC se evalu6 la reactividad de cargas de origen no convencional y la
performance catalitica de dos catalizadores equilibrados, ECAT-D y ECAT-R. También

se estudi6 el efecto causado por la temperatura de reaccidon sobre la conversion y la
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distribucién de productos. Los resultados observados con estas cargas se compararon

con los obtenidos con un VGO de origen convencional (VGQOc).

v' Las alimentaciones de origen no convencional (Crudonc y VGOnc)
resultaron ser notablemente mads reactivas que las tradicionales, de origen
convencional (VGOc). Con base en las caracteristicas de la alimentacién y
las propiedades de los catalizadores, se pudieron observar diferencias
notables en la distribucion de los productos de reaccion y en la calidad de
los cortes gasolina y LCO. El VGOnc al igual que el Crudonc presentaron
una elevada selectividad a la produccién de gases (GS y GLP), y bajas
selectividades a la produccion de combustibles liquidos (gasolina y LCO)
y coque. Este comportamiento es atribuido a la elevada concentracion de
hidrocarburos livianos y n-parafinas de facil craqueabilidad bajo las

condiciones de reaccion empleadas.

v' En cuanto a la calidad del corte gasolina, la proporcién de parafinas en
gasolina fue mayor en el craqueo del Crudonc y del VGOnc que en el caso
del VGOc. A su vez, estas alimentaciones presentaron una menor
produccion de olefinas en gasolina que el VGOc convencional. La mayor
selectividad a gasolina parafinica se debe al craqueo directo de las
parafinas de cadenas largas que componen en su mayoria el Crudonc y el
VGOnc. En base a la mayor concentraciéon de parafinas en el corte
gasolina producido a partir de las alimentaciones no convencionales, su
calidad fue menor que la de la gasolina producida con el VGOc, de origen
convencional, donde se observo una mayor concentraciéon de aromaticos.
La calidad del corte LCO se relaciona con el contenido de especies
aromdticas; una menor calidad se asocia con un mayor contenido de
hidrocarburos arométicos en el corte. En este sentido, la menor proporcién
de aromdticos producidos en el craqueo del Crudonc y el VGOnc, como
era de esperase, se reflejo en una mayor calidad del corte. En relacién a la
olefinicidad del corte GLP, los valores observados con las cargas de origen
no convencional fueron menores que el VGOc de origen convencional, lo

que tampoco es deseable en principio.
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v' La comparacién de comportamientos de los catalizadores mostré que el
catalizador ECAT-D fue mds activo en la producciéon de gasolina y
favoreci6 la producciéon de aromaticos en dicho corte, comportamiento que
se debe a su mayor grado de acidez, tanto en densidad como en fuerza
dcida. Esta mayor selectividad hacia aromadticos en gasolina se vio
reflejada en una mejor calidad del corte como era de esperarse, teniendo en
cuenta la formulacién del catalizador. En el caso del catalizador ECAT-R,
ademds de la notablemente mayor selectividad a LCO, se observé una
mejora en su calidad reflejada en su mayor indice ICLco con respecto a lo
observado con el catalizador ECAT-D. Las menores concentraciones de
arométicos observadas en el LCO producido por el catalizador ECAT-R
podrian justificarse en la mayor mesoporosidad que posee en comparacion
con el catalizador ECAT-D, lo que mejora el trasporte difusivo de

moléculas en el rango del LCO y evita su sobrecraqueo.

v' El andlisis de oxidacion a temperatura programada del coque depositado
sobre la superficie de los catalizadores permiti6 cuantificarlo y estudiar su
naturaleza al procesar cortes de hidrocarburos de origen no convencional.
Los resultados obtenidos con estas alimentaciones de origen no
convencional mostraron que producen coque en cantidad reducida
(menores al 2 % p/p), lo cual puede ocasionar inconvenientes en el balance
energético del proceso FCC, que requiere contar con la energia provista
por la combustion de coque en el regenerador. Este aspecto tecnoldgico
requiere andlisis mds profundos, pero inicialmente podria impedir el
procesamiento de las cargas que sean totalmente de origen no
convencional. El VGOc de origen convencional, alimentacion tipica del
proceso comercial, como era de esperarse, produjo cantidades de coque
similares a las obtenidas comercialmente en la unidad de FCC, con valores
entre 4 y 8 % p/p. En cuanto a su naturaleza, puede afirmarse que la misma
estuvo fuertemente influenciada por las caracteristicas de la alimentacién y
las propiedades del catalizador. En consecuencia, el ATR~c, constituido
principalmente por estructuras base aromadticas, fuertes precursoras de
coque, favorecio la formacion de un coque mds condensado, que se quemo

a altas temperaturas. En el caso del catalizador ECAT-R el coque formado
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se localiza probablemente sobre los mesoporos del catalizador, resultando
mads accesible para el aire de combustion y favoreciendo asi su quemado a

menores temperaturas.

v' Se realizaron ademds experimentos de craqueo de VGOnc y VGOc a 550
°C, encontrandose para ambos catalizadores una mayor actividad a mayor
temperatura, siendo el catalizador ECAT-D el mas activo. Con el aumento
de la temperatura de reaccion se increment6 la produccion de gases (GS y
GLP), gasolina y coque, y se observé disminucién en la produccion de
LCO. El aumento en la producciéon de hidrocarburos mds livianos que el
corte LCO con el incremento de la temperatura se debe a la mayor

incidencia de las reacciones de craqueo secundario.

Sobre el co-procesamiento de VGO de origen no convencional en FCC

Siguiendo un probable esquema de co-procesamiento y para definir maés
claramente el potencial de las cargas de origen no convencional, el VGO de origen no
convencional (VGOnc) que se supone es el corte mdas apropiado de un crudo no
convencional para procesar en unidades de FCC, fue co-procesado con el residuo de
destilacién atmosférica de un crudo del mismo origen no convencional (ATR~c), como

también con un VGO de origen convencional (VGOc).

v' Al co-procesar las mezclas VGOnc:VGOc y VGOnc:ATRnc pudo
observarse que los valores de conversion difirieron notablemente de los
valores obtenidos en la conversion del VGOnc como carga Tunica,
resultando menores. Sin embargo, los valores de conversion alcanzados
con la mezcla contindan siendo relativamente altos en relacion a los
obtenidos tipicamente en unidades de FCC. Este comportamiento fue
atribuido a las posibles interacciones entre los diversos componentes que
conforman la mezcla. Considerando las notorias diferencias en
composicion, podria especularse que los hidrocarburos presentes en el

VGOc y el ATRnc se adsorben més fuertemente que las n-parafinas de
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presencia mayoritaria en el VGOnc de origen no convencional, inhibiendo

asi su conversion.

v El VGOng, el VGOc, y ambas mezclas (VGOnc:VGOc y VGOnc:ATRNe)
mostraron mayor reactividad que el residuo ATRnc sobre el catalizador
ECAT-D. Sin embargo, en el craqueo del ATRnc sobre el catalizador
ECAT-R, éste resulté ser mas activo que el catalizador ECAT-D, a pesar
de su menor grado de acidez y contenido de zeolita. Este comportamiento
diferencial en el procesamiento de residuos era de esperarse, dada la
formulacién del catalizador ECAT-R, disefiado con mayor mesoporosidad
teniendo en cuenta las cargas residuales que debe procesar, favoreciendo
asi la difusiéon de reactivos hacia el interior de los sitios activos y de

productos hacia el exterior.

v" Ademads de las diferencias observadas en los valores de conversion, otros
cambios importantes se observaron en la distribucion de productos y en la
calidad de los distintos cortes obtenidos. El co-procesamiento del VGOnc
con VGOc y ATRnc redujo la produccion de gases y aumentd la
produccion de gasolina, LCO y coque en relacion al craqueo individual del
VGOnc, lo que puede considerarse positivamente. De los dos catalizadores
empleados, sobre el catalizador ECAT-D se favorecié la produccion de
gases, gasolina y coque, mientras sobre el catalizador ECAT-R la
produccion del corte LCO fue mayor. En cuanto a la calidad de los
distintos cortes obtenidos en los co-procesamientos, las diferencias mas
importantes se observaron entre catalizadores. Sobre el catalizador ECAT-
R se observé mayor olefinicidad en el corte GLP y mayor calidad del corte
LCO (ICrco), mientras con el catalizador ECAT-D se favoreci6 la calidad

del corte gasolina como combustible (RON).

v' Como era de esperarse, el craqueo del VGOnc mostré rendimientos a
coque significativamente menores, con producciones por debajo del 2.5 %
p/p, valores que se encuentran fuera del rango de los obtenidos en el
proceso comercial (usualmente entre 4 y 8 % p/p). Este comportamiento se

debe a la mayor proporcién de especies parafinicas, relativamente livianas,
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en esta alimentacion, que son menos promotoras de la formacién de coque.
Por su parte, al craquear las mezclas VGOnc:VGOc y VGOnc:ATRnc las
producciones de coque fueron notablemente similares a las del VGOc de
origen convencional, alcanzando valores de 39 y 49 % p/p,
respectivamente, las cuales son similares a las obtenidas tipicamente en las
refinerias con alimentaciones convencionales. Este aspecto también puede

considerarse positivamente.

v A partir de los perfiles de combustién se pudo evidenciar la distinta
naturaleza del coque depositado sobre la superficie de cada catalizador. En
este sentido, el coque formado a partir del craqueo del VGOnc mostrd
temperaturas de combustion significativamente mas bajas que las del
coque formado a partir del ATRnc, el VGOc y las mezclas. En cuanto a la
mezclas, los picos de combustién se observaron a temperaturas cercanas a
las del coque formado a partir del VGO de origen convencional VGOc, en
la mezcla VGOnc:VGOcg, y a las del coque formado a partir del ATRnc en
la mezcla VGOnc:ATRnc. En general, los perfiles de combustion del
coque mostraron desplazamientos a mayores temperaturas en el caso del
catalizador ECAT-D para todas las cargas. Este comportamiento fue
atribuido a la ubicaciéon del coque en la estructura microporosa, a
diferencia del coque ubicado mds probablemente en los mesoporos, como
es el caso del catalizar ECAT-R, que podria resultar mds facilmente
accesible para el aire de combustion, favoreciendo asi su quemado a

menor temperatura.
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7.2.  Acciones a futuro

El andlisis de los resultados obtenidos en esta Tesis Doctoral permitié lograr
conclusiones sobre aspectos relevantes de la influencia de las caracteristicas de las
fracciones de crudos de diferentes origenes, convencionales y no convencionales, y de
su relacion con las propiedades 4cidas y porosas de los catalizadores de FCC al ser
procesadas bajo los esquemas de operacion actuales en las refinerias. Estos aspectos se
evaluaron a partir de la conversion de tales cortes, de las distribuciones de productos

observadas y de la produccion de coque, incluso bajo esquemas de co-procesamiento.

Se logré cumplir con los objetivos planteados para esta Tesis, lo que permitié
cubrir diferentes interrogantes desde el punto de vista académico y de aplicacion de los
recursos con que cuenta la Republica Argentina, particularmente, la cuenca de
extraccion no convencional de crudo y gas natural en la regiéon de Vaca Muerta,
provincia de Neuquén, los cuales deben ser explorados adecuadamente en el futuro a fin
de consolidar los resultados aqui obtenidos y definir completamente el potencial de

estos recursos hidrocarburiferos. En este sentido se puede indicar que:

v' Las modificaciones de las propiedades estructurales y 4cidas de la zeolita
Y, y en consecuencia de los catalizadores de FCC, logradas mediante
tratamientos de lixiviacion en medio alcalino, reflejadas en la mejora
difusiva de las moléculas voluminosas presentes en las alimentaciones
comerciales, y consecuentemente sobre las distribuciones de productos en
el craqueo de cargas comerciales, hacen necesario preparar prototipos de
catalizadores a base de estas zeolitas, recurriendo al estudio de otros
aspectos de la formulaciéon de -catalizadores comerciales, como el
contenido de zeolita, el tamafio de celda unitaria de la misma y la

incorporacion de aditivos diversos.

v' A partir de los resultados obtenidos en el craqueo de alimentaciones de
origen no convencional, donde se observé un aumento en la selectividad a
gases en comparacion con otras alimentaciones convencionales, se hace
necesario explorar diferentes condiciones operativas. Al respecto, y en

funcién de lo observado, se sugiere emplear menores relaciones cat/oil, o
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en su defecto preparar catalizadores de menor actividad, al igual que
conducir el proceso a menores temperaturas y/o tiempos de contacto. Esta
propuesta requiere un esfuerzo experimental muy importante, pero es muy
probable que resulte de interés para las refinerias nacionales, que procesan
cantidades crecientes de crudos de origen no convencional agregados a sus

cargas habituales.

v" La conversién del crudo de origen no convencional (Crudonc) fue muy
elevada, incluso mayor a las obtenidas con el VGOnc. La selectividad a
gases fue muy alta, mientras la de combustibles liquidos y coque fueron
menores que las observadas con cargas convencionales. Este
comportamiento induce a llevar a cabo también experimentos de co-
procesamiento del Crudonc con residuos atmosféricos y otras
alimentaciones residuales compuestas por hidrocarburos de elevados pesos

moleculares.

v' La produccién de coque en el co-procesamiento de VGOnc incorporando
un 20 % de carga residual, arrojé selectividades relativamente bajas en
comparacion a las obtenidas en el proceso comercial. Ya que este producto
juega un rol importante en el balance térmico del proceso comercial, se
considera factible aumentar la incorporacién de cargas residuales hasta que

la produccién de coque no exceda los limites aceptables en la industria.

v' Dada la elevada selectividad a hidrocarburos livianos observada en el
craqueo de alimentaciones de origen no convencional y la relativa mejora
observada con la incorporacién de alimentaciones residuales, esta
alternativa se podria extender a otros residuos, incluso de diferente
naturaleza al utilizado en esta Tesis. En este orden de ideas, se sugiere
utilizar alimentaciones provenientes de la biomasa, como los tars
piroliticos que se caracterizan por la presencia de hidrocarburos de
elevados pesos moleculares, los cuales producirian hidrocarburos de

mayor peso molecular.
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v' La escala de planta piloto resultaria imperativa para la confirmacién de las
observaciones descriptas y analizadas en esta Tesis, por cierto promisorias
en cuanto al aprovechamiento de estos vastos recursos hidrocarburiferos
nacionales. Las mismas conclusiones serian esencialmente aplicables a

recursos similares en otros lugares del mundo.
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