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RESUMEN

La alta demanda de combustible diesel en todo el mundo, la inestabilidad del costo
del crudo y la necesidad de optimizar el uso de recursos no renovables y de los procesos
que los aprovechan, motivan el uso creciente de cortes pesados y residuales en las
refinerias. Entre las diversas alternativas disponibles para procesar estas alimentaciones,
el FCC (Fluid Catalytic Cracking), que es el principal proceso de conversion, aparece
como la mas conveniente en las refinerias. Sin embargo, la principal desventaja del
procesamiento de los residuos es la produccion de cortes de destilados medios de baja
calidad, caracterizados por su alto contenido de compuestos aromaticos. Una alternativa
para reducir el contenido de aromaticos es el uso de catalizadores especificos, que se
caractericen por una baja selectividad hacia reacciones que promuevan la formacién de
estos compuestos. Estos catalizadores no se podran desarrollar adecuadamente sin
conocer el mecanismo de formacion de compuestos aromaticos, por lo que es necesario
conocer con mayor certeza la reactividad de los diversos tipos de compuestos presentes
en las alimentaciones, dando mayor énfasis a la formacion de compuestos aromaticos.

Se desarroll6 una metodologia para la evaluacion en laboratorio de la reactividad de
compuestos modelos, representativos de las alimentaciones convencionales y de
residuos, y de las distribuciones de productos generadas en su conversion sobre
catalizadores de FCC sintetizados en planta piloto, comerciales para la maximizaciéon de
LCO (Light Cycle Qil), modificados en laboratorio y equilibrados, en un reactor Simulador
de Riser CREC, bajo condiciones similares a las del proceso industrial. Dicho método es
original, simple y confiable. Se basa en la realizacion de balances de masas cuidadosos y
en el andlisis combinado de los productos de reaccion obtenidos en la conversion de
reactivos modelos puros y en solucién, para lo que también se evalué la reactividad de
los solventes. De esta manera se pudo determinar cudles son los productos generados
exclusivamente por la conversion de los reactivos modelos, y sus producciones
individuales. Los resultados observados, en los que se distinguen claramente los efectos
de las propiedades de cada catalizador, otorgan confiabilidad a la metodologia
experimental propuesta.

Los catalizadores modificados en laboratorio provienen del tratamiento de un
catalizador comercial fresco destinado a la maximizacion de LCO. Fracciones de este
catalizador fueron sometidas a tratamiento hidrotérmico en un reactor de lecho fijo
fluidizado con corriente ascendente de vapor a una temperatura de 788 °C y tres tiempos
de contacto distintos (1, 3 y 5 horas). Este proceso redujo la superficie del catalizador, el
contenido de zeolita y el tamafio de celda unidad (TCU), provocando la salida de a&tomos

de aluminio de la fase cristalina y de esta manera la pérdida de sitios activos y la
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disminucién de actividad del catalizador. Asi, se obtuvieron catalizadores con actividades
inferiores a la del catalizador fresco y superiores a la del catalizador equilibrado en planta.

Previamente a los ensayos de reactividad de compuestos modelos se utilizaron
algunos de ellos de modo de generar muestras para identificar los productos de reaccion.
Para esta identificacion se recurrié a una base de datos del grupo, al empleo de patrones
cromatogréaficos en equipos de cromatografia gaseosa (GC) y de cromatografia gaseosa
acoplada a un espectrometro de masas (GC-MS). Las experiencias se realizaron en el
reactor MAT, sobre un catalizador preparado en planta piloto y un catalizador de FCC
para maximizacién del rendimiento de LCO equilibrado en planta, a 450 y 500 °C.

El reactivo seleccionado como representativo de compuestos nafténicos presentes
en la fraccion pesada de la gasolina y el LCO fue el decahidronaftaleno (decalina). Su
estudio se realizé en dos partes, la primera en experimentos de conversion sobre tres
catalizadores sintetizados en planta piloto con diferente accesibilidad, cuyas condiciones
experimentales fueron temperaturas de 400 y 450 °C, relacién Cat/Qil 2,23 y tiempos de
contacto de 3 a 15 segundos. La segunda parte del estudio involucré la conversion de
decalina sobre cinco catalizadores, dos de ellos comerciales (un fresco y un equilibrado
destinados a la maximizacion de LCO), y tres catalizadores modificados en laboratorio.
Las condiciones utilizadas en estas experiencias fueron temperatura de 450 °C, relacion
Cat/Qil 1,12 y tiempos de contacto de 1 a 8 segundos.

Para evaluar la reactividad de compuestos nafténico-arométicos y aroméaticos
presentes en la fraccibn pesada de gasolina y el LCO, y ademas la influencia en la
distribucion de productos de la presencia de anillos aromaticos en la estructura de los
compuestos modelos seleccionados, se decidid6 mantener la cantidad de atomos de
carbono y la estructura biciclica de la decalina. Los compuestos modelos elegidos fueron
el 1, 2, 3, 4 decahidronaftaleno (tetralina), que representd a los nafténico-aromaticos, y el
naftaleno, que representd a los arométicos. Las condiciones operativas de los
experimentos de conversion fueron idénticas a las de la decalina. El naftaleno es sélido a
temperatura ambiente, lo que obligé al uso de benceno como solvente. Se prepararon
soluciones al 25%, y también se realizaron experimentos de conversion de benceno puro
en las mismas condiciones operativas.

La distribucion de productos en la conversiébn de decalina, tetralina y naftaleno
facilito identificar los diferentes tipos de compuestos aromaticos que se forman a partir de
estos tres compuestos modelos. También permiti6 que se formularan mecanismos de
reaccion que podrian contribuir a comprender parte de las rutas de formacion de
compuestos arométicos en los extremos pesado de la gasolina y liviano de los destilados

medios.
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El siguiente punto abordado fue el estudio de la reactividad de compuestos
nafténico-aromaticos y aroméaticos presentes en los cortes de LCO y HCO (Hight Cycle
Oil). Esta etapa se separ0 segun tres grupos de reactivos. El primer grupo represent6 a
los arométicos alquilados, con el estudio de la reactividad del feniloctano y el bifenil como
compuestos modelos; el segundo grupo representd a los nafténico-arométicos, con el
estudio de la reactividad del fluoreno y el 9, 10 dihidrofenantreno y el tercer grupo
representdé a los arométicos policiclicos con el estudio del fenantreno, el pireno y el
benzo(a)antraceno. Los experimentos de conversion de estos reactivos se desarrollaron
sobre dos catalizadores comerciales (fresco y equilibrado, destinado a la maximizacion
de LCO). Las condiciones utilizadas en estas experiencias fueron temperatura 450 °C,
relacién Cat/Oil 1,12 y tiempos de contacto de 2 a 6 segundos. Para un mejor manejo
experimental de los compuestos modelos se prepararon soluciones al 5y 10 % en
benceno. El estudio permiti6 conocer que a partir de estos compuestos modelo se
favorece casi exclusivamente la formacion de benceno y coque.

Luego, para ampliar el espectro de compuestos representativos de alimentaciones
comerciales tradicionales del FCC, en un intento de contar con un compuesto modelo que
represente a los residuos, se analiz6 la reactividad de Quinolina-65 (Q65, con estructura
gue podria considerarse representativa de asfaltenos). Las condiciones utilizadas en
estas experiencias fueron temperatura 550 °C, relacion Cat/QOil 5,0 y tiempos de contacto
de 5 a 20 segundos. Para un mejor manejo experimental se prepararon soluciones al 4,6
% de este reactivo en tolueno. Las producciones de grupos principales de hidrocarburos y
compuestos individuales se compararon con aquellas obtenidas en las experiencias con
tolueno puro en idénticas condiciones. Los resultados llevaron a concluir que la
conversién de Q65 posee caracteristicas que no la habilitan plenamente como reactivo
representativo de residuos; no obstante, su alta sensibilidad a la produccion de coque
permitiria su empleo como test de selectividad a coque, aspecto central en la
performance de un catalizador para residuos.

Finalmente, debido a que los residuos procesados en FCC relnen una enorme
cantidad de compuestos, resulta interesante evaluar el comportamiento de sus
constituyentes separados en distintas fracciones segun sus caracteristicas quimicas
estructurales. Por tal motivo, y haciendo uso de la técnica estandarizada ASTM D 2007-
91, se efectud la separacion de un residuo de torre atmosférica en sus fracciones
constituyentes: saturados, aromaticos, resinas y asfaltenos. Se prepararon soluciones de
las tres primeras en tolueno y las condiciones experimentales fueron idénticas a las
usadas para el caso de la Q65. El analisis combinado de los resultados obtenidos para
cada fraccidn en solucién y del tolueno puro en condiciones idénticas, permitié evidenciar

claras diferencias entre los comportamientos reactivos y analizar la dependencia de sus
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productos de reaccion, principalmente la formacion de aromaticos, con la naturaleza de
las fracciones. Es notoria la existencia de interacciones entre las mismas cuando se
integran en el residuo, de modo que el comportamiento global del mismo no puede
predecirse totalmente de manera aditiva a partir del comportamiento de cada fraccion.

La metodologia desarrollada permite el andlisis predictivo del uso de compuestos
modelo en laboratorio, en un proceso de evaluacion que debe considerar tanto la
naturaleza del reactivo modelo, la composicion y propiedades de los catalizadores a

utilizar, y las condiciones operativas.
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Li. Craqueo Catalitico de Hidrocarburos (FCC)

l.i,a. El proceso de FCC en la refinacion del petroleo

El petréleo (petroleo crudo o crudo) es esencialmente una mezcla de hidrocarburos
e incluso los componentes que no lo son estan presentes como moléculas complejas de
caracter eminentemente hidrocarbonado pero con pequefas cantidades de heteroatomos
como oxigeno, azufre, nitrégeno, vanadio, niquel y cromo.

El mayor aprovechamiento de los hidrocarburos es su combustion para generar
energia, de modo que el 95 % de la produccion petrolera y gasifera se destina a
combustibles (naftas, diesel, fuel oil, etc.) mientras el 5 % restante se destina a la
industria petroquimica.

El petréleo crudo es la materia prima de las refinerias. Cada refineria tiene un
esquema propio de procesamiento definido por el equipamiento disponible, las
caracteristicas del crudo, los costos operativos y la demanda de productos. Los distintos
procesos con los que cuenta una refineria pueden agruparse segun procesos de
separacion, de conversion, de acabado y de proteccién del medio ambiente. El conjunto
de estos tratamientos constituye el proceso de refinacion del petréleo.

El craqueo catalitico de hidrocarburos en lecho fluidizado (Fluid Catalytic Cracking,
FCC) es el proceso méas importante en las refinerias, dada su eficiencia y versatilidad en
la transformacion y aprovechamiento de hidrocarburos de bajo valor hacia productos de
alto valor (O’Connor, 2007). El proceso produce combustibles liquidos (gasolinas,
guerosenes, combustibles diesel), y también genera materias primas para procesos
derivados (Biswas et al., 1990). La Figura I.1 muestra donde se ubica la unidad de FCC

dentro de una refineria.

Res Reformada
. A '
Petroleo | Destilacién Alaullacion M@Q
» atmestErca o
------- v | | —
Teh > 370 °C
i Eterificadon MTBE
I—b Tratamiento de bl FC C + TAME
pestiiacion |_ _ _ _ |_ A [cco Deshidrogenacion
al yadio
Mejorado de rasiduo | | lapmerizacion »

|
Nafta de FCC
Figura I.1. Proceso FCC dentro de una refineria (King, 1992).
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Este proceso fue desarrollado e industrializado en la década de 1940, y a lo largo
del tiempo ha sufrido diferentes modificaciones y mejoras en cuanto a su tecnologia y al
catalizador empleado, incrementando su eficiencia y los beneficios econdémicos, y
respondiendo a demandas especificas de cada refineria (Sedran, 1994). Las demandas
més destacadas que impulsan desde hace tiempo cambios en el proceso son:

- Restricciones legislativas sobre composicion y calidad de los combustibles: vinculada
a la fuerte demanda social a favor de disminuir el impacto ambiental que este tipo de
combustibles genera en el medio, mejorando la distribucién de productos obtenida, sin
disminuir su calidad en términos de octanaje ni la rentabilidad del proceso. Se impone
bajo contenido de azufre, menor concentracion de aromaticos y de olefinas, menor
presion de vapor y agregado de compuestos oxigenados. En este sentido, el control de la
selectividad del proceso constituye una de las mayores problematicas presentes del FCC.
- Necesidad de procesar alimentaciones con diferentes caracteristicas: principalmente
debida al empleo de cortes mas pesados (residuos), como consecuencia de la escasez
creciente de petréleos livianos y/o de buena calidad. También se presenta la necesidad
de convertir cortes de bajo valor presentes en la refineria, tal como naftas de visbreaking
(Tiscornia et al., 2002) o cortes con alta concentracion de olefinas (Passamonti et al.,
2004).

- Demandas tecnoldgicas para mejora de la selectividad del proceso (Marcilly, 2003):
tales como reduccién de tiempos de contacto para evitar el sobrecraqueo y aumentar la
selectividad a gasolina, eliminacién del exceso de calor generado en la regeneracion del
catalizador al procesar alimentaciones con mayor tendencia a la formacién de coque,
reciclo de catalizador desactivado, o division de la alimentacion en fracciones de igual o
distinta composicion.

Ademas deben considerarse una posible transformacion o re-ingenieria de las
herramientas de conversion existentes, de modo de cumplir con los diversos nuevos
requisitos, y la fuerte tendencia al aumento del consumo de hidrégeno en las refinerias, lo
que implica mejor produccién y administracién del mismo en diversos procesos.

Es indudable que, aunque las modificaciones introducidas en el proceso generen
pequefios cambios en las producciones o la calidad de los productos, los beneficios
econdémicos pueden resultar muy importantes debido a los grandes volimenes de

alimentacion que se procesan diariamente.

l.i.b. El proceso FCC

Las unidades de FCC pueden ser operadas de diversas maneras, orientadas a
maximizar la produccién de gasolina, de olefinas livianas o de destilados medios (King,

2002). Al procesarse volumenes tan importantes, pequefias mejoras en las conversiones
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0 en la calidad de los productos, o en la optimizacion del uso de diversas cargas,
producen fuertes beneficios econdmicos.

Una unidad de FCC se compone de tres secciones principales: el
reactor/regenerador, el fraccionador principal y la seccion de recuperacion de gases
(conocida como la unidad de concentracion de gases o unidad de recuperacion de
vapores).

La seccion reactor/regenerador tiene una operacion ciclica donde las particulas de
catalizador circulan entre la zona de reaccién y la de regeneracion. En la zona de
reaccion (reactor riser), el catalizador es rapidamente desactivado por deposicion
carbonosa (coque) propia del contacto de hidrocarburos con catalizadores acidos a alta
temperatura, con tiempos de contacto muy reducidos (menos de 10 segundos) y en un
lecho diluido. A la salida del reactor y antes de ingresar al regenerador el catalizador pasa
por una seccion de stripping, que permite que aquellos hidrocarburos que son arrastrados
0 permanecen adsorbidos sobre el catalizador luego de la reaccion sean desorbidos
mediante la inyeccidén de vapor, y por una separacion de las particulas de catalizador a
través de ciclones. Posteriormente el catalizador desactivado es transportado hacia el
regenerador donde se quema el coque por contacto con aire a alta temperatura (705 -
710 °C), en un lecho fluidizado denso con tiempos de contacto mayores que el reactor. El
calor generado es en gran parte conservado por el catalizador, que fluye nuevamente
hacia la base del reactor riser, llevando asi el calor requerido para vaporizar y craquear la
alimentacion. El catalizador reinicia asi el ciclo por el que sufre fuertes cambios desde su
estado original hasta alcanzar el que se denomina “estado de equilibrio” o “catalizador
equilibrado” (Marcilly, 1996). En la Figura 1.2 se muestra un esquema de la unidad FCC.

T A equipo de
fraccionamiento

Ciclones

Coke y aire.

“|Stripping

Unidad de
Regeneracion
del Catalizador.

Catalizador
usado.

—

Reactor de craqueo
RISER

~5
Catalizador
regenerado. T

Alimentacion

Figura 1.2. Esquema de la unidad FCC.

Richard A. Pujro Tarquino -3



Pujro Tarquino Richard Alfonzo - 2014 -

Introduccién y Objetivos

Los productos obtenidos en una unidad FCC pasan a la parte inferior de la
fraccionadora principal, donde circulan liquidos enfriados o cortes de combustibles en
estado liquido. Entre los principales productos pueden mencionarse: aceite de ciclo
pesado (HCO- rico en poliaromaticos), aceite de ciclo liviano (LCO-rico en arométicos,
principalmente diaromaticos, con bajo numero de cetano), nafta (HCN) y gases. En la
unidad de concentracion de gases (GCU) se obtienen como productos gasolina, gas
licuado de petrdleo (LPG-C;, C4,) vy gases livianos (C,, C,) (Wilson, 1997). Las Figuras 1.3
y L4 muestran los esquemas de la fraccionadora principal y de la unidad de

concentracion de gases respectivamente.
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Figura 1.3. Esquema de la fraccionadora principal (Wilson, 1997)
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Figura 1.4. Esquema de la unidad de concentracion de gases (Wilson, 1997)
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La unidad de FCC es operada de acuerdo al tipo de producto que se requiere
obtener. Son tres las maneras totalmente diferenciadas, y cada uno de estos modos esta
orientado a maximizar la produccion de olefinas livianas, el corte de destilados medios, y
convencionalmente, el corte gasolina. Cada objetivo se logra modificando los distintos
parametros operativos (temperatura, relacion masa catalizador/masa crudo (Cat/Oil), tipo
de catalizador, aditivos, etc.). Tomando como base las condiciones operativas para
maximizacion del corte gasolina, la operacion en modo olefinas requiere mayor
temperatura, mayor Cat/Oil, mayor concentracion de zeolita y baja concentracién de
tierras raras en el catalizador y mayor tiempo de contacto, mientras que el modo
destilados medios requiere menor temperatura, menor Cat/Qil, menor concentracion de
zeolita y alta concentracion de tierras raras en el catalizador y menor tiempo de contacto
(King, 1992). Existe un crecimiento mundial en el consumo de diesel y en la demanda de
olefinas livianas, lo que lleva a una disminucién en la produccién de gasolina para poder
incrementar la produccion de tales productos, por lo que es previsible entonces que las
refinerias tiendan a operar en modo de maximizacion de olefinas y de destilados medios.
En general el aumento en la produccion de olefinas tiende a ser resuelto mediante el
agregado de aditivos, como la zeolita ZSM-5 (Degnan et al., 2000).

Tipicamente los cortes a craquear en FCC son gas oils de vacio, VGO, pero se
observa una tendencia creciente a la utilizacién de cortes de bajo valor con puntos de
ebullicion superiores a, al menos, 530 °C a presion atmosférica (residuos) (Harding et al.,
2001). Actualmente, la mayoria de los refinadores agregan residuos a sus
alimentaciones, y existen tecnologias de FCC que pueden procesar hasta 100 % de
residuos (Fusco et al., 2000; Schlosser et al., 2001; Tan y Satbhai, 2002).

Los cortes residuales son de elevado peso molecular y de estructura compleja que,
como en el caso de los asfaltenos, no son conocidas en profundidad (Letzsch y Ashton,
1993). La presencia de moléculas muy grandes implica un elevado carbon Conradson
(indicador del potencial de formacion de coque) y pesos moleculares de mas de 1000
(Nee et al., 2001). Asi, los catalizadores para residuos deben asegurar un contacto
efectivo con los sitios activos (o que hace que resulten preponderantes las limitaciones a
la transferencia de masa intraparticula y el proceso de adsorcion), al tiempo de pretender
una alta conversién de fondos. También pueden aparecer restricciones a estos procesos
de transporte por la deposicion de metales (Hakuli et al., 2001). Esta problematica global
del empleo de residuos representa la mayor fuerza impulsora de cambios en el FCC
sobre partes del hardware, el catalizador y sus componentes, los aditivos cataliticos, y las

metodologias de evaluacién, simulacién y control de unidades.

Richard A. Pujro Tarquino I-5



Pujro Tarquino Richard Alfonzo - 2014 -

Introduccién y Objetivos

l.i.c. El catalizador

Originalmente se emplearon catalizadores amorfos para el craqueo catalitico, pero
a partir de aproximadamente mediados de la década de 1960 se introdujeron
comercialmente catalizadores que contenian zeolitas tipo X o Y. Estas zeolitas estaban
soportadas sobre matrices de diversas composiciones, que moderaban la elevada
actividad de la zeolita para disminuir la rpida desactivacién debida a la formacién de
coque, como también la excesiva generacion de productos livianos. Con el tiempo los
catalizadores se han ido modificando para lograr aumentar la conversion y la produccion
de combustibles liquidos reduciendo el coque, y mejorar la tolerancia a los metales
contaminantes presentes en las alimentaciones, para lo cual pueden agregarse trampas
de niquel y vanadio. Desde entonces los catalizadores que se emplean en unidades FCC
son compuestos, siendo su principal componente la zeolita Y soportada sobre una matriz
de diferentes caracteristicas, activa o inactiva, y un ligante. Esta zeolita se puede
modificar de diferentes maneras de acuerdo al tipo de catalizador, y pueden estar
presentes diferentes aditivos con funciones especificas o para potenciar algunas ya
existentes (Scherzer, 1989). Como se mencionara, actualmente las refinerias tienen la
posibilidad de encargar al fabricante un catalizador "a medida”, segun los requisitos que
deban cumplir, en funcién de la alimentacién empleada, la tecnologia disponible y el tipo
de productos buscados (Hoffman, 1990). Como resultado de todos estos factores es que
la oferta comercial de catalizadores es muy amplia.

Las zeolitas son formas cristalinas de silicoaluminatos, constituidas por tetraedros
denominados TO,, donde T = Si o Al. Los tetraedros se unen entre si mediante atomos
de oxigeno. El desequilibrio de cargas generado por la presencia de atomos de aluminio
en algunos tetraedros motiva la presencia de cationes para balancearlo. Teniendo en
cuenta que n es la carga del cation M que acompafa la estructura, una férmula general
de zeolita se puede escribir como M,,,0AI,03.xSiO,.wH,0.

El nimero y la disposicion de los tetraedros en la unidad estructural basica y la
relacién Si/Al definen el tipo de zeolita. En el caso particular de la zeolita Y, una unidad
tipica estd conformada por veinticuatro tetraedros que se agrupan de manera de formar
un cubo-octaedro truncado llamado unidad de sodalita o unidad (. Esto esti
representado en el esquema de la estructura faujasitica de la Figura 1.5, donde cada
vértice representa un atomo de aluminio o silicio y cada linea un atomo de oxigeno. Estos
octaedros se unen por prismas hexagonales originando cavidades de gran tamafio
llamadas supercages o unidades a, que tienen un diametro aproximado de 13 A. Las
supercages se conectan entre si mediante canales cuyas aperturas son anillos con 12

miembros (a4tomos de silicio y aluminio) de 7,4 A de diametro, que forman el sistema
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tridimensional poroso de la zeolita. La celda Unidad de

o . .. ., sodalita
unitaria constituye la minima expresion para

constituir y definir a una zeolita; en el caso de la

zeolita Y esta conformada por 192 tetraedros de

SiO, y AlO,. Su contraparte natural, la faujasita,
tiene una celda unitaria definida por la siguiente
composicion Nasg[(AlO,)s6(Si02)136].250H,0 (Breck,
1974).

De forma general, la composicién de la Celda  Figura I.5. Estructura de zeolita Y
unitaria de la zeolita Na-Y puede escribirse como
Na,[(AlO2)«(Si0,)1924].2H.O donde x varia entre 48 y 76.

En la sintesis de zeolitas los cationes de balance suelen ser iones sodio, pero
cuando los mismos son intercambiados por protones se genera la acidez de estos
materiales, generando sitios activos para las reacciones de craqueo.

Las zeolitas pueden actuar como catalizadores de reacciones quimicas que tienen
lugar dentro de las cavidades internas. Una clase importante de tales reacciones es la
catalizada por zeolitas intercambiadas con protones, que enlazados a su estructura dan
lugar a una acidez muy alta. Existen dos tipos de sitios acidos: Bronsted y Lewis. Los
sitios acidos Bronsted se forman por compensacion de cargas en los &tomos de aluminio,
por hidrdlisis de cationes polivalentes (tierras raras) o por reduccién de iones metélicos.
Por su parte, los sitios &cidos Lewis se forman por deshidroxilacion de los sitios Bronsted.

Las zeolitas se sintetizan a partir de geles obtenidos mezclando una fuente de
silicio y una de aluminio en agua, mas el agregado de otros componentes (cationes
alcalinos o alcalino-térreos incorporados bajo diferentes formas y aditivos de distinto tipo),
gue actian en la sintesis como fuente de OH-, electrolitos, contraiones de las estructuras
anibénicas formadas, o agentes direccionantes de estructuras.

En los catalizadores comerciales, la zeolita Y esta incorporada sobre una matriz
gque puede tener diferentes funciones: actuar como soporte y ligante, otorgar resistencia
mecanica, como medio por el cual la alimentacioén a convertir y los productos generados
deben difundir, como medio diluyente para las particulas de zeolita, moderando su
actividad, y como medio de transferencia de calor entre los procesos de reaccion
(craqueo) y regeneracion, evitando en lo posible dafios estructurales con pérdida de
material activo (Scherzer, 1989).

Las matrices pueden ser inactivas si estan conformadas por silice, o activas
formadas por alimina o silice-alimina. Pueden ser naturales, tales como arcillas con
lavado acido, o sintéticas, como en el caso de los geles de silice-alimina, o aliminas,

gue presentan la opcion de fabricarlas “a medida”, en funcion de las necesidades de la
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refineria. Los métodos de preparacion son muchos y es posible, en funcién de los
parametros de sintesis, controlar el tamafio de particulas y la distribuciéon de tamafio de
poros con la incorporacion de diferentes cationes organicos (Manton y Davidtz, 1979), o
con el control de los pardmetros experimentales, tales como el tiempo de gelacion o el
grado de neutralizacion de la silice (Magee y Blazek, 1976).

El catalizador empleado en refineria sufre cambios importantes en su estructura
debido a las permanentes variaciones en las condiciones operativas: ciclicamente pasa
de un ambiente reductor entre 500 y 550 °C en el reactor, a un ambiente oxidante con
presencia de vapor de agua a 700 °C o mas, en el regenerador. Las condiciones
hidrotérmicas del regenerador producen desaluminizacién de la zeolita y modificaciones
en los componentes del catalizador, afectando sus propiedades fisicas y cataliticas
(Scherzer, 1989). Por lo tanto, el catalizador fresco que ingresa al sistema va cambiando
sus propiedades hasta llegar al estado final denominado de equilibrio.

Durante el proceso de equilibrado del catalizador se produce la desaluminizacion
del componente zealitico, y el tamafio de la celda unitaria disminuye como consecuencia
de que la longitud de enlace entre atomos de aluminio y oxigeno (1,7323 A) es mayor que
la longitud de enlace entre atomos de silicio y oxigeno (1,6065 A) que conforman los
tetraedros de la zeolita. En la zeolita, el aluminio ocupa posiciones tetraédricas, pero el
aluminio extraido de la red genera especies extra-red (EFAI) en las que puede presentar
diferentes estados de coordinacién: octaédrico, pentacoordinado o tetraédrico (Peters et
al., 1992). Estas especies podrian tener efectos potencialmente diferentes sobre la
actividad y selectividad catalitica (Narbeshuber et al., 1996): las especies extra-red
podrian ser cataliticamente activas, y podrian interactuar con grupos OH- y aumentar la
fuerza acida. Por otro lado, los clusters de Oxidos de aluminio extra-red cargados
positivamente podrian actuar como cationes y neutralizar los sitios acidos Bronsted y los
Oxidos de aluminio extra-red podria bloquear la accesibilidad a parte de los poros
zeoliticos.

Anteriormente se utilizaban matrices inactivas, pero con la creciente demanda de
procesar crudos mas pesados, a partir de la década de 1980 se comenzd a emplear
matrices activas (Lipson y Valeri, 1987). Los cortes mas pesados contienen moléculas
voluminosas que presentan problemas para difundir a través de los canales de la zeolita,
por lo que sélo se producirian las reacciones quimicas de su craqueo en la superficie
externa de la misma. De este modo la efectividad catalitica seria muy baja, considerando
que dicha superficie externa es despreciable frente a la superficie total del catalizador,
funcion de la microporosidad del mismo. Empleando matrices activas se logra mejorar la
eficiencia de los catalizadores, principalmente para ese tipo de alimentaciones (Lipson y

Valeri, 1987). La alimentacién se pre-craquea en la matriz y las moléculas de menor
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tamafio difunden luego por los canales zeoliticos. A pesar de que las matrices tienen
menor selectividad a gasolina y mayor selectividad a coque, producen gases mas
olefinicos y gasolina de mayor octanaje (producto de la mayor concentracién de olefinas
en dicho corte). De esta manera, tales catalizadores pueden ser considerados
bifuncionales, y como tales debe encontrarse un equilibrio entre ambas funciones (pre-
craqueo en la matriz, craqueo sobre la zeolita) para lograr un Optimo rendimiento
catalitico (Scherzer, 1989).

l.i.d. Caracterizaciéon de los catalizadores

l.i.d.1. Tamaiio de celda unitaria (TCU)

El tamafio de celda unitaria (TCU) del componente zeolitico estd relacionado
estrechamente con el contenido de aluminio del mismo, ya que a medida que éste es
extraido de la celda cristalina la misma sufre una contraccién, porque en los tetraedros
que componen elementalmente la zeolita Y la longitud del enlace silicio-oxigeno es menor
que la del enlace aluminio-oxigeno. EI TCU se determina mediante difraccion de rayos X
siguiendo la Norma ASTM D-3945-91.

l.i.d.2. Propiedades texturales

Mediante la adsorcidén de gases inertes sobre la superficie de un sélido poroso es

posible determinar las siguientes propiedades fisicas:

» Superficie especifica mediante el método BET (Gregg y Sing, 1982).

» Volumen de microporos mediante el método t (Gregg y Sing, 1982), el método
Dubbinin-Radushkevich (Gregg y Sing, 1982) o el método Remy-Poncelet
(1995).

» Distribucién de tamafios de microporos (didmetros menores a 2 nm) mediante
el modelo de poros cilindricos para zeolitas desarrollado por Saito y Foley
(1991).

» Distribucion de tamafios de mesoporos (diametros mayores a 2 nm) a través
del método de Cranston-Inkley (1957).

» Contenido de zeolita segun el método de Johnson (1978).

Superficie especifica
La técnica empleada para el calculo de la superficie especifica de catalizadores se
conoce como método BET, desarrollada por Brunauer, Emmett y Teller (Gregg y Sing,

1982). En este método se modela la adsorcion a través de la siguiente ecuacion:
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P/P° 1 c-1
= +
n(1—P/ P°) ni [C (ni ED)

P/ PO

donde P es la presion medida, P° la presion de saturacion del gas empleado, ¢ un
parametro que contempla el calor de adsorcién, n los moles (o volumen) adsorbidos y n; 0
V; los moles o el volumen de la monocapa, siendo esta Ultima la variable necesaria para
calcular la superficie especifica.

En el caso de catalizadores compuestos, como los de FCC, la aplicacion del
método BET permite determinar la superficie especifica total (suma de las contribuciones

de la zeolita y matriz).

Volumen de microporos

» Método de la curva t (Gregg y Sing, 1982): t es el espesor estadistico de la
capa de gas adsorbido. Al representar el volumen adsorbido en funcion de t
(entre aproximadamente 3y 7 A), la extrapolacion de la region lineal parat = 0
es proporcional al volumen de microporos del catalizador.

» Meétodo de Dubbinin-Radushkevich (Gregg y Sing, 1982): tiende a calcular por
exceso el volumen de microporos, debido a que la ecuacién que modela el
sistema no considera la adsorcion del gas sobre la superficie externa de los
cristales zeoliticos.

» Método de Remy-Poncelet (1995): es un procedimiento combinado, en el que
se asume que el proceso de adsorcién en la zeolita se puede dividir entre el
que existe en los microporos (modelado por la ecuacion de Dubbinin-
Radushkevich) y el de la superficie externa (descripto por la ecuacion BET),
siendo independientes entre si. De esta manera, la isoterma de adsorcion se
corrige por la adsorcion dentro de los microporos y se optimiza el coeficiente de
correlacion de la curva BET ajustando los parametros correspondientes al

volumen de microporos y la energia de adsorcion.

El método t, si bien es muy confiable, no es el mas indicado para los catalizadores
de FCC. Por su parte el modelo de Remmy-Poncelet es el més realista, ya que tiene en
cuenta tanto los microporos como la superficie externa de forma independiente (de la
Puente y Sedran, 1997), pudiendo existir diferencias de hasta 12 % respecto al célculo

realizado a partir del método de la curva t.
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Distribucion de tamafios de microporos

El interés en conocer la distribucién del tamafio de microporos se debe a que
pueden tener influencia en las propiedades difusivas del catalizador, debido
fundamentalmente a que en el proceso de FCC se craquean moléculas de gran tamafo.
Ademas, a medida que se incrementa la desaluminizacion de la zeolita a causa de las
condiciones operativas, pueden aparecer sistemas porosos secundarios (Peters et al.,
1992; Hong y Fripiat, 1995). Hasta 1983 era imposible determinar la distribucion de
tamafio de poros para el rango de microporos, ya que los modelos existentes para sus
predicciones se basaban en la ecuacion de Kelvin (Gregg y Sing, 1982), la cual no es
aplicable a sélidos con poros de tamafios menores a 2 nm. En ese afio, Horvath y
Kawazoe (1983) desarrollaron un modelo para microporos definido por capas paralelas, a
partir de la evaluacion de la energia potencial de adsorcion de un gas sobre la superficie,
en funcién de la distancia entre las moléculas de adsorbato y dicha superficie. En el caso
de poros cilindricos, Saito y Foley (1991) derivaron un modelo analogo, pero utilizando
argbn como adsorbato. Para las zeolitas se acepta la suposicion de que los poros son
cilindros infinitos de radio constante, y que la pared de los mismos est4 formada por una

Unica capa de 4tomos en la cual los iones 6xido son los sitios de adsorcion.

Contenido de zeolita

El método de Johnson (1978) permite determinar el contenido de zeolita mediante
la construccion de la curva t. La pendiente de la region lineal en la representacion del
volumen adsorbido en funcién de t (entre 3y 7 A) es proporcional al area de la matriz. A
partir de esta area y el area total BET, se calcula el area correspondiente a la zeolita, la

cual permite luego estimar el porcentaje de zeolita presente en el catalizador.

[.i.d.3. Acidez

Para realizar estudios de acidez sobre sélidos (Topsge et al., 1981; Humphries et
al., 1993; Peters, 1993), se ha utilizado ampliamente la adsorcién/desorcién de moléculas
basicas. Las bases que comunmente se emplean son amoniaco y piridina.

El amoniaco es apropiado para estudios de desorcién a temperatura programada
(TPD) debido a que se quimisorbe reversiblemente a temperaturas superiores a 150°C,
otorgando un indice de la fuerza acida asi como también de la acidez total. Tiene un
tamafio molecular pequefio y esto le permite acceder a todos los sitios en la zeolita y es
estable a alta temperatura, pero por ser una base fuerte puede ser poco especifica y
adsorberse sobre sitios no acidos. La ubicacion de los picos de desorcion depende de la

fuerza &cida y también de la velocidad de calentamiento.
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Por su parte, la piridina es una base menos fuerte y por lo tanto puede ser mas
especifica. Corma et al. (1987) efectuaron una comparacion entre resultados de
adsorcion de ambas bases sobre zeolitas Y desaluminizadas, e indicaron que los
obtenidos con piridina se correlacionan mejor con la cantidad de sitios 4cidos (Bronsted y
Lewis) predichos teéricamente. Combinando adsorcion de piridina con espectroscopia IR,
se puede distinguir entre sitios Bronsted y Lewis y cuantificarlos.

Otra técnica empleada para cuantificar la acidez es la titulacion con indicadores de
Hammett, la cual permite determinar la acidez total (Bronsted mas Lewis). Esta técnica
presenta numerosas desventajas, como por ejemplo el viraje de color de apreciacién
dificultosa, los problemas estéricos de las moléculas empleadas en los sitios activos, la
no especificidad de las bases titulantes, etc., que hacen que sea cada vez menos

utilizada.

l.i.e. Reacciones quimicas en el proceso FCC

En el proceso FCC se da un conjunto muy complejo de reacciones quimicas, de
acuerdo a las condiciones operativas de elevada temperatura y el catalizador empleado.
Estas reacciones son catalizadas por los sitios 4cidos de la zeolita y/o la matriz, y fueron
y son continuamente estudiadas. Las reacciones mas importantes que pueden ocurrir en

el sistema son las siguientes:

- Craqueo

- Isomerizacion

- Transferencia de Hidrogeno (TH)
- Ciclizacion

- Alquilacién

- Oligomerizacion

- Deshidrogenacion

Estas reacciones se llevan a cabo en forma paralela y consecutiva, y por lo tanto
los productos primarios formados inicialmente pueden sufrir posteriormente reacciones
secundarias.

Si bien es cierto que el sistema es muy complejo, se esta de acuerdo en que los
mecanismos de reaccion involucran especies con cargas positivas que se forman sobre
la superficie del catalizador, denominadas carbocationes (Scherzer, 1989). Este
concepto surge en los afios '40 aplicado a reacciones de craqueo sobre silice-alimina, y
posteriormente se extendid a zeolitas. Dichos carbocationes pueden ser tanto iones

carbonios (el &tomo de carbono que lleva la carga positiva es pentacoordinado) como
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carbenios (el &tomo de carbono que lleva la carga positiva es tricoordinado). El orden de

estabilidad de los carbocationes es:

terciario > secundario > primario

Por esto, los carbocationes primarios tienden a adoptar rapidamente una forma mas
estable. Para eso estas especies modifican su estructura y pasan a ser secundarios o
terciarios, desorbiendo luego como especies ramificadas, las cuales a su vez son
deseables, ya que son importantes en la industria y poseen un alto valor de octanos para
la conformacion de la gasolina.

A la complejidad descripta anteriormente, se deben sumar procesos que estan
intrinsecamente relacionados al catalizador, como difusién y adsorcién, que generan
complicaciones adicionales a la hora de modelar el sistema. Es por esto que los
simuladores de procesos comerciales emplean modelos empiricos (Torqui y Van Keulen,
1998).

Dado el gran numero de componentes de las alimentaciones de FCC, es
conveniente evaluar el comportamiento de los catalizadores hacia las diversas reacciones
utilizando reacciones test, que permitan luego extrapolar los resultados a situaciones
reales (Guisnet, 1985). Las reacciones test permiten no sélo verificar rapidamente la
performance de un sélido como catalizador, sino también contribuir a la caracterizacion
de sus propiedades. Para alcanzar estos objetivos, idealmente la reaccion debe ser
simple y no catalizada por diferentes tipos de centros activos, y su velocidad inicial debe
ser facilmente estimable (poca desactivacion). Dentro de las numerosas reacciones que
cumplen estos requisitos, es posible elegir aquella que mejor se adapte para caracterizar
un dado catalizador en funcion de qué propiedades se deseen evaluar (Guisnet, 1985).
Esta herramienta seré utilizada en el desarrollo de esta tesis, como se vera mas adelante.

A continuacion se describen sintéticamente las reacciones mas importantes que se

producen en el proceso FCC.

Craqueo

Las reacciones de craqueo son las mas importantes, ya que disminuyen el peso
molecular de los reactivos y generan una distribucion de productos con pesos
moleculares adecuados al fin buscado. Estas reacciones se llevan a cabo sobre los sitios
acidos de la zeolita mediante dos vias posibles: el craqueo protolitico via i6n carbonio
pentacoordinado y el craqueo B clasico via i6n carbenio tricoordinado. Aunque todos los
componentes de la alimentacion estarian sujetos a estas reacciones, las mismas se

estudiaron principalmente mediante moléculas test parafinicas.
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» Craqueo protolitico via ion carbonio pentacoordinado (Haag y Dessau, 1984):
se propone una via de reaccidbn 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 i6n carbonio intermediario, que
luego se craquea para dar un i6n carbenio mas una parafina de menor peso
molecular, estableciendo la etapa de iniciacion.

» Craqueo g clasico via i6n carbenio tricoordinado: un i6n carbenio (el cual se
puede generar por la protonacion de trazas de olefinas sobre un sitio acido de
Bronsted, por la abstraccion de un ién hidruro de una parafina en un sitio Lewis,
o por el craqueo protolitico de un i6n carbonio) podria craquear en la posicién 3
respecto a la ubicacion de la carga positiva del ién. Esto daria como resultado
una olefina y otro i6n carbenio, ambos de menor peso molecular. Otra
alternativa posible es que el i6n carbenio reaccione con una parafina de la
alimentacion via transferencia de hidrogeno para generar otra parafina y un

nuevo ion carbenio. Estas etapas podrian considerarse como de propagacion.

Estas dos vias para el craqueo se consideraron independientes (Haag y Dessau,
1984; Gianetto et al., 1986; Haag et al., 1990; Wielers et al., 1991), aunque estudios
posteriores (Corma et al., 1994; Cumming y Wojciechowski, 1996) indicarian que ambas
reacciones conforman un Unico mecanismo en cadena, por medio de reacciones de
iniciacion, propagacion y terminacion. Segun este enfoque, el proceso contemplaria
reacciones unimoleculares (craqueo de un i6n carbonio formado por protonacion de una
molécula de la alimentacion para producir una molécula de parafina y un ién carbenio) y
reacciones bimoleculares (interaccion entre un idn carbenio que acepta un ién hidruro de
una molécula de la alimentacién para desorber como parafina y posterior craqueo en
posicion 3 del nuevo i6n carbenio formado en su reemplazo). En funcion de qué proceso
prevalece, la distribucion de los productos obtenidos, y por lo tanto la selectividad, se

veran afectadas.

Isomerizacion

El mecanismo que se propone para estas reacciones es monomolecular, donde una
molécula lineal adsorbida, por medio de un i6n carbenio secundario, se reacomoda
internamente (isomerizacion estructural, mediante la formacion de anillos de tres
carbonos) para generar carbonos terciarios, mas estables, y luego desorber como
isdbmeros. La reactividad de las moléculas a la isomerizacién es proporcional al peso

molecular de las mismas.
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Transferencia de hidrégeno (TH)

Las reacciones de transferencia de hidrégeno son las que influyen de manera mas
importante sobre la calidad de los productos formados (por ejemplo, para los del rango de
la gasolina) ya que en términos descriptivos puede decirse que consumen olefinas y
nafténicos para producir parafinas y aromaticos (Sedran, 1994), de acuerdo a la siguiente

ecuacion:

3CH, +CH, 5 3CH,.,+CH, .

m 2n+2

Olefinas + Nafténicos - Parafinas + Aromaticos

El resultado neto sobre los productos del FCC, en términos de calidad como
combustible, es negativo por el efecto del consumo de olefinas no compensado por la
aparicion de aromaticos. Ademds, si esta reaccién se repite continuamente puede
conducir a la formacién de coque. Las reacciones de transferencia de hidrégeno, ademas
de causar pérdida en la calidad de la gasolina, influyen en la desactivacién del
catalizador, es decir, la pérdida de actividad por la formacion de coque sobre la superficie

catalitica.

Por lo tanto, es deseable que estas reacciones se minimicen (en cierto grado, para
no perder actividad catalitica), y al mismo tiempo, mejorar la calidad de los productos
formados. Ademas, las olefinas del grupo C4;-Cs que se consumen en las reacciones de
transferencia de hidrégeno son importantes, ya que luego se pueden derivar a otros

procesos dentro de la refineria.

Si bien no existe una Unica opinidn sobre el mecanismo que actla en las
reacciones de transferencia de hidrégeno, se cree que un i6n carbenio acepta un ion
hidruro transferido desde una molécula donante adsorbida de alguna manera sobre un
sitio activo cercano, para luego desorberse, quedando adsorbida la molécula donante
como carbocation. Para que este modelo se cumpla, se necesitan dos sitios activos
préximos (hipotesis de Jacquinot et al., 1990) por lo que es directamente dependiente de
la densidad de sitios activos apareados del catalizador (ver Figura 1.6). Esto ha sido
estudiado y confirmado experimentalmente utilizando reacciones test especificas (de la
Puente y Sedran, 2000) o reactivos representativos de alimentaciones comerciales
(Galiano y Sedran, 1997).
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Figura 1.6. Esquema de transferencia de hidrégeno. Ejemplo: isobutano hacia un ién secbutilo,

formacion del catién carbenio terciario.

El tamafio de celda unitaria es uno de los parametros importantes que controla la
capacidad de transferencia de hidrégeno del catalizador. Varios autores (Pine et al.,
1984; Peters et al., 1990) establecieron diferentes modelos para determinar la distribucion
de atomos de aluminio en funcién del tamafio de celda unitaria. Estudios por resonancia
magnética nuclear permiten establecer diferentes tipos o estados de los atomos de
aluminio en funcion de los atomos presentes en la segunda esfera de coordinacion, con
lo cual se puede establecer la relacion Si/Al presente en la zeolita y la cantidad de sitios
apareados. Sabiendo que el TCU es funcion de esta relacion, pueden establecerse
dependencias entre la magnitud de las reacciones de transferencia de hidrégeno y el
tamafio de celda unitaria. Diferentes modelos propuestos (Peters et al., 1990) coinciden
con datos experimentales (de la Puente y Sedran, 2000), confirmando la relacion
existente entre la extension de las reacciones de transferencia de hidrégeno y el numero
de sitios apareados en funcién del tamafio de celda unitaria.

Segun Corma et al. (1989) la concentracion efectiva de hidrocarburos dentro de las
denominadas supercages de la zeolita, disminuye a medida que lo hace el TCU, lo que
explicaria el aumento de selectividad a la isomerizacion (unimolecular) frente a la TH
(bimolecular y consecuentemente més sensible a la concentracion de reactivo).

Por su parte, Jacquinot et al. (1990) utilizaron zeolitas Y desaluminizadas por
diferentes métodos. Observaron que, independientemente del tratamiento de los soélidos,
podian dividirlos en dos categorias segun sus propiedades de TH: a) aquellos con
tamafios de celda unitaria mayor a 2,428 nm, cuya selectividad hacia la TH no dependia
significativamente del contenido de aluminio de la red, y; b) aquellos con TCU menor a
2,428 nm y que, en contraposicion a los primeros, mostraron una clara dependencia de la
TH con este parametro, disminuyendo la selectividad hacia estas reacciones a medida
que disminuye el TCU de la zeolita. Concluyeron entonces que, a diferencia de la
isomerizacion, que requeriria un sitio para llevarse a cabo, la TH requeriria dos sitios
cercanos.

Suarez et al. (1990) observaron que este efecto del TCU sobre la relacion de

selectividades iniciales de isomerizacion y TH en la reaccion de conversion de
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ciclohexeno es similar al efecto del TCU observado sobre el octanaje de las gasolinas.
Explicaron esta similitud en funcion de que en el craqueo de gasoil, a medida que el TCU
disminuye, la velocidad de la TH (bimolecular) es menor, mientras la velocidad del
craqueo (unimolecular) permanece igual o aumenta debido al incremento de la fuerza
acida, lo que llevaria a una gasolina con mayor contenido de olefinas y por lo tanto con
mayor calidad de octanos.

Corma et al. (1989) demostraron que el cociente entre heptenos y heptanos era una
medida adecuada para evaluar la relacion entre las reacciones de transferencia de
protones y TH para los iones heptenios superficiales formados a partir de la apertura de
anillos de compuestos nafténicos (metilciclohexano). Obtuvieron, a diferencia de los
resultados anteriores, que la relacion de craqueo a TH aumenta de manera lineal a
medida que el TCU disminuye, indicando que la TH se hace mas importante frente al
craqueo cuando aumenta el TCU; por el contrario, la relacién de craqueo a transferencia
proténica aumenta con el TCU.

Existen muchos indices para medir el impacto de las reacciones de transferencia de

hidrogeno en los productos. Ejemplos de diferentes indices se enumeran a continuacion:

Relacion entre parafinas y olefinas en diferentes cortes (Bonetto et al., 1992).
Relacion de butenos a butanos (Hayward y Winkler, 1990).

Relacion de isopentano a isopenteno (Cheng et al., 1992)

AN NN

Producciones de olefinas en un rango de pesos moleculares (Habib, 1990;
Guerzoni y Abbot, 1993).

Produccion de isobutano (Gates et al., 1979).

AN

Selectividad a olefinas o coque (Scherzer y Ritter, 1978).

v' Evaluacioén de la selectividad a ciclohexano y metil ciclopentano en la conversion
de ciclohexeno (Cheng y Rajagopalan, 1989).

v' Conversién de ciclohexeno: relacion entre la producciéon de metilciclopentano y la

suma de las producciones de metilciclopentano, metilciclopenteno y productos de

cragueo (de la Puente y Sedran, 2000).

Ciclizacion

Estas reacciones se dan cuando se adsorbe una molécula de una olefina de
cadena larga con el doble enlace en su extremo, y ésta se puede acomodar de tal
manera que el otro extremo de la molécula quede cerca del sitio activo donde esta

adsorbida, y se unan formando una molécula nafténica.
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Alquilacién

Esta reaccién tiene lugar entre una iso-parafina y una olefina, y consta de varias
etapas (Biswas y Maxwell, 1990). Comienza con la protonacion de la olefina, que se
adsorbe sobre un sitio acido formando un i6n carbenio. En la siguiente etapa se produce
la transferencia de un i6n hidruro desde una iso-parafina hacia el carbocation
previamente formado, generandose un ion carbenio terciario y desorbiéndose la parafina
correspondiente. Luego se produce la alquilacién, en la cual el idbn carbenio terciario
reacciona con una nueva molécula de olefina. El paso siguiente es una isomerizacion
rapida, antes de producirse la desorcidén. En este paso se pueden producir cambios en la
molécula para adoptar una forma mas estable. Finalmente tiene lugar la desorcion con
transferencia de hidruro, que es un mecanismo en cadena, donde una molécula de iso-
parafina cede un hidruro, desorbe la molécula formada anteriormente (alquilada), y queda

adsorbido un ién carbenio terciario.

Oligomerizacién

Estas reacciones son generadoras de hidrocarburos de alto peso molecular pero no
han sido estudiadas con profundidad sobre catalizadores de FCC (Scherzer, 1989). Se
sabe que dependen de la densidad de sitios acidos sobre la superficie catalitica en mayor
medida que las reacciones de transferencia de hidrégeno (Olah et al., 1985), por lo que
este tipo de reacciones esta fuertemente influenciado por el grado de desaluminizacion

de la zeolita (de la Puente et al., 1997).

LLii. Aprovechamiento de cortes residuales

El petrdleo a inicios del Siglo XX fue la principal fuente de energia para la
humanidad y en particular para los medios de transporte, desde autos hasta aviones. El
petréleo estd conformado por una gran cantidad de compuestos, en su mayoria
hidrocarburos y moléculas con hetero-atomos (azufre, hierro, cobre, sodio, vanadio,
niquel, entre otros), los cuales suelen representar problemas para su procesamiento
posterior.

Una fraccién importante de los componentes del petréleo son especies con elevado
peso molecular, que no resultan inmediatamente Gtiles. En la Figura 1.7 se muestra un
esquema de los rendimientos tipicos aproximados obtenidos de un barril de crudo.

Actualmente el procesamiento de cortes residuales se debe a muchos factores,

entre los que se puede citar a los siguientes (Arandes et al., 2008):
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»  Agotamiento de los crudos de calidad.

A\

Intensificacion en la demanda de destilados medios (diesel).

> Caida en la demanda de destilados pesados (fuel oil), consecuencia de las
regulaciones medioambientales sobre el contenido de aroméaticos y azufre en
combustibles.

> Inestabilidad del mercado petrolero e incertidumbre sobre precio del barril.

- ﬁ Gasy LPC

1 BARRIL Gasolinas
—
22-26° API Destilados medios (diesel + jet fuel)
ﬁ Residuos + combustibles pesados
Crudo Productos (% vol)

Figura I.7. Rendimiento tipico de un barril de petréleo.

Esto constituye una de las principales fuerzas impulsoras actuales para procesos
de refinacion que, como el craqueo catalitico de hidrocarburos, o los procesos térmicos,
estan orientados a la reduccion del tamafio molecular y a la obtencién de productos de
mucho mayor valor e interés.

Entre las diversas alternativas disponibles para procesar estas alimentaciones,
como hidrocraqueo, coking, desasfaltado por solventes, FCC, etc., el FCC aparece como

la mas conveniente (Phillips, 2002).

li,a. Corte VGO (Vacuum Gas Oil)

En una refineria el petréleo es convertido a una variedad de productos mediante
procesos fisicos y quimicos. El primer proceso son las torres de destilacion atmosférica,
donde los liquidos y los vapores se separan en fracciones de acuerdo a su peso
molecular y temperatura de ebullicion por debajo de 343 °C; ésta etapa es la mas flexible
en una refineria, ya que las condiciones de operacién pueden ajustarse para poder
procesar alimentaciones variadas. Todos los hidrocarburos con temperatura de ebullicion
superior a 375 °C quedan en el fondo de la torre de destilacion atmosférica, generandose
el residuo atmosférico (ATR).

Richard A. Pujro Tarquino I-19



Pujro Tarquino Richard Alfonzo - 2014 -

Introduccion y Objetivos

El otro proceso clasico es la destilacién al vacio. La diferencia entre el proceso
atmosférico y el de vacio es que este Ultimo permite obtener hidrocarburos con mas altas
temperaturas a muy bajas presiones y lograr asi la refinacion de fracciones mas pesadas.
La carga con que se alimenta este proceso proviene del fondo de la torre de destilacion
atmosférica. Este proceso de destilacion produce, entre otros cortes, gas oil de vacio
(VGO) y su correspondiente residuo de vacio (VR).

El Gas Oil de Vacio (VGO) normalmente constituye el 25 a 35 % del volumen total
de un crudo, constituido por hidrocarburos con temperatura de ebullicion entre 343 y 566
°C, agrupados en parafinas, isoparafinas, nafténicos, arométicos y compuestos azufrados
y nitrogenados (Wilson, 1997; Behera, 2008).

liii.  Corte LCO (Light Cycle Oil)

El principal componente del corte de destilados medios provenientes del proceso de
FCC es el LCO (Light Cycle Qil), usualmente con rango de puntos de ebullicion entre 220
y 360 °C, y que en algunos casos se puede extender hasta 135 y 385 °C, conocido como
LCO extendido (Corma, 2007), que se destina al pool de diesel junto con corrientes de
otros procesos. Dado que la calidad del diesel depende fundamentalmente de su alto
contenido de compuestos parafinicos, reflejado en su indice de cetanos (indice de calidad
como combustible, que es de aproximadamente 52-55 en combustibles comerciales de
alta calidad), la del LCO destinado al diesel es pobre, debido a su alto contenido de
compuestos aromaticos y de compuestos azufrados.

Los compuestos arométicos presentes en los destilados medios son principalmente
aquellos que tienen dos anillos de benceno condensados denominados hidrocarburos
aromaticos biciclicos. Dentro de ellos los mas abundantes son los naftalenos (1metil- y
2metil-naftaleno). También se han logrado identificar compuestos con caracter aromatico
y cicloparafinico, denominados nafténico-aromaticos, tales como tetralina e indol. El
contenido de aromaticos en LCO tipicamente se encuentra entre el 50 y 70 %, haciendo
que el indice de cetanos sea muy bajo, con valores entre 20 y 28.

La calidad del LCO esta condicionada por el origen de la alimentacion, el
catalizador empleado y las condiciones de proceso (Diesel Fuel, 1998): Por ello, la
demanda creciente de incluir cortes residuales como alimentacion en la unidad de FCC
obliga a generar conocimientos fundamentales y de evaluacion en el proceso, debido a
gque como se mencionara, estos residuos tienen altos contenidos de metales
contaminantes, compuestos aromaticos, especies con heteroatbmos y grupos
macromoleculares complejos (Letzsch y Ashton, 1993). Los compuestos aromaticos
identificados dentro de estos cortes residuales son conocidos como hidrocarburos

aromaticos policiclicos (HAP), que se caracterizan por tener tres o mas anillos de
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benceno condensados. Algunos de estos compuestos identificados son del tipo
metilfenantrenos, pirenos, crisenos, benzoantracenos y benzopirenos.

Considerando la composicion tipica de los VGOs y de las cargas residuales, uno de
los problemas mas notorios esta dado por la presencia de los poliaromaticos descritos.
Un esquema muy simple de conversion (O"Connor, 2005) muestra que los compuestos
nafténicos y parafinicos dentro de la alimentacion pueden ser convertidos en olefinas y
parafinas; a su vez los nafténicos pueden también ser transformados en aromaticos. Pero
los arométicos no generan mas que aromaticos y coque, excepto los que cuentan con
cadenas laterales, que generan también compuestos derivados del craqueo de las
mismas.

Dada la necesidad de mejorar la calidad del corte LCO proveniente del
procesamiento de VGOs y residuos, en algunos lugares, como en Europa, se enfatiza en
disminuir el contenido de compuestos aromaticos (di- y tri-aromaticos). En la actualidad
existen alternativas tecnoldgicas, como la hidroconversion, cuyo mayor problema es el
alto costo de operacion (Diesel fuel, 1998).

Entonces la oportunidad de generar nuevos catalizadores de FCC que produzcan
menos aromaticos presenta un fuerte impulso, pero se debe considerar que estos
catalizadores deberan presentar un esquema de conversion distinto al convencional en
FCC, basado en la actividad de la zeolita Y, que inevitablemente conduce a la formacion
de arométicos, donde las reacciones de transferencia de hidrogeno son muy importantes
(Sedran, 1994). Es previsible que exista un compromiso entre disminucion selectiva de
aromaticos y actividad del catalizador, lo que puede afectar su aplicabilidad comercial. La
formacion de arométicos también impacta negativamente sobre la posibilidad de generar
olefinas livianas, dado que por sus caracteristicas refractarias no es posible craquearlos
facilmente bajo las condiciones del proceso.

O’Connor (2005) ha mostrado los resultados obtenidos con la tecnologia
denominada Ultra Middle Distillates FCC (UMFCC), en contraste con el llamado Mild FCC
(MFCC), que mejoran el disefio del catalizador de FCC. Con el UMFCC se ha logrado
disminuir el contenido de arométicos en LCO. EI LCO no fue el Unico aspecto interesante
del UMFCC sino también el HCO vy la corriente slurry, que presentan contenidos mas
bajos de aromaticos que el FCC convencional. De esta manera considera haber
demostrado que el FCC puede ser re ingenierizado, dando mejores combustibles,
minimizando los contenidos de aromaticos, y dejando la obtencion de gasolinas de alto
octanaje al FCC convencional.

Gilbert et al. (2007) mencionan que el desafio de un catalizador de FCC orientado a
destilados medios, es lograr modular una acidez suave e introducir una nueva

funcionalidad que promueva reacciones similares a las de craqueo térmico, y de este
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modo generar cualidades superiores en el destilado medio producido. Para ello
produjeron una primera generacion de catalizadores que se caracterizaban por menores
contenidos de zeolita y de tierras raras, y en los que la pérdida de actividad se
compensaba con el aumento de la actividad de la matriz. Esta fue la base del proceso
MFCC mencionado anteriormente, que fue probado comercialmente, obteniendo
incrementos de 18 % de LCO y aumento de cetanos en 5 puntos, aunque con aumento
del crudo decantado, lo que no genera réditos econdmicos. Este intercambio entre
actividad y selectividad en catalizadores para maximizar destilados medios es un
compromiso recurrente en su desarrollo.

En resumen, cualquier intento de producir catalizadores especificos con el fin de
disminuir aromaticos en los destilados medios requiere conocer con mayor precision, y de
modo fundamental, la formacién de estos compuestos dentro del corte LCO, lo que esta
sujeto no so6lo al mecanismo catalitico, sino también a las condiciones operativas. El
problema podria resumirse entonces en minimizar las caracteristicas propias de la zeolita
Y, pero conservando un nivel de conversidn aceptable para la operacién comercial de

refinerias, aln al costo de necesitar condiciones operativas no usuales.

liii.a. Caracterizacion de VGO y LCO

Las propiedades fisico-quimicas de los VGOs se pueden determinar al igual que las
de los residuos por una variedad de técnicas. Speight (2003) y Behera et.al, (2008)
mencionan algunas de estas propiedades y las técnicas utilizadas, tales como la
densidad por el método ASTM D-4052, grados API, viscosidad cinematica (cst) por el
método ASTM D-445 y contenido de asfaltenos (% en peso) por el método ASTM D-611.
Para las alimentaciones algo mas pesadas el contenido de asfaltenos se mide usando el
método SARA (ASTM D-2007), el contenido de azufre (% en peso) por el método ASTM
D-4249 y el de nitrégeno (ppm) por el método ASTM D-3828.

Por otro lado Laredo et al. (2002) estudiaron 6 diferentes muestras de LCO de
diferentes refinerias de México, con el objetivo de encontrar nuevas aplicaciones y/o
formas de procesamiento de este corte. Las propiedades fisico-quimicas fueron
determinadas por métodos tales como: peso especifico por el método ASTM D-70, azufre
total por el método ASTM D-4294, nitrégeno total por ASTM-D4629, indice de cetanos
por el método ASTM D-976, aroméaticos totales por ASTM D-2459, y la distribucion de
compuestos por el método IP-391-1990.

El estudio detallado sobre los tipos de compuestos contenidos en estos cortes es
algo complejo, dadas las caracteristicas de estos cortes, pero se hicieron los intentos
necesarios para una mayor caracterizacion. Por ejemplo Lappas et al. (1997) usaron el

método ASTM-D-2549 con algunas modificaciones para lograr separar y caracterizar la
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fraccion aromatica contenida en las alimentaciones tradicionales de FCC, logrando
separar la fraccion principal en Gas Oil liviano y Gas Oil pesado; a su vez a éstas las
separaron en saturados y mono-, di-, tri- y poli-arométicos, y polares.

La identificacion de los compuestos se hizo por cromatografia gaseosa acoplada a
un espectrometro de masas (GC-MS). A continuacion se indican algunos de los
compuestos identificados en la fraccion liviana:

- Mono-aromaticos: C; a Cg alquil bencenos, ci-ciclo bencenos y tetra-
hidronaftalenos.

- Di-aromaticos: naftaleno, 1C-3C naftalenos, fenil indanos, azulenos y alquil-
bifeniles, fenantrenos y antracenos hidro-sustituidos.

- Poli-aromaticos: fluorenos, fenantreno, 1C-fenantrenos, 1C-antracenos, fenil-
indenos.

Intentos mas recientes como los propuestos por Dutriez et al. (2009) hacen uso de
la cromatografia gaseosa bidimensional a alta temperatura, cuyos ensayos consistieron
en hacer medidas cromatogréficas de un VGO y compararlo con compuestos puros. En la
Figura 1.8 se muestran los cromatogramas de este tipo (GCxGC).

De acuerdo a este método se han logrado identificar zonas de elucion donde se
agrupan compuestos de similares caracteristicas entre si. De esta manera se determinan
zonas de compuestos saturados y aromaticos; luego, subzonas de acuerdo a la cantidad
de anillos arométicos, y en cada una de ellas, zonas de acuerdo al nimero de atomos de
carbono en su estructura (ver Tabla I.1).
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Figura 1.8. Cromatograma GCxGC. (A) compuestos patrones, (B) VGO. (Dutriez et al., 2009)
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Tabla I.1. Compuestos patrones usados en la comparacion con VGO.
Técnica GCxGC (Dutriez et.al, 2009)

SATURADOS AROMATICOS
nro. nombre nro. nombre
1 NCyg 9 fenil octadecano
2 nCs, 10 fenil eicosano
3 NCsg 11 didodecilbenceno
4 NCyy 12 hexilbifenil
5 NCug 13 octilbifenil
6 nCsg 14 decilbifenil
7 NnCs, 15 antraceno
8 NCeo 16 metilantraceno
17 etilantraceno
18 pireno
19 criseno
20 benzo(a)pireno
21 coroneno
iii.a.1. Hidrocarburos aromaticos

Son compuestos insaturados que se pueden definir como aquellos que mantienen
un comportamiento quimico semejante al benceno. Este compuesto tiene una férmula
molecular C¢Hg y es una molécula con todos los carbonos e hidrogenos ubicados en el
mismo plano, muy simétrica, con los carbonos en los vértices de un hexagono regular, y
con cada angulo de enlace de 120°.

Los compuestos aromaticos son sustancias cuyas formulas moleculares hacen
suponer alto grado de insaturacion, a pesar del cual son resistentes a las reacciones de

adicion tan caracteristicas de compuestos no saturados (Morrison, 1985).

Hidrocarburos aromaticos policiclicos HAP

De acuerdo a la clasificacion de identificacion de compuestos aromaticos descrita
previamente, se conocen como compuestos aromaticos policiclicos a aquellos con mas
de tres anillos arométicos en su estructura y que tienen puntos de ebullicion superiores a
328 °C. También se los conoce como hidrocarburos poliarométicos o hidrocarburos
aromaticos polinucleares (su sigla en inglés es PAH’s). Son contaminantes atmosféricos
de gran importancia por sus propiedades toxicologicas; en particular, por su

carcinogenicidad (Martinez, 1997).
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En la Figura 1.9 se presenta la estructura de algunos aromaticos policiclicos que se

lograron identificar en los cortes de VGO y LCO.

ANTRACENO FENANTRENO BENZOANTRACENO
PIRENO BENZOPIRENO
CORONENO

Figura 1.9. Hidrocarburos aromaticos policiclicos (HAP) y identificados en VGO y LCO.

Hidrocarburos aromaticos livianos

Agrupa a los compuestos arométicos con puntos de ebullicibn menores a 328 °C y
se pueden clasificar como mono-arométicos (aquellos que so6lo contienen un anillo
aromatico en su estructura) y di-aromaticos (contienen dos anillos aromaticos).

En la Figura 1.10 se presenta la estructura de algunos de los que se identifican en

los cortes de VGO y LCO.
R R ‘
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BENCENO Butil-BENCENO NAFTALENG BIFENIL
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FENIL-OCTANO Metil-NAFTALENOS Metil-BIFENILES

Figura 1.10. Hidrocarburos aromaticos livianos identificados en VGO y LCO.
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l.iii.a.2. Hidrocarburos nafténico-aromaticos

Estos compuestos pueden considerarse derivados de los compuestos aromaticos,
ya que son hidrocarburos aroméaticos parcialmente saturados, y se caracterizan por tener
en su estructura anillos saturados ademas de los arométicos. A este tipo de compuestos
también se los ha identificado como componentes de los cortes VGO y LCO. En la Figura

[.11 se presentan algunos.

Tetrahidro-NAFTALENO
(TETRALINA) FLUORENO 9,10dihidro-FENANTRENO

Figura I.11. Hidrocarburos nafténico-aromaticos identificados em VGO y LCO.

[.iii.a.3. Hidrocarburos nafténicos

Son compuestos saturados de cadena cerrada, siendo conocidos en la industria
petrolera como naftenos. Algunos petréleos, como por ejemplo los de California, son ricos
en este tipo de compuestos; entre ellos estan el ciclohexano, el metilciclohexano, el
metilciclopentano y el 1,2-dimetilciclopentano (Morrison, 1985). A partir de los cortes VGO
y LCO se agrupan con los hidrocarburos saturados lineales. Existen compuestos
policiclicos que contienen dos o mas anillos, que comparten dos o mas atomos de
carbono. Uno de tales compuestos (decahidro naftaleno, decalina) es estudiado en esta

tesis para analizar su contribucion a la formacién de aromaticos.

l.iv.  Actividad de Catalizadores

l.iv.a. Catalizadores convencionales

Yung et al. (2003) indican que las mejoras en el disefio y la operaciéon de unidades
de FCC para residuos (RFCC) se han combinado con los avances en el disefio de
catalizadores para mantener los beneficios del craqueo catalitico convencional en
términos de conversién, craqueo de fondos y selectividad de productos. La superficie
externa del catalizador (matriz o zeolita) contiene los sitios activos que interactian en
primera instancia con las moléculas de alimentacion; asi, el precraqueo de estas
moléculas voluminosas y la deposicibn de los metales contaminantes se producen

entonces sobre esta superficie.
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En general se acepta que la zeolita més apta para procesar residuos es la tipo RE-
USY, es decir, zeolita ultraestable intercambiada con tierras raras. Respecto a la matriz,
la mayoria de los catalizadores para residuos tienen matrices con actividad alta o media,
y su formulacion depende fuertemente de las caracteristicas de la alimentacion, tales
como aromaticidad, carbon Conradson, nitrdgeno y metales.

Purnell (2003) sostiene que otra consideracion importante en el disefio de un
catalizador para residuos es la minimizacion de las limitaciones difusionales para las
moléculas voluminosas. En el caso de unidades alimentadas con residuos, afectadas por
metales contaminantes y carbon Conradson elevado, la selectividad a coque del
catalizador es muy importante.

Arandes et al. (2008) estudiaron el efecto de la incorporacién de residuos en VGO
sobre los productos generados en FCC. Observaron que el agregado de residuos
disminuye la produccién de gasolina y de LCO y aumenta la de gases, LPG y coque,
respecto a lo que ocurre con VGO solo, y lo asighan a la alta concentracion de
poliaromaticos y asfaltenos en los residuos. Como consecuencia, la relacién entre
hidrocarburos craqueables y catalizador seria mayor que para el VGO solo, por lo que el
sobrecraqueo es mas severo y da lugar a la mayor formacion de LPG y gases.

Corma y Sauvanaud (2007) discutieron las vias de craqueo y las selectividades
obtenidas con diferentes alimentaciones de FCC sobre distintos catalizadores. En
general, observaron que las alimentaciones parafinicas permiten obtener altas
conversiones con altas selectividades a gasolina, mientras que la producciéon de LCO es
menor. Por otra parte, las alimentaciones aroméaticas tienen bajas conversiones y altas
selectividades a LCO. Por dultimo, las alimentaciones nafténicas presentan un
comportamiento intermedio; sugieren similitud entre residuos y VGO, por lo que creen

gque se podrian considerar las mismas vias de craqueo.

l.iv.b. Catalizadores para maximizacion de LCO

Para la maximizacion de la produccién de cortes de destilados medios, las unidades
de FCC trabajan a menor temperatura y menor tiempo de residencia (lo que implica
menor tiempo de contacto entre alimentacion y catalizador) que para la maximizacion de
gasolina. Por lo tanto la formulacion de un catalizador para la maximizacion de LCO
podria basarse en uno disefiado para la produccién de gasolina, pero formulado menos
activo, lo que implica menor contenido de zeolita en el catalizador. El tipo de zeolita
recomendado es el REY y en el caso de las tierras raras, debe contener algo mas que el
catalizador base. La relacion zeolita/matriz también debe ser menor que la base (King,
1992).

Richard A. Pujro Tarquino I -27



Pujro Tarquino Richard Alfonzo - 2014 -

Introduccion y Objetivos

Respecto a la matriz, para el procesamiento de residuos y maximizar LCO, las
matrices son de actividad alta o media, y su formulacion depende fuertemente de las
caracteristicas de la alimentacion, tales como aromaticidad, carb6n Conradson, nitrégeno
y metales.

He (2002) analiz6 el efecto del catalizador sobre la produccion de LCO vy la
reduccion de la cantidad de olefinas y de azufre en gasolina en el craqueo de residuos.
Este autor sefiala que para mejorar la produccion de LCO se deben ajustar las
propiedades acidas de la zeolita y los componentes de la matriz. Confirmé que para
lograr mayor produccion de LCO los sitios acidos fuertes se deben reducir y los débiles

se deben mantener.

l.iv.c. Influencia de las tierras raras sobre el catalizador

Las tierras raras empleadas en catalizadores comerciales de FCC son elementos
lantanidos, con lantano y cerio en mayor proporcidén natural (Scherzer, 1989). Estando en
forma amodnica o sddica, la zeolita Y se puede intercambiar con iones de tierras raras
para lograr los siguientes efectos:

a) Prevenir la perdida de aluminio de la estructura zeolitica, aumentando asi la
resistencia estructural del catalizador, y manteniendo aproximadamente constante el
tamano de celda unitaria (Biswas y Maxwell, 1990).

b) Aumentar la actividad, ya sea por un aumento en la fuerza &cida de los sitios
(porque si bien los sitios &cidos se ven disminuidos inicialmente con la presencia de
tierras raras dado que en el balance general cada cation reemplaza tres protones, los
sitios Bronsted son mas fuertes respecto de los de la zeolita sin intercambio, y la relacion
entre sitios Bronsted y sitios Lewis aumenta (Lemos et al., 1988)), o por aumento en el
campo iénico dentro de la estructura zeolitica (Eberly y Kimberlin, 1971).

Estos dos efectos inciden sobre la actividad y selectividad del catalizador en las
reacciones de craqueo y de transferencia de hidrégeno, afectando la distribucion de
productos.

Es un hecho concreto que la performance catalitica de la zeolita esta fuertemente
afectada por la relacion SiO,/Al,O3, debido a que esta relacion determina la extensién de
la concentracién, fuerza y distribucion de los sitios acidos (Scherzer, 1993), ademas de
su vinculacion con el tamafio de celda unitaria. En catalizadores equilibrados, este
parametro depende de la severidad de la operacién y del tipo y nimero de cationes
presentes en la zeolita. Los tratamientos hidrotérmicos severos de los catalizadores
comerciales de FCC producen bajos TCU (por la pérdida de aluminio en la estructura
zeolitica) y pérdidas de actividad catalitica de la zeolita (Pine et al., 1984). Para evitar la

pérdida de aluminio y la consiguiente disminucién del tamafio de celda unitaria, se
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intercambia el sodio 0 amonio presente en las zeolitas recién sintetizadas por tierras
raras (Woltermann et al., 1993). Los resultados de Falabella (2001) indican que el valor
de TCU en que se estabilizan las zeolitas sin tierras raras esta en el rango de 24,23 a
24,27 A, mientras gue para cargas moderadas de tierras raras, el valor asciende a entre
24,30 y 24,35 A (Scherzer, 1993). Si bien es cierto que en funcion de la carga de tierras
raras la actividad aumenta considerablemente junto con la estabilidad térmica e
hidrotérmica, la distribucién de productos de craqueo es practicamente constante. Lo que
si cambia fuertemente es la distribucién de productos de las reacciones de transferencia
de hidrégeno (Scherzer, 1993; O’'Connor y Yanik 1996; O’Connor y Mayo, 2001). Dichos
autores coinciden en que, debido a que estas reacciones necesitan dos sitios activos
cercanos para poder llevarse a cabo, la estabilizacion de los aluminios presentes en la
zeolita, debida a las tierras raras, permite una densidad de sitios activos suficiente para
dichas reacciones. Como consecuencia de ello, se observan mayores proporciones de
aromaticos en el corte gasolina (O’Connor y Mayo, 2001), y en la produccion de gasolina
(Scherzer, 1989), producto de la disminuciébn de la oligomerizacibn a coque o el
sobrecraqueo a LPG y gases secos.

A altas concentraciones de tierras raras podria incidir la posible formaciéon de
puentes hidroxilos entre dos cationes La®>* (Mauge et al., 1986), lo cual explicaria la
disminucion de la actividad observada para altas cargas de lantano. Estas especies se
forman en las cavidades de la zeolita, disminuyendo el numero total de cationes La®

disponibles.

l.iv.d. Modificacién de catalizadores

Existen diferentes métodos para modificar las zeolitas Y en lo que respecta a su
relacion silicio-aluminio, los que permiten obtener las que se conocen como zeolitas de

alta silice. Los mismos pueden clasificarse como:

1. Tratamiento hidrotérmico

2. Tratamiento quimico
a. Desaluminizacién con insercién de silicio
b. Desaluminizacion sin insercién de silicio

3. Tratamiento hidrotérmico y quimico

Tratamiento hidrotérmico
La calcinacién de una zeolita en presencia de vapor produce la eliminacién de
especies de aluminio de la red hacia posiciones fuera de la misma. Durante el proceso,

gue consiste esencialmente en la hidrdlisis a alta temperatura de los enlaces Si-O-Al,
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aumenta la relacion Si/Al de red y disminuye el tamafio de celda unitaria de la zeolita. Se
observd (Scherzer, 1989) que los sitios dejados por los &omos de aluminio en la
estructura son reemplazados en gran medida por 4&tomos de silicio, formando una red
altamente silicea y generando las que se conocen como zeolitas ultraestabilizadas (USY).
Las zeolitas ultraestables son térmica e hidrotérmicamente mas estables que las zeolitas

Y de las que provienen.

Tratamiento quimico

La desaluminizacion de la zeolita Y puede realizarse con distintos reactivos en
solucion o haciendo pasar estos Ultimos en fase vapor a través de la zeolita. Segun el
reactivo utilizado, la desaluminizacion puede ser con insercion de silicio (por ej.
empleando (NH,),SiFs) 0 sin insercién de silicio (por ej. con agentes quelantes, como
EDTA). En el primer caso el silicio aportado por el reactivo ocupa las vacantes dejadas

por los atomos de aluminio.

Tratamiento hidrotérmico y quimico

Este tratamiento en dos etapas consiste en la conversion inicial de una zeolita
amonica en su forma ultraestable por tratamiento hidrotérmico y posterior tratamiento
guimico destinado a eliminar las especies extra-red formadas. El tratamiento quimico
puede realizarse con acidos (HCI), bases (NaOH), agentes quelantes (EDTA) o sales
(KF); en la mayoria de los casos, una concentracion elevada de estos reactivos puede

también eliminar aluminio de red.

lv. Evaluacién en laboratorio del proceso FCC

Dados los enormes volumenes procesados en el FCC, las pequefias diferencias en
las conversiones o las distribuciones de productos obtenidas, son decisivas en términos
econdmicos. Ese es uno de los aspectos que hacen necesario contar con una evaluacion
realista de la performance de los catalizadores en laboratorio. Sin embargo, es imposible
reproducir unidades comerciales de FCC en pequefia escala, debido a la magnitud del
proceso y a las particularidades tecnoldgicas asociadas. Los estudios en laboratorio
sobre FCC enfrentan serias dificultades, ya que estdn condicionados por los medios
disponibles, y se han basado principalmente en reactores de lecho fijo. Dichos estudios
incluyen la evaluacion y seleccion de catalizadores y alimentaciones, el modelado
cinético y adsortivo, y la optimizacion de parametros operativos. En este contexto, la
seleccion del catalizador es una etapa clave en el proceso de FCC (Young, 1993).

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

estructura debido a las permanentes variaciones en las condiciones operativas en las
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distintas secciones de una unidad de FCC, desde el momento en que ingresa hasta
alcanzar lo que se denomina estado de “equilibrio”. Para una adecuada evaluacion y
seleccién de los catalizadores, los mismos deben equilibrarse en laboratorio mediante un
método adecuado, previo a su evaluacion catalitica. Este proceso suele denominarse
“desactivacion”. Una extensa revision de los métodos de desactivacion desarrollados
para catalizadores de FCC es presentada por Wallenstein et al. (2007).

Por otro lado, se ha comprobado que la desaluminizacién por diferentes técnicas,
como por ejemplo tratamiento hidrotérmico frente a tratamiento quimico, genera
diferentes perfiles de concentracion de aluminio en la zeolita o diferentes interacciones
entre la zeolita y la matriz, que impactan luego de diferente manera en las propiedades
cataliticas (Humphries et al., 1991; Beyerlein et al., 1994; de la Puente y Sedran, 1998a;
de la Puente et al., 2003).

Ademds, existen técnicas que tratan de simular la desactivacion y el
envenenamiento que producen los metales presentes en la alimentacion, como niquel y
vanadio (Mitchell, 1980). Sin embargo, las técnicas desarrolladas evidencian serios
problemas al comparar el catalizador obtenido con el equilibrado en planta (Young, 1993;
Rawet et al., 2001; Corma et al., 2002; Dean et al., 2003). Es por esto que se admite que
la probabilidad de obtener mediante técnicas de laboratorio un catalizador con las
mismas propiedades y performance catalitica que aquel equilibrado en planta, es
virtualmente nula.

Las variables a tener en cuenta al elegir o comparar catalizadores de FCC a ser
empleados en una refineria son muchas y, como es de suponer, implementarlas en
planta es inviable. En este sentido, surge la necesidad de evaluarlos de la mejor manera
posible en reactores de laboratorio, a fin de medir su actividad y selectividad a diferentes
grupos y/o compuestos especificos. Existen para este propésito diferentes metodologias,
las cuales incluyen variadas configuraciones de reactores y condiciones de operacion.

Conceptualmente, los diferentes disefios de reactores de laboratorio tienen que
afrontar distintas restricciones experimentales, no solo por factores propios del FCC, sino

también por las caracteristicas intrinsecas del catalizador. Algunos factores son:

El tipo de contacto entre catalizador y reactivo.
La composicién de las alimentaciones, usualmente muy compleja.
La competencia entre adsorcion y reaccion.

Los efectos difusivos.

V V V V V

La rapida desactivacion.
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Estos aspectos tienen una importante influencia sobre la interpretacion y/o
extrapolacion de los resultados experimentales.

En la actualidad, muchos de los laboratorios involucrados en actividades en el area
de FCC han desarrollado sus propias técnicas experimentales, incluso combinando
resultados de diferentes tipos de reactores, con las ventajas y desventajas que cada uno
de ellos implica.

A continuacién se describen las alternativas empleadas para la evaluacion de

catalizadores y alimentaciones en laboratorio.

l.v.a. Reactores empleados en la evaluacién de catalizadores y alimentaciones de

FCC a nivel de laboratorio

I.v.a.1l. Reactores de lecho fijo con flujo continuo - Test de Micro Actividad (MAT)

Los reactores de lecho fijo convencionales (Froment y Bischoff, 1979; Satterfield,
1980) han sido ampliamente utilizados tanto para la evaluacion de catalizadores de FCC
como para la determinacién de parametros cinéticos (Forissier y Bernard, 1989), e incluso
para el estudio de distintos mecanismos de reaccion (Corma et al., 1991). Las principales
ventajas relativas de este tipo de reactores residen en su bajo costo y simplicidad. Sin
embargo poseen dificultades para reproducir las condiciones reales del proceso de
craqueo.

El principal ejemplo de utilizacibn de este tipo de reactores en aspectos
relacionados al FCC es la técnica conocida como test de microactividad MAT. Esta
técnica de laboratorio, que estad definida por la norma ASTM D 3907-03, pretende
aproximarse al reactor de lecho fluidizado continuo riser a través de un reactor de lecho
fijo, continuo (Figura 1.12A). Las ventajas que presenta son su simpleza y bajo costo de
fabricacion y operacion, al igual que la posibilidad de automatizacion. Es el reactor que
mas se emplea para caracterizar la performance de catalizadores de FCC. En general los
fabricantes de catalizadores informan la actividad MAT de cada uno de sus productos a
fin de generar comparaciones con otros catalizadores, de la misma empresa o de la
competencia. A pesar de que la fluidodinamica en estos reactores no es acorde al
proceso industrial, los datos de conversion y algunos de selectividad son similares a los
datos de planta. Sin embargo, las desventajas que originan su disefio y operacién no son

pocas y tienen gran importancia. Las limitaciones mas importantes son:
> Se generan perfiles de temperatura, conversion y actividad debido a la

deposicion heterogénea de coque sobre el catalizador, siendo ésta funcién

de la posicion axial y del tiempo de operacion.
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> Se generan problemas en el balance de energia (que no es constante en el

tiempo) y de materia para bajos tiempos de contacto (Rawet, 1998).

La evaluacién de catalizadores comerciales tiende a estar basada no sélo en datos
obtenidos en reactores MAT,; cada laboratorio suele emplear ademdas técnicas
experimentales y de andlisis de resultados propias. Cuando el objetivo de los ensayos es
la determinacion de parametros cinéticos, el andlisis de los datos obtenidos con reactores
de lecho fijo del tipo MAT se ve complicado por las limitaciones indicadas y las

dificultades del modelado matematico.

l.v.a.2. Reactor Short Contact Time Resid Test (SCT-RT)

Se trata de un reactor de lecho fluidizado de bajo tiempo de contacto (Figura 1.12B),
en el que se cumplen todas las fases de operacién de una unidad de FCC comercial,
aunque en forma adiabatica (Baas, 2003). A diferencia del reactor MAT y de otros
reactores de lecho fluidizado, la alimentacién es precalentada a 80 °C y se pone en
contacto con el catalizador a 700 °C, de forma de mejorar el mezclado de ambos y se
reduce el tiempo de contacto y de craqueo. La inyeccién, vaporizacién, mezclado y
aceleraciéon insumen de 0,5 a 2 s, las reacciones de craqueo de 1 a 3 s, y la separacion
del catalizador y posterior stripping de 4 a 20 segundos.

Este reactor se ha utilizado para estudiar los efectos de la presién sobre la
distribucion de productos para diferentes relaciones catalizador/alimentacion (C/O), y
también la selectividad a coque en funcion de la relacion zeolita/matriz del catalizador
usado, dado que existe una mayor sensibilidad para bajas relaciones zeolita/matriz

respecto de datos obtenidos en unidades comerciales.

|.v.a.3. Reactor microriser

Este es un reactor que opera isotérmicamente y con circulacion en flujo piston
(Dupain et al., 2005, Figura 1.12C). La alimentacion ingresa junto con el catalizador por un
conducto cuyo diametro interno es de 4,55 mm y con una longitud variable (de 0,2 a 33,2
m), y se desplaza a través de éste. Esto permite variar el tiempo de reaccion entre 50 ms
y8s.

Tanto la alimentacibn como el catalizador son precalentados antes de ingresar al
reactor. El flujo dentro del reactor se logra por arrastre con nitrégeno. Los productos
gaseosos Yy liquidos se acumulan en diferentes recipientes a 25, -60 y -80 °C, mientras
que los productos adsorbidos en el catalizador se separan por stripping con nitrégeno.
Las fases liquidas, junto con la gaseosa no condensable, son analizadas por

cromatografia gaseosa.
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I.v.a.4. Reactor Fixed Fluid Bed (FFB)

En este caso la alimentacién ingresa en forma continua con un flujo de 1,5 cm’min?,
durante un periodo de entre 10 y 300 s (Figura 1.12D) y la masa de catalizador es de
hasta 10 g. La alimentacion ingresa a una temperatura de 65 °C, mientras que la de
regeneracion del catalizador es 700 °C. La fluidizacion del lecho se logra mediante una
corriente de nitrégeno de 750 cm®min™. (Biswas y Maxwell, 1990).

La mayor ventaja de este reactor es el excelente control de temperatura y, en
consecuencia, la seguridad de trabajar en condiciones isotérmicas. Sin embargo, existen
dispersiones axiales que complican el analisis de los datos experimentales o enmascaran
resultados. En este sentido, la conversion obtenida en este reactor, comparada con la
obtenida en otros reactores, es sistematicamente diferente. Por ejemplo, la conversion
para un catalizador USY en el reactor FFB es mayor que la obtenida en el reactor MAT,
mientras que para catalizadores REY (zeolita Y con tierras raras) se obtienen

conversiones menores. (Sapre y Leib, 1991).

(B) (C)
: Prod.
—— Stripper
|:| H e Regsn.
e Prod. e
L)
M -
Alim,
My ——
(D) (E) (F)

Figura 1.12. Diagramas de reactores de laboratorio y planta piloto:
(A) MAT; (B) SCT-RC; (C) MicroRiser; (D) FFB;
(E) Simulador de Riser CREC; (F) Planta piloto Grace DCR.
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I.v.a.5. Reactores de lecho fijo con técnica de pulsos

Estos reactores se utilizan con el propésito de evitar algunas de las dificultades
encontradas en los reactores de lecho fijo con flujo continuo. En los reactores de pulso,
una pequefia cantidad de reactivos se inyecta en una corriente de gas inerte que circula a
través de un lecho fijo formado por una pequefa cantidad de catalizador, el cual a su vez
puede encontrarse diluido con material inerte. De esta manera se pueden controlar los
efectos térmicos. Ademas, la actividad del catalizador durante el corto tiempo en que los
reactivos son puestos en contacto con el mismo puede considerarse constante. Si bien la
operacion del reactor es en estado no estacionario, esta técnica ha sido indicada como
apropiada para estudios cinéticos y de desactivacién de catalizadores de FCC (Dean y
Dadyburjor, 1989; Larocca et al., 1990a y 1990b).

|.v.a.6. Reactor de lecho fluidizado con recirculacion de reactivos - Reactor
Simulador de Riser CREC

El reactor discontinuo con recirculacion interna denominado Simulador de Riser
CREC (de Lasa, 1992; Pekediz et al., 1992) ha sido especificamente disefiado para
estudios de FCC y pretende representar idealmente al reactor riser industrial (Figura
I.12E). El catalizador se encuentra confinado entre placas porosas y es fluidizado por
medio de una turbina que hace recircular la alimentacién junto con los productos de
reaccion generando condiciones homogéneas de temperatura y concentraciones. Al ser
un reactor discontinuo, la evolucion del tiempo de contacto en el mismo representa el
traslado de catalizador e hidrocarburos a lo largo del riser.

El concepto basico de disefio de esta unidad se basa en un modelo de flujo ideal
del tipo piston para el reactor comercial, suponiendo que la masa de catalizador y los
hidrocarburos reaccionantes se “ven” mutuamente desde que son puestos en contacto y
viajan a lo largo del riser; asi, el desplazamiento de un pequefio volumen de control del
riser puede asimilarse al tiempo transcurrido en la unidad de laboratorio. Las
caracteristicas de disefio de la unidad posibilitan alcanzar las mismas condiciones
operativas (temperatura, tiempo de contacto, relaciones catalizador/reactivos, fluidizacion,
mezclado, etc.) que en las unidades comerciales.

Un problema en este reactor es lograr hermeticidad en el eje de la turbina. Esta,
dado que gira a una velocidad de aproximadamente 7500 rpm, debe tener una perfecta
alineacion para evitar pérdidas. Ademas, por ser un sistema cerrado donde se conducen
reacciones con aumento del nimero de moles, la presiébn dentro del mismo no es
constante, a diferencia de las unidades industriales. Este reactor no esta estandarizado

por norma; no obstante, se destaca frente a los demas reactores por lograr en cierta
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forma reproducir la fluidodinamica del reactor industrial a escala laboratorio. Esto se ve
reflejado en las selectividades de grupos y/o compuestos particulares, los cuales son
perfectamente comparables con datos comerciales, aiun en la selectividad a coque. A
pesar de ello, los valores de conversion para un dado tiempo de contacto son menores a
los reportados por las refinerias, lo que indicaria que el tiempo de reaccion en laboratorio
no seria directamente comparable con el tiempo de residencia en el riser industrial.

El reactor Simulador de Riser CREC ha sido utilizado para la evaluacion de
catalizadores (Kramer y de Lasa, 1988) y estudios cinéticos (Kramer et al., 1990). En el
grupo de investigacion donde se desarrollé esta tesis se lo ha utilizado ampliamente para
el estudio de diferentes temas dentro de la problematica del FCC, y algunos ejemplos se

citan a continuacion:

> Evaluacién de catalizadores y alimentaciones comerciales de FCC (Sedran,
1994; de la Puente et al., 1998; Passamonti, 2008). Se evaltan catalizadores
comerciales de caracteristicas diferenciadas, con alimentaciones comerciales
y en condiciones cercanas a las de proceso.

> Estudios particulares sobre reacciones de transferencia de hidrogeno:
desarrollo de reacciones test con ciclohexeno (de la Puente y Sedran, 2000),
impacto de las tierras raras (de la Puente et al., 2000), influencia del tipo de
matriz (de la Puente et al., 2003).

> Incidencia de la desaluminizacion sobre los mecanismos de craqueo: se
efectud el andlisis de la distribucién de productos en la conversion de n-
hexadecano sobre catalizadores comerciales desaluminizados en laboratorio
y equilibrados, lo que permitié evaluar la relacién entre los mecanismos de
cragueo mas importantes, protolitico (monomolecular) y craqueo B (de la
Puente y Sedran 1998a).

» Andlisis de la contribucién especifica de plasticos reciclados en las
alimentaciones de FCC: se estudio la factibilidad de la incorporacion de
residuos plasticos, poliestireno y poliestireno-polibutadieno (de la Puente et
al., 1997; de la Puente y Sedran, 1998b) y polietileno (de la Puente et al.,
2002) a alimentaciones comerciales de FCC. La técnica de disolucion de los
polimeros en solventes adecuados permitid0 determinar la incidencia
especifica de los mismos en la distribucién y calidad de los productos del
FCC.

»  Andlisis de opciones alternativas de operacion de unidades de FCC:
inyecciones multiples a diferentes alturas del riser (de la Puente et al., 1999),

reciclo de catalizador desactivado (Spretz y Sedran, 2001), reconversion de
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cortes de bajo valor (Tiscornia et al.,, 2002; Fernandez et al., 2002;
Passamonti et al., 2004) como parte de la alimentacion del FCC.

»  Andlisis de la estabilidad quimica de los productos del FCC usando
catalizadores y alimentaciones comerciales (de la Puente y Sedran, 2004).

> Estudios cinéticos: desarrollo de modelos cinéticos y determinacién de
parametros en la conversion de ciclohexeno para la evaluacién de reacciones
de transferencia de hidrégeno (de la Puente y Sedran, 2000).

> Modelado de difusion - adsorcion - reaccion simultaneas en mezclas
complejas de FCC (Bidabehere y Sedran, 2001 y 2006).

> Modelado de la adsorcién en FCC (de la Puente et al., 2005): se desarroll6 un
método que permite estimar las constantes de adsorcidn aparentes de
algunos hidrocarburos en el craqueo de n-hexadecano sobre catalizadores
comerciales en condiciones de proceso.

»  Andlisis de las propiedades de transporte de hidrocarburos en mezclas
multicomponentes: se estudio el transporte de hidrocarburos puros hexano,
decano y tolueno (Avila et al., 2007a) y de su mezcla (Avila et al., 2007b) en
el componente zeolitico de los catalizadores de FCC.

> Estudios comparativos de la conversion de VGO y producciones en un reactor
Simulador de Riser CREC y en un MAT (Passamonti et al., 2009a), y de

composicion de la gasolina resultante (Passamonti et al., 2009b).

Otro recurso importante para reproducir el comportamiento de unidades
comerciales en menor escala es la planta piloto de FCC. En este sentido merece
destacarse una oferta comercial de Grace W.R. Co., el Davison Circulating Reactor
(DCR, Young, 1993). Dicha unidad (Figura 1.12F) es una versidbn pequefia del riser
comercial (con una altura méaxima de 3,6 m), vertical, que puede ser operada bajo
condiciones isotérmicas, adiabaticas o balanceadas térmicamente (heat balanced
operation). El rango de condiciones de trabajo es similar al comercial: presion de 2 a 2,8
bar; temperaturas de 510 a 540°C en el reactor, 690 a 750°C en el regenerador, 480 a
540°C en el stripper y 120 a 400°C para la alimentacion; la carga de catalizador es

tipicamente de 3000 g.

|.v.b. Reacciones Test

La necesidad de conocer en profundidad los mecanismos controlantes de la
formacion de arométicos en el corte LCO, requiere evaluar el comportamiento de
catalizadores y alimentaciones comerciales de FCC. En los catalizadores comerciales de

FCC, principalmente aquellos que estéan disefiados para la maximizacion del rendimiento
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a destilados medios (He, 2002), se debe evaluar el tipo de productos de reaccion a partir
de una alimentacion dada, asi como el rendimiento de estos productos de reaccién y la
selectividad hacia las reacciones llevadas a cabo sobre los sitios &cidos activos de la
zeolita Y.

También es necesario conocer el efecto que produce la modificacion de algunas
propiedades fisico-quimicas, tales como el tamafio de celda unitaria (TCU), que en
asociacion con el contenido de zeolita, condiciona el nimero de sitios acidos y la
superficie externa. Para ello puede recurrirse a técnicas de laboratorio como la
desaluminizacion por steaming (de la Puente y Sedran, 1998b).

Para entender mejor las reacciones de formacion de compuestos arométicos
mediante una reaccion test se podrian evaluar moléculas representativas de un grupo
determinado, presente en las alimentaciones (VGO y residuos). Algunos grupos
potencialmente formadores de aroméaticos en el corte LCO son los hidrocarburos
nafténicos, nafténico-aromaticos, los propios aromaticos, y los aromaticos policiclicos.

Al-Sabawi y de Lasa (2010), Corma et al. (2001) y Dupain et al. (2003) han
reportado el uso de moléculas estructuralmente bien conocidas y comercialmente
disponibles que, dado su peso molecular, aromaticidad, naftenicidad y naturaleza de los
grupos funcionales, pueden generar informacion sobre el mecanismo de formacion de
aromaticos. Algunos ejemplos son decalina, tetralina, naftaleno, antraceno, fenantreno y
bifenil. Algunos de estos compuestos son liquidos a temperatura ambiente y otros

sélidos, solubles en benceno. En la Figura 1.13 se representan esquematicamente dichas

moléculas.
Decalina; C1ocH1s Tetralina: C1oH12 Naftaleno: C1oHs
Bifeni: C12H10 Fenantreno: C14H10 Antracenc: C14H10

Figura 1.13. Representacion esquematica de compuestos aromaticos

gue pueden emplearse como reactivos test
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l.vi. Formulacién de objetivos

En el marco de cambios importantes en la operacién de refinerias, y del craqueo
catalitico de hidrocarburos (FCC) en particular, dados por el creciente procesamiento de
alimentaciones residuales y la mayor demanda de productos destilados medios
(combustibles diesel), el objetivo general de este plan de Tesis Doctoral en Tecnologia

Quimica es:

Contribuir al conocimiento de los mecanismos de reaccion en la produccion y
calidad de productos de mayor demanda en refinacion de petréleo, conducente

a la optimizacién de la operacién de unidades de FCC.

Los objetivos especificos son:

- Dilucidar los mecanismos de reaccion conducentes a la formacion de
aromaticos en la fraccion pesada del corte gasolina y en el corte de destilados
medios en unidades de FCC.

- Evaluar el craqueo catalitico de decalina sobre catalizadores de diferente
accesibilidad sintetizados en planta piloto.

- Evaluar la conversion de compuestos modelo de diverso tipo y con diferente
grado de aromaticidad sobre catalizadores desaluminizados y catalizadores
comerciales equilibrados de refineria.

- Comparar los resultados observados en la conversion de compuestos modelos
con los de alimentaciones comerciales convencionales y residuales, incluyendo

los de fracciones de las mismas.
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ILi. Experimental

En funcién de los objetivos planteados en el presente trabajo doctoral, se definié
basicamente el siguiente esquema experimental, que fue desarrollado integramente en el
INCAPE (FIQ, UNL):

* Modificacién y caracterizacion de catalizadores comerciales . Se procedid
al desaluminizado de un catalizador fresco con corriente de vapor de agua, a
una temperatura similar a la de una unidad regeneradora y con distintos
tiempos de contacto, para producir cambios en sus propiedades. El reactor de
lecho fijo fluidizado para el desaluminizado fue especialmente construido y
puesto a punto para esta Tesis, realizdndose 20 experiencias en el mismo.

e Experiencias de craqueo catalitico en reactor MAT . Se utilizaron 7
compuestos modelo de un total de 10 seleccionados a partir de la
caracterizacion de alimentaciones y cortes tradicionales del FCC (VGO vy
LCO), de modo de generar muestras para identificar productos de reaccion.
Para esta identificacion se recurrié a una base de datos del grupo, al empleo
de patrones cromatograficos en equipos de cromatografia gaseosa (GC) y
cromatografia gaseosa acoplada a un espectrometro de masas (GC-MS). Las
experiencias se realizaron sobre un catalizador preparado en planta piloto y un
catalizador de FCC para maximizacion del rendimiento de LCO equilibrado en
planta, a dos temperaturas de reaccién, completando un total de 27
experiencias.

« Experiencias de craqueo catalitico en reactor Simulador de Riser CREC
Se usaron 10 compuestos modelos, algunos de ellos alimentados puros al
reactor y otros disueltos en un solvente inerte bajo condiciones del FCC. Las
experiencias se realizaron sobre ocho catalizadores, tres preparados en planta
piloto, uno fresco comercial, tres modificados y uno equilibrado en planta, a
tres temperaturas y tiempos cortos de reaccion, completando un total de 185

experiencias.

A continuacion, se describe detalladamente el proceso de modificacién de los
catalizadores, las técnicas de caracterizacion, la principal herramienta experimental
utilizada en esta Tesis (el reactor Simulador de Riser CREC), reactores auxiliares para el
desarrollo de las experiencias y todos los métodos y técnicas utilizadas en el andlisis de

los productos de reaccién y otros accesorios empleados.
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[lil. Catalizadores de FCC utilizados

Los catalizadores utilizados en esta Tesis se han clasificado en tres grupos:

- Preparados en planta piloto.
- De origen industrial.

- Comerciales modificados en laboratorio.

[lii.a. Catalizadores preparados en Planta Piloto

El método de preparacion adoptado se basa en una técnica para mejorar la
accesibilidad de compuestos voluminosos al interior del catalizador, que esta descrito en
la patente de O"Connor y Berends (2005). Los catalizadores fueron preparados a escala
de planta piloto por investigadores del Centro de Pesquisas CENPES de Petrobras
(Brasil), bajo la direccion del Dr. Edisson Morgado Jr., en el marco de convenios de
cooperacion vigentes, utilizando zeolita RE-USY, silice, alumina y arcilla como
ingredientes. Luego fueron puestos en contacto con vapor de agua a 788 °C durante 5
horas para simular la desactivacién hidrotérmica experimentada por el catalizador en un
regenerador de FCC comercial. La diferencia mas importante entre las muestras fue el
pardmetro de accesibilidad, segun lo expresado por el indice AAlI que se describe a
continuacion, resultando en grados de accesibilidad bajo (BA), medio (MA) y alto (AA),
respectivamente.

Las principales caracteristicas texturales se presentan en la Tabla II.1.

Tabla 1l.1. Catalizadores preparados en planta piloto con diferente accesibilidad.

Area Didmetro
Catalizador AAl Zeolita RE . de poro
superficial :
promedio
TCU contenido contenido Matriz Total
A % % m?g? m?g* nm
BA 11 24,28 16 1,33 58 165 3,1
MA 14 24,28 18 1,26 50 172 2,9
AA 20 24,28 17 1,37 70 184 2,8

indice de Accesibilidad Albemarle (AAI)

El indice Akzo de Accesibilidad (AAl), ahora denominado indice Albemarle de
Accesibilidad, es una prueba de deteccion rapida que mide la difusién en fase liquida de
moléculas de hidrocarburos voluminosas en catalizadores comerciales, donde no hay

involucrada ninguna reaccién quimica.
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Este método consiste en el seguimiento de la concentracién relativa de las
moléculas que se adsorben como una funcion del tiempo, segun cierta longitud de onda,
por medio de un espectrometro de rayos UV. Mientras mas rapida sea la adsorcion,
mayor es el indice y la accesibilidad en el catalizador. EI AAlI se define como una

propiedad general (Hakuli, 2001).

ILii.b. Catalizadores de origen industrial

Se utiliz6 también un catalizador de origen industrial, formulado para la

maximizacion del rendimiento del corte LCO en unidades de FCC, en sus formas

- Catalizador Fresco, tal como proviene de su fabricante, denominado como
CatDI-F, facilitado por la planta refinadora de Bahia Blanca.
- Catalizador Equilibrado, extraido de la unidad FCC en operacién en la planta

refinadora de Bahia Blanca, denominado Ecat-DlI.

Las propiedades texturales se midieron por las técnicas descritas mas adelante en

este capitulo y se detallan en la Tabla 11.2.

Tabla I.2. Caracteristicas de los catalizadores comerciales

Area Diametro
Catalizador Zeolita RE o de poro
superficial :
promedio
TCU contenido contenido Matriz Total
A % % m?g™ m?g™ nm
CatDI-F 24,56 22,00 0,94 92 243 3,4
Ecat-DI 24,30 9,83 0,70 102 162 5,6

Las propiedades texturales de otros catalizadores de origen comercial y
equilibrados en refineria, son informadas en el capitulo donde se hacen uso de ellos
(Capitulo VI. Conversién de fracciones de residuos y de un compuesto modelo para

asfaltenos).

[l.ii.c. Catalizadores comerciales modificados en laboratorio

Lii.c.1. Modificacion de catalizadores (desaluminizado de zeolita Y)

Para la modificacion del catalizador fresco comercial se us6é el método de

tratamiento hidrotérmico, descrito anteriormente (Capitulo 1), de modo de lograr cambios
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en su relacion silicio/aluminio, permitiendo obtener las que se conocen como zeolitas de
alta silice. Este tratamiento de desaluminizado consiste en la calcinacion del catalizador
en presencia de vapor favoreciendo la salida de especies de aluminio de la red hacia
posiciones fuera de la misma.

Se empled un reactor tubular de cuarzo con una altura total de 75 cm, la parte
inferior es angosta con un didmetro interno de 0,4 cm y la parte que sostiene el
catalizador posee un didmetro interno de 2 cm y una altura de 57 cm, que permite una
fluidizacion sin interrupcion del catalizador, con una placa porosa que permite el paso del
vapor de agua y sostiene el catalizador. Se carga una masa de catalizador conocida
(para cada experiencia se pesaron 7 g de catalizador) y el reactor cargado se introduce
en un horno tubular tipo libro con un altura de 70 cm y un diametro interior de 5 cm,
adquirido especificamente para este tratamiento, que puede alcanzar temperaturas de
trabajo de hasta 1200 °C. Su calefaccion es homogénea a lo largo del reactor debido a
gque la disposicién de las resistencias esta distribuida en una altura total de 60 cm (ver

Figura Il.1).

Tanque
de agua

Reactor
de cuarzo

Termocupla

Horno | Regulador de
Flujo

Catalizador
Lecho

poroso

L)

Figura Il.1. Esquema del reactor de desaluminizado.

El proceso implica el calentamiento del horno bajo una rampa de calentamiento
programado, que se inicia a temperatura ambiente (aproximadamente 25 °C) y termina a
los 788 °C (ver Figura Il.2).
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Figura 11.2. Rampa de calentamiento para el desaluminizado de catalizadores.

Una vez que la temperatura llega a 250 °C se conecta el reactor a un tanque con
agua destilada (la salida inferior del tanque tiene una llave aguja que permita regular el
caudal del agua) (Figura 11.1). El flujo es el necesario para lograr una velocidad lineal de
vapor de aproximadamente 1 cm s™, y asegurar una operacion por encima de la velocidad
minima de fluidizacion para catalizadores de FCC (aproximadamente 0,2 cm s™). A partir
del momento en que la temperatura del horno llega a los 788 °C, se contabiliza el tiempo
de desaluminizado.

El catalizador fresco se someti6 al tratamiento hidrotérmico a tres tiempos distintos,
segun se indica en la Tabla 11.3, donde los catalizadores reciben su nombre de acuerdo al
tiempo de desaluminizado.

Tabla 11.3. Tiempos de desaluminizacién por steaming del catalizador fresco.

Catalizador Tiempo de tratamiento
hidrotérmico (h)
Cat-1 1
Cat-3 3
Cat-5 5

Los cambios producidos en el proceso hidrotérmico se siguen mediante la
caracterizacion textural, tomando como punto de partida el catalizador fresco y como

punto de referencia el catalizador equilibrado.
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[l.ii.c.2. Caracterizacion de los catalizadores modificados

ILii.c.2.1. Determinacién del contenido de aluminio y otros metales

Existen diferentes alternativas para determinar el contenido de aluminio en los
catalizadores; algunas convencionales como la de analisis por titulacién por retorno, e
instrumentales, como la microsonda de electrones, fluorescencia de rayos X vy
espectroscopia de emision atomica con plasma inducido. Una evaluacion de las ventajas
y desventajas de las alternativas indica que los métodos instrumentales pueden brindar
un analisis cualitativo y cuantitativo completo de la muestra y no solo del contenido de
aluminio.

Debido a la disponibilidad del equipo y costo de los andlisis, se opté por el de
espectroscopia de emision atdmica con plasma inducido (ICP-OES). En el andlisis se
requiere introducir en el equipo la muestra en forma liquida, para lo que se procedio6 a la
digestién previa de una masa conocida del catalizador molido en un matraz erlenmeyer
con 20 ml de una solucién de &cido sulfdrico diluido al 50 % v v'. En un sistema con
reflujo se calienta la muestra hasta ebullicion y el tiempo necesario para alcanzar la
disolucioén total. La solucién resultante se trasvasd a un matraz de 50 ml, enrasandose.
La solucion final resultante fue analizada en el equipo ICP OPTIMA 2100 (Perkin Elmer)

disponible en INCAPE. Los valores de contenido de metal se reportan en la Tabla Il.4.

Tabla I1.4. Contenido de metales en los catalizadores.

Determinacion  catDi-F  Cat-1 Cat-3  Cat-5 Ecat-DI
(%) en masa

Si 22,900 28,200 28,000 27,800 18,800
Al 15,300 17,900 18,100 18,100 23,900
Na 0,300 0,340 0,360 0,360 0,220
Fe 0,460 0,250 0,350 0,360 0,280
Ti 0,100 0,100 0,089 0,140 0,078
P 0,210 0,210 0,220 0,230 0,150
La 0,640 0,650 0,770 0,960 0,490
Ce 0,005 0,007 0,007 0,007 0,027
Ni 0,002
\% 0,0003

Los valores calculados y transformados a contenido de 6xido de metales en el
catalizador se detallan en la Tabla II.5, observando que el contenido de Al disminuye en

los catalizadores desaluminizados, por lo que la relacion SiO,/Al,O3; aumenta.
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Tabla II.5. Contenido de 6xidos en los catalizadores.

Determinacion

(%) en masa CatDi-F  Cat-l Cat-3 Cat-5  Ecat-DI

SiO, 60,960 62,592 61,978 61,588 46,146
AlL,O3 35,971 35,090 35,385 35,415 51,812
Na,O 0,503 0,475 0,502 0,503 0,340
Fe,O3 0,818 0,371 0,518 0,533 0,459
TiO, 0,208 0,173 0,154 0,242 0,149
P,Osg 0,599 0,499 0,522 0,546 0,394
La,0O3 0,934 0,791 0,934 1,166 0,659
Cey0; 0,007 0,009 0,008 0,008 0,036
Ni,O3 0,003
VO, 0,001
Total 100 100 100 100 100
SiO,/AlL,O3 1,695 1,784 1,752 1,739 0,891
l.ii.c.2.2. Determinacion del tamafio de celda unitaria (TCU)

Como se mencionara en el Capitulo I, el tamafio de celda unitaria del componente
zeolitico en los catalizadores de FCC esta intimamente relacionado al contenido de
aluminio del mismo, debido a que en los tetraedros zeoliticos la longitud del enlace
aluminio-oxigeno es mayor a la del enlace silicio-oxigeno (Scherzer, 1989) y la celda
cristalina se contrae a medida que el aluminio es expulsado de la misma.

El TCU se determina siguiendo la norma ASTM D-3945-91, como sigue:

- Secado de la muestra: a una temperatura de 110 °C durante una hora.

- Patron interno: a la muestra secada se le incorpora silicio y con la ayuda de
un mortero se homogeniza y pulveriza la mezcla.

- Humedad constante: se introduce la muestra homogenizada en un
desecador para mantener una humedad relativa de 35 % a temperatura
ambiente 23 °C +/- 3 °C (que se consigue con una solucién saturada de
CacCl, 6H,0), durante 16 horas.

- Medidas de DRX: se obtiene un difractograma en el rango de 20° a 60° 26.

Se usé el difractébmetro de rayos X Shimadzu XD-D1, del Centro Nacional de
Catalisis, CENACA.
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El tamafio de celda unitaria a se calcula a partir de la ecuacion 11.1:

a={{d, )2(h* +k* +1*)}" (I11)
donde:
A
o m (1.2)

2 2 2 : , . ,
y la suma (h +K* +1 ) (indices de Miller) incluye los valores correspondientes a las

reflexiones que presenta la zeolita, como se detalla en la Tabla 1.6 y Figura Il.3.

Tabla 11.6. Reflexiones y sumatoria de indices de Miller para la zeolita Y
Reflexion 20 (h*+k?+1%)

57,8 243
53,4 211
31,2 75
26,9 56
23,5 43

20 —
Sample: Geoffrey Price

15 =

2 theta (°)

Figura 11.3. Espectros DRX de Faujasita (1ZA)
En la Figura 1.4 se presenta como ejemplo el espectro de DRX del catalizador

comercial equilibrado de FCC, observandose las 3 reflexiones (23,5°, 26,9° y 31,2° 20)

que se escogieron para el calculo del TCU, y el pico del silicio patrén.
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Figura Il.4. Espectros de DRX del catalizador equilibrado Ecat-DlI.

Como era de esperarse, se observa una disminucion del TCU en funcién del tiempo
de tratamiento hidrotérmico, siendo la variacion mas fuerte en las primeras etapas del
tratamiento y observandose a partir de las 3 horas una relativa estabilizacion, como se
muestra en la Figura 11.5.

También se puede observar que a las 5 horas de tratamiento hidrotérmico se logra

un TCU cercano al que presenta el catalizador equilibrado.

24.60

24.50

24.45

24.40

TCU/A

24.35

24.30 - A

24.25

24.20 1 1 1 1 1 1
0

Tiempo de tratamiento / h

Figura I1I.5. Tamafio de celda unitaria en funcién del tiempo de tratamiento hidrotérmico.
Simbolos: (o) Serie Cat-i, (A) Ecat-DI.
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Por otro lado existen correlaciones que permiten calcular el contenido de aluminio
en la red zeolitica a partir del TCU.
Para la zeolita Y, la relacion silicio-aluminio (r Si/Al) masica se calcula a partir de la

ecuacion I1.3:

Si[gsi]_192%000868 _,
Al| gAl | TCU-2419 (I1.3)

donde 192 es el numero de tetraedros en la celda unitaria y 0,00868 y 24,19 son la
pendiente y ordenada al origen, respectivamente, de la relacion lineal entre el TCU vy el
namero de atomos de aluminio por celda unitaria determinados por Breck (1974). Los

valores resultantes se detallan en la Tabla 11.7.

Tabla I.7. Relacién masica Si/Al en la zeolita Y.

Catalizador TCU Relacion masica

Si/Al
CatDi-F 24,56 3,50
Cat-1 24,37 8,26
Cat-3 24,34 10,11
Cat-5 24,32 11,82
Ecat-DI 24,30 14,15

A partir de los datos reportados en la Tabla Il.7, se puede observar que la relacion
Si/Al aumenta con el tiempo de tratamiento hidrotérmico.

Este comportamiento es sumamente importante para un catalizador acido, porque
se traduce en la disminucién de la cantidad de posibles sitios acidos, necesarios para las

reacciones quimicas en las unidades de FCC.

[l.ii.c.2.3. Determinacion de propiedades texturales

La adsorcibn de nitrégeno sobre los catalizadores permite evaluar distintas
propiedades fisicas de los mismos. En particular, se estudio la aplicabilidad de diversos
modelos de adsorcion de gases a la descripcion del sistema poroso de la zeolita Y. El
tratamiento de los datos experimentales de adsorcién obtenidos sobre cada muestra

permite determinar:
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Superficie especifica mediante el método BET (Gregg y Sing, 1982).
Volumen de microporos mediante el método t (Gregg y Sing, 1982).

Contenido de zeolita segun el método de Johnson (1978).

YV V V V

Distribucion de tamafios de mesoporos (diAmetros mayores a 2 nm) a traves
del método de Cranston-Inkley (1957).

Las medidas de adsorcion se realizaron en un equipo Autosorb-1, Quantachrome

Instrument disponible en INCAPE.

Ili.c.2.3.1.  Superficie especifica

Como se describiera en el Capitulo I, la técnica empleada para el célculo de la
superficie especifica total de catalizadores se conoce como método BET (Gregg vy Sing,

1982), modelando la adsorcion a través de la siguiente ecuacion:

P/P° 1 Cc-1
= +

nl-P/P°) n (nI[C

)P/ P° (11.4)

donde P es la presion medida, P° la presiéon de saturacion del gas empleado, C la
constante de interaccion entre adsorbato y adsorbente, n los moles adsorbidos
(reemplazado por volumen adsorbido) y n; los moles de la monocapa (valor buscado),
siendo esta ultima la variable necesaria para calcular la superficie especifica.

P/ PO
Una vez graficada n(l P/ Po) vs P/ P° se calculan n;y C.

El valor de n; calculado tiene unidades de cm3g™, por lo que para conocer el valor

de superficie especifica en m?g™, se lo debe transformar usando la siguiente ecuacion:

— V * -20
A= 2241410 (1.5)

donde A es el area en m°g™, V es n; , a,, el area que ocupa una molécula de N, (16,2 A?)
y L el nimero de avogadro (6.023x10?® molec. mol™).

Se debe considerar que se usé el mejor rango de valores para medir la superficie
especifica de una zeolita, tomado entre 0,05 a 0,3 de P/P°. Las isotermas de adsorcion se

muestran en la Figura 11.6, donde se aprecia que todas son del Tipo Il.
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Figura 11.6. Isotermas de adsorcion de los catalizadores modificados.
Simbolos: (m) CatDi-F, (e) Cat-1, (¢) Cat-3, (V) Cat-5, (A) Ecat-DI.

La variacion en el tiempo de tratamiento hidrotermal también afecta la superficie
especifica de los catalizadores, observandose una gran diferencia entre los volimenes de
N, adsorbido en el catalizador fresco, en el equilibrado y en los desaluminizados, como
se aprecia en la Tabla 1.8, donde se presenta el area especifica total calculada a partir de

las ecuaciones 1.4 y II.5.

Tabla 11.8. Area total de los catalizadores modificados.

Catalizador __SuPerficie
especifica total
ng_l
CatDi-F 243
Cat-1 191
Cat-3 181
Cat-5 173
Ecat-DlI 162

Como se mencionara, el tratamiento hidrotérmico tiene mayor efecto en las
primeras horas, observandose que en la primera hora el area especifica total disminuyo
52 m?g™ y desde la primera hasta la quinta hora de tratamiento sélo 18 m?g™, indicando

que a partir de la tercera hora se llega a una estabilidad relativa.
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[lii.c.2.3.2.  Volumen de microporos

Para esta tesis se adopt6 el método de la curva t (Gregg y Sing, 1982), basado en
el uso de una isoterma standard (de un sélido no poroso) propuesta por de Boer et al.
(1966). La curva t es una representacion de esa isoterma donde t (espesor de capa
estadistico) es la variable independiente y el volumen adsorbido la variable dependiente.

Los datos de adsorcién se convierten en t mediante la expresion:

1/2

(A) _ 13,99
log(P / P°)+0,034 (1.6)

Si la superficie del sélido tiene propiedades standard (no poroso), entonces la curva
t sera una linea recta que pase por el origen y cuya pendiente es proporcional a la
superficie especifica del mismo. Si el sélido presenta microporos, la curva presentara una
desviacion negativa en la zona de baja presion relativa, pero la zona de media y alta
presion conservaran aun la linealidad con t, siendo su pendiente proporcional al &rea de
superficie externa (matriz). La extrapolacion de esta zona lineal al origen da una
interseccién positiva que representa la contribucién de los microporos. Al convertir ésta a

volumen de liquido, se obtiene directamente el volumen de microporos.

Una vez graficada Vol vs t se calculan la pendiente de la regresion lineal y con t

= 0, obtenemos el volumen de microporo.

A modo de ejemplo en la Figura II.7 graficamos la curva t del catalizador
equilibrado, donde se observan claramente las desviaciones indicadas anteriormente y la
linea de puntos que representa la zona lineal, a partir de la cual es posible obtener el
volumen de microporos y la superficie externa (matriz) del catalizador. En catalizadores

compuestos, el rango lineal se encuentra en general para valores de t entre 3y 7 A.
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Figura Il.7. Curvat correspondiente al catalizador equilibrado de FCC

Tabla 11.9. Volumen de microporos y area de matriz de los catalizadores modificados

Catalizador Volumen de microporos  Area de la matriz

cmég’ mg
CatDi-F 0,074 92
Cat-1 0,058 72
Cat-3 0,055 64
Cat-5 0,058 62
Ecat-DlI 0,027 102

A partir de los valores de volumen de microporos observados en la Tabla 1.9, se
puede discernir que a medida que los catalizadores son sometidos al proceso ciclico de
reaccion y regeneracion en las unidades de FCC, presentarian una disminucién en su
volumen de microporos que podria deberse al desgaste propio del catalizador en
términos de destruccion de su sistema poroso, vinculado a la pérdida de atomos de
aluminio en la red cristalina de la zeolita Y. También a la contaminacion de metales
pesados tipo vanadio y niquel (ver Tablas 1.4 y 1.5 catalizador equilibrado Ecat-DI), que
podrian ir depositandose en las paredes de los microporos.

Por otro lado el tratamiento hidrotermal no solamente produce la salida de &tomos
de aluminio de la red cristalina sino también podria provocar modificaciones en la matriz
del catalizador, en particular si esta compuesta por alguna alimina o silico-alimina, como

podria ser el caso del catalizador fresco, distinguiéndose en la Tabla 1.9 que la superficie
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de la matriz también disminuye, debiéndose quiza a la destruccion de algunos poros

presentes en la matriz.

[l.ii.c.2.3.3. Contenido de zeolita

Para la determinacién del contenido de zeolita en los catalizadores evaluados, se
emple6 el método de Johnson (1978), a partir de la curva t previamente construida. La
pendiente de la region lineal de volumen adsorbido en funcibn de t (entre
aproximadamente 3y 7 A) es proporcional al area de la matriz. La diferencia entre el area
total BET y el &rea de la matriz corresponde al area de zeolita (Aseita), 1@ cual permite, a
partir de la correlacion descrita en la ecuacion 1.7, estimar el porcentaje de zeolita

presente en los catalizadores:

~5.52271+,[5.52271* +4* 0.06073* A

zeolita

Yozeolita = 2% 0.06073 (11.7)

En la Tabla 11.10 se distingue que el proceso hidrotermal no sélo produce la salida
de atomos de aluminio de la red cristalina, como se demostrara en la relacion masica
Si/Al creciente en los catalizadores modificados (Tabla 11.7), sino que también genera la
ruptura o disgregacion del material cristalino, reflejado en la disminucion del contenido de
zeolita. Tal como se mencionara, a partir de la tercera hora de desaluminizado se llega a
una relativa estabilidad, reflejada en valores similares de contenido de zeolita en los

catalizadores modificados.

Tabla 11.10. Contenido de zeolita en los catalizadores modificados

Catalizador Contenido de zeolita
%

CatDi-F 22,00
Cat-1 18,07
Cat-3 17,71
Cat-5 17,04
Ecat-DlI 9,83

Ilii.c.2.3.4.  Distribucién de tamafio de poros

A partir de las isotermas de adsorcion observadas en la Figura 11.8. puede
obtenerse la distribucién de diametros de poros para los catalizadores modificados,

aplicando el modelo de Cranston-Inkley (ver Capitulo I).
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Figura 11.8. Distribucién de didmetro de poro en los catalizadores modificados.
Simbolos: (m) CatDi-F, (e) Cat-1, (¢) Cat-3, (V) Cat-5, (A) Ecat-DI.

En la Tabla I.11 se presentan los didmetros de poros promedios para los distintos
catalizadores modificados, donde se insinla que tal tamafio promedio tiende al del

catalizador equilibrado cuando aumenta el tiempo de tratamiento.

Tabla I.11. Diametros de poros promedios de los catalizadores modificados

Catalizador Didametro de poro promedio

nm
CatDi-F 3,4
Cat-1 4.4
Cat-3 4,6
Cat-5 4,5
Ecat-DlI 5,6

[liii. Reactores de laboratorio

ILiii.a. Reactor de Test de Micro Actividad (MAT)

La técnica MAT, definida actualmente por la norma ASTM D-3907/03 (Moorehead
et al., 1993), es la mas utilizada para la evaluacién en el laboratorio de alimentaciones y
catalizadores de FCC. El equipo necesario consta de un reactor de lecho fijo de acero
inoxidable de 15,6 mm de diametro interno y 400 mm de largo donde un lecho de lana de
cuarzo o de vidrio en su punto medio soporta la carga del catalizador, establecida en 4 g.

El gas inerte que circula por el reactor (previo a la experiencia y durante el stripping,
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luego de la reaccién) es nitrogeno, con un caudal de 30 cm® min™. A la salida del reactor
se coloca un recipiente colector de liquidos comunicado luego con un recipiente colector
de gases. La norma fija un flujo de 1,33 £ 0,03 g de VGO en 75 £ 1 s, estableciéndose un
caudal de alimentacion de 1 g min® y un tiempo de operacion de 75 s, lo cual fija
entonces la relacion Cat/Oil acumulativo de 3 y una relacion W/F, de 0.07 h. Debe
tenerse presente que 75 s es un tiempo que excede en gran medida a los tiempos de
contacto industriales, y que la tendencia es disminuirlos (Young et al., 2002). Pueden
citarse varias alternativas para variar la relacion Cat/Oil: mantener el caudal de
alimentacion y el tiempo de operacion constantes variando la cantidad de catalizador
empleado (Mota y Rawet, 1995), mantener el tiempo de operacién y cantidad de
catalizador constantes variando el caudal de alimentacion (Ng et al., 2006), y mantener el
caudal de alimentacién y la masa de catalizador constantes variando el tiempo de
contacto (Passamonti, 2008).

En esta Tesis, con el objetivo central de generar muestras para identificacion de
productos de reacciones test, se utilizé un reactor tubular en acero inoxidable de 15,6 mm
de didametro interno y 400 mm de largo, con una placa porosa en su punto medio para
soportar la carga del catalizador, en lugar de la lana de cuarzo propuesto por la norma. Al
esquema propuesto por la norma se le incorpord, a la salida del reactor y previo al
colector de liquidos, un condensador de acero inoxidable (Passamonti, 2008). El
recipiente colector de liquidos se comunica a través de un conducto con el colector de
gases. El esquema del equipo utilizado para el craqueo térmico y catalitico de las

distintas alimentaciones se muestra en la Figura I1.9.
V1

—H—’_l—‘|—-'r‘* Nitrégeno

Bomba jeringa

Precalentador I ‘
Horno /:H

Bafio de

hieloy agua

Colector de gases

Figura 11.9. Esquema del reactor MAT empleado en esta Tesis.
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La operacion del reactor, que inicialmente se encuentra en atmésfera inerte (N,) a

presion atmosférica, incluye los siguientes pasos:

Carga de 1,5 0 2 g de catalizador y calentamiento del reactor a 500 °C en
atmosfera de N, con un caudal de 30 cm®min™.
Inyeccién de la alimentacion con caudales constantes de 1,5 cm®min™,
mediante una bomba jeringa durante el tiempo de operacién prefijado (60 y 90
s). Se utilizé una bomba SAGE Instruments modelo 3414 que permite regular
el caudal inyectado desde 0,2 a 5 cm®min™. Previo al pasaje por el reactor, la
alimentacion es vaporizada en el precalentador a una temperatura superior a
los 200 °C.
Finalizado el tiempo de operacion se detiene el pasaje de alimentacion girando
la valvula de tres vias V1 a la posicion N,. Se inicia asi el “stripping” (barrido)
de los productos y alimentacién remanentes en el reactor y parte de los
adsorbidos sobre el catalizador con una corriente de nitrégeno de 30 cm®min™
durante 7 min. El caudal de nitrdgeno, constante, es controlado por un
controlador de flujo mésico.
Durante toda la operacion, es decir durante la alimentacién del reactivo y el
stripping, los productos generados, la alimentacion no convertida y el gas de
barrido, se acumulan en dos recipientes:
= Colector de liquidos: conectado al reactor a través de un condensador
de acero inoxidable, de diametro nominal 1/8". Tanto el recipiente
como el condensador se encuentran en un bafio hielo-agua a 0 °C
para favorecer la condensacion de los productos cuya temperatura de
evaporacion sea mayor a la temperatura ambiente.
= Colector de gases: vinculado por medio de un conducto de 1/8” al
recipiente de liquidos. Consta de una columna de vidrio, de diametro
interno 28 mm y 1000 mm de largo. La misma inicialmente esta llena
de agua, acumuladndose en la parte superior los gases (productos de la
reaccion no condensados mas nitrdgeno del stripping).
Terminado el tiempo de stripping, se extrae la fase gas acumulada en el
colector de gases con una bolsa especial para recuperar gases de Tedlar de 3
L, se homogeniza y se analiza cromatograficamente.
Posteriormente se hace circular nitrégeno nuevamente, con el mismo caudal y
durante el mismo tiempo que en el stripping. Esto asegura que los liquidos que

pudieran llegar a quedar en el reactor o condensador luego del stripping sean
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acumulados en el recipiente de liquidos, y ademas permite calcular con mayor
exactitud la masa de nitr6geno alimentada durante el stripping. Este recurso
experimental ha dado como resultado que los balances de masa y de carbono
en todos los casos sean superiores al 90 %, a pesar del bajo tiempo de
contacto, contrastando con datos reportados en bibliografia (Rawet, 1998),
donde se indican y remarcan los problemas que posee este reactor en cuanto
a balances de masa a tiempos de contacto reducidos.

e Terminado el segundo stripping, se retira el recipiente de liquidos para analisis
cromatografico de su contenido. La masa total de liquidos es cuantificada por

pesada de precision.

[Liii.a.1. Analisis de los productos liquidos del craqueo catalitico (MAT)

La identificacion de los productos de reaccion se realiza mediante andlisis por
cromatografia gaseosa (GC), por comparacion de los tiempos de retencién de los
compuestos con referencias existentes en el grupo de investigacion. La identificacion
realizada previamente (de la Puente et al., 1999; Passamonti, 2008) involucré el uso de
patrones y, en algunos casos, se contd con el auxilio de cromatografia de gases
combinada con espectrometria de masas e infrarrojo.

A esta base de datos propia del grupo se la enriquecié con la incorporacion de
nuevos patrones individuales, una mezcla de patrones nafténicos y otra de compuestos

aromaticos. Para ello se recurrié a la adquisicién de patrones cromatograficos como:

- Mix Aromaticos, Supelco 4-4587, 0,1 ml
- Mix Nafténicos, Supelco 44588, 0,1 ml

Para los casos en que no se dispone de patrones, y teniendo en cuenta que se
utiliza una columna completamente no-polar, es posible relacionar los puntos de
ebullicion de distintos compuestos con sus tiempos de retencion.

Para ampliar aun méas el espectro de compuestos conocidos y especificos para
propdsitos de la presente Tesis (compuestos con punto de ebullicién superior a 217 °C),
se recurrié a identificar los productos liquidos del craqueo catalitico de los compuestos
modelo obtenidos en el reactor MAT con un cromatografo de gases Varian CP-3800
acoplado a un espectrémetro de masas Saturn 2000 bajo las siguientes condiciones de

operacion:
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Columna:

¢ Columna: Varian (Factor Tour VF-5ht)

e Largo columna: 30 m.

» Diametro interno: 250 pm.

* Fase estacionaria: 5% polar.

« Espesor de fase estacionaria: 0,1 ym.

« Gas carrier (N,): Caudal, 1,0 cm®min™, constante.
Inyector:

e Temperatura: 280 °C

* Relacion split: 80:1

e Volumen inyectado: 0,3 pl
Horno:

« Programa de temperatura: 4 min a 40 °C, luego una rampa de 15 °C min™

hasta 280 °C y finalmente 10 min a 280 °C.

Detector:

¢ Temperatura: 320 °C

+ Caudal aire: 350 cm®min™

« Caudal hidrégeno: 30 cm®min™

«  Make up (N): 30 cm®min™

El programa de temperatura en el horno fue optimizado para lograr una
performance que priorice una buena separacion de los compuestos y la eluciébn completa
de la mezcla en un tiempo razonable, para la identificacion de la mayor cantidad de
productos de reaccion posible.

Como era de esperar, a medida que el compuesto modelo es de mayor peso
molecular, los productos de reaccion son mas pesados, pero cabe aclarar que en su
mayoria los productos son comunes a todos los reactivos, con la Unica diferencia en las
abundancias de los productos identificados, por lo tanto aplicables para la identificacion
de productos de reaccion en todas nuestras experiencias. A modo de ejemplo en la Tabla
.12 se muestra una clasificacion segun el nimero de atomos de carbono de los
productos de reaccion a partir de bifenil, alimentado en una solucién al 9% p p* en

benceno, a 500 °C y 90 segundos de tiempo de operacion.
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Tabla 11.12. Clasificacién de los productos de reaccion segln el nimero de anillos aromaticos

étol\rlr:(()).s %ee c Monoaromatico Diaromatico Poliaromatico
Cuo Indano Naftaleno
Cu metilnaftalenos
Cp 1m-2(letpropil)benceno Dimetil naftalenos
Cis n-heptilbenceno Trimetilnaftalenos
Cus n-octilbenceno Bibencilo
Cis let-3(fenilmetil)benceno p-etildifeniimetano Metilfenantrenos
Cis Fenilnaftaleno
Cis o-Terfenilo
Cyg 4metilbenz(a)antraceno
Cyo Benzo(k)fluoranteno

Cabe aclarar que ademas se detectaron compuestos parafinicos de menos de diez

atomos de carbono en muy baja concentracion.

[1.iii.b. Reactor Simulador de Riser CREC

El reactor Simulador de Riser CREC (de Lasa, 1992) fue disefiado especificamente
para la evaluacion de reacciones de craqueo catalitico, reproduciendo las condiciones
ideales del reactor riser industrial. Este dispositivo es el empleado centralmente en esta
Tesis, particularmente para el cumplimiento del plan de estudios de reactivos tests.

Su disefio se basa en que el comportamiento de un elemento de control del reactor
riser ideal, en el cual el catalizador y los reactivos viajan juntos desde que se ponen en
contacto en la base del mismo, puede considerarse dentro de un reactor discontinuo en el
gque se conservan las mismas condiciones. De este modo, el desplazamiento y el
contacto del catalizador y los hidrocarburos a lo largo del riser comercial son
representados por la evolucion del tiempo de contacto en el Simulador de Riser CREC
(Figura 11.10).

%)
m» |
: -/
Rlserldeal Simulador de Riser CREC

Figura 11.10. Analogia entre desplazamiento en un reactor riser ideal y

tiempo de contacto en el Simulador de Riser CREC.
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El reactor posee una turbina sobre la cAmara que contiene el catalizador entre dos

placas porosas. La misma gira a una velocidad de 7500 rpm, produciendo una succién en

la zona central superior. Esto genera una recirculacion de los gases, la cual es

ascendente en el centro a través de la camara, fluidizando de este modo el lecho

catalitico, y descendente por el anulo exterior (ver Figuras 11.10 y 11.11). La temperatura

deseada en el reactor se logra por medio de tres resistencias calefactoras eléctricas de

500 W cada una, reguladas por un controlador de temperatura estandar. El reactor puede

ser operado a temperaturas de hasta 600 °C. Un esquema simplificado de la unidad de

laboratorio que incluye el reactor y sus accesorios se presenta en la Figura I1.11.

EJE
SELLO

CAMISA DE
INTERCAMBIO

TURBINA

™ JUNTA
[~ CALEFACTORES

I~ CATALIZADOR

™~ MALLA

Figura I1l.11. Reactor Simulador de Riser CREC.
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Figura 11.12. Esquema de una unidad de laboratorio Simulador de Riser CREC y sus accesorios

Richard A. Pujro Tarquino

II-22



Pujro Tarquino Richard Alfonzo - 2014 -

Experimental, metodologia y optimizacion de condiciones experimentales

La operacion del reactor consta de los siguientes pasos:

> Carga del reactor con el catalizador a usar.

»  Acondicionamiento del catalizador para su uso en las experiencias. Si es
necesario regenerarlo se lo hace a 570 °C y con pasaje de aire durante 35
minutos. De estar fresco o regenerado se lo acondiciona mediante
calentamiento en corriente de nitrégeno hasta alcanzar la temperatura de
reaccion.

> Una vez que se alcanza la temperatura de reaccion previamente fijada, se
procede a generar en el reactor una atmosfera inerte mediante sucesivas
evacuaciones y pasajes de nitrégeno para barrido del sistema. Logrado esto,
se deja el reactor a presion atmosférica bajo atmdsfera de nitrégeno y se
cierra la valvula de cierre, de modo de aislarlo del sistema. Luego se realiza
vacio en el resto del sistema (en particular la cAmara de vacio) a un valor
aproximado de 0,3 psi para que una vez finalizada la experiencia se logre la
evacuacion de la mayor parte de los productos del reactor.

> Luego se pone en marcha la turbina agitadora hasta alcanzar las 7500 rpm,
logrando la fluidizacién del lecho catalitico. En estas condiciones se realiza la
inyeccion de la alimentacion por medio de una jeringa. Al vaciarse la jeringa,
el émbolo de la misma acciona un interruptor que activa el control del tiempo
de reaccion (timer).

> En las condiciones de reaccion, es decir, a elevada temperatura y con
agitacion muy intensa, el liquido inyectado es vaporizado de modo
practicamente instantaneo y comienzan a producirse las reacciones. Una vez
cumplido el tiempo de reaccion prefijado, el timer activado previamente abre
la valvula de cierre, dando por concluida la experiencia y evacuando de forma
inmediata aproximadamente el 95 % de la mezcla de alimentacion sin
reaccionar y productos de reaccion. En el reactor queda el catalizador
desactivado por la deposicibn de coque sobre su superficie, el cual es
cuantificado segun la técnica que se describira mas adelante. Concluida la
evacuacion, se activa nuevamente la valvula de cierre para aislar el reactor de
la camara.

> Los productos y la alimentacion sin convertir se almacenan en estado
gaseoso en la camara de vacio, calefaccionada a aproximadamente 350 °C.
Luego, por medio de una valvula de muestreo, se toma una muestra de dicha

camara para ser analizada por cromatografia gaseosa.
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Los perfiles de presion instantdnea obtenidos durante las experiencias en el
Simulador de Riser CREC acumulan informacién importante, ya que se pueden utilizar en
estudios cinéticos y de modelado. En la Figura 11.13 se muestra una evolucion tipica de la
presion dentro del reactor Simulador de Riser CREC, y también en la cdmara de vacio,

donde se pueden distinguir diferentes etapas:

Etapa a: a tiempo cero, se produce la inyeccion de la carga liquida.
Etapa b: la carga inyectada se vaporiza instantdneamente.

Etapa c: se produce reacciones y aumenta la presion progresivamente.

YV V V V

Punto d: a tiempo final se produce la apertura de la valvula de cierre y se
evacua el contenido del reactor.
> Punto e: finalmente, se establece el equilibrio de las presiones entre el reactor

y la cdmara de vacio.
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Figura 11.13. Evolucion de presiones en el sistema durante una experiencia.

Los valores de temperatura y presion, tanto en el reactor como en la cdmara de
vacio, son registrados por medio de sensores digitales de precisién. Los datos de presién
son tomados en 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.

El reactor Simulador de Riser CREC puede reproducir las condiciones operativas
de unidades comerciales, tanto en temperatura (hasta 600 °C), relacion C/O (de 1,5 a
15), tiempos de contactos reducidos (desde 0,5 s hasta minutos) y, lo que constituye un
aspecto muy importante, en presencia de un lecho catalitico fluidizado. Este reactor

presenta excelentes performances y balances de masas a bajos tiempos de operacion, lo
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que lo diferencia significativamente de otros reactores de laboratorio utilizados en
trabajos de FCC, especialmente de las unidades MAT (Passamonti, 2008).

Dado que las reacciones de craqueo son endotérmicas, y que es preferible que las
experiencias se lleven a cabo en condiciones isotérmicas, el reactor esta confinado en
una masa importante de acero inoxidable, lo que le otorga una muy buena inercia térmica
y permite la operacion isotérmica.

Experiencias anteriores en atmésfera de nitrégeno permitieron verificar que para
lograr una correcta y rapida vaporizacién de alimentaciones comerciales la velocidad de
agitacién de la turbina debia ser del orden de 7500 rpm (Passamonti, 2008). Por otra
parte, mediante el uso de fibras Opticas en ambiente de nitrégeno (a 1 atm y 25 °C),
Pekediz et al. (1992) concluyeron que para lograr una correcta fluidizacion del lecho la
turbina debia girar a no menos de 6000 rpm. Empleando alimentaciones que una vez
vaporizada hacen que el sistema gaseoso tenga mayor densidad que el nitrégeno, una

agitacién de 7500 rpm asegura entonces la correcta fluidizacion.

[1iii.b.1. Andlisis de los productos gaseosos y liquidos del craqueo catalitico
(Simulador de Riser CREC)

Todos los productos de reaccion en estado gaseoso obtenidos en las diferentes
experiencias se analizaron por cromatografia gaseosa capilar convencional (GC) en un
cromatografo HP 6890 Plus, con puerto de inyeccion splits-splitless, columna capilar,
detector de ionizacion de llama (FID) y gas criogénico (CO,) para lograr temperaturas
iniciales de 0 °C. El cromatografo es controlado mediante el programa Hewlett Packard
3398A GC ChemsStation, el cual también adquiere los datos generados en el detector y
luego los procesa de acuerdo a los parametros fijados.

Las condiciones de operacion fueron las siguientes:

Columna:
e Columna: HP-1 (Agilent Technologies)
e Largo columna: 30 m.
e Diametro interno: 250 um.
* Fase estacionaria: Cross-linked methyl silicone gum (no polar).
* Espesor de fase estacionaria: 0,25 pm.
« Gas carrier (N,): Caudal, 0,5 cm®min™, constante.
Inyector:
e Temperatura: 300 °C
¢ Relacion split: 80:1
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Horno:

« Programa de temperatura: 2 min a 0 °C, luego una rampa de 10 °C min™ hasta
310 °C y finalmente 2 min a 310 °C.
Detector:

e Temperatura: 300 °C
« Caudal aire: 350 cm®min™
« Caudal hidrégeno: 30 cm®min™

« Caudal de make-up (N,): 30 cm®min™

Mediante este analisis es posible lograr una separacion de productos adecuada a
los fines de esta Tesis.

A modo de ejemplo en la Figura 11.14 se muestra un cromatograma obtenido en la
conversion de decalina. En las Figuras siguientes (11.15, 11.16 y 11.17) se indican con

mayor claridad los principales productos de reaccion.

FID1 A, (RICHARD \ECAT_DRDECALINAVIOOT 1302 D)
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Figura 1.14. Cromatograma tipico de productos de reaccion.
Conversion de decalina sobre el catalizador equilibrado,

tiempo: 12 segundos, temperatura: 500 °C, relacion Cat/Qil 2,23.
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Figura 11.15. Fraccion inicial del cromatograma de la Figura 11.14.
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Figura 11.16. Fraccion media del cromatograma de la Figura I1.14.
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Figura 11.17. Fraccion final del cromatograma de la Figura 11.14.
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[Liii.b.2. Determinacion del contenido de coque

El coque es otro de los productos de las reacciones de FCC y es el principal
causante de la desactivacion que sufren los catalizadores. Ademas incide fuertemente en
el balance térmico de las unidades, dado que su combustion genera la energia que luego
es transportada por el catalizador y entregada en el reactor riser para mantener la
temperatura a pesar de las reacciones endotérmicas presentes.

Para la determinacién del coque formado sobre el catalizador se utiliza la técnica
desarrollada por Fung y Querini (1992). Dicha técnica se basa en la oxidacion progresiva
del cogue mediante una corriente de oxigeno diluido en nitrégeno (en relacién 1:100), con
un programa de temperatura. De la combustidn se obtienen como productos CO y CO,,
los cuales luego se convierten en metano por medio de un catalizador a base de niquel
en presencia de hidrégeno para poder ser cuantificados con un detector FID. El equipo

empleado se esquematiza en la Figura 11.18.

%l
@
7
@T | FID

Metanador

N2 02[1 nf‘B)Ng H2

Figura 11.18. Esquema del equipo para determinacion de coque.

La operacion del equipo requiere los siguientes pasos:

> Se pesan aproximadamente 0,017 g de catalizador coqueado y se lo coloca
en un reactor de acero inoxidable entre dos tapones de lana de cuarzo. Este
reactor se coloca en un horno al que se aplica el programa de temperatura
deseado mediante el uso de un programador - controlador de temperatura.

> Se debe asegurar que esté circulando nitrégeno por el reactor, con un caudal
de 60 cm®min™, para comenzar el calentamiento.

> La rampa de calentamiento (Figura 11.19) utilizada comienza a temperatura
ambiente (25 °C) y en 14 minutos alcanza una temperatura de 250°C (16 °C

min™).
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> Una vez que alcanza los 250 °C permanece 5 minutos a esa temperatura y
luego en 1 minuto aumenta a 251 °C. Alcanzada esta temperatura, se hace

circular la mezcla de oxigeno y nitrégeno, posteriormente permanece en esa
temperatura por otros 10 minutos.

> Finalmente la temperatura aumenta a 700°C en 28 minutos, lo que equivale a

una rampa de 16 °C min™ y permanece en ese valor durante 50 minutos.

700

700 °C

600

500

400

300

Temperatura / °C

200

100

0 1 1 1 1 1 1 1 1
0 10 20 30 40 50 60 70 80

Tiempo / min

Figura 11.19. Rampa de calentamiento para la medida de coque.

Los efluentes del reactor, conteniendo los productos de la reaccion, CO y CO,, se
unen con una corriente de hidrégeno de 30 cm®min™ para ser convertidos en metano
sobre un catalizador de niquel con granulometria 45-80 mesh. El metano se cuantifica en
un cromatografo Shimadzu GC-8A con deteccion FID.

Para poder transformar la sefial obtenida (area) en una cantidad equivalente a la
masa de coque depositada sobre el catalizador, se calibra previamente con pulsos de
metano de masa conocida. Con estos resultados se construye una curva de masas de
coque en funcion de las areas medidas, y haciendo una regresion lineal se obtiene el
factor f igual a 3,60123 E-13 gC*area™, siendo la ecuacion 11.8, la que ayuda a calcular la
masa de coque depositado sobre el catalizador.

M. =fXArea (11.8)

El perfil tipico de una experiencia de determinacién de coque se muestra en la
Figura I1.20.
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Figura 11.20. Perfil tipico de quemado de coque

ILiii.c. Distribucién de productos y balance de masas (Simulador de Riser CREC)

La conversiéon de reactivos se define usualmente como:

—_ mzlim - m;Iim
x = e (100 )

donde:

m?, . masa de reactivo alimentada al reactor.

m', : masa de reactivo recuperada al finalizar la experiencia.

La conversion también puede expresarse en forma equivalente a la Ecuacion 11.9 en

términos de la suma de las producciones de los distintos productos de reaccién, por
ejemplo:

X=Yo +Y, +Y, (11.10)

donde:
Y.. : produccion de productos en fase gaseosa.
Y, : produccién de productos en fase liquida.

v_, . produccion de sélido (coque).
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siendo la produccién de un compuesto o grupo de compuestos i:

—_ mi
M me (100 (11.11)

alim

donde:

m, : masa del compuesto o grupo de compuestos i

Realizar un balance de masas implica comparar la masa conocida de alimentacion
introducida al reactor con la masa de productos y de reactivos sin reaccionar recuperados

al final de la experiencia, es decir:

mgas + mqu + msol
(100
m° (1.12)

alim

%Rec =

donde:

m__: masa de gases recuperados (incluye productos y reactivos)

ga

m,

. - masa de liquidos recuperados (incluye productos y reactivos)

m_ : masa de productos sdlidos recuperados

Las masas de las diferentes corrientes de productos se cuantifican de diferente
manera dependiendo del tipo de reactor. Por ejemplo, en el reactor MAT, la masa de
liquidos se determina por gravimetria y en el caso del Simulador de Riser CREC debe
tenerse en cuenta la presion de la camara de vacio luego de la evacuacion y la
compresion de los productos del reactor para calcular la masa de las diferentes
corrientes. En este reactor, la masa de alimentacion inyectada se calcula en base al
volumen inyectado y la densidad de la alimentacion.

En el reactor Simulador de Riser CREC existen solo dos corrientes de productos,
una en fase vapor, que se inyecta on-line en el cromatégrafo de gases para su andlisis, y
otra sélida depositada sobre el catalizador.

Para determinar la masa de productos en fase vapor se tienen en cuenta las
presiones del reactor y de la cAmara de vacio. Al producirse la apertura de la valvula de
cierre una vez finalizada la reaccion, se pone en contacto el reactor con la camara de
vacio, y los productos gaseosos originalmente presentes en el reactor se distribuyen

entre ambos en funcion de sus temperaturas, volimenes y presiones:
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n f — Prifser riser

riser R [:]-I-riser (l | . 13)
n f — Pcfémara camara

camara R DT (”14)

camara

donde:

n'_: numero de moles presentes en el reactor luego de su evacuacion

riser

n'.__: numero de moles presentes en la camara de vacio luego de la evacuacion del

camara

reactor

P. : presion en el reactor luego de la evacuaciéon

riser

f
Pca’mara

: presion en la camara de vacio luego de la evacuacion del reactor

R: constante de los gases ideales, 0.082 L atm mol™*K™

T : temperatura del reactor
T.... temperatura de la camara de vacio

V__: volumen del reactor

riser

V. :volumen de la camara de vacio

camara

Dado que al producirse la evacuacion se deja evolucionar el sistema hasta el
equilibrio, las presiones en el reactor y en la cdmara son iguales. Es posible definir una

relacion molar r entre los moles gaseosos que quedan en el reactor y en la cdmara de

vacio:
n:iser DR DTriser - n(f:émara DR DTcémara
_ B , (11.15)
r —_ nrfis,er —_ Tcamara D\/riser
n" T IV (11.16)

camara riser camara

Puede asumirse que la composicion de la mezcla gaseosa, y en consecuencia su
peso molecular promedio, es el mismo en el reactor y en la camara. Por lo tanto, la
relacion molar r es valida también para las relaciones masicas de cualquier producto o

grupo de productos entre el reactor y la camara:

f f

r —_ r"i,riser —_ mi,riser _Tcémara D\/
oAt Y _T Vv (11.17)

i ,cadmara i camara riser camara

riser
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Asi, la masa total de los productos de reaccion con punto de ebullicion menor o
igual a 344 °C, m,eq, 0 de cualquier producto particular i, m;, es facilmente calculable a

partir de la masa de dichos productos presentes en la camara y la relacion r:

—_ f f
mprod - mprod,riser + mprod,cémara (“18)
—_ f f — f
mprod =TI |jmprod,cémara + mprod,cé\mara - (r +1) |jmprod,cémara (”19)
f— f
mi - (r +1) |]rni,cémara (“20)
La masa de cualquier producto particular en la camara de vacio, m/, ., se calcula

con la fraccibn masica determinada con la Ecuacién 11.21 a partir del analisis

cromatograéfico:

_ fOA
Wi = ¥ OA (1.21)

considerando la masa de alimentacion y la de coque, determinada con la Ecuacion 11.8.

f

mi,cémara = Wi D(malim_mcoque) (”22)

Finalmente, con las masas calculadas, es posible calcular las producciones
individuales o de grupos segun la Ecuacion 11.11 y el balance de masas con la Ecuacién
11.12.

En el caso particular del FCC, las alimentaciones convencionales (tipicamente
VGO) son mezclas muy complejas de hidrocarburos con un amplio rango de puntos de
ebullicion. En el analisis cromatografico, en general ciertos productos, por ejemplo alguno
de los pertenecientes al rango del LCO (Light Cycle Oil) (220-344 °C), coinciden con
compuestos inicialmente presentes en la alimentacion, por lo que definir en particular qué
compuestos y en qué proporcidbn son reactivos y cudles son productos, se hace
imposible. Asi, en el andlisis de la mezcla reaccionante los productos y reactivos se
definen de manera arbitraria, por lo que la conversion también resulta definida
arbitrariamente. Por ejemplo, algunos autores definen como productos a todos los
compuestos con punto de ebullicibn menor a 216 °C, correspondiente al n-C;, (Rawet et
al., 2001; Vieira et al., 2004); mientras que otros definen como productos a todos los

compuestos con punto de ebullicion menor a 344 °C, correspondiente a n-C,, (Dupain et

Richard A. Pujro Tarquino II-33



Pujro Tarquino Richard Alfonzo - 2014 -

Experimental, metodologia y optimizacion de condiciones experimentales

al., 2005). También es comun encontrar quienes definen la conversién en funcion de las
producciones de compuestos particulares (Verstraete et al., 2005).

Para esta Tesis, al usar compuestos modelo como alimentacion para el Simulador
de Riser CREC, se consider6 como productos a todos aquellos con punto de ebullicion
distinto al del reactivo alimentado, més el coque. Por lo tanto, la conversion puede
expresarse en forma equivalente a la Ecuacion 11.10 en términos de la suma de las

producciones de dichos productos, es decir:

e por cortes, gases (C;-Cy), gasolina (Cs-216 °C), LCO (216-344 °C), y coque:
x=Y +Y +Y,  +Y (11.23)

gases gasolina LCO coque

« por grupos de compuestos:

X=Y +Y +Y

olefinas parafinas nafténi cos

+Y

nafténico—aromati cos aromati cos + coque (”24)

» por el numero de 4tomos de carbono del compuesto:

X :Yc1 +Ycz +Yca to. +YCi +Ycoque (11.25)

[Liii.c.1. Conversién y distribucién de productos para el caso de compuestos
modelos puros

En el caso de mezclas de hidrocarburos cuyos componentes tienen la misma
respuesta cromatografica, la produccion de cada hidrocarburo o grupo de hidrocarburos
puede calcularse directamente a partir del analisis cromatografico. La relacion entre las
masas de compuestos es equivalente a la relacion de sus areas cromatograficas, y puede

escribirse:

_A
Y =—1-Y
i AT ( coque)

(11.26)

donde

A é&rea cromatografica del compuesto o grupo de compuestos i
A . area cromatografica total de la muestra analizada.
vy__ . produccién de coque, que se calcula segun la ecuacién 1.11, habiendo

coque "

previamente determinado la masa de coque depositada sobre el catalizador.
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Se debe recordar que todos los productos y reactivos del sistema, con excepcion

del coque, se encuentran en fase gas.

[Liii.c.2. Conversién y distribucién de productos para el caso de compuestos
modelos en solucién

El manejo en laboratorio de alimentaciones pesadas (en nuestro caso compuestos
modelo de alto peso molecular) genera inconvenientes, tanto desde el punto de vista
analitico, como también respecto de su inyeccion al reactor. En el caso de los
compuestos sélidos, es imposible inyectarlos a temperatura ambiente al reactor para
evaluar su reactividad, por lo que la disolucion de los mismos en un solvente inerte o de
reactividad conocida facilita su manejo. Para este trabajo se seleccion6 como solvente al
benceno, verificando previamente la adecuada solubilidad de los compuestos modelo.

La definicion de conversién no varia, siendo la descrita en la Ecuacion 1.9, y
teniendo en cuenta que la masa total inyectada al reactor (compuesto modelo mas
solvente) debe ser igual a la masa de hidrocarburos al final de la reaccion, es posible

escribir:

m:_ +m. =m’ =m__+m’ _+m

reac total prod reac coque (l l. 2 7)

donde:

me._ . masa inicial del compuesto modelo inyectada al reactor.

m° : masa inicial de solvente inyectada al reactor.

m__ . incluye la masa final del solvente y los productos de reaccion.

m._: masa de compuesto modelo recuperada al finalizar la experiencia.

m,.. . €s la masa de coque depositada sobre el catalizador al finalizar la reaccion.

coque

De este modo se tiene:

mreac = mtotal - (mprod + mcoque) (”28)

me (11.29)

Si se considera que no hay interaccion entre el compuesto modelo, sus productos y
el solvente (por ejemplo, que no existe competencia por los sitios activos disponibles en

la superficie del catalizador), la masa de un producto i que es generada exclusivamente
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por el compuesto modelo (m;eac), S€ puede calcular como la diferencia entre la masa total

del producto y la masa de producto generada por el solvente, es decir:

mi,reac = mi - mi ,sol (”30)

donde

m,: masa total del compuesto i producida en la conversion de la mezcla compuesto

modelo-solvente.

m, .. - masa del compuesto i producida por el compuesto modelo.
m,., : masa del compuesto i producida por el solvente, calculada a partir de la experiencia

de conversion del solvente puro sobre el mismo catalizador y bajo las mismas

condiciones experimentales, segun

mi,sol =Yi,sol Dm;)ol (”31)
donde:

Y., : fraccion masica del compuesto i producido en la conversion del solvente puro.

i,sol

Al igual gue en el subtitulo anterior, en el que se considerd que los componentes de
la mezcla tienen la misma respuesta cromatogréfica, la produccion de cada hidrocarburo
0 grupo de hidrocarburos puede -calcularse directamente a partir del analisis
cromatografico. La relacion entre las masas de compuestos es equivalente a la relacion

de sus areas cromatogréficas, como se describe en la Ecuacion 11.26.

[1.iii.c.3. Balance de masas

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 recuperadas al final del experimento, como se describiera con la Ecuacion
11.12.

La masa de hidrocarburos existente en la fase gas, m,., luego de la evacuacion

posterior a la reaccion, incluye los hidrocarburos remanentes en la camara y en el

reactor, es decir:

f —_ f f
HC prod alim HC riser HC camara (l | 32)
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donde:
M. ... . Masa de hidrocarburos evacuada luego de la reaccion (en la camara).

f

m/. .. - masa de hidrocarburos remanentes en el reactor luego de la evacuacion.

Dadas las condiciones de reaccion, que incluyen altas temperaturas (superiores a
500 °C) y bajas presiones (menores a 3 atm), se puede considerar que:

P f _ P o
f —_ ( camara ,camara )\/cémara
nHC,cémara - yHC R [T (1.33)
camara
f

f —_ riser " riser
N =y, e ter

HC riser HC ”34

R riser ( )

siendo:
n'..... - moles de hidrocarburos en la camara de vacio.

f

n'. .. : moles de hidrocarburos remanentes en el reactor.

y,.. fraccidon molar de hidrocarburos en el reactor antes de la evacuacion.
P: .. presion en la camara de vacio antes de la evacuacion.
P’ : presion en el reactor luego de la evacuacion.

P . presion en la camara de vacio después de la evacuacion.

Considerando que antes de la reaccion se presuriza el reactor con gas inerte (N,)
hasta la presién de una atmdsfera, se puede expresar la fraccion molar de hidrocarburos

en el reactor al finalizar la reaccion, y,,., como:

PR -P°
riser riser

Yo PR (11.35)

riser

donde
P : presidn inicial en el riser.
P? . presibn maxima alcanzada en el reactor al finalizar la reaccion, antes de la
evacuacion.

Finalmente, la masa de hidrocarburos en la fase gas en el sistema puede calcularse
segun:

— DN f f
mHC - PM (nHC,riser + nHC,cémara)

(11.36)
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El peso molecular promedio de la fase gaseosa PM, incluye al reactivo sin convertir

y a los productos gaseosos. Su célculo se efectua a partir del analisis cromatografico con
la siguiente expresion:

s Y Zﬁ 1 (11.37)
PM A PM
siendo:

y, . fraccién masica del compuesto o grupo de compuestos i.

PM, : peso molecular del compuesto o grupo de compuestos .

A modo de ejemplo, la Figura 1.21 presenta una planilla resumen tipica de
procesamiento de los datos de una experiencia.
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NCAPE - FCC Group Ecat_Di, 2s, CIO 2.23
Test conditions Filenarne:
Catalyst Ecat_Di Feed density 0.896 gicr® | Cat/Oil 223
Catalyst mass 0.40 g Feed volume 0.20 cr® Temperature 500 °C
Feed Decaling Feed mass 0.18 g Reaction time 200 s
Camara conditions Reactor conditions
Temperature 329 °C Yolurme 0.0469 It
Yolurne 0.543 It Pressure, initia 15.93 psig
Pressure, initia 0.51 psig Pressure @ tr 40.04 psig
Pressure, final 3.18 psig Pressure, final 2.33 psig
Coke Reported area 2.54E+H14
Coke on cataly  0.00 % |
DETAILED COMPOSITION {%w) RESULTS
Aromatics Total per C atoms
CE-Bz 0.156 1 0.005 | CONVERSION 16.41 |
C7-Tol 0.264 C2s 0.064
[} 0.301 C3s 0635 [ AVERAGE MW 12861 |
c9 0.558| 1.279 Cds 1619
10/ Maftaleno | 2.053] 1.484 Chs 0.983
C11 / mMaft 0.025)| 0.088 Chs 1.820 Composition summary (%w)
C12/Bifenil 0.025| 0.002 Cis 1.172 Gaszes (C1-CZ) 0.o7
C13 0.000 Cis 0612 LPG (C3-C4) 226
C14/Fenantreno 0.000) 0.000 C9s 1.121| 803 |Gasoline (C5-nC 13.91
Totall 4967 C10s 7215 LCO (=nC12) 017
C11s 0.178 Decalina 8359
n-Paraffins C12s 0.037 Coke 0.00 o.00
c4 0.195 C13s 0.000 Total | 100.00
Ch 0.057 Clds 0.000
CE 0.029 Trans-Decalina| 43.935
c7 0.016 Cis-Decaling | 39.655
[} Total 29052
c9 0.025 total + uk 100.00
Total | 0.326 Selectivity MASS BALANCE
Gas fraction
i-Paraffins C3/cony 3.872 Hydrocarbon moles
ic4 1.080 Liguid fraction Reactaor, tr 1.21E03 mol
ica 0623 iCdfcony B.5815 Camara, final 1.20E-03 maol
iCEs 0.421 Bzfcany 0.9512 Reactor, final 7 07E-05 mol
iC7s 0111 Tetra/cony B.2035
iC8s 0.087 MNaphthal/cony | 91074 Hydrocarbon
iC9s 0.045 mMaphthal/cony | 05357 Camara, final 1.55E-01 g
Total| 2367 isomDECA/cony. 97613 Reactor, final S.09E03 g
ParaffAromat 0.542 Total in gas phad 1.64E01 g
Olefins OleffAromat 0.269 Coke 0.00E+I0 o
2= 0.064 lzomfC2-c3 0.205
C3= 0.635 [Recovered mad 1B4ED1 g |
4= 0.344
C5= 0.115 Gasolina [Recovery, % 937 % |
5= ciclo 0.067 Parafinicidad 0.240
ChE= 0.088 Iso parafinicidad | 2251
C7=ciclo 0.023 olefinicidad 4 577
Total | 1.336 Aromaticidad 50.064
W-Ar (CB-CT1) 39322
Naphtenics D-Ar (C10) 10.742
[ 01
CE 1.126 LCO
c7 0.758 Arom/LCO 95771
[} 0.224 W-Ar(C11,012) 34.039
9 0.068| z.286 |D-Ar (C11-C14)  B2732
10 0.207 T-Ar (C14) 0.000
Total | 2,503
Naph-Arom
CO-Indano/indenc 0.167] 0.261
C10/ Tetralina | 0.BS2| 1.018
C11/DMIndane | 0.028( 0.035
c12 0.010
C13-Fluoreno 0.000
C14-MFluoreno | 0.000
Total| 2165
Isomeros C10
Biciclos 1.602
InButCyCE= 0.101
1.702
UK/unidentified compound
Total 0.948]

Figura 11.21. Planilla resumen de resultados.

Richard A. Pujro Tarquino -39



Pujro Tarquino Richard Alfonzo - 2014 -

Experimental, metodologia y optimizacion de condiciones experimentales

ILiv.  Alimentaciones empleadas

Il.iv.a. Experiencias con compuestos modelos

Se escogieron 10 compuestos modelo cuyas caracteristicas estructurales
representan a un grupo especifico de compuestos similares y presentes en las
alimentaciones y grupos de productos tipicos del FCC (LCO, VGO), los que se indican en
la Tabla 11.13.

Tabla 11.13. Compuestos modelo

Nombre Estructura Tipo Estado Proveedory
pureza
Benceno | N Mono- liquido Cicarelli
> Aromatico q 99 %
. . Lo Sigma-Aldrich
Decalina @ Nafténico liquido > 99 %
. Nafténico Lo Sigma-Aldrich
Tetralina @Q Aromatico liquido 99
Di- . Merck
Naftaleno Aromaético solido >99 %
Mono- .
1 Feniloctano a Aromatico liquido Aldrich
| ) 98 %
y alquilado
Mono-
Bifenil O Aromético s6lido SAFC
. >99 %
alquilado
Fluoreno O. Nafténico 6lido Aldrich
Q Aromaético 98 %
- O Nafténico - Aldrich
9,10 Dihidrofenantreno O‘ Aromatico liquido 94 %
Fenantreno ‘ Tri- sélido Fluka
“ Aromaético 97 %
. OO Tetra- . Sigma
Pireno O‘ Aromatico sélido >99 %
‘ Tetra- . Supelco
Benzo(a)antraceno OOO Aromatico sélido 99 5 %
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Il.v.  Condiciones experimentales

Il.v.a. Maximizacion de LCO en plantas comerciales

Dadas las condiciones del reactor Simulador de Riser CREC para la reproduccion
de las condiciones operativas de una unidad comercial, es necesario repasarlas. A
continuacion se reproducen las condiciones operativas tradicionales para la maximizacion
de LCO, descritas por Lomas et al. (1990).

Tabla I.14. Ejemplos de modos de operacion de una unidad FCC Lomas et al. (1990)

Modo
Destilados _ _

Medios Gasolina Olefinas
Condiciones de operacion
Temperatura del reactor °C 449 - 510 527 - 538 538 - 560
Tiempo de residencia <Base Base >Base
Relacion catalizador/alimentacion <Base Base >Base
Reciclo, CRF 1.4 Opcional Opcional

(HCO) (HDT LCO) (Nafta pesada)
Formulacion del catalizador
Tipo de zeolita ReY CSDY* usy
Contenido de zeolita % p 15 30 40
Contenido de tierras raras % p 1-2 05-15 0
Relacion zeolita/Matriz <Base Base >Base

* Zeolita Y desaluminizada y quimicamente estabilizada

Il.v.b. Pardmetros operativos (Simulador de Riser CREC)

De acuerdo a la bibliografia disponible sobre la reactividad de compuestos modelos
representativos de hidrocarburos presentes en los cortes VGO y LCO (Corma et al.,
2001; Al-Sabawi y de Lasa, 2010), se ha identificado a la decalina como uno de los més
reactivos. Ademas, su facil manipulacién (liquido a temperatura ambiente) influyé en
considerar a este compuesto como adecuado para la busqueda de las mejores

condiciones operativas para el resto de las experiencias.
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Il.v.b.1. Temperatura de reaccion

De acuerdo a las condiciones descritas en la Tabla 11.14, para los primeros ensayos
sobre los catalizadores de diferente accesibilidad se trabajo a 400 y 450 °C. Los
experimentos de conversion de decalina se realizaron con un volumen de alimentacién de
0,2 ml y una masa de catalizador de 0,4 g, lo que refleja una relacion catalizador/ reactivo
(Cat/Qil) de 2,23 y tiempos de reaccion de 3, 6, 9, 12 y 15 segundos.

En la Figura I1.22 se puede observar que la temperatura influye en la reactividad del
compuesto modelo, haciendo que la conversién a 450 °C casi duplique la observada a
400 °C, que llega a valores cercanos al 50 % al mayor tiempo de contacto. Se puede
considerar que ambas temperaturas resultan propicias para el seguimiento de la
produccién de compuestos de interés.

80

70 -

60 -

Conversion / %

Tiempo /s

Figura 11.22. Conversion de decalina a distintas temperaturas en funcién del tiempo de reaccion,

sobre el catalizador de accesibilidad media (MA). Simbolos: cerrados 400°C, abiertos 450°C.

A partir de estos resultados, para la segunda parte de los ensayos (catalizador
fresco CatDi-F, los modificados Cat-1, Cat-3, Cat-5 y el catalizador equilibrado Ecat-DI)
se mantuvo la temperatura de 450 °C y se propuso trabajar a una temperatura mas alta,
dentro del rango de maximizacion de destilados medios, por lo que también se trabaj6é a
500 °C. Estos ensayos se realizaron sobre el catalizador equilibrado, manteniéndose la
relacion de Cat/Oil de 2,23, y tiempos de reaccion de 2, 4, 6 y 12 segundos.

Como era de esperar la mayor temperatura aumento la conversion de la decalina,
superando el 60 % a 500 °C y a los 12 segundos (ver Figura 11.23). A los fines de dilucidar

mecanismos de reaccién este valor resulta muy elevado. Ademas, la conversién aumenta
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muy pronunciadamente, por lo que en los primeros segundos el grado de avance de la

reaccion seria muy alto y dificultaria seguir la produccion de compuestos de interés.

80

70 -

60 -

50 -

Conversion / %
B
o
T

10 -

1 1 1 1 1 1
2 4 6 8 10 12

Tiempo /s

Figura 11.23. Conversién de decalina a distintas temperaturas en funcion del tiempo de reaccion,

sobre el catalizador equilibrado (Ecat-DI). Simbolos: cerrados 450°C, abiertos 500°C

Bajo estas consideraciones se puede concluir que las temperaturas a utilizar sean
la de 400 y 450 °C, puesto que las curvas de conversion — tiempo de reaccién presentan

una mejor evolucién sobre los catalizadores ensayados.

ll.v.b.2. Relacién mésica catalizador/alimentacion (Cat/Oil)

La relacién masica catalizador/reactivo (Cat/Qil) es otro parametro importante no
s6lo en refinerias sino para cualquier estudio en laboratorio, debido a que influye
directamente en la produccion y en las distribuciones de productos. Se hicieron ensayos
a dos relaciones diferentes, manteniendo un volumen de alimentacion de 0,2 ml, la
temperatura de 450 °C y tiempos de reaccion de 1 a 12 segundos.

En la Figura 11.24 se observa que al disminuir la relacion catalizador/reactivo,
también se reducen los niveles de conversion. Para la relaciéon Cat/Oil 1,12 (0,2 g de
catalizador) se puede observar que la conversion a los 8 segundos no supera 20 %, lo
gue constituye un aspecto recomendable para poder estudiar mecanismos de reaccion.
La pendiente de este perfil se mantiene suave, lo que ayudaria a seguir la evolucion de
las reacciones.

Sin embargo, se considero recomendable mantener la relacion Cat/QOil de 2,23 para

evaluar los catalizadores preparados en planta piloto.
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Figura 1.24. Conversién de decalina a distintos Cat/Oil en funcion del tiempo de reaccion, sobre el

catalizador equilibrado (Ecat-DI). Simbolos: cerrados Cat/Oil 2,23, abiertos Cat/QOil 1,12.

Il.v.b.3. Tiempo de contacto

En una unidad riser comercial el tiempo de residencia tipicamente no supera los 10
segundos, y de acuerdo a las caracteristicas del reactor Simulador de Riser CREC, se
puede recurrir a tiempos de reaccion mas cortos con resultados favorables (ver ejemplo
en la Figura 11.24).

Il.vi. Condiciones operativas definidas

De acuerdo a los resultados de los ensayos presentados previamente, en las
Tablas 11.15 y 11.16, se detallan las condiciones adoptadas.

Tabla I.15. Evaluacion de catalizadores preparados en Planta Piloto.

Condiciones de operacion

Temperatura del reactor °C 400 - 450
Tiempo de residencia seg 3,6,9,12,15
Relacion catalizador/reactivo 2,23

Tabla 11.16. Evaluacion de catalizadores de origen industrial y modificados en laboratorio.

Condiciones de operacion

Temperatura del reactor °C 450
Tiempo de residencia seg 1,2,4,6,8
Relacion catalizador/reactivo 1,12
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Il.vii. Productos identificados (experiencias con reactivos modelo)

En la Tabla 11.17 se muestra una planilla de productos identificados, con la que se

administra la informacion generada en cada experiencia.

Tabla 11.17. Planilla de productos identificados.

Tiempo de retencién Identificacion
min Nombres
2.090 Ci
2.109 C,= (+Cy)
2.210 Cs= (+Cy)
2.381 i-Cy4
2.496 i-C4= + 1-C4=
2.544 n-C,
2.609 t-Cy=
2.704 c-Cy=
2.975 3m1-C,=
3.151 i-Cs
3.341 1-Cs=
3.433 2m1-Cy=
3.484 n-Cs
3.550 3A
3.606 t-Cs=
3.717 c-Cs=
3.786 2m2C,=
3.828 3B
4.011 2,2DmC,
4.282 CyCs=
4.402 4A
4.464 CyCs
4.530 2,3DmC,
4.579 4B
4.632 2mCs
4.682 DmC,=
4.895 3mCs
5.022 1-Ce=
5.260 n-Ceg
5.328 3-Ce=
5.397 t-2-Cg=
5.464 t-3m2-Cs=
5.555 c-2-Cg=
5.683 c-3m2-Cg=
5.749 mCyCs
5.826 5A
5.881 2,4ADmCsy
5.940 5B
6.118 6A
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6.232
6.402
6.565
6.677
6.749
6.850
6.939
6.994
7.053
7.221
7.316
7.348
7.367
7.421
7.447
7.479
7.536
7.634
7.705
7.789
7.887
7.960
8.023
8.059
8.146
8.241
8.295
8.374
8.423
8.495
8.574
8.640
8.718
8.796
8.860
9.000
9.081
9.122
9.234
9.374
9.508
9.586
9.626
9.706
9.816
9.870
9.912
9.978
10.013

Richard A. Pujro Tarquino

Benceno
CyCs
6B
2mCq
6C
3mCq
¢1,3DmCyCs
t1,3DmCyCs
t1,2DmCyCs
TA
7B
nC;
7C
7D
7E
7F
7G
7H
mCyCg
DmCyCs=
71
EtCyCsy
8A
8B
ctcl1,2,4TmCyCs
8C
ctc 1,2,3 TmCyCs
8D
Tolueno
8E
DmCg
1ImCyCq=
2mCy,
>>>ctt1,2,4TmCyCs + 4mC;
>>>3mC; + ¢1,4 DmCyCg
9A
C1Et3mCyCs
1EtImCyCs
t 1,2 DmCyCgq
>>>DmCyCg cccl,2,3TmCyCsy
iPrCyCs
9B
9C
9D
c 1,2 DmCyCe¢
9E
>>>PrCyCs cccl,3,5TmCyCq
9F
10A
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10.064
10.135
10.161
10.256
10.293
10.331
10.368
10.417
10.514
10.602
10.656
10.736
10.764
10.819
10.942
10.989
11.067
11.183
11.229
11.283
11.334
11.410
11.470
11.509
11.578
11.654
11.707
11.786
11.848
11.917
11.995
12.056
12.084
12.188
12.223
12.268
12.344
12.401
12.451
12.548
12.602
12.669
12.752
12.817
12.856
12.919
12.976
13.009
13.062
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1,1,4 TmCyCsq
3C-CyCs
10B
EtBz
ctc 1,2,4 TmCyCq¢
10C
2,3bmC;,
m + p-xil
10D
10E
2+4-mCgq
3mCq
10F
o-xil
10G
10H
iButCyCs
11A
nCy
11C
11D
iPrBz
11E
iPrCyCsg
11F
11G
11H
111

TmBcyC, 4C-CyCg=, 4C=-CyCs
TchyC7, 4C'CyC6=, 4C:'CyC6

TmBcyC,, 5C=-CyCsg
1m3EtBz
1m4EtBz

1,3,5TmBz
12B
3ButCyCg=
1m,2EtBz
DmBcyCg, 4C-CyCg4=
DmBcyCg, 4C-CyCgy=
>>>1,2,4TmBz + terButBz
let=3mBz
iButCyCg
12E
tIm2PrCyCsg
iButBz
DmBcyCg, 4C-CyCq4=
DmBcyCg, 4C-CyCqy=
>>>1,1"BcyCs, 5C-CyCs
1m3iPrBz
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13.126
13.225
13.266
13.330
13.362
13.430
13.505
13.600
13.681
13.835
13.888
13.937
13.988
14.070
14.153
14.285
14.341
14.467
14.518
14.563
14.615
14.712
14.748
14.815
14.871
15.027
15.089
15.173
15.235
15.319
15.449
15.530
15.595
15.673
15.730
15.830
15.910
15.971
16.045
16.092
16.161
16.240
16.310
16.413
16.472
16.518
16.615
16.658
16.713

Richard A. Pujro Tarquino

1m4iPrBz
13A
Indano
3C=-Bz
Indeno
>>DmBcyCg, 4C-CyCq=
1m3PrBz
1m4PrBz, ButBz, 1,3Dm5EtBz,
1,2DEtBz
Trans-decalina
13E
1,4ADm2EtBz
1,2Dm4EtBz
4mindano
>>> 1Et=3EtBz + 5mindano
DmBcyCg,4C-CyCq=
1,2Dm3EtBz
Cis-decalina
1,2,4,5TetmBz
1,2,3,5TetmBz
1,2,3,4TetmBz
4C-CyCq-2=
4C-CyCq-2=
4C-CyCg-2=
1,3Dm2Et=Bz,1,2Dm4EtBz,3,5Dm1EtBz
1mindane
15A
Tetralina
15B
1m4(1mPr)Bz
Naftaleno
1mTetralina
1,2DmTetralina 1,3DMTetralina
DmiPrBz, mTerButBz, TmEtBz, PenMBz
DmiPrBz, mTerButBz, TmEtBz, PenMBz
DmiPrBz, mTerButBz, TmEtBz, PenMBz
15C
2mTetralina
mTetralina, Dmindano
mTetralina, DmlIndano
mTetralina, Dmindano
1,2,ATEtBz
Dmindano
16 A
4,7DmIndano
HexBz
16B
1,6Dmindano
16C
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16.769
16.813
16.859
16.906
17.015
17.088
17.124
17.223
17.286
17.332
17.413
17.492
17.559
17.639
17.684
17.728
17.773
17.832
17.906
18.014
18.095
18.155
18.228

18.325
18.381
18.487
18.651
18.694
18.823
18.897
19.072
19.119
19.160
19.353
19.396
19.447
19.509
19.596
19.637
19.711
19.765
19.823
19.905
19.966
20.030
20.122
20.205
20.256

Richard A. Pujro Tarquino

16D
Dmindano
16E
Dmindano
2mNaftaleno
17 A
17B
1mNaftaleno
17C
17D
17E
17F
17G
17H
S5EtTetralina
5,7DmTetralina
6EtTetralina
171
6,7Dmtetralina
18A
Bifenil
18C

18D
>>(1,5DmTetralina 1,1,3TmIndano 1,1,5TmiIndano)
2EtNaftaleno

2mBifenil
1,7+1,6 DmNaftaleno
2,6+1,3 DmNaftaleno
1,5+1,4 DmNaftleno
Dfenilmetano
1,2 DmNaftaleno
Acenaphthylene o Biphenylene
19B
2,3 DmNaftaleno
19D
4mBifenil
19F
3mBifenil
1PrNaftaleno
3C-Naftaleno
3C-Naftaleno
Bibencil
3C-Naftaleno
4m Dfenilmetano
3C-Naftaleno
2 0 3 m Dfenilmetano
3C-Naftaleno
3C-Naftaleno
3C-Naftaleno
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20.412 3C-Naftaleno
20.585 Fluoreno
20.690 DmBifenil
20.788 mFluoreno
20.822 201
20.870 20J
21.018 DmBifenil
21.176 2C-Bifenil
21.381 2C-Bifenil
22.680 Fenantreno

m: metil; Dm: dimetil; TM: trimetil; TetM:tetrametil; Et: etil; DEt: dietil; TEt: trietil; Pr: propil;
iPr: isopropil; But: butil; iBut: isobutil; terBut: terbutil; Hex: hexil; CyC: ciclo; BcyC: biciclo

[l.viii. Presentacion de resultados

Como podra apreciarse en la lectura de esta Tesis, su estructura incluye la
presentacion de resultados en capitulos que constituyen, en si mismos, unidades a las
que, en el marco insoslayable de unidad y consistencia general, se tratd de asignar la
mayor independencia posible. De este modo, algunas cuestiones introductorias, o de

respaldo al analisis presentado, puede también estar presente en otros capitulos.
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Tal como se indicara en el Capitulo |, existe un particular interés en la composicion
del corte LCO, cuya calidad como combustible depende de la cantidad de parafinas. El
problema del LCO como contribuyente al pool de diesel es la concentracion de
compuestos aromaticos, entre 50 a 70 %, la que depende del crudo de origen, del
catalizador y de las condiciones de proceso (Diesel Fuel, 1998).

Bajo este panorama surge la oportunidad de formular nuevos catalizadores para
producir menos aromaticos en FCC, probablemente modificando la zeolita Y
convencional, para lo cual es necesario conocer el mecanismo de formacién de
compuestos aroméaticos en el rango del LCO. Los compuestos aromaticos podrian
formarse por el craqueo de las cadenas laterales de hidrocarburos aromaticos mas
pesados, presentes en la alimentacion, o por reacciones secundarias de transferencia de
hidrogeno (TH) luego de la ciclizacion de olefinas livianas en el conjunto de reacciones
quimicas del FCC (Mota y Rawet, 1995; Dupain et al., 2003).

Asi, seguir la reactividad de compuestos modelo puede ayudar a entender
cuestiones como el mecanismo de formacién de aromaticos y la accesibilidad de

compuestos presentes en la alimentacion al interior de los catalizadores.

[1l.i.  Reactividad de decalina sobre catalizadores de diferente accesibilidad

En esta primera parte se evalla la conversion de decahidronaftaleno (decalina), un
compuesto nafténico biciclico, que tipicamente esta presente en el rango liviano del LCO.
Este compuesto tiene dos isomeros, la cis- y trans-decalina. Se identificaran las
reacciones ocurrentes bajo las condiciones operativas descritas en la Tabla I1.15,
poniendo énfasis en la formacién de hidrocarburos aromaticos y en la accesibilidad en
tres catalizadores de FCC preparados en planta piloto, los catalizadores poseian baja
(BA), media (MA) y alta (HA) accesibilidad (Tabla I1.1).

[1l.i.a. Reactividad de los isémeros de decalina

La concentracion de isémeros cis-decalina y trans-decalina en el reactivo de partida
es de 52 y 48% respectivamente. Se observo que el isémero cis- fue mas reactivo que el
isbmero trans- sobre todos los catalizadores y a ambas temperaturas, tal como se
muestra en la Figura lll.1.

En efecto, se puede observar que los perfiles de concentracion de la cis-decalina
disminuyen fuertemente en funcién del tiempo de reaccién, mientras que la trans-decalina
muestra un leve incremento en el perfil a menor temperatura de reaccion (400 °C), o una
leve disminucion a los 450 °C. Estos diferentes comportamientos también fueron
observados por otros autores. Por ejemplo, Lai y Song (1996) y Kubicka et al., (2004)

reportaron resultados similares sobre zeolita Y pura al estudiar la conversion de decalina
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a temperaturas bajas (200 a 300 °C). Mostad et al.(1990), al trabajar en un rango de
temperatura de 330 a 460 °C sobre varias zeolitas, mostraron que a partir de cis- y trans-
decalina puras o de una mezcla de ambas sobre zeolita Y a 330 o 392 °C, el Unico
isdbmero identificado es la trans-decalina, y concluyeron que la cis-decalina sufre
esteroisomerizacion; ademds, a 460 °C, se identifico cis-decalina en los productos de
reaccion a partir de trans-decalina, pero lo mas relevante es que la isomerizacion de cis-
a trans-decalina es 6 a 10 veces mas rapida que la isomerizacién de trans- a cis-decalina.
Considerando que los productos de reaccion a partir de ambos isémeros puros son los
mismos, se determiné que la conversién de cis-decalina fue 10° veces mas rapida que la
de trans-decalina.

Concentracion / %

Tiempo /s

Figura lll.1. Concentracién de los isémeros de decalina, en funcién del tiempo de reaccién
sobre los catalizadores preparados en planta piloto: linea continua,
cis-decalina; linea segmentada, trans-decalina.

Simbolos, catalizadores: (®) BA, (®) MA, (A) AA; cerrados, 400°C, abiertos, 450°C.

La alta reactividad del isdmero cis-decalina podria racionalizarse en funcion de la
disposicién espacial de sus atomos de carbono, que es diferente en ambos casos. De
hecho el isémero cis- es algo més pequefio (0,56x0,67x0,88 nm), menos estable y rigido
gque el isémero trans- (0,52x0,76x1,00 nm) (Mostad, 1990). Esto se observa al comparar
en la Figura I11.2 el ciclohexano con las configuraciones propuestas para los isomeros. En
la configuracion de la cis-decalina, el segundo anillo se forma a partir de un enlace
ecuatorial y otro axial (Morrison, 1985), y el segundo enlace sufre interacciones de van

der Waals, especificamente repulsion de la interaccion 1,3 diaxial. En el caso de la trans-
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decalina, el segundo anillo est4 construido sobre dos enlaces ecuatoriales del primer
anillo. Sin embargo, las cavidades de la zeolita Y son lo suficientemente grandes para
acomodar estas moléculas de manera similar, por lo que no es de esperar que existan

restricciones significativas a la difusién dentro de la estructura de la zeolita.

Ciclo hexanc

Cis-decalina Trans-decalina

WW

Figura 1l1.2. Configuracion espacial de ciclohexano y

de los is6meros de decalina (Morrison, 1985).

Santikunaporn et al. (2004), usando una mezcla de ambos isémeros, reportaron una
rapida conversion del isémero cis- a 260 °C sobre zeolita Y, y productos con 10 4&tomos
de carbono (Cy) después de reacciones tipo isomerizacion, apertura y contraccién de
anillos. Sousa-Aguiar et al. (1996), trabajando con una mezcla de isémeros sobre zeolitas
deuteradas, también identificaron que la cis-decalina es la mas reactiva, y sugirieron que
la reaccion de estas moléculas se inicia por medio de un ataque electrofilico del proton de
la zeolita sobre el carbono terciario de la decalina, que estad mas expuesto en el isémero

cis- (Figura 111.2).

lll.i.b. Influencia del craqueo térmico

Dado que la temperatura de trabajo fue relativamente alta, podria esperarse que no
s6lo influya en la actividad del catalizador sino también en las reacciones de craqueo
térmico; es decir, que la conversion observada sobre la decalina resultara de la sumatoria
de las conversiones térmica y catalitica.

Moldoveanu (2010) resumié algunos resultados sobre la pirdlisis de decalina. Su
pirélisis en fase gaseosa se ha estudiado mediante diversas técnicas y los resultados

recibieron diversas interpretaciones sobre los mecanismos de reaccién imperantes. Los
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resultados de pir6lisis no difieren entre los dos is6meros de la decalina debido a que la
diferencia en el calor de formacion de los compuestos es de s6lo aproximadamente 3,1
kcal mol™ (en forma de gas -40,4 kcal mol™ para la cis-decalina y -43,5 kcal mol™* para
trans-decalina, que es ligeramente mas estable). La pirdlisis a alrededor de 1000 °C
genera numerosos productos, incluyendo propeno, 1,4-pentadieno, 1,6-heptadieno,
butadieno, ciclopentadieno, etileno, etenilciclohexano, y biciclo [4.4.0] deceno.

Varios estudios indican como primer paso en la pirélisis la ruptura del enlace entre
los carbonos terciarios, la apertura de anillo y la pérdida de dos &tomos de carbono
formando el 1,7-octadieno, cuya rapida descomposicion posterior puede ser responsable
de la generacién de fragmentos mas pequefios. Otros mecanismos sugieren como primer
paso la formacion de cicloalcanos con sustituyentes alquenilos.

En esta Tesis se realizaron ensayos de cragueo térmico de la mezcla de isbmeros
al mayor tiempo de reaccién (15 s) y a 450 °C. El rendimiento de los productos fue menor
al 2,47 %, por lo que la contribucién a la conversion total se consider6 despreciable.
Estos resultados fueron consistentes con observaciones de Al-Sabawi y de Lasa (2010) a

la misma temperatura.

[1l.i.c. Actividad de los catalizadores

Por lo expuesto en la Seccioén lll.i.a sobre los productos de reaccion a partir de
ambos isbmeros, se consideré a la mezcla de isbmeros de decalina como una Unica
especie en el analisis de los resultados de los experimentos de conversion.

Se puede observar en la Figura 111.3 que los catalizadores estudiados muestran
perfiles de conversibn muy similares en funcién del tiempo de reaccibn a cada
temperatura. En apoyo a esta observacion, se consideran dos hechos particulares acerca
de la formulacion de estos catalizadores. En primer lugar, el componente mas importante
del catalizador, la zeolita Y, est4 presente esencialmente en la misma cantidad en todos
los catalizadores (ver Tabla I.1). En segundo lugar, el TCU en la zeolita Y, que esta
relacionado con la concentracién de atomos de aluminio y, en consecuencia, el numero
de sitios acidos y la actividad del catalizador, es el mismo en todos los casos (24,28 A).
Los componentes de la matriz de silice-alimina y sus composiciones eran exactamente
los mismos para los tres catalizadores, por lo que mediante el control de las condiciones

de sintesis sélo la arquitectura del sistema mesoporoso y la accesibilidad se modificaron.
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Figura Ill.3. Conversion de decalina en funcién del tiempo de reaccién sobre catalizadores
preparados en planta piloto. Simbolos: (®) BA, (W) MA, (A) AA; cerrados, 400°C, abiertos, 450°C.

Las propiedades fisicas de los catalizadores no se pudieron correlacionar con las
observaciones acerca de la actividad. Ademas, las diferentes accesibilidades en cada
uno de los catalizadores no se reflejan en los perfiles de conversién, lo que sugiere que
las moléculas reaccionantes no sufren restricciones de difusion en los catalizadores en
ningan caso, y se convierten esencialmente sobre la zeolita. Este hecho esté en relacién
a la discusion anterior sobre las configuraciones de las moléculas reaccionantes. Puesto
gue los catalizadores estudiados solo difieren en propiedades de accesibilidad, se puede
afirmar que, para el rango de valores de tal propiedad estudiados y condiciones
experimentales, las mismas no tuvieron ningun impacto en los rendimientos de los

productos observados.

[ll.i.d. Distribucion de productos

Los productos de reaccion se extienden en un conjunto muy complejo de
hidrocarburos con tamafios moleculares de C; a Ci,, incluyendo olefinas lineales vy
ciclicas, parafinas, nafténicos biciclicos, nafténico-aromaticos, y compuestos aromaticos
alquilados y diaromaticos. La distribuciéon de productos obtenidos con los tres
catalizadores a 450 °C se muestra en la Tabla Ill.1. Estos productos son consistentes con
los mecanismos propuestos para la reaccion de decalina sobre catalizadores &cidos
(Kubicka et al, 2004; Santikunaporn et al., 2004; Al-Sabawi y de Lasa, 2010; Corma et al.,
2001) y podrian ser agrupados de modo arbitrario como representantes de las principales

reacciones.
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Tabla Ill.1. Distribucién de productos (% p) en la conversion de decalina sobre catalizadores

preparados en planta piloto (conversién 16 %). Cat/Oil: 2,23. Temperatura 450 °C.

Catalizadores

Productos BA MA AA
C:-C, 0,03 0,03 0,02
Cs 0,24 0,24 0,31
C, olefinas 0,12 0,11 0,10
C, parafinas 0,75 0,72 0,64
Cs olefinas 0,02 0,03 0,04
Cs ciclo olefinas 0,03 0,03 0,02
Cs parafinas 0,29 0,28 0,25
Cs ciclo parafinas 0,08 0,08 0,07
Cg olefinas 0,02 0,02 0,02
Cs parafinas 0,20 0,19 0,18
Cs nafténicos 0,83 0,77 0,71
Benceno 0,04 0,05 0,04
C;, ciclo olefinas 0,01 0,01 0,01
C; parafinas 0,06 0,05 0,05
C, nafténicos 0,58 0,52 0,50
Tolueno 0,07 0,08 0,06
Cg parafinas 0,04 0,04 0,04
Cg nafténicos 0,23 0,19 0,21
Cg aromaticos 0,07 0,11 0,05
Cy parafinas 0,03 0,02 0,03
Cy nafténicos 0,08 0,04 0,07
Cy aromaticos 0,55 0,49 0,44
Cq nafténico-aromaticos 0,83 0,77 0,65
Trans-decalina 48,39 48,68 47,99
Cis-decalina 33,44 34,42 36,76
Isobutil ciclo Cg 0,28 0,25 0,23
3-Butil ciclo Cg olefina 0,28 0,25 0,23
C,o aromaticos 2,89 2,87 2,50
Naftaleno 0,53 0,32 0,47
C,o nafténico-aromaticos 0,56 0,58 0,57
Tetralina 0,61 0,48 0,60
Trimetil biciclo C, 0,73 0,63 0,60
Dimetil biciclo Cg 6,32 5,89 4,85
C,, aromaticos 0,02 0,02 0,02
Metil naftaleno 0,01 0,01 0,01
C,1 nafténico-aromaticos 0,02 0,03 0,03
C1," nafténico-aromaticos 0,00 0,01 0,02
Coque 0,25 0,20 0,33
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De acuerdo con los rendimientos observados, las reacciones mas importantes son
las de isomerizacion (Iso), craqueo (Cr), transferencia de hidrégeno (TH), contraccion de
anillo (CA), apertura de anillo (AA) y en menor medida la alquilacién-desproporcién (Des).
Estas definiciones no implican un orden secuencial y no excluyen otras posibles
reacciones, pero son un intento de mostrar los hechos mas importantes en la conversion
de decalina como consecuencia de las propiedades del catalizador y las condiciones de
reaccion.

La isomerizacion esta representada por compuestos biciclicos Cy, (principalmente
dimetil biciclooctanos); la reaccion de craqueo por compuestos C;-Cq (olefinas, parafinas,
nafténicos, nafténico-aromaticos y aromaticos), la transferencia de hidrogeno directa por
el naftaleno y tetralina; la reaccion de apertura del anillo por nafténicos C,q alquilados y
olefinas ciclicas (tales como isobutil ciclohexano y 3-butil ciclohexeno, respectivamente),
la contraccion de anillo por compuestos de tipo indano y las reacciones de alquilacion-
desproporcion pueden ser particularmente representadas por el rendimiento de
aromaticos alquilados o nafténico-aromaticos C;; a Ci,, tales como metilnaftaleno y

metiltetralina .

lll.i.,e. Reacciones quimicas

La Figura 111.4 muestra las curvas de produccion de los productos de isomerizacion,
craqueo, transferencia de hidrogeno, contraccion de anillo, apertura de anillo y
alquilacién-desproporcion a 400 y 450 °C sobre el catalizador BA. ElI mismo
comportamiento se observo en los otros catalizadores, lo que sugiere que todos los
caminos de reaccion son los mismos, independientemente de la diferencia en la
accesibilidad de los catalizadores. Se puede observar que todos los productos mostraron
un caracter esencialmente primario, con la excepcién de los productos de alquilacion-
desproporcion, que son claramente secundarios y que requieren en primer lugar la
produccién de compuestos aromaticos. Se podria asignar un caracter primario mas
secundario a los productos de craqueo a 450 °C. Los productos de isomerizacion y de
transferencia de hidrégeno mostraron un perfil inestable, o que sugiere que los isGmeros
de decalina podrian ser objeto de reacciones de apertura de anillo y de craqueo. El bajo
rendimiento de los productos directos de la apertura de anillo puede estar asociado a la
alta reactividad del intermediario i6n carbenio butil ciclohexilo, que conduce a productos
de craqueo. Los productos de la contraccion de anillo, que estan representados por
compuestos de tipo indano, mostraron un rendimiento mas alto que el grupo anterior y
sugieren una mayor estabilidad.

Quintana-Solérzano et al. (2006), estudiando el comportamiento de n-butil

ciclohexano, un producto que puede ser considerado como uno de los primeros después
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de la transferencia de hidruro a un i6n carbenio butil ciclohexilo proveniente de la apertura
inicial de uno de los anillos nafténicos en decalina, a 450 °C sobre zeolita ultraestable
conteniendo tierras raras, encontraron productos (Cz-Cs parafinas y olefinas) que pueden
provenir del craqueo de la cadena lateral y del anillo nafténico del n-butil ciclohexano. Sin
embargo, no informaron isémeros C,o de ningun tipo entre los productos.

Las reacciones iniciales en la conversion de decalina sobre catalizadores acidos
han sido descriptas como la apertura de anillo y la isomerizacién. Por ejemplo, a la
temperatura de 450°C, se deduce que el primer paso de la conversién de decalina en
zeolita Y es la apertura de anillo para producir el iébn carbenio butil ciclohexilo, que puede
desorber como butilciclohexeno o por B-cragueo en hidrocarburos mas livianos (Al-
Sabawi y de Lasa, 2010; Corma et al., 2001). Cuando la reaccion se llevé a cabo a
temperaturas mas bajas (225 a 327°C), presiones mas altas y con presencia de
hidrégeno, se informé que los productos de isomerizacion eran primarios y los productos
de apertura de anillo fueron secundarios en el esquema de reaccién (Kubicka et al., 2004;
Corma et al., 2001). Sin embargo, en el presente trabajo se observaron los productos
representantes de las diferentes reacciones posibles a tiempos de reaccion y
conversiones muy bajas, dando asi apoyo a la idea de que las reacciones como la
apertura de anillo, contraccion de anillo, isomerizacion y la transferencia de hidrégeno,
estan presentes inicialmente en una proporcion significativa.

Ademas, a algunas de las reacciones se les puede asignar también un papel
secundario. Por ejemplo, la transferencia de hidrégeno puede proceder después de la
apertura de anillo y el craqueo de los is6meros para producir nafténicos alquilados u
olefinas ciclicas, produciendo compuestos aromaticos. Por otro lado, la apertura de anillo
puede ocurrir luego de la transferencia de hidrogeno directa a partir de decalina a
tetralina, para producir compuestos aromaticos poli-sustituidos.

El impacto de la temperatura es diferente en las diversas reacciones. En general, a
partir de la comparacion de los resultados a ambas temperaturas de reaccion (ver Figura
[11.4), la reaccién de craqueo muestra una mayor sensibilidad térmica, en comparacion
con la transferencia de hidrégeno y la isomerizacion, que mostraron una disminucién en
las curvas de produccion. Estos hechos son consistentes con las observaciones previas
acerca de la sensibilidad térmica relativa de estas reacciones (de la Puente y Sedran,
1996). La reaccién de contraccion de anillo mostr6 un aumento muy pequefio en la
produccién al aumentar la temperatura de 400 a 450 °C, y la reaccién de apertura de

anillo no cambidé su rendimiento.
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Produccion / %

Conversion / %

Figura 111.4. Produccion obtenida para las distintas reacciones en funcién de la conversion (%) de
decalina sobre el catalizador BA. Simbolos: (A) Isomerizacion, (m) Craqueo, (o) Transferencia de
hidrogeno, (V) Contraccion de anillo, (¢) Apertura de anillo, (x) Alquilacién-desproporcion;
cerrados 400 °C, abiertos 450 °C.

lll.i.f. Formacion de compuestos aromaticos

En relacion a la formacion de compuestos arométicos, es bien sabido que el
craqueo de compuestos nafténicos sobre zeolitas produce cantidades significativas de
tales hidrocarburos (Wojciechowski y Corma, 1986). En coincidencia, Al-Sabawi y de
Lasa (2010) reportaron selectividad a arométicos de 35 % y Corma et al. (2001)
selectividades iniciales molares de 0,791 entre los productos de reaccion en la conversion
de decalina sobre catalizadores zeoliticos, a temperaturas de reaccion altas, de 450 a
550 °C. Otros autores encontraron rendimientos muy bajos, posiblemente debidos a las
temperaturas de reaccién, menores a 350 °C, o a la co-alimentacién de hidrégeno en la
reaccion, que podria saturar las olefinas intermedias (Kubicka et al., 2004; Santikunaporn
et al., 2004). Se sugirié a la transferencia de hidrégeno como una reaccién importante a
temperaturas superiores a 350 °C, que conduce a un maximo de 40% de aromaticos en
la conversién de decalina sobre catalizadores acidos cargados con metales tales como Pt
o Ir (Chandra Mouli et al., 2007).

El impacto de la transferencia de hidrogeno en el rendimiento de aromaticos fue
remarcado por Sousa-Aguiar et al. (1996), que asociaron la baja concentracion de
olefinas en los productos de reaccién a través de su consumo en estas reacciones, donde
los nafténicos pueden desempefiar un papel de donantes y se convierten en compuestos

aromaticos (Sedran, 1994). En este trabajo, los aromaticos se observaron en altas
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proporciones a 450°C, siendo, por ejemplo, hasta 36% de los productos en el caso de
incluir hidrocarburos nafténico-aroméaticos (ver Tabla 111.1). Por el contrario, las olefinas se
observaron en pequefias cantidades. La Figura I1l.5 muestra las curvas de produccion de
los hidrocarburos aromaticos para el ejemplo del catalizador BA, que es representativo de
los otros catalizadores de la serie, agrupados en funcion del nimero de atomos de
carbono en sus moléculas. Se puede observar que los aromaticos C,o, es decir, con el
mismo numero de atomos de carbono por molécula que la decalina, incluyendo tetralina y
naftaleno, se forman directamente por transferencia de hidrégeno a partir de la decalina,
siendo el grupo mas importante. Estos compuestos son primarios y muestran un caracter
ligeramente inestable, probablemente debido a la alquilacién para producir compuestos
aromaticos Cy;", que son productos secundarios.

Las reacciones de apertura de anillo de la decalina y sus isémeros, seguida de
transferencia de hidrogeno, también pueden contribuir a los aromaticos Cyo. El grupo Ce-
Co, que incluye los productos de la apertura de anillos de decalina y sus isbmeros,
seguido de reacciones de craqueo y de transferencia de hidrégeno, fue el segundo mas
importante de los compuestos arométicos y muestra un caracter muy levemente
secundario. Finalmente, el rendimiento a hidrocarburos aromaticos Cy;*, después de la
alquilacién, es pequefio, y el caracter secundario de estos hidrocarburos puede verse
mas claramente a 450 °C.

Produccion / %

Conversién / %

Figura 111.5. Produccion de los grupos de compuestos aromaticos en funcion de la conversion (%)
de decalina sobre el catalizador BA. Simbolos: (e) Cs-Co, (m) C1o, (A) C11";
cerrados 400°C, abiertos 450°C.
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Figura l11.6. Perfiles de produccion de compuestos aromaticos. Simbolos: Figuras 6A y 6B,
aromaticos Cg-Cq: (m) nafténico-aromaticos Cy, () aromaticos Cy, (A) aromaticos Cg, (#) tolueno,
(') benceno; Figuras 6C y 6D, aromaticos Cy,: (m) aromaticos Cy,, (e) naftaleno, (V) tetralina,
(A)nafténico-aromaticos C,; Figuras 6E y 6F, aromaticos Cy;": (m) aromaticos C,;, (A) nafténico-
aromaéticos C,,, (¢) aromaticos Cy,", (V) nafténico-aromaticos Cy,", (#) metil naftaleno;

cerrados 400 °C; abiertos 450 °C.
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Las curvas de produccion componentes del grupo Ce-Cy Se muestran en las Figuras
[11.6A y I11.6B. Los productos mas importantes son el indano y los aromaticos alquilados
Co. En las Figuras 111.6C y 111.6D se puede observar el grupo de compuestos aromaticos
Ci0, donde los productos mas importantes son mono-aromaticos alquilados que
mostraron un caracter inestable a alta conversién. Los nafténico-aromaticos C,q, tales
como metil-indano, mostraron ser productos secundarios y son particularmente sensibles
a la temperatura de reaccién, aumentando su produccion significativamente. Finalmente,
el caracter secundario de los compuestos aromaticos C,;", principalmente di-aromaticos
alquilados y nafténico-aromaticos, se muestra claramente en las Figuras I11.6E y III.6F.

De acuerdo con la evolucién de la concentracién de los diferentes compuestos
aromaticos, se puede concluir que los mas importantes a partir de la conversion de la
decalina son los productos nafténico-aromaticos que tienen un anillo aromético con un
cierto grado de sustitucion, principalmente en el intervalo Co-Cy0 Yy, €n menor medida, los
compuestos aromaticos con dos anillos bencénicos.

El impacto de la temperatura de reaccién sobre la distribucion de productos
aromaticos se puede observar en la Figura II.6 (catalizador BA) a una conversion dada,
por ejemplo 20%. Resultados cualitativamente similares se obtuvieron con los otros
catalizadores. Si bien se muestra en la Figura 111.5 que el grupo Cs-Cy mantiene su
rendimiento, de hecho dentro del grupo los nafténico-arométicos C, y los alquil
aromaticos disminuyen, y los compuestos mas livianos tales como benceno, tolueno y
xileno aumentan (Figuras III.6A y 111.6B). El efecto més significativo se observo sobre los
alquil aromaticos C,o, que disminuyeron su rendimiento alrededor del 40% desde 400 a
450 °C, mientras el metil indano aumenté y el naftaleno disminuy6 ligeramente,
probablemente al sufrir reacciones de alquilacién (Figuras II1.6C y Il1.6D). El aumento de
nafténico-aromaticos C,;" y alquil-aromaticos C,," es importante en términos relativos.

Estas variaciones pueden explicarse basandose en una relativamente mayor
importancia del craqueo de las cadenas laterales, de la apertura de anillo y de las
reacciones de alquilaciobn-desproporcion, y apoyan la idea de que estas se ven
favorecidas frente a las reacciones de transferencia de hidrégeno cuando la temperatura
se incrementa (de la Puente y Sedran, 1996), cuyo impacto puede medirse por indices de
transferencia de hidrégeno como se mencionara en el Capitulo | (Seccién l.i.e). Para este
caso particular se tomo la relacién butenos a butanos (Hayward y Winkler, 1990). Por
ejemplo, para el catalizador BA a una conversiéon aproximada de 20 % el indice C,/C; a
400 °C es 0,081 y a 450 °C aumenta a 0,157, indicativo de que a esta temperatura
aumenta la proporcion de olefinas, disminuyendo de esta manera el impacto de la

reaccion de transferencia de hidrogeno.
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lllii. Reactividad de decalina sobre catalizadores modificados (desaluminizados)

En esta segunda parte del capitulo se evalua la conversion de decahidronaftaleno
(decalina), identificando las reacciones ocurrentes en el proceso y poniendo énfasis en la
formacién de hidrocarburos aromaticos, en el efecto de la cantidad de la zeolita Y
contenida en el catalizador, como resultado del proceso hidrotérmico al cual fue sometido
el catalizador fresco CatDi-F de origen industrial (detallado en el Capitulo Il), en
comparacion con el catalizador equilibrado Ecat-DI. Las condiciones operativas fueron
descritas previamente en la Tabla 11.16.

[1l.ii.a. Reactividad de los isbmeros

La alta reactividad del isbmero cis- frente a la del isdbmero trans-decalina también
se observa sobre los catalizadores modificados en laboratorio, con una diferencia mas

pronunciada sobre el catalizador fresco CatDi-F (Figura Il1.7).

55 55
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Concentracion / %

Concentracion / %
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Figura lll.7. Concentracién de los isébmeros de la decalina en funcion del tiempo de reaccion sobre
los catalizadores comerciales y modificados a 450 °C. (A) Cis-decalina; (B) Trans-decalina;
Simbolos: (¢) CatDi-F, (m) Cat-1, (V) Cat-3, (A) Cat-5, (e) Ecat-DI.

[1l.ii.b. Actividad de los catalizadores

En la Figura 1.8 se observan los perfiles de conversion de todos los catalizadores,
donde se distingue una mayor actividad para el catalizador fresco CatDi-F, que supera en
dos veces la conversién de la decalina sobre el catalizador equilibrado Ecat-DI. Una de
las diferencias entre los catalizadores se presenta en la cantidad de material cristalino
gque contiene, que es sustancialmente menor en el catalizador equilibrado (Tabla 11.2),
como resultado de los ciclos de reaccion y regeneracién en una unidad riser comercial
(proceso de equilibrado) y en cierto grado de la contaminacion con metales como V' y Ni

(Tablas 11.4 y 11.5), debida a su interaccion con alimentaciones comerciales.
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Por otro lado los catalizadores desaluminizados (Cat-1, Cat-3 y Cat-5) presentan
conversiones menores a la del catalizador fresco CatDi-F y superiores a la del catalizador
equilibrado Ecat-DI. Este comportamiento es consecuencia del tratamiento hidrotermal,
cuyo principal impacto es la pérdida de atomos de Al (sitios acidos) en el material
cristalino (zeolita Y), donde algunos sitios libres son reemplazados por atomos de silicio,
como lo observé Scherzer (1989). También podrian existir sitios sin reemplazar, que
provoca peérdida de material cristalino y se traduce en un menor contenido de zeolita Y en
los catalizadores modificados, tal como se reporta en la Tabla 11.10, y en una menor
actividad en la conversion de decalina. Por otro lado se puede observar que la
desaluminizacion modifica notoriamente la actividad del catalizador y el contenido de
zeolita. Para el catalizador Cat-1 la conversion disminuye en un 50 % comparada con la
del catalizador fresco CatDi-F. El catalizador Cat-3 presenta practicamente el mismo
contenido de zeolita (Tabla 11.10) y perfil de conversion que el catalizador Cat-1, es decir
que las tres horas de tratamiento no afectaron mucho mas al material cristalino. Sin
embargo un tratamiento de cinco horas (Cat-5), logra una diferencia en el contenido de
zeolita entre Cat-1 y Cat-5 por un punto porcentual que podria justificar una actividad
levemente menor (Figura 111.8).

Conversion / %

Tiempo /s

Figura 111.8. Conversion de decalina en funcion del tiempo de reaccion
sobre los catalizadores comerciales y modificados a 450 °C.
Simbolos: (¢) CatDi-F, (W) Cat-1, (V) Cat-3, (A) Cat-5, (e) Ecat-DI.

La actividad mostrada por los cinco catalizadores estudiados permite considerar, en

términos de contenido de zeolita, que el Cat-1 y Cat-3 presentan un comportamiento
catalitico muy similar.
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Como consecuencia del proceso de steaming realizado sobre un catalizador que
contiene zeolita, se genera la disminucion del contenido de zeolita y la pérdida de atomos
de aluminio, conducente a cambios en el tamafio de celda unidad de la misma, ademas
de un reordenamiento de atomos, tanto en el material extra-red como en el cristalino
(framework). Por el proceso de desaluminizacion realizado, los catalizadores mostraron
una disminucion de su contenido de zeolita y del tamafio de celda unidad de la misma
(Tabla 11.7). La pérdida de sitios acidos activos en el proceso de desaluminizado afecta la
actividad del catalizador.

Como era de esperar, los perfiles de conversion de decalina en funcién del tamafio
de celda unidad de la Figura 111.9, para los distintos catalizadores, confirman la pérdida de
actividad catalitica descrita anteriormente, correlacionada con el contenido de zeolita, que

es funcion de la severidad del tratamiento de desaluminizacion.

50

40 +
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TCU/A

Figura 111.9. Conversion de decalina en funcion del tamafio de celda unidad, a 450 °C.
Simbolos: (¢) 2 s, (m) 4 s, (A)6s, (o) 8s.

El tamafio de celda unidad luego de realizar los diferentes tratamientos
hidrotermales permitié evaluar el grado de desaluminizacién logrado.

[ll.ii.c. Distribucion de productos

Las distribuciones de productos obtenidos sobre los catalizadores comerciales y
modificados a una conversién aproximada de 18 % se muestran en la Tabla Ill.2.

De acuerdo a esta distribucion se observa que las principales reacciones que tienen
lugar son las mismas que las observadas sobre los catalizadores preparados en planta
piloto: isomerizacién (Iso), craqueo (Cr), transferencia de hidrégeno (TH), contraccion de

anillo (CA), apertura de anillo (AA) y en menor medida alquilacion-desproporcién (Des).
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Tabla 111.2. Distribucién de productos (% p, excluido el coque) en la conversion de decalina sobre

los catalizadores comerciales y modificados (conversiéon 18 %). Cat/Oil: 1,12. Temperatura 450 °C.

CatDi-F Cat-1 Cat-3 Cat-5 Ecat-DI
2s 4s 4s 6s 8s

Productos 18,93 16,08 16,11 18,14 18,88
C:-C, 0,14 0,05 0,05 0,05 0,03
Cs 1,21 0,46 0,50 0,40 0,65
C, olefinas 0,11 0,08 0,11 0,08 0,15
C, parafinas 3,59 1,58 1,63 1,41 0,85
Cs olefinas 0,03 0,02 0,03 0,02 0,06
Cs ciclo olefinas 0,01 0,01 0,02 0,01 0,03
Cs parafinas 1,45 0,71 0,75 0,61 0,66
CyCs 0,14 0,11 0,12 0,10 0,06
Cs olefinas 0,01 0,01 0,01 0,01 0,03
Cs parafinas 0,73 0,47 0,50 0,43 0,21
Cs nafténicos 1,71 1,31 1,35 1,29 0,81
Benceno 0,24 0,09 0,08 0,06 0,07
C,, ciclo olefinas 0,02 0,02 0,02 0,02 0,01
C; parafinas 0,14 0,12 0,12 0,11 0,06
C, nafténicos 0,80 0,77 0,80 0,77 0,50
Tolueno 0,84 0,31 0,30 0,24 0,12
Cg parafinas 0,12 0,12 0,12 0,13 0,08
Cg nafténicos 0,28 0,28 0,28 0,30 0,28
Cg aromaticos 0,99 0,40 0,41 0,33 0,15
Cy parafinas 0,06 0,09 0,07 0,08 0,06
Co nafténicos 0,05 0,07 0,06 0,07 0,08
Cgy aromaticos 0,85 0,85 0,84 1,05 0,74
Cq nafténico-aromaticos 0,34 0,68 0,69 0,85 0,95
trans-Decalina 41,03 43,62 43,64 43,55 46,52
cis-Decalina 40,04 40,30 40,25 38,30 34,60
Isobutil ciclo Cg 0,15 0,23 0,22 0,30 0,32
3-Butil ciclo Cg olefina 0,08 0,13 0,12 0,17 0,19
C,0 aromaticos 1,30 2,37 2,46 2,61 4,68
Naftaleno 0,49 0,78 0,62 0,72 0,69
C,o nafténico-aromaticos 0,43 0,27 0,49 0,46 0,74
Tetralina 0,28 0,44 0,49 0,44 0,60
1,1'Biciclo Cs 0,10 0,21 0,19 0,28 0,35
Trimetil biciclo C, 0,35 0,59 0,56 0,75 0,63
Dimetil biciclo Cg 0,93 1,45 1,04 2,60 2,40
C,1 aromaéticos 0,03 0,02 0,02 0,11 0,03
Metil Naftaleno 0,09 0,05 0,08 0,07 0,06
C.1 nafténico-aromaéticos 0,06 0,04 0,05 0,06 0,06
Cy," aromaticos 0,04 0,01 0,02 0,02 0,02
Cy,' nafténico-aromaticos 0,01 0,00 0,01 0,01 0,01
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lIlii.d. Reacciones quimicas

En el andlisis del comportamiento de las reacciones en funciéon de la conversion
sobre cada catalizador, se observo el siguiente orden relativo de magnitudes craqueo
(Cr), transferencia de hidrégeno (TH), isomerizacién (Iso), contraccion de anillo (CA),
apertura de anillo (AA) y alquilacién-desproporcion (Des). La importancia de cada una de
estas reacciones varia de acuerdo a la particularidad de cada catalizador; asi, la reaccion
de craqueo resulté muy favorecida y la mas importante sobre el catalizador fresco CatDi-
F, pero a medida que la actividad de los catalizadores disminuye las reacciones restantes
van adquiriendo mayor importancia. Sobre el catalizador equilibrado Ecat-DI la reaccion
de transferencia de hidrégeno iguala en magnitud a la de craqueo.

En la Figura I11.10 se grafican los perfiles de produccion en funcion de la conversion
de decalina para cada reaccion sobre los cinco catalizadores. En la misma puede
observarse que los productos provenientes de la reaccidn de cragueo disminuyen a
medida que el catalizador pierde actividad (menor contenido de zeolita) (Figura 111.10A) y
gue las restantes cinco reacciones presentan un comportamiento inverso. Las reacciones
de craqueo, transferencia de hidrogeno e isomerizacion presentan caracter primario,
mientras las reacciones de apertura y contraccion de anillo y de alquilacién-desproporcion
muestran caracter secundario.

Para las reacciones de transferencia de hidrogeno, isomerizacién, contraccion y

apertura de anillo y alquilacion-desproporcion se observan las siguientes particularidades:

Primero, el aumento en la produccion es inverso al orden de actividad observado en la
Seccion llLii.b en el rango de conversiones obtenidas. Esta tendencia es particularmente
visible para la reaccion de transferencia de hidrogeno (Figura 111.10B).

Segundo, para las reacciones de isomerizacion (Figura 111.10C), contraccion de anillo
(Figura 111.10D) y apertura de anillo (Figura 111.10E), el comportamiento del catalizador
equilibrado tiende a equipararse con el de los modificados.

Tercero, dada la muy baja produccién de compuestos provenientes de las reacciones de
alquilacion-desproporcion, no es posible establecer con claridad las tendencias del
comportamiento catalitico de los distintos catalizadores; esto se ve méas afectado aun por
el hecho de que estas reacciones poseen caracter secundario, con lo cual su pendiente

inicial tiende a cero.
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Figura 111.10. Produccion obtenida para las distintas reacciones en funcion de la conversion (%)

de decalina sobre los catalizadores comerciales y modificados a 450 °C.

(A) Craqueo, (B) Transferencia de hidrogeno, (C) Isomerizacién,

(D) Contraccién de anillo, (E) Apertura de anillo y (F) Alquilacidon-Desproporcion;

Simbolos: (¢) CatDi-F, (W) Cat-1, (V) Cat-3, (A) Cat-5, (e) Ecat-DI.
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lll.ii.e. Produccion de olefinas, parafinas, nafténicos, aromaticos e isébmeros

En la Figura lll.11 se aprecia que la produccién de hidrocarburos aromaticos es la
més favorecida y que lo contrario ocurre con las olefinas. Este comportamiento es comun
para los cinco catalizadores. Los perfiles de produccién de parafinas, nafténicos e
isdbmeros se ubican entre estos extremos y resultan muy similares para los catalizadores
desaluminizados. Es de destacar que para el catalizador equilibrado Ecat-Di la
produccién de isémeros cobra importancia frente a la produccién de parafinas y
nafténicos. Si bien para todos los casos la produccién de isbmeros se encuentra en un
valor cercano a 4%, es de destacar que la selectividad hacia estos productos aumenta a
medida que disminuye la actividad.

Q) B ©

Produccién / %
Produccién / %
Produccion / %

L L 0 N L L L
0 10 20 30 40 50 5 10 15 20 25 30

Conversién / % Conversién / %

Conversion / %

(D) (E)

15 - 15

Produccion / %
Produccién / %
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Conversion / % Conversion / %

Figura 111.11. Produccion de los distintos tipos de compuestos en funcién de la conversién (%) de
decalina sobre los catalizadores comerciales y modificados a 450 °C.
(A) CatDi-F, (B) Cat-1, (C) Cat-3, (D) Cat-5, (E) Ecat-DlI;
Simbolos: (¢) Olefinas, (M) Parafinas, (A) Nafténicos, (V) Aromaticos, (e) Isdmeros.
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Figura 111.12. Produccion de los distintos tipos de compuestos en funcién de la conversién (%) de

decalina sobre los catalizadores comerciales y modificados a 450 °C.

(A) Olefinas, (B) Parafinas, (C) Nafténicos, (D) Aromaticos, (E) Isémeros;

Simbolos: (¢) CatDi-F, (m) Cat-1, (V) Cat-3, (A) Cat-5, (e) Ecat-DI.
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En la Figura I11.12 se presenta la produccién de los distintos tipos de compuestos

identificados sobre los cinco catalizadores, notandose las siguientes particularidades:

Primero, la produccion de olefinas y parafinas disminuye a medida que los catalizadores
pierden actividad (Figuras I11.12A y 111.12B). La produccién de olefinas sobre el catalizador
equilibrado Ecat-DI es intermedia entre la del catalizador fresco y la de los
desaluminizados, mientras que la produccion de parafinas resulté la mas baja para este
catalizador.

Segundo, al parecer el proceso de desaluminizado no afecta la producciéon de
compuestos nafténicos; sobre el catalizador equilibrado Ecat-DI disminuye levemente
(Figura 111.12C).

Tercero, las producciones de compuestos aromaticos e isbmeros se ven favorecidas por
el tratamiento hidrotermal (Figura I11.12D y IIl.12E), lo cual es completamente consistente
con lo observado en las Figuras 111.10B y 111.10C.

Cuarto, la produccion de isbmeros sobre el catalizador equilibrado es cercana a la

obtenida sobre los catalizadores desaluminizados (Figura 111.12E)

lLii.f. Formacién de compuestos aromaticos

El estudio de la produccién de aromaticos livianos Cg-Co, intermedios Cy, y pesados
Cui+, ha mostrado que los catalizadores modificados mantienen el comportamiento
descrito sobre los catalizadores de planta piloto en relacion al grupo de aromaticos
pesados C,;". El orden de produccion presentado por el catalizador fresco indica que se
favorece la formacion de aromaticos livianos Cs-Cq, a la de aromaticos intermedios Ci.
Para los catalizadores modificados y equilibrado esta tendencia se invierte,
favoreciéndose la formacion de aromaticos intermedios C,o. Este comportamiento podria
deberse a la preponderancia de la reaccién de craqueo sobre el catalizador fresco CatDi-
F, que impacta sobre la produccidén de compuestos livianos menores o igual a Cy, descrito
previamente en la Figura I11.10A.

La produccion de cada grupo comparada sobre los cinco catalizadores, como se
muestra en la Figura 111.13, ejemplifica lo dicho, observandose que la producciéon de
aromaticos livianos Ce¢-Cgy disminuye a medida que el catalizador pierde actividad (Figura
[11.13A). En cuanto a los arométicos intermedios C,, el comportamiento es inverso: la
pérdida de sitios acidos favorece la produccién de este tipo de compuestos (Figura

111.13B). Un caso similar se puede observar sobre los aromaticos C,;" (Figura 111.13C).
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Figura 111.13. Produccion de los grupos de compuestos aromaticos en funcion de la conversion (%)
de decalina sobre los catalizadores comerciales y modificados a 450 °C.
(A) Ce-Cy, (B) Cio, (C) Cu';
Simbolos: (¢) CatDi-F, (W) Cat-1, (V) Cat-3, (A) Cat-5, (e) Ecat-DI.

El estudio de la produccién de aromaticos segun su numero de atomos de carbono
podria aportar otros elementos. En la Figura IlIl.14A se puede distinguir claramente que
sobre el catalizador fresco CatDi-F se favorece la formacion de aromaticos livianos,
especialmente de Cs a Cg, compuestos que seguramente provienen de reacciones de
cragqueo seguidas de transferencia de hidrégeno. A medida que se disminuye la actividad
del catalizador, disminuye la proporcion de aromaticos livianos y se favorece levemente la
formacion de aromaticos Cy ¥y en mayor grado los arométicos Cip que resultan de la
reaccion primaria de transferencia de hidrégeno. La formacion de aromaticos pesados Ci;
y Ci,, causados por reacciones en serie de transferencia de hidrégeno seguida de

alquilacion-desproporcion, no sufre cambios claramente visibles, posiblemente debido a
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que las reacciones de alquilacion-desproporcion no presentan claras diferencias sobre los
cinco catalizadores, tal como se observara en la Figura 111.10F.
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Figura 111.14. Produccion de los compuestos aromaticos en funcion del nimero de atomos de
carbono a una conversién de aproximada 18 % de decalina a 450 °C.
(A) Aromaticos Totales, (B) Mono-aromaticos, (C) Di-aromaticos;

Simbolos: (0) CatDi-F, (o) Cat-1, (0) Cat-3, (A) Cat-5, (o) Ecat-DlI.

La produccién de compuestos aromaticos a partir de moléculas como la decalina ha
mostrado que posiblemente esté gobernada por la presencia de compuestos mono-
aromaticos (Figuras III.14A y 111.14B).

Si bien la proporcién de di-arométicos es baja su observacién asegura que a partir

de la decalina, previo paso por la formacion de tetralina, se puede obtener naftaleno.
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lll.ii.g. Produccién de coque

La produccion de coque observada sobre estos catalizadores es muy reducida
(Figura 111.15), asi como las reportadas por Corma et al. (2001) sobre zeolita USY
(selectividad de 0,0165 a 450 °C a conversiones cercanas al 20%). Pero visiblemente la

pérdida de actividad influye sobre su produccion.

Produccion / %

0 10 20 30 40 50
Conversion / %

Figura 111.15. Produccion de coque (%) en funcion de la conversién (%) de decalina
sobre los catalizadores comerciales y modificados a 450 °C.
Simbolos: (¢) CatDi-F, (W) Cat-1, (V) Cat-3, (A) Cat-5, (e) Ecat-DI.

[1Liii. Mecanismo de reaccion de decalina

En relacién a la formacion de hidrocarburos aromaticos, se puede sugerir que
existen tres rutas iniciales que podrian contribuir a la misma, la mas directa seria la de
transferencia directa de hidrogeno a partir de decalina para formar tetralina y naftaleno.
Estos podrian luego ser sometidos adicionalmente a reacciones de apertura, contraccion
de anillo, y de alquilacién y desproporcion para producir diferentes tipos de compuestos
nafténico-aromaticos y aromaticos. Las otras rutas, isomerizacion y apertura de anillo,
s6lo contribuirian a mono-aromaticos alquilados e implican mas pasos. Los compuestos
aromaticos predominantes son aquellos que tienen el mismo ndmero de atomos de
carbono que el reactivo decalina, o que sugiere que bajo las condiciones operativas
empleadas en esta Tesis no es facil abrir directamente el segundo anillo nafténico, ya que
las parafinas de cadena larga, u olefinas, no se observaron en cantidades significativas.
El esquema de conversion de decalina o de hidrocarburos similares podria contribuir al
conocimiento de la formacién de compuestos aromaticos en la fraccion pesada de la
gasolina y liviana del LCO.
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En la Figura Ill.16 se presenta una propuesta de mecanismo de reaccion para la
decalina.
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IS0 Isomerizacion; AA: Apertura de anillo; TH: Transferencia de hidrégeno; Cr: Craqueo; CA: Contraccion de anillo; Des: Alquilacién-desproporcion

Figura 111.16. Mecanismo propuesto para la reaccién de decalina.
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En este capitulo se evalla la conversion de 1, 2, 3, 4 tetrahidronaftaleno (tetralina) y
naftaleno sobre catalizadores industriales (catalizador fresco CatDi-F y equilibrado Ecat-
Di) y modificados en laboratorio (desaluminizados). Estos compuestos estdn presentes
en la fraccion pesada de la gasolina y liviana del LCO. Ambos son compuestos biciclicos,
pero a diferencia de la decalina, el primero es un compuesto nafténico-aromatico y el
segundo puramente aromatico.

El propésito de estas experiencias y aquellas de los préximos capitulos es analizar
cémo influye la presencia de mayor cantidad de anillos aromaticos en el reactivo modelo
en la obtencidn y distribucion de productos de su conversion. Se procede a identificar las
reacciones que ocurren durante el proceso, analizando la formacién de hidrocarburos
aromaticos, al considerar la cantidad de zeolita Y, como resultado del proceso
hidrotérmico realizado sobre el catalizador fresco. Las condiciones operativas fueron
descritas previamente en la Tabla 11.16.

Finalmente se propone un mecanismo de reaccién considerando las distintas

reacciones quimicas ocurridas durante la conversién de los compuestos modelo.

IV.i. Reactividad de tetralina

La tetralina es un hidrocarburo que contiene el esqueleto carbonado de un sistema
aromatico que resulta de la reduccion del naftaleno, caracterizado por contener en su
estructura uno de sus anillos hidrogenado (Morrison, 1985). Este compuesto puede ser
denominado hidroaromatico y, por su estructura mixta, nafténico-aromético, cuya

disposicion espacial se puede observar en la Figura IV.1.

Tetralina

Figura IV.1. Configuracion espacial de la tetralina.

IV.i.a. Craqueo térmico

Se realizaron ensayos de craqueo térmico al mayor de los tiempos de reaccién (8
s), obteniéndose una conversion de 5,46 %, que resultd mayor que la correspondiente a

la de decalina (Capitulo IIl). El principal producto de reaccion obtenido fue naftaleno (90
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% de la produccion total obtenida), pudiendo atribuirse su formacion a reacciones de
deshidrogenacion.

Townsend y Abbot (1992) reportaron una mayor conversion térmica de tetralina
cuando se la compar6 con otros hidrocarburos como decalina, indano y ciclo hexano a
400 °C, indicando que la tetralina es mas susceptible a este tipo de reaccion y
destacando que los productos obtenidos mantienen la estructura biciclica de la tetralina.
Por otro lado Moldoveanu (2010), sugirié que los productos de la pirdlisis de cicloalcanos
pueden verse afectados por la estructura de la molécula original. En muchos casos el
proceso se ve afectado por la tendencia a la formacién de moléculas mas estables; en
este caso particular la presencia de un anillo aromético en la estructura molecular influye

hacia la formacién de compuestos estables con mayor aromaticidad o mayor conjugacion.

IV.i.b. Craqueo Catalitico

La Figura VI.2 muestra los perfiles de conversion de la tetralina en funcién del
tiempo de reacciébn para el catalizador fresco, los modificados en laboratorio y el
equilibrado. Se distingue que la actividad del catalizador fresco CatDi-F aumenta con el
tiempo de reaccién y que la del catalizador equilibrado Ecat-DI tiende a estabilizarse. La
menor actividad del catalizador equilibrado podria deberse al menor contenido de zeolita
Y, y en consecuencia a la menor cantidad de sitios acidos activos, como también a la
presencia de contaminantes provenientes de su interaccion con alimentaciones reales en
una unidad de FCC (Tablas 11.2 y 11.5).

50

Conversion / %

Tiempo /s

Figura IV.2. Conversion de tetralina en funcién del tiempo de reaccion
sobre los catalizadores comerciales y modificados a 450 °C.
Simbolos: (¢) CatDi-F, (m) Cat-1, (V) Cat-3, (A) Cat-5, (e) Ecat-DI.
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Los catalizadores modificados por tratamiento hidrotérmico presentan perfiles de
conversion creciente con el tiempo de reaccién y una actividad intermedia entre el
catalizador fresco CatDi-F y el catalizador equilibrado Ecat-DI. El catalizador Cat-1 resultd
el més activo, seguido por el Cat-5 y finalmente el Cat-3 que presento la menor actividad.

La conversion observada al utilizar tetralina en lugar de decalina bajo las mismas
condiciones de reaccion (Seccion llILii.b) fue menor sobre catalizadores comerciales y
desaluminizados, indicando que la presencia de un anillo aromatico en el reactivo influye
en su reactividad. Ademas se observd que las curvas de conversion de los catalizadores
desaluminizados tienen valores similares de conversion y se los puede considerar como
un grupo.

La diferencia en la conversion de tetralina sobre los catalizadores desaluminizados
y catalizador fresco CatDi-F podria asociarse a la pérdida de actividad debida a la
disminucion de sitios acidos en la zeolita Y, dada la menor cantidad de material cristalino
en los desaluminizados, y como sugiere la relacion mésica Si/Al en la zeolita Y (Tabla
I1.7). Este comportamiento también lo observaron Santikunaporn et al. (2004) al trabajar
con tres zeolitas Y de diferente cantidad de acidez, cuyos resultados muestran que la
tetralina se convierte menos cuando un catalizador contiene menor cantidad de sitios
acidos.

En la Figura 1V.3 se grafican los perfiles de conversiéon de tetralina en funcion del
tamafio de celda unidad, para los distintos catalizadores, confirmando la pérdida de
actividad catalitica correlacionada con el contenido de zeolita, como consecuencia del
proceso de steaming.
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Figura IV.3. Conversion de tetralina en funcién del tamafio de celda unidad, a 450 °C
Simbolos: (¢) 2 s, (o) 4 s, (A)6s, (o) 8s.
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IV.i.c. Distribucién de productos

La distribucion de productos obtenidos sobre los catalizadores comerciales y

modificados a una conversion aproximada de 12 % se muestra en la Tabla IV.1.

Tabla IV.1. Distribucién de productos (% p, excluido el coque) en la conversion de tetralina sobre
catalizadores modificados en laboratorio (conversion aproximada 12 %). Cat/Oil: 1,12.

Temperatura 450 °C.

CatDi-F Cat-1 Cat-3 Cat-5 Ecat-DI
2s 4s 4s 4s 8s
Productos 14,13 15,92 12,48 13,90 10,54
C:-C, 0,03 0,01 0,01 0,01 0,01
Cs 0,47 0,19 0,16 0,17 0,05
C, olefinas 0,02 0,03 0,03 0,03 0,01
C, parafinas 0,63 0,32 0,24 0,26 0,04
Cs parafinas 0,23 0,14 0,10 0,11 0,01
CyCs 0,02 0,03 0,02 0,02 0,01
Ce parafinas 0,07 0,06 0,05 0,05 0,01
Cs nafténicos 0,09 0,15 0,12 0,12 0,03
Benceno 1,31 0,88 0,74 0,70 0,26
C; parafinas 0,01 0,02 0,01 0,02 0,00
C; nafténicos 0,06 0,14 0,11 0,10 0,03
Tolueno 0,77 0,36 0,27 0,29 0,06
Cg parafinas 0,01 0,02 0,02 0,02 0,01
Cg nafténicos 0,01 0,04 0,03 0,04 0,01
Cg aromaticos 0,46 0,29 0,20 0,23 0,04
Cy parafinas 0,00 0,01 0,00 0,01 0,01
Cy nafténicos 0,00 0,00 0,00 0,01 0,00
Cy aromaticos 0,18 0,29 0,23 0,24 0,14
Indano 0,18 0,37 0,30 0,29 0,11
Tetralina 85,87 84,08 87,52 86,10 89,47
iC4-CyCeg 0,00 0,02 0,01 0,01 0,01
Decalina 0,25 0,22 0,22 0,22 0,26
3-Butil ciclo Cg olefina 0,00 0,01 0,01 0,01 0,01
C,o aromaticos 0,73 1,39 1,22 1,16 1,08
Naftaleno 7,59 9,15 6,91 8,42 7,00
(1met-1prop=)(E)Bz 0,00 0,01 0,01 0,01 0,00
Metil Indano 0,26 0,37 0,38 0,35 0,33
C,1 aromaticos 0,06 0,09 0,07 0,08 0,06
Metil Naftaleno 0,25 0,40 0,29 0,29 0,11
DM Indano 0,13 0,25 0,23 0,19 0,19
Metil Tetralina 0,03 0,05 0,04 0,04 0,05
Cy," aromaticos 0,09 0,22 0,14 0,11 0,21
Cy," nafténico-aromaticos 0,05 0,11 0,08 0,07 0,07
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De acuerdo a los productos de reaccion identificados, se reconoce que las
reacciones que tienen lugar son: craqueo (Cr), transferencia de hidrogeno (TH),
contraccién de anillo (CA), apertura de anillo (AA) y alquilacién-desproporcion (Des).

El conjunto de reacciones podria iniciarse a partir de la formacion de un i6n
tetralina, provocado por el ataque electrofilico de protones de la superficie del catalizador,
dado que el anillo bencénico es una fuente rica de electrones (nucledfilo) (Morrison,
1985). La capacidad resonante del benceno hace que al recibir una carga positiva forme
una especie positiva también resonante conocida como carbocatiéon bencilico, cuya
estabilidad es semejante a la de un carbocatién secundario (McMurry, 2008). Gates et al.
(1979) sugieren como paso inicial en la formaciéon de coque a partir de benceno a la
formacion del i6n bencilico a través del ataque electrofilico de un protén sobre el anillo
aromatico y Lemberton et al. (1984) sugirieron la formacion de este tipo de carbocationes
como parte de un mecanismo puramente acido en la reaccion de bencenos alquilados y
en la reaccién de nafténico-aromaticos superiores, como el 9, 10 dihidrofenantreno
(estudiado en el Capitulo V).

La carga positiva también podria posicionarse en algin atomo de carbono del anillo
saturado, formando un carbocatién secundario y manteniendo el anillo aromatico sin
alteraciones, como lo sugieren Corma et al. (2001). Este hecho debe estar acompafiado
por la liberacion de hidrogeno al medio. Towsend y Abbot (1992) identificaron como
producto de reaccion del craqueo de tetralina sobre zeolita Y cantidades pequefias de
hidrégeno, pudiendo también ser el paso inicial de la reaccion de transferencia de
hidrogeno (TH).

Queda claro entonces que es indispensable la formacion de un carbocatién
bencilico o secundario en el anillo saturado para iniciar las reacciones mono-moleculares
como el craqueo (Cr), apertura de anillo (AA) y contraccion de anillo (CA) o bi-
moleculares como la transferencia de hidrégeno (TH) y alquilacién-desproporcién (Des),
donde el i6n tetralina formado interactia con el mismo reactivo de partida o productos

intermedios de las reacciones mono-moleculares, adsorbidos en la superficie.

IV.i.d. Reacciones quimicas

El analisis de produccion de hidrocarburos para las reacciones observadas en
funcion de la conversion sobre los cinco catalizadores muestra un orden relativo de
selectividades, donde se favorece la formacion de los hidrocarburos provenientes de la
reaccién de transferencia de hidrégeno (TH) (tipo decalina y naftaleno), seguido por los
de craqueo (Cr) (olefinas, parafinas, nafténicos y aromaticos menores a Cy) y en tercer

lugar los de apertura de anillo (AA) (C4-bencenos), contraccion de anillo (CA)
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(compuestos tipo indano) y alquilacion-desproporcion (Des) (metilnaftalenos,
metiltetralinas y superiores a C,), éstos ultimos con producciones muy semejantes.

Cabe destacar que la produccion de las reacciones de craqueo (Cr) sobre el
catalizador equilibrado es similar a la de las reacciones de apertura de anillo (AA),
contraccién de anillo (CA) y alquilacion-desproporcién (Des).

En la Figura IV.4 se reporta el perfil para cada reaccion sobre los cinco
catalizadores, en la que puede observarse que las reacciones de craqueo y transferencia
de hidrégeno presentan caracter primario, mientras que las de contraccién y apertura de
anillo y las de alquilacién-desproporcién presentan caracter secundario. Ademas se

observan las siguientes particularidades:

Primero, la produccion de hidrocarburos proveniente de reacciones de craqueo disminuye
a medida que el catalizador pierde actividad (menor contenido de zeolita) (Figura 1V.4A).
Segundo, para las reacciones de transferencia de hidrégeno, y apertura y contraccion de
anillo, la produccion de los hidrocarburos aumenta a medida que disminuye la actividad
del catalizador.

Tercero, la mayor produccion de hidrocarburos proveniente de la reaccion de
transferencia de hidrégeno se obtiene para el catalizador Ecat-DI, seguido de los
catalizadores desluminizados Cat-5 y Cat-1, mientras que el catalizador Cat-3 mantiene
un comportamiento similar al catalizador CatDi-F (Figura IV.4B).

Cuarto, los perfiles de produccion a partir de la reacciones de contraccion y apertura de
anillo muestran un comportamiento similar para el catalizador equilibrado Ecat-DI y los
tres catalizadores desaluminizados a conversiones menores a los 10%. A conversiones
mas altas la produccion sobre el catalizador equilibrado es mayor que la de los
catalizadores modificados (Figuras 1V.4C y IV.4D).

Quinto, la produccién de hidrocarburos provenientes de la reaccion de alquilacion-

desproporcion sobre el catalizador equilibrado se ven muy desfavorecida (Figura IV.4E).
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Figura IV.4. Produccién obtenida para las distintas reacciones en funcién de la conversion (%)
de tetralina sobre los catalizadores comerciales y modificados, a 450 °C.
(A) Craqueo, (B) Transferencia de hidrégeno, (C) Contraccion de anillo,
(D) Apertura de anillo, (E) Alquilacién-desproporcion;
Simbolos: (¢) CatDi-F, (m) Cat-1, (V) Cat-3, (A) Cat-5, (e) Ecat-DI.
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IV.i.e. Produccién de olefinas, parafinas, nafténicos, aromaticos e isbmeros

En la Figura IV.5 se grafican los productos de reaccion obtenidos sobre el
catalizador fresco agrupados por “familias”, apreciando una elevada selectividad hacia la
formacion de compuestos aromaticos. EI mismo comportamiento se observa sobre los
restantes catalizadores.

Esta selectividad singular se debe a la presencia de un anillo aromético en el
reactivo de partida; por lo tanto, independientemente de las reacciones que sufran sobre
catalizadores de FCC, es muy probable que los productos de reaccion mantengan su
caracter aromatico.
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Figura IV.5. Produccion de los distintos tipos de compuestos en funcién de la conversién (%)
de tetralina sobre el catalizador fresco CatDi-F a 450 °C.

Simbolos: (¢) Olefinas, (M) Parafinas, (A) Nafténicos, (¥) Aromaticos, (e) Isémeros.

En la Figura IV.6 se presentan las producciones de los diversos hidrocarburos

comparadas sobre los cinco catalizadores, notandose algunas particularidades:

Primero, la mayor produccion de olefinas y parafinas se obtiene sobre el catalizador
fresco CatDi-F. La misma disminuye a medida que se reduce el contenido de zeolita
sobre los catalizadores (Figuras IV.6A y IV.6B). Las parafinas y olefinas identificadas
tienen menos de nueve atomos de carbono por molécula y son productos provenientes
de la reaccion de craqueo que, como se menciond en la seccion anterior, se ven

desfavorecidas cuando el catalizador pierde actividad (Figura IV.4B).
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Segundo, la producciéon de nafténicos, isomeros y aromaticos aumenta a medida que
disminuye la actividad del catalizador (Figura IV.6C, IV.6D y IV.6E). Debe considerarse
gue en la reaccion de TH, en términos generales descriptivos, se consumen olefinas y
nafténicos para producir parafinas y aromaticos (Sedran, 1994). Esta particularidad no es
observada en los productos de reaccion de la tetralina, donde tanto nafténicos y
aromaticos presentan perfiles de produccién crecientes con el aumento de conversion, lo
gque podria deberse a la formacién de cicloparafinas como los CyCg y CyC,. Corma et al.
(2001) remarcan que la saturacién del anillo aromatico de la tetralina se observa
solamente sobre la zeolita Y. Towsend et al. (1992) sugieren que la reaccion bi-molecular
entre dos moléculas de tetralina sobre zeolita Y muestra una selectividad inicial muy baja
hacia la formacién de decalina, hecho que podria explicar la baja produccién de decalina
identificada en estas experiencias (Tabla IV.1).

Tercero, la produccién de nafténicos sobre el catalizador equilibrado al parecer es similar
a la de los catalizadores modificados y se confunde con éstos (Figura IV.6C).

Cuarto, la diferencia en la produccién de aromaticos sobre los cinco catalizadores es
minima (Figura IV.6E).
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Figura IV.6. Produccion de los distintos tipos de compuestos en funcién de la conversién (%)

de tetralina sobre los catalizadores comerciales y modificados a 450 °C.
(A) Olefinas, (B) Parafinas, (C) Nafténicos, (D) Isomeros, (E) Aromaticos;

Simbolos: (¢) CatDi-F, (W) Cat-1, (V) Cat-3, (A) Cat-5, (e) Ecat-DI.
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IV.i.f. Formacion de compuestos aromaticos

El estudio de la produccién de aromaticos livianos Cg-Co, aromaticos intermedios
Cy0 y aromaticos pesados Cy;+, revela que los catalizadores modificados mantienen el
comportamiento presentado por los catalizadores comerciales, favoreciendo la formacion
de aromaéticos intermedios Co, seguido por la produccion de aromaticos livianos Cs-Cg, y
con una produccion menor al 3% en la formacion de aromaticos pesados Cy;+. Por otro
lado sobre el catalizador equilibrado la produccion de aromaticos livianos y pesados es
similar. La mayor produccién de hidrocarburos Cy, podria justificarse por la reaccion de
transferencia de hidrogeno (Figura 1V.4), que es importante sobre los cinco catalizadores
y que genera principalmente naftaleno en el grupo de arométicos intermedios Cy,.

En la Figura IV.7 se presentan los perfiles de produccibn de compuestos
aromaticos. La Figura IV.7A muestra que la produccién de aromaticos livianos Cg-Cq
disminuye a medida que el catalizador pierde actividad. La formacion de compuestos
aromaticos Cg-Cy podria considerarse proveniente de la ruptura parcial o total del grupo
butilo luego de la apertura del anillo saturado de la tetralina.

La produccion de los arométicos intermedios C;, se favorece al disminuir la
actividad del catalizador (Figura 1V.7B). Se podria considerar que la tetralina pierde
hidrégeno formando principalmente naftaleno, y luego productos de apertura de anillo
como el butil-benceno (Cy), de contraccion de anillo tipo metilindano (Cy).

Un comportamiento similar se observa con los arométicos pesados C11+ (Figura
IV.7C).
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Figura IV.7. Produccién de los grupos de compuestos aromaticos en funcién de la conversion (%)
de tetralina sobre los catalizadores comerciales y modificados a 450 °C.

(A) Cs-Co, (B) C1o, (C) C11"; Simbolos: (#) CatDi-F, (m) Cat-1, (V) Cat-3, (A) Cat-5, (e) Ecat-DI;

Una comparacion de los hidrocarburos aromaticos segin su nimero de atomos de
carbono por molécula se presenta en la Figura IV.8. Se puede apreciar la mayor
produccion de compuestos aromaticos C;o (Figura IV.8A), comportamiento que se
confirma tanto en la formacion de mono- como di-aromaticos (Figuras IV.8B y IV.8C
respectivamente). En base estas observaciones, la produccion de compuestos
aromaticos a partir de moléculas como la tetralina esta gobernada por la presencia de
compuestos di-aromaticos, con una leve adicion de mono-aromaticos Cy,.

Al comparar los compuestos modelo decalina y tetralina, se podria considerar que
un anillo nafténico en el reactivo favorece la formacion de un anillo aromatico,

produciendo mono-aromaticos y di-aromaticos, respectivamente.
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Figura IV.8. Produccién de los compuestos aromaticos en funciéon del nimero de atomos de
carbono a una conversién aproximada de 12 % de tetralina a 450 °C.
(A) Arométicos Totales, (B) Mono-aromaticos, (C) Di-aromaticos;

Simbolos: (¢) CatDi-F, (o) Cat-1, () Cat-3, (A) Cat-5, (o) Ecat-DlI.

IV.i.g. Produccion de coque

La produccién de coque observada sobre estos catalizadores (Figura 1V.9) es
relativamente reducida (menor a 5 %) pero levemente mayor a la obtenida a partir de la
decalina (comparar Figuras I11.15 y IV.9). Corma et al. (2001) reportan sobre zeolita USY
una selectividad a coque de 0,0369 a 450 °C a conversiones cercanas al 20%.

La mayor produccién de coque se obtuvo para el catalizador fresco CatDi-F, y para
los catalizadores menos activos la menor produccion de coque podria explicarse a partir
del indice de transferencia de hidrogeno que indica que a menor TCU se desfavorece

este tipo de reacciones, lo cual se reflejaria entonces en la baja formacion de compuestos
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altamente insaturados (coque), producto de reacciones consecutivas de transferencia de

hidrégeno.
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Figura 1V.9. Produccién de coque (%) en funcién de la conversién (%) de tetralina
sobre los catalizadores comerciales y modificados a 450 °C.
Simbolos: (¢) CatDi-F, (m) Cat-1, (V) Cat-3, (A) Cat-5, (e) Ecat-DI.

IV.i.h. Mecanismo de reaccion de tetralina

En relacion a la formacion de hidrocarburos aromaticos, se puede afirmar que la
presencia de un anillo aromético en la estructura del reactivo de partida, influye en la
formacion directa de los mismos. Las reacciones sélo influyen en el tipo de aromaticos
formados: mono-aroméaticos C;o provenientes principalmente por reacciones de apertura
de anillo (AA), aromaticos livianos Cs-Cy de reacciones de craqueo (Cr); aromaticos
intermedios Cy de las reacciones de transferencia de hidrogeno (TH) que favorecen la
formacion de di-aromaticos y los compuestos aromaticos pesados (Ci;*) que reciben un
aporte de las reacciones anteriores y principalmente de reacciones de alquilacion y
desproporcion.

Los hidrocarburos arométicos predominantes son aquellos con el mismo nimero de
atomos de carbono por molécula que el reactivo de partida (Cy), lo que sugiere que bajo
las condiciones operativas empleadas en esta Tesis no es facil abrir directamente el anillo
nafténico, ya que las parafinas de cadena largas u olefinas, no se observaron en
cantidades significativas. En la Figura IV.10 se presenta un mecanismo de reaccion

propuesto para la tetralina a partir de las evidencias descritas.
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Figura IV.10. Mecanismo propuesto para la reaccion de tetralina.
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IV.ii. Reactividad de naftaleno

El naftaleno se clasifica como un compuesto aromatico fusionado, porque esta
compuesto por dos anillos arométicos que comparten dos a&tomos de carbono. Su formula
Ci0Hsg permite suponer un alto grado de insaturacion; sin embargo, resiste menos que el
benceno a reacciones de adicion caracteristicas de los aromaticos y su reaccion tipica es
la sustitucion electrofilica, en las que se desplaza hidrégeno en forma de i6n. La teoria
indica que tiene la estructura que se espera de un compuesto aromatico: contiene anillos
planos de seis atomos y sus orbitales atdmicos pueden proporcionar nubes 1 que
contienen seis electrones, es decir el sexteto aromético (Morrison, 1985).

Este reactivo es soélido a temperatura ambiente, lo que dificulta su manipulacion
como alimentacion que deba introducirse a reactores. En este caso se recurrié al uso de
un solvente, cuyo principal requisito es tener nula o baja actividad sobre catalizadores de
FCC. Se utiliz6 benceno, en el que la solubilidad del naftaleno es elevada y cuya
reactividad sobre catalizadores a base de zeolita Y hacia la produccion de productos
gaseosos Yy liquidos es baja. Dupain et al. (2003) concluyeron que debido a su
estabilizacion por resonancia es dificil activar el anillo de benceno para el craqueo, e
incluso si lo fuera, la B-escision seria desfavorable, ya que dificiimente puede ser
debilitado el enlace B-carbono-carbono. Sin embargo si se lo ha tomado como molécula
modelo para estudiar la formacién de depositos carbonosos (Becker y Fdster, 1997) e

incluso para proponer un mecanismo de formacion de coque (Gates et al., 1979).

IV.ii.a. Experiencias con solvente puro (benceno)

Para evaluar la idoneidad del benceno como solvente, se realizaron experiencias de
craqueo térmico y catalitico en las condiciones experimentales previamente determinadas

(Tabla 11.16): 450 °C, 8 segundos (mayor tiempo de reaccion) y relacion Cat/Oil de 1,12.

IV.i.a.l. Craqueo térmico y catalitico

La conversién térmica mostrada por el benceno fue muy baja (0,02 % de
conversion). Los Unicos productos de reaccion identificados fueron gases tales como C,,
C,, C3, C;5 y tolueno. Moldoveanu (2010) remarca que los hidrocarburos aromaticos
presentan una alta estabilidad térmica; particularmente el benceno, que presenta un calor
de formacion de AHP= +19,81 kcal mol™, y estable en el rango de 900 a 1000 °C. Sélo a
estas temperaturas, y dependiendo del tiempo de calentamiento, se pueden identificar
productos como el bifenil, hidrégeno, bajos niveles de trifenil y benzofenantreno.

El craqueo catalitico se realiz6 sobre los catalizadores comerciales, CatDi-F y Ecat-
DI, y la conversion resultd baja para ambos catalizadores, siendo 0,34 % y 0,36 %

respectivamente, e identificAndose como producto mayoritario al coque (rendimiento
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mayor a 90 %). Entre los productos gaseosos se identificaron los mismos que para el
craqueo térmico, y soélo sobre el catalizador fresco se identific6 adicionalmente
etilbenceno.

Estos resultados confirman su baja reactividad, y por lo tanto puede despreciarse la
formacion de productos de reaccion provenientes del benceno en el estudio de las
reacciones que sufre el naftaleno. Para el calculo de produccién de coque se considero la
ecuacion 11.30, valor posteriormente utilizado para el balance de masa de la reaccion del

naftaleno.

IV.ii.b. Craqueo térmico de naftaleno

Se prepararon soluciones al 25 % de naftaleno en benceno para las experiencias
de conversién térmica y catalitica. Las experiencias de craqueo térmico en ausencia de
catalizador ayudan a evaluar su posible influencia en la produccion y distribucion de
productos de reaccion.

Se realizaron ensayos de craqueo térmico al mayor tiempo de reaccion (8 s) y a
450 °C. La produccion de los hidrocarburos resultantes fue del 4,55 %, observandose una
mayor conversion térmica que para la decalina (Capitulo IIl) y menor que para la tetralina
(IV.i.a). Moldoveanu (2010) propone que los hidrocarburos con mas de un anillo
aromatico deberian presentar un comportamiento similar al benceno y el tolueno, a
temperaturas menores a 560 °C. A temperaturas superiores, en particular el naftaleno
podria formar radicales naftiles CioH;* y formar naftilnaftalenos.

Como productos de reaccién se observaron C,, C,, Cs, C37, iC4, benceno, tolueno,
xilenos, 3C-Bz y bifenil. El benceno ocupé el 90 % de la conversién térmica, lo que podria
atribuirse a reacciones de apertura de anillo y posterior craqueo.

Como la conversion térmica es menor al 5%, su aporte en las experiencias de

cragueo catalitico se considerd despreciable.

IV.ii.c. Actividad de los catalizadores en la conversion de naftaleno

En la Figura IV.11 se observan los perfiles de conversion de los cinco catalizadores
en estudio, distinguiéndose claramente que la actividad sobre el catalizador fresco CatDi-
F es ascendente en el tiempo de reaccion, mientras que sobre el catalizador equilibrado y
los catalizadores modificados tiende a estabilizarse. La conversion de naftaleno a los dos
segundos sobre el catalizador fresco supera en un 50% la actividad de los otros
catalizadores y a los ocho segundos de reaccion esta diferencia aumenta hasta un 100
%, dado el menor contenido de zeolita en los catalizadores modificados (producto del
tratamiento hidrotérmico al que fueron sometidos para modificar su actividad) y en el

catalizador equilibrado.
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Los catalizadores modificados por tratamiento hidrotérmico Cat-1 y Cat-5 presentan

una conversion algo mayor que el catalizador equilibrado, y el catalizador Cat-3 presenta
conversiones similares.

50

30

Conversion / %

Tiempo /s

Figura IV.11. Conversion de naftaleno en funcion del tiempo de reaccion
sobre los catalizadores comerciales y modificados a 450 °C.
Simbolos: (¢) CatDi-F, (m) Cat-1, (V) Cat-3, (A) Cat-5, (e) Ecat-DI.

En la Figura 1V.12 se grafica conversion en funcion del tamafo de celda unidad. Los

perfiles se correlacionan segun su actividad por contenido de zeolita para los diferentes
catalizadores.
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Figura IV.12. Conversion de naftaleno en funcion del tamafio de celda unidad, a 450 °C.

Simbolos: (0) 2s,(0) 4 s, (A) 6s, (o) 8s.
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IV.ii.d. Distribucion de productos

La distribucion de productos obtenidos sobre los catalizadores modificados y

comerciales a una conversion aproximada de 15% se muestra en la Tabla IV.2.

Tabla IV.2. Distribucién de productos (% p, excluido el coque) en la conversién de naftaleno sobre
catalizadores modificados en laboratorio (conversion aproximada 15 %). Cat/Oil: 1,12.

Temperatura 450 °C.

CatDi-F Cat-1 Cat-3 Cat-5 Ecat-DI
2s 6s 6s 4s 6s

Productos 17,09 15,63 14,36 14,12 13,76
C;-C, 0,02 0,04 0,03 0,02 0,03
Cs 0,03 0,02 0,01 0,01 0,01
C, olefinas 0,01 0,01 0,01 0,02 0,01
C, parafinas 0,01 0,01 0,00 0,00 0,00
Benceno 10,37 9,15 8,48 9,53 11,48
Tolueno 0,29 0,15 0,10 0,05 0,04
Cg nafténicos 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01
Cg aromaticos 0,17 0,18 0,11 0,03 0,02
Cy aromaticos 0,02 0,02 0,01 0,00 0,00
Indano 0,00 0,01 0,01 0,00 0,00
Tetralina 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00
Naftaleno 82,91 84,37 85,64 85,88 86,24
C,1 aromaticos 0,02 0,03 0,00 0,00 0,00
Metil Naftaleno 0,00 0,02 0,02 0,00 0,00
C,1 Nafténico-Aromaéticos 0,15 0,27 0,19 0,19 0,16
C,,” aromaticos 0,01 0,01 0,01 0,00 0,01

De acuerdo a la distribucién de hidrocarburos observada, se aprecia que las
principales reacciones que se producen son: craqueo (Cr), transferencia de hidrogeno
(TH) y alquilacién-desproporcion (Des).

El cragueo puede considerarse representado por compuestos C;-Cy (olefinas,
parafinas, nafténicos, nafténico-aromaticos y arométicos), la transferencia de hidrogeno
por compuestos de tipo indano, tetralina y Cy; nafténico-aromaticos y las reacciones de
alquilacién-desproporcion pueden ser particularmente representadas por el rendimiento
de aromaéticos alquilados o nafténico-aromaticos Cy;* tales como metilnaftaleno y C;,"
aromaticos.

El conocimiento de que las reacciones de craqueo catalizadas por superficies

acidas proceden via iones carbenio intermediarios en la superficie (Gates et al., 1979),
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lleva a considerar que la reaccion del naftaleno puede iniciarse con la formacion de un ion
naftaleno, provocado por el ataque electrofilico del proton de la superficie del catalizador
sobre los anillos de su estructura, recordando que un anillo bencénico es una fuente rica
de electrones (nucledfilo) (Morrison, 1985). Esto da como resultado el i6n 1,2
dihidronaftaleno con un carbocation secundario en la posicién dos, la cual es més estable
gue otros iones posibles a formar, debido a que se mantiene una estabilidad completa por
resonancia de un anillo bencénico, tal cual se sugiere para reacciones de sustitucion
electrofilica en el naftaleno (Morrison, 1985). Deward (1969) sostiene que en la
protonacién de aromaticos como el benceno y naftaleno, el naftaleno muestra un caracter
mas basico que el benceno y que es protonado preferentemente en la posicion a, es decir
el protdén se posiciona en el carbono 1 y se forma el carbocation secundario en el carbono
2.

La formacion de este tipo de iones carbenio aroméaticos es sugerido también por
Moljord et al. (1994), particularmente en estructuras como el pireno, que contiene cuatro
anillos como si fueran dos naftalenos fusionados. A partir de este i6n podria explicarse la
formacion de productos livianos C;-Cgy por apertura de un anillo y posterior ruptura del
alquil formado (Cr). Por otro lado la interaccion de dos de esos iones por alquilacion o
desproporcién (Des) u oligomerizacion hacia la formacion de moléculas mas complejas
(tipo coque con un alto grado de insaturacion generando hidrogeno) podria existir en la
formacion de compuestos tipo tetralina e indano, identificados entre los productos de

reaccion.

IV.ii.e. Reacciones quimicas

El andlisis del comportamiento de las reacciones en funcion de la conversion,
muestra un orden relativo de selectividad donde se favorecen los hidrocarburos
provenientes de la reaccion de craqueo (Cr), en segundo lugar los provenientes de la
transferencia de hidrogeno (TH), seguidos por la produccion de hidrocarburos por
alquilacion-desproporcion (Des).

En la Figura 1V.13 se puede observar que en la producciéon de hidrocarburos
provenientes de la reaccion de craqueo la diferencia de actividad entre los catalizadores
€s poco pronunciada.

La produccién de hidrocarburos a partir de las reacciones de transferencia de
hidrégeno y desproporcion no supera el 0,3 % y por lo tanto es dificil identificar alguna

tendencia respecto a las caracteristicas particulares de cada catalizador.
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Figura IV.13. Produccidn obtenida para la reaccién de craqueo en funcion de la conversién (%)
de naftaleno sobre los catalizadores comerciales y modificados a 450 °C.

Simbolos: (¢) CatDi-F, (W) Cat-1, (V) Cat-3, (A) Cat-5, (e) Ecat-DI.

IV.ii.f. Produccién de olefinas, parafinas, nafténicos y aromaticos

En la Figura IV.14 se presenta la produccion de los hidrocarburos agrupados por
familias para el ejemplo del catalizador fresco CatDi-F, apreciandose una alta selectividad

hacia los compuestos arométicos; el mismo comportamiento se observa sobre el resto de
los catalizadores.
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Figura IV.14. Produccion de los distintos tipos de compuestos en funcién de la conversion (%)
de naftaleno sobre el catalizador fresco CatDi-F.

Simbolos: (¢) Olefinas, (M) Parafinas, (A) Nafténicos, (V) Aromaticos
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En la Figura IV.15 se presentan las producciones de los diversos tipos de
hidrocarburos y se observa lo siguiente:

Primero, la produccion de aromaticos presenta un comportamiento similar a los productos
provenientes de la reaccion de craqueo (Figura IV.13A).

Segundo, la produccion de olefinas sobre el catalizador fresco es mucho mayor que
sobre el resto de catalizadores estudiados, y su baja produccion dificulta identificar
alguna tendencia (Figura IV.15B).

Tercero, la produccion de parafinas y nafténicos es favorecida solo sobre el catalizador
fresco CatDi-F (Figuras IV.15C y IV.15D).
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Figura IV.15. Produccidn de los distintos tipos de compuestos en funcién de la conversion (%) de
naftaleno sobre los catalizadores comerciales y modificados a 450 °C.
(A) Aromaéticos (B) Olefinas, (C) Parafinas, (D) Nafténicos;
Simbolos: (¢) CatDi-F, (m) Cat-1, (V) Cat-3, (A) Cat-5, (e) Ecat-DI.
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La produccion de olefinas, parafinas y nafténicos es despreciable a partir del
naftaleno sobre los catalizadores modificados y equilibrado, y muy reducida sobre el
catalizador fresco.

IV.ii.g. Formacién de compuestos aromaticos

El estudio de la produccion de aromaticos por grupos: livianos Cs-Cg, intermedios
Cio Yy pesados C;;+, refleja que los catalizadores modificados mantienen el mismo
comportamiento que los catalizadores comerciales, favoreciendo la formacién de
aromaticos livianos Cg-Cy y aromaticos pesados Ci;+, aunque estos Ultimos con
producciones menores al 0,3%. No se forman aromaticos intermedios Ci.

En la Figura IV.16 se presentan los perfiles de produccién de hidrocarburos
aromaticos. Se observa que la produccion de aromaticos livianos Ce-Cq (Figura 1V.16A)
mantiene la tendencia de productos provenientes de la reaccion de craqueo (Figura
IV.13A). En cuanto a los aromaticos C,;" (Figura 1V.16B), todos los catalizadores

presentan un perfil similar, creciente con el aumento de conversion.

0.30

(B) °

Produccion / %
Produccion / %

0 1 1 1 1 1 0.00 1 1 1 1 1
0 5 10 15 20 25 30 0 5 10 15 20 25 30

Conversion / % Conversion / %

Figura IV.16. Produccién de los grupos de compuestos aromaticos en funcién de la conversion
(%) de naftaleno sobre los catalizadores comerciales y modificados a 450 °C. (A) Ce-Cg, (B) C11";

Simbolos: (¢) CatDi-F, (m) Cat-1, (V) Cat-3, (A) Cat-5, (e) Ecat-DI;

La falta de productos aromaticos intermedios Cy a partir del naftaleno no descarta
la reaccidbn de apertura de anillo que formaria mono-aromaticos alquilados, paso
obligatorio para la produccion de arométicos livianos Cg-C,.

La observacion anterior se puede visualizar mejor en la Figura IV.17A, donde sobre
todos los catalizadores el aromético con mayor produccién es el benceno. La clasificacion
mono- y di-aromaticos (Figuras IV.17B y IV.17C) aclaran ain mas esta tendencia, la

produccion de di-aromaticos pesados es minima principalmente metil naftalenos y bifenil.
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Figura IV.17. Produccidon de los compuestos aromaticos en funcion del nimero de atomos de
carbono a una conversion de aproximada de 15 % de naftaleno a 450 °C.
(A) Aromaéticos Totales, (B) Mono-aromaticos, (C) Di-aromaticos;

Simbolos: (¢) CatDi-F, (o) Cat-1, (0) Cat-3, (A) Cat-5, (o) Ecat-DlI.

IV.ii.h. Produccién de coque

El benceno (Becker y Foster, 1997) y el naftaleno han sido tomados como
moléculas modelo para el estudio de la formacion de depdsitos carbonosos. Appleby et
al. (1962), al estudiar la formacion de coque a partir de naftaleno sobre catalizador fresco
de silice-alimina a 500°C y presidn atmosférica, logré una conversion de 7,7 % repartido
en 1,6 para productos gaseosos y 6,4 para coque, es decir que practicamente el 83 % de
los productos de reaccién fue coque.

La producciébn de coque observada sobre los catalizadores comerciales y
modificados también es elevada (Figura IV.18). Sobre el catalizador fresco y a 26 % el

coque representa un 40 % del total de productos. Cabe sefialar que la produccion de
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coque es mayor sobre todos los catalizadores que las obtenidas con la tetralina y la
decalina.

12
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Figura IV.18. Produccion de coque (%) en funcion de la conversion (%) de naftaleno
sobre los catalizadores comerciales y modificados a 450 °C.
Simbolos: (¢) CatDi-F, (W) Cat-1, (V) Cat-3, (A) Cat-5, (e) Ecat-DI.

IV.ii.i. Mecanismo de reaccion de naftaleno

En relacién a la formacion de hidrocarburos arométicos a partir del naftaleno, se
puede afirmar que la presencia de anillos bencénicos en la estructura del reactivo de
partida influye en la formacién directa de arométicos, y en el tipo de arométicos a formar
(mono-aromaticos provenientes de reacciones de apertura de anillo (AA) seguida de
craqueo (Cr), que generan principalmente benceno entre los aromaticos livianos Cg-Cg, ¥
di-aromaticos que se favorecen por reacciones de alquilacion y desproporcion (Des) en el
rango de aromaticos pesados Cy;+).

Esta descripcion sugiere que bajo las condiciones operativas empleadas en esta
Tesis, podria existir una ruta principal de reaccion: la apertura de un anillo bencénico
seguida de la ruptura de la cadena lateral.

En la Figura 1V.19 se presenta una propuesta de mecanismo de reaccién para el
naftaleno.
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AA: Apertura de anillo; Cr: Craqueo; TH: Transferencia de hidrogeno, Des: Alquilacion-desproporcion

Figura IV.19. Mecanismo propuesto para la reaccién de naftaleno.

IV.iii. Efecto de la aromaticidad creciente en los compuestos modelos livianos:

decalina, tetralina y naftaleno

De acuerdo a los resultados observados en la conversion de decalina (Capitulo IlI),
tetralina y naftaleno (este capitulo) sobre los catalizadores comerciales y modificados, la
presencia creciente de anillos con caracter aromatico en la estructura del reactivo modelo
influye en diferentes aspectos:

La reactividad de los compuestos modelo disminuye a medida que aumenta el
grado de aromaticidad en el compuesto en estudio (Figuras II1.8, IV.2 y IV.11)

Los perfiles de conversion en funcion del tiempo de reaccién muestran que tienden
mas notoriamente a valores constantes a medida que aumenta la aromaticidad del

compuesto modelo (Figuras 111.8, IV.2 y IV.11).
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La formacion de productos en el rango de la gasolina se insinda decreciente
mientras la de gases C,;-C, disminuye claramente a medida que aumenta la aromaticidad
del reactivo (Tablas I11.2, IV.1, IV.2).

La produccién de coque es creciente con el grado de aromaticidad del reactivo
siendo particularmente elevada cuando se utiliz6 naftaleno (Figuras 111.15, IV.9 y IV.18).

La selectividad hacia la produccién de compuestos aromaticos tiende a aumentar
con el grado de aromaticidad del reactivo (Fig I11.12D, Fig IV.6E, Fig, IV.15)
diferenciandose el tipo de compuesto aromatico formado. Se producen principalmente
compuestos mono- o di-aromaticos cuyos puntos de ebullicion estan situados en el rango

de la gasolina.
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En este capitulo se evalta la conversiéon de compuestos modelos de arométicos
alquilados, nafténico-aromaticos y aroméaticos policiclicos presentes en el rango de LCO y
HCO.

El proposito de estas experiencias es dilucidar el aporte de sus productos de
reaccion hacia el contenido de aromaticos en los combustibles de interés como el diesel y
el efecto de la cantidad de zeolita Y contenida en los catalizadores de origen industrial,
fresco CatDi-F y equilibrado Ecat-DI. Las condiciones operativas fueron descritas
previamente en la Tabla 11.16. Para mayor simplicidad, sélo se utilizaron dos
catalizadores, dada la similitud observada entre los desaluminizados con vapor y el
equilibrado en muchos aspectos, como se discutiera en capitulos anteriores.

Para un mejor manejo de los compuestos modelos, se prepararon soluciones al 10
y 5 % en benceno, condicionado en algunos casos por el estado sélido de algunos
reactivos a temperatura ambiente y en otros por la pequefia cantidad que fue posible

adquirir.

V.i.  Reactividad del solvente (benceno)

En el Capitulo IV se presentaron los resultados de las conversiones térmicas y
cataliticas del solvente puro, al mayor tiempo de contacto de ocho segundos y a la
temperatura de 450 °C. Tales resultados revelaron la baja actividad del benceno sobre
los catalizadores con conversiones del 0,35 % en ambos casos. De esta conversion el 90
% es coque. En resumen, estos resultados sugieren una minima interferencia de los
productos del benceno. Para el coque se considero la Ecuacion 11.30 al realizar el balance

de masas de la reaccion de los compuestos modelos.

V.ii. Reactividad de aromaticos alquilados

V.ii.a. Feniloctano

El feniloctano es un mono-aromatico alquilado con una cadena de 8 a&tomos de
carbono, que se encuentra presente en el rango de puntos de ebullicion del LCO, muy
cercano a los dimetilnaftalenos.

Las experiencias de conversion térmica revelan que este reactivo es activo a 450
°C, con una conversion del 25,1 %. El principal hidrocarburo formado es el benceno, con
una abundancia del 83 %, pudiendo explicarse esta selectividad por la ruptura de la
cadena alifatica sobre el anillo bencénico. Moldoveanu (2010) menciona que la formacién
de radicales libres en la pirdlisis de compuestos arométicos alquilados se inicia con la
ruptura del enlace entre dos &tomos de carbono con hibridacion sp®, y Burklé-Vitzthum et

al. (2004) mencionan que los compuestos alquil arométicos de cadena larga se
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caracterizan porque el enlace C-C en la posicion beta de la ramificacién desde el carbono
donde se posiciona la cadena lateral en el anillo de benceno tiene una energia de enlace
inferior a todos los otros enlaces C-C; es decir que podrian formarse compuestos tales
como tolueno, etil benceno y/o benceno polisustituidos con cadenas alifaticas cortas tales
como trimetilos y xilenos. Todos estos compuestos fueron identificados como productos
de reaccion del feniloctano. Como se mostrard luego, Moldoveanu (2010) sugiere que
compuestos como el tolueno tienen la capacidad de formar pares de radicales tales
como: bencilo - hidrégeno y fenilo - metilo, lo que explicaria la presencia elevada de
benceno luego de la saturacion del radical fenilo con hidrogeno. Ademas, la cadena
lateral también puede fraccionarse en radicales mas cortos y saturarse con hidrégeno, lo
que explicaria la presencia de compuestos desde C, hasta Cg pero en baja proporcion.

Los perfiles de conversion catalitica se presentan en la Figura V.1, donde se
observa que la conversion se incrementa en el transcurso del tiempo y que sobre el
catalizador fresco la conversion es mayor, lo que puede explicarse por el mayor
contenido de zeolita.

60

Conversion / %

0 1 1 1
0 2 4 6

Tiempo /s

Figura V.1 . Conversion de feniloctano en funcion del tiempo de reaccién sobre los catalizadores

de origen industrial a 450 °C. Simbolos: (¢) CatDi-F, (e) Ecat-DI.

En la Tabla V.1 se presentan las producciones de los hidrocarburos formados a una
conversion cercana al 30 % sobre ambos catalizadores.
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Tabla V.1. Distribucién de productos (% p, excluido el coque) en la conversion de feniloctano

sobre catalizadores de origen industrial (conversion aproximada 30 %).

Cat/Qil: 1,12. Temperatura 450 °C.

CatDi-F Ecat-DI
2s 6s

Productos 33,48 27,92
Ci-Co 0,09 0,11
Cs 0,53 0,35
C, olefinas 0,40 0,56
C, parafinas 1,13 0,34
Cs olefinas 0,15 0,21
Cs parafinas 0,66 0,33
Cs olefinas 0,02 0,00
Cs parafinas 0,10 0,06
Ce nafténicos 0,02 0,02
Benceno 17,39 17,67
C, parafinas 0,07 0,09
Tolueno 1,33 0,40
Cg parafinas 0,11 0,17
Cg nafténicos 0,04 0,05
Cg aromaticos 1,00 0,37
Cy parafinas 0,15 0,08
C,y aromaticos 0,61 0,37
Cy nafténico-aromaéticos 0,15 0,25
Decalina 0,01 0,02
Cio aromaéticos 0,20 0,20
Cyo nafténico-aromaticos 0,05 0,05
Tetralina 0,04 0,06
Naftaleno 0,41 0,39
Metil Naftaleno 0,15 0,15
C11 nafténico-aromaéticos 0,03 0,03
Ci, aromaéticos 0,19 0,29
Bifenil 0,07 0,05
C1» nafténico-aromaéticos 0,00 0,02
C,3 aromaticos 0,40 0,56
Feniloctano 66,52 72,08
C,4 aromaticos 0,24 0,31
Fenantreno 0,03 0,00
C14 nafténico-aromaticos 0,02 0,04
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La distribucion de productos obtenida muestra que este compuesto modelo podria
sufrir principalmente reacciones de craqueo (Cr), con productos de C; a C;3 4tomos de
carbono por molécula, a partir de la ruptura parcial o contra el anillo de la cadena lateral
Cs unida al benceno y en menor grado por ciclizacion de la cadena lateral. Corma et al.
(1992), al estudiar el cragueo de alquilaromaticos de cadena larga sobre zeolita Y,
sugieren que su mecanismo de conversidon es mucho més complejo que el de los
alquilaromaticos de cadena corta, identificando como reacciones principales a 1)
desalquilacién, que podria dar benceno y su correspondiente olefina de la cadena lateral
C.~ (n=numero de atomos de carbono de la cadena lateral); 2) a la ruptura parcial de la
cadena lateral produciendo fragmentos C,, y alquilbencenos de cadena lateral Cg.my con
m<n, y 3) a la formacion de aromaticos biciclicos por la alquilacion de un i6n carbenio a
un alquilaromatico de cadena corta intermedia y luego el cierre del anillo.

Estas reacciones podrian iniciarse, al igual que en el caso de la tetralina, por un
ataque electrofilico del proton de sitios acidos hacia la nube electrénica del anillo
aromatico (nucledfilo) (Morrison, 1985), pudiendo formar el carbocatién bencilico.
Ademas Lemberton et al. (1984) sugieren la formacién de este tipo de carbocationes
como parte de un mecanismo puramente acido en la reaccion de bencenos alquilados.

Particularmente en las condiciones de trabajo de esta Tesis se podria considerar
gue se favorece como reaccion inicial la ruptura parcial de la cadena lateral, pero la
produccion de pares tolueno - nC; o etilbenceno - nCs es reducida, lo que indica que esta
reaccion sucede en menor grado. Por el contrario, la reaccion de desalquilacién que
deberia producir benceno y su par Cg parece ser la mas favorecida, si se observa la
Tabla V.1 y la Figura V.2, donde se distingue que existe una alta produccién de benceno,
con una selectividad superior al 50 % sobre ambos catalizadores. Sin embargo la
produccién de hidrocarburos con ocho atomos es muy reducida como para considerarla
simular a la del benceno, lo que podria explicarse por la ruptura de la cadena Cg en

fracciones mas cortas.
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Figura V.2. Produccién de los compuestos aromaticos en funcion del nimero de atomos de

carbono a una conversion cercana al 30% de feniloctano. Simbolos: (¢) CatDi-F, (o) Ecat-DI.

Al comparar el craqueo de tres alquilaromaticos de cadena larga como el
fenilhexano, feniloctano y fenildecano a 500 °C y sobre REY, Watson et al. (1997)
observaron que la desalquilacion fue mas evidente sobre el fenilhexano, con una
selectividad de benceno del 0,5 y de Cgs con valores proximos a los del benceno,
concluyendo que en alquilaromaticos de cadena corta la desalquilacion es mas
importante. Por otro lado, observaron que la produccion de benceno en el caso de los dos
restantes alquilaromaticos también era alta con una selectividad de 0,4 para ambas; sin
embargo, el Cg a partir del feniloctano y Ci, a partir del fenildecano presentaban
selectividades bajas por lo que sugieren que estos son mas susceptibles a reacciones
secundarias.

En este sentido Buchanan et al. (1996) al estudiar el craqueo de olefinas a 500 °C
sobre zeolita &cida HZSM-5, en el craqueo del 1-octeno encontraron productos de Cs=,
C,= y Cs=, lo que muestra una tendencia hacia el craqueo de fragmentos iguales o
mayores a Cs.

Algo similar podria suceder con el Cg formado en la desalquilacién del feniloctano,
que podria sufrir reacciones secundarias de ruptura favoreciendo fracciones de Cj, C; y
Cs (ver Tabla V.1). Smirniotis y Ruckenstein (1994) observaron una produccién alta de
olefinas y parafinas C; y C,4 en la reaccidn de n-octano y 1-octeno sobre zeolita Y, y que a
partir del 1-octeno se favorecia la formacion de arométicos Cs a Cg, principalmente
tolueno.

Tal como se concluyé en el capitulo anterior, la presencia de anillos aromaticos en

la molécula modelo favorece la formacion de hidrocarburos aromaticos y las reacciones
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distintas a la transferencia de hidrogeno solo permitiran cambiar la estructura del
aromatico a formar. En este sentido se pueden identificar compuestos provenientes de la
reaccion de alquilacion y ciclizacion, como lo sugieren Corma et al. (1992); entre estos
productos se puede mencionar al bifenil, fenantreno y C,4 nafténico-arométicos como el
metilfluoreno, aunque es obvio que las condiciones de trabajo no favorecen este tipo de
reacciones, vista su produccién (ver Tabla V.1).

En la Figura V.3 se grafica la produccién de los hidrocarburos por familias sobre el
catalizador fresco CatDi-F. Se puede apreciar una alta produccion de arométicos, siendo

éste el mismo comportamiento observado sobre el catalizador equilibrado.
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Figura V.3. Produccién de los distintos tipos de compuestos en funcién de la conversién (%)
de feniloctano sobre el catalizador fresco CatDi-F a 450 °C.

Simbolos: (¢) Olefinas, (W) Parafinas, (A) Nafténicos, (V) Aromaticos.

Al comparar la produccion de cada una de estas familias sobre los dos
catalizadores, se observa que la de olefinas y parafinas se favorece sobre el catalizador
fresco (Figuras V.4A y V.4B), y la de aromaticos sobre el catalizador equilibrado (Figura
V.4C). Este comportamiento podria depender del contenido de sitios acidos activos en la
zeolita del catalizador, siendo mayor en el catalizador fresco CatDi-F, lo que favoreceria
las reacciones de desalquilacion seguidas de reacciones secundarias de craqueo de la
cadena lateral Cg.

No se grafica la comparacion de nafténicos sobre ambos catalizadores debido a

que su produccidén es minima y su interpretacion puede ser errénea.
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Figura V.4. Produccién de los distintos tipos de compuestos en funcién de la conversién (%)

de feniloctano sobre los catalizadores de origen industrial a 450 °C.

(A) Olefinas, (B) Parafinas, (C) Aromaticos; Simbolos: (¢) CatDi-F, (e) Ecat-DlI;

La produccién de coque muestra un perfil creciente sobre ambos catalizadores, con

una mayor produccion sobre el fresco, que podria deberse a la mayor formacion de

compuestos aromaticos con dos o mas anillos como el fenantreno (ver Tabla V.1), los

que podrian consumirse en la formacion coque (Corma et al.,, 1994) y explicar la

disminucion en la produccién de compuestos aromaticos (Figura V.4C).
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Figura V.5. Produccién de coque (%) en funcion de la conversion (%) de feniloctano sobre los

catalizadores de origen industrial a 450 °C. Simbolos: (¢) CatDi-F, (e) Ecat-DlI.

V.ii.b. Bifenil

El bifenil es un aromatico compuesto por dos anillos de benceno, que se encuentra
presente en el rango de puntos de ebullicion del LCO, muy cercano a las dimetiltetralinas,
cuya estructura se observa en la Figura V.6. Se lo podria considerar como di-aromatico,
pero a diferencia del naftaleno no se comparten atomos de carbono entre anillos. En este
caso podria considerarse que uno de los bencenos actia como anillo aromatico
sustituyente (Morrison, 1985), de ahi su férmula C¢HsCgHs.

Bifenil

Figura V.6. Estructura del bifenil.
La conversion térmica de este reactivo a 450 °C llega a 6,24 %, siendo el producto

mayoritario el benceno, con el 94 % de produccion, como consecuencia de la ruptura del

enlace C-C que une los dos anillos. Moldoveanu (2010) sugiere que los alquil aromaticos
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pueden formar radicales separando al grupo fenilo de su sustituyente, en este caso
particular otro grupo fenilo, lo que explicaria la presencia elevada de benceno luego de la
saturacion de estos radicales con hidrégeno, que podrian ser también radicales o
provenientes de la formacion de compuestos como el naftaleno, considerando que el
bifenil contiene 10 atomos de hidrogeno y el naftaleno tan solo 8. Por otro lado, una parte
de los radicales fenilo podria fraccionarse en radicales mas cortos y saturarse con
hidrégeno, lo que explicaria la presencia de compuestos C, y C4, aunque en muy baja
proporcion.

El perfil de conversién catalitica se reporta en la Figura V.7, en la que se observan
conversiones de aproximadamente 8 % sobre el catalizador equilibrado Ecat-DI y de 20
% sobre el catalizador fresco CatDi-F, debido a su mayor actividad. La actividad
presentada por estos catalizadores puede considerarse alta. Appleby et al. (1962), al
tomar al bifenil como reactivo modelo para estudiar la formacion de coque, observaron
una conversion del 6,3 % sobre catalizador fresco de silice-alimina a 500 °C siendo sus

productos 1,6 % de gases y 4,7 % de coque.
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Figura V.7. Conversion de bifenil en funcién del tiempo de reaccion sobre los catalizadores de

origen industrial a 450 °C. Simbolos: (¢) CatDi-F, (e) Ecat-DlI.

Como productos principales en la conversion del bifenil se podrian considerar
practicamente sélo benceno y coque, con producciones superiores al 57 y 32 % sobre el
catalizador fresco CatDi-F y 67 y 28 % sobre el catalizador equilibrado Ecat-DlI,

respectivamente, como se puede observar en la Figura V.8.
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Figura V.8. Produccién de hidrocarburos en funcién del tiempo de reaccion en la
conversion de bifenil sobre los catalizadores de origen industrial a 450 °C.
(A) CatDi-F. (B) Ecat-DI; Simbolos: (#) benceno, (e) coque.

La elevada produccion de benceno sugiere que el bifenil sufre reacciones que
pueden definirse como de desalquilacion del grupo fenilo, una reaccibn que han
observado Perez y Raimondo (1996) al estudiar la formacion de fluoranteno sobre
zeolitas. En ese trabajo se utilizé fenilnaftaleno (molécula que permitiria considerar la
porcién anéloga representada por el grupo fenilo) sobre zeolitas acidas (H-ZSM5) entre
390 y 450 °C, encontrando como reacciones principales a la isomerizacion, a la
fragmentacion en benceno mas naftaleno y a la autocondensacién a fluoranteno.
Particularmente en el bifenil la desalquilacién podria iniciarse con la protonacion de uno
de los anillos formando un carbocation bencilico, seguida de craqueo.

Por otro lado la formacion de coque podria favorecerse por la estructura biciclica
del bifenil y sufrir reacciones de condensacion con la eliminacion de hidrégeno como lo
remarcan Appleby et al. (1962) y Corma et al. (1994) al estudiar la formacion de coque a
partir de compuestos policiclicos.

La produccion de benceno es relativamente estable, o que podria sugerir que la
reaccion de desalquilacion no evoluciona en el tiempo; sin embargo la produccion
ascendente de coque, sugiere que se favorecen las reacciones de condensacién a mayor
tiempo de reaccion (Figura V.8).

V.ii. Reactividad de nafténico-aromaticos

V.iii.a. Fluoreno

El fluoreno es un compuesto nafténico-aromatico que se caracteriza por tener dos

Richard A. Pujro Tarquino V-10



Pujro Tarquino Richard Alfonzo - 2014 -

Conversion de nafténico-aromaticos y aromaticos en el rango de LCO y HCO

anillos bencénicos, en una disposicién tipo bifenil ademas de un puente de carbono, que
forman un ciclo pentano, manteniendo una estructura plana, como se observa en la
Figura V.9. Se encuentra presente en el rango de puntos de ebullicion del LCO, muy

cercano a las 3C-naftalenos y dimetilbifenilos, después del feniloctano.

Fluoreno
OO

Figura V.9. Estructura del fluoreno.

La conversién térmica de este hidrocarburo devel6 que es muy activo a los 450 °C
con una conversion del 60 %. Moldoveanu (2010) sugiere que la pirdlisis de cicloalcanos
puede verse afectada por la estructura de la molécula original, con la tendencia a formar
moléculas méas estables. En este caso la presencia de los anillos aromaticos influiria
hacia la formacion de compuestos estables con mayor aromaticidad, o sea, moléculas
con mayor grado de insaturacion y probablemente una produccion considerable de
hidrégeno en consecuencia. Esta observacion justificaria la produccién cercana al 4 % de
un isémero de fenantreno Cy4H;, (identificado en el rango del LCO), cuya relacién H/C
0,71 es inferior a la del fluoreno C,3H;, (H/C=0,77), lo que implica una mayor insaturacion
en dicho isomero de fenantreno.

Por otro lado, la existencia de los puentes C-C (tipo bifenil) y C-C-C que unen los
dos anillos aromaticos y su ruptura justificaria la produccion elevada de benceno, cercana
al 55 %, y la presencia de compuestos tales como tolueno, bifenil y naftaleno en muy baja
proporcion alrededor del 0,09, 0,012 y 0,014 % respectivamente. Es probable que estos
productos, luego de la ruptura de los enlaces C-C sean iones intermediarios, los cuales
para su desorcién obtendrian los 4&tomos de hidrogeno provenientes de la ruptura de
enlaces C-H provocada por el efecto de la temperatura y conducente a la formacién de
compuestos con mayor grado de insaturacién que el fluoreno.

El perfil de conversién catalitica se reporta en la Figura V.10, en la que se puede
observar perfiles relativamente estables en el tiempo sobre ambos catalizadores, con una
actividad superior del catalizador fresco CatDi-F. Sin embargo, estas actividades son muy

superiores a la observada por Appleby et al. (1962), que al estudiar la formacion de
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coque a partir de fluoreno sobre catalizador fresco de silice-alimina a 500°C, observaron

una conversion de so6lo 13 %.
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Figura V.10. Conversion de fluoreno en funcién del tiempo de reaccién
sobre los catalizadores de origen industrial a 450 °C.
Simbolos: () CatDi-F, (e) Ecat-DI.

Por otro lado cabe destacar que la conversion catalitica no es significativamente
superior a la térmica. En la Figura V.11 se observa que el benceno es el producto de
mayor produccion sobre los catalizadores, pero en igual magnitud que en la conversion
térmica, cercana al 55 %. La mayor influencia catalitica se observa con el catalizador
fresco CatDi-F, que aumenta la produccion del isémero de fenantreno. Sin embargo, este
compuesto disminuye su produccion al aumentar el tiempo de reaccion, lo que podria
deberse a su consumo por condensacion hacia la formacion de coque, dada su
caracteristica policiclica, (Corma et al., 1994). El coque tiene un comportamiento
creciente. Appleby et al. (1962) midieron una produccion de gases del 2 % con una
abundancia del 65 % de H,, por lo que no debe extrafiar que se produzcan tolueno, bifenil
y naftaleno, aunque en proporcion reducida (Figura V.11A).

El catalizador equilibrado Ecat-DI al parecer solo influye aumentando la formacién
de coque, debido a que la produccion del isdmero de fenantreno, tolueno, bifenil y
naftaleno mantienen similitud con los valores producidos en la conversién térmica (Figura
V.11B).

La produccion de coque observada por Appleby et al. (1962) sobre silice-alimina a
500 °C es cercana al 11 %; por lo tanto, mucho mas elevada que la observada sobre
estos catalizadores comerciales (Figuras V.11Ay V.11B).
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Figura V.11. Produccion de hidrocarburos en funcion del tiempo de reaccion de fluoreno

sobre los catalizadores de origen industrial a 450 °C. (A) CatDi-F y (B) Ecat-DlI;

Simbolos: (¢) Benceno, (A) Tolueno, (M) Bifenil, (V) Isomero fenantreno, (e) Coque.

V.iii.b. 9, 10 Dihidrofenantreno

El 9, 10 dihidrofenantreno (9,10 DHP) resulta de la reaccion de reduccion del

fenantreno, siendo éste menos resistente que el naftaleno a esta reaccion. La facilidad

relativa con que se lleva a cabo esta reaccion depende de la estructura molecular, donde

la saturacion de las posiciones 9 y 10 deja intactos los anillos bencénicos extremos

(Morrison, 1985). El 9,10 DHP pertenece al grupo de los hidroaromaticos al igual que la

tetralina. Por su estructura mixta nafténico-aromatica, su disposicion espacial (Figura

V.12) revela una leve pérdida de la disposicién planar, caracteristica de un aromatico. Se

encuentra presente en el rango de puntos de ebullicién del LCO, muy cercano a los 2C-

bifenilos y metilfluorenos, después del fluoreno.

Figura V.12. Estructuray configuracion espacial del 9,10 dihidrofenantreno.

9,10 Dihidrofenantreno
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La conversion térmica de este reactivo modelo, al igual que la del fluoreno, es
elevada. Particularmente con una conversion del 86 %, sus productos de reaccion
corroboran el hecho de que la pirélisis de cicloalcanos se ve afectada por la estructura de
la molécula original, tendiente a formar moléculas més estables (en este caso la
existencia de los anillos aromaticos conduce a la formacion de compuestos estables con
mayor grado de insaturacion, Moldoveanu, 2010). En efecto, el principal hidrocarburo es
el fenantreno, cuya estructura se muestra en la siguiente seccion, con una produccion del
85 % (hidrocarburo también presente en el rango del LCO), cuya relacion H/C 0,71 es
inferior a la del 9,10 DHP C,4H;, (H/C=0,86), lo que implica una mayor insaturacion.

El perfil de conversion catalitica que se observa en la Figura V.13, muestra sobre
ambos catalizadores una actividad similar. Comparada a la conversion térmica, la

actividad de los catalizadores tan s6lo aumenta 10 puntos la conversion.
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Figura V.13. Conversion de 9, 10 dihidrofenantreno en funcién del tiempo de reaccion sobre los

catalizadores de origen industrial a 450 °C. Simbolos: (¢) CatDi-F, (e) Ecat-DlI.

También en este caso, al igual que lo observado en el fluoreno, el efecto catalitico
en este tipo de productos tiene baja influencia. Sin embargo, los catalizadores presentan
una influencia relativamente mayor en la conversion del 9,10 DHP.

En la Figura V.14 se observan los tres principales productos, cuya sumatoria de
producciones ocupan mas del 95 % de la produccion. El catalizador fresco CatDi-F
presenta la mayor influencia, disminuyendo en 15 puntos la produccion de fenantreno
respecto de su produccion en el craqueo térmico, sin embargo este compuesto disminuye
su produccién al aumentar el tiempo de reaccion, consumiéndose en la condensacion

hacia la formacion de coque (Corma et al., 1994), como se observa en la Figura V.14A.
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Figura V.14. Produccidn de hidrocarburos en funcion del tiempo de reaccion en la conversién
de 9, 10 dihidrofenantreno sobre los catalizadores de origen industrial a 450 °C.
(A) CatDi-F y (B) Ecat-DI; Simbolos: (¢) Benceno, (A) Fenantreno, (e) Coque.

La influencia del catalizador acido se deberia principalmente a la protonacion que
podria efectuar sobre la molécula del 9,10 DHP, similar al caso de la tetralina a favor del
carbocation bencilico, y de esta manera favorecer la apertura del anillo central como lo
observaron Lemberton et al. (1984) al estudiar la hidroconversion de fenantreno sobre
catalizadores bifuncionales, entre cuyos productos de reaccion identificaron compuestos
hidroarométicos con diferentes grados de hidrogenacion (di, tetra y octahidrofenantreno),
los que luego presentaron apertura de anillo. Para el caso particular del 9,10 DHP
sugieren que la apertura de su anillo central dificilmente puede seguir un mecanismo
bifuncional, pero si un mecanismo de craqueo acido o incluso hidrogendlisis, dando como
producto 2etil-bifenil.

En las condiciones de trabajo de esta Tesis no se identificé el 2etil-bifenil, pero si se
han identificado arométicos que, ademas de la apertura del anillo central, dependen de la
ruptura del puente C-C (tipo bifenil), como lo es el benceno, cuya produccion es cercana
al 13 % sobre el catalizador fresco CatDi-F y se mantiene relativamente constante en el
tiempo. También se identificaron alquil aromaticos de cadena corta como el tolueno,
etilbenceno y bifenil lo que implica la produccién de C,. Ademas se observaron olefinas y
parafinas de C, a Cs, lo que implicaria reacciones secundarias de oligomerizacién,
alquilacion y desproporcion. Finalmente se observé naftaleno producto de procesos de
transferencia de hidrégeno. Sin embargo la produccion total de estos compuestos es
inferior al 4 %, a los seis segundos de reaccidn sobre el catalizador CatDi-F.

La influencia acida del catalizador equilibrado Ecat-DI es menor a la del catalizador

fresco, sobre el cual la produccion de fenantreno es del 80 % a los 6 segundos de
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reaccion, produccion muy semejante a la obtenida en la conversion térmica (85 %),
traducida en la baja produccion de compuestos livianos provenientes de la apertura del
anillo central y de la ruptura del puente C-C (tipo bifenil). La produccion total de tales
compuestos no supera el 0,7 %. La produccién de benceno es similar a la obtenida con el
catalizador fresco CatDi-F.

Estas observaciones podrian explicarse si se considera que sobre el catalizador
fresco CatDi-F se favorecen principalmente las reacciones de craqueo, y sobre el
catalizador equilibrado se favorecen otras reacciones como la transferencia de hidrégeno,
como se observo en el estudio de la influencia del contenido de zeolita y TCU, sobre

compuestos nafténico-aromaticos mas livianos como la tetralina (Capitulo 1V).

V.iv. Reactividad de aroméaticos policiclicos

V.iv.a. Fenantreno

El fenantreno se clasifica como un compuesto aroméatico policiclico. La descripcion
de sus orbitales atdmicos sigue el mismo esquema que para el naftaleno y conduce al
mismo tipo de resultados: estructuras planas con nubes 1T que se solapan parcialmente
por encima y por debajo del plano de la molécula (Morrison, 1985). Su estructura se
muestra en la Figura V.15. El fenantreno se encuentra presente en el rango de puntos de

ebulliciéon del LCO, cerca del antraceno, después del 9,10 DHP.

Fenantreno

Figura V.15. Estructura del fenantreno.

Su conversion térmica a 450 °C no supera 5,20 %, pudiendo deberse a que
muestra el mayor grado de insaturacion posible (H/C = 0,71).

Sin embargo, como la pirdélisis de hidrocarburos usualmente comprende una serie
de reacciones reversibles de radicales libres (Savage, 2000), comunmente la disociacion
homolitica de un enlace covalente C-C o C-H y la B-escision (Poutsma, 2000), explicarian

la posible fragmentacion de la molécula de fenantreno, dando como producto principal
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benceno con una produccion de 3,16 %. Cypres y Bettens (1986) encontraron en la
pirolisis del fenantreno que la ruptura del enlace C-H se da preferentemente en la
posicion Cy, ademas de la formacion de arométicos livianos por la apertura tanto del anillo
central como de uno de los anillos extremos.

En la Figura V.16 se reportan los perfiles de conversion catalitica, observandose
gue la conversion sobre el catalizador fresco duplica la conversion sobre el catalizador
equilibrado. Se aprecia que ambos perfiles se mantienen constantes en el tiempo. Los
valores de conversidn sobre el catalizador fresco CatDi-F (45 %) son elevados
comparados a los obtenidos por Appleby et al. (1962), que al estudiar la formacion de
coque a partir de fenantreno sobre catalizador fresco de silice-alimina a 500 °C,
observaron una conversion de tan sélo 16 %. Sobre el catalizador equilibrado Ecat-DI (20
%) la diferencia es mucho menor. Estas divergencias son de esperar, dado que los
catalizadores empleados en esta Tesis poseen zeolita Y en cantidad importante.

Por otro lado, en los ensayos de Dupain et al. (2003), quienes simularon el craqueo
de un gas oil aromético en condiciones relativamente reales de FCC en un reactor
microriser (temperatura 575 °C y Cat/Oil 4,8), enriqueciendo un gas oil parafinico con
naftaleno, antraceno y fenantreno, encontraron que los aromaticos modelo no se
craquearon, sino que por el contrario aumentaron su concentracion, particularmente el
naftaleno, concluyendo que en alimentaciones aroméaticas las reacciones de craqueo se

limitan a la fraccion parafinica o de alquilbencenos.
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Figura V.16. Conversion de fenantreno en funcién del tiempo de reaccion sobre los catalizadores
de origen industrial a 450 °C. Simbolos: (¢) CatDi-F, (e) Ecat-DlI.
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Entre los productos se han identificado al benceno y al naftaleno como los més
relevantes, ademas de la formacion de coque. El benceno y el naftaleno podrian
representar dos caminos de reaccion distintos, el primero a través de la apertura del anillo
central y la ruptura del enlace C-C (tipo bifenil), y el segundo a partir de la apertura de un
anillo extremo. Dada la produccion del benceno que se ve favorecida sobre ambos
catalizadores (Figuras V.17A y V17B), la apertura del anillo central pareceria ser
proponderante.

Esta observacion podria estar apoyada por los trabajos de Lemberton et al. (1984) y
Korre y Klein (1995) quienes al estudiar la hidrogenacion del fenantreno observaron que
se favorecia la saturacion del anillo central respecto de la saturacion de un anillo extremo.
Por otro lado, recordando lo propuesto para el naftaleno (Capitulo 1V) y la formacion del
carbocation bencilico en moléculas con anillos arométicos fusionados, la accion del
protdn de la zeolita favoreceria la estabilidad de los anillos extremos, y que por una
posterior reaccion de trasferencia de hidrogeno se logre saturar el anillo central mas que
un anillo extremo.

El hidrégeno necesario para la reaccion de transferencia de hidrégeno podria
provenir de otra molécula de fenantreno presente en el medio o del H, que podria
formarse por conversion térmica. En este sentido, puede considerarse que la reaccion de
fenantreno sobre catalizador fresco de silice-alimina a 500 °C realizada por Appleby et

al. (1962) muestra que de los gases producidos (1,2 %), el 76 % es H,.
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Figura V.17. Produccion de hidrocarburos en funcion del tiempo de reaccion en la conversion
de fenantreno sobre los catalizadores de origen industrial a 450 ° C.
(A) CatDi-F y (B) Ecat-DI; Simbolos: (¢) Benceno, (V) Naftaleno, (e) Coque.
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Por otro lado, también se observa que las producciones de benceno y naftaleno
disminuyen en funcién del tiempo de reaccidén y que la produccion de coque aumenta
sobre los dos catalizadores (Figura V.17A y V17B), hechos que podrian complementarse
mutuamente, ya que tanto el benceno como el naftaleno podrian consumirse en

reacciones de condensacion hacia la formacion de coque (Appleby et al., 1962).

V.iv.b. Pireno

El pireno es un compuesto clasificado como aromatico policiclico, que se encuentra
presente en el rango de puntos de ebullicion del HCO mucho después del antraceno. Su
estructura presenta un anillo mas que el fenantreno y por ello también se lo puede
nombrar benzo(def)fenantreno. Asi, presenta caracteristicas de un aromatico fusionado,

como se observa en la Figura V.18..

Pireno

Figura V.18. Estructura del pireno.

Las reacciones de craqueo térmico del pireno muestran una reactividad menor que
la del fenantreno, con una conversion del 2,12 %, que puede deberse a su condicion de
mayor grado de insaturacion H/C = 0,62, aun menor que la del fenantreno (H/C = 0,71)
(Moldeveanu, 2010). Por lo tanto y dada su estabilidad, es de esperar que sea poco
reactivo.

Como productos de reaccion en el craqueo térmico del pireno se identificaron
benceno, tolueno, etil benceno, naftaleno, isbmeros de fenantreno, fenilmetilnaftaleno,
gases C, y olefinas C4=, que podrian explicarse segun el mecanismo de la pir6lisis de
hidrocarburos que comprende una serie de reacciones reversibles de radicales libres
(Savage, 2000), como la disociacion homolitica de un enlace covalente C-C o C-H y la B-
escision (Poutsma, 2000).

La Figura V.19 muestra que el pireno es mas reactivo sobre el catalizador fresco
CatDi-F, y que sobre ambos catalizadores la actividad disminuye en el transcurso del

tiempo de reaccién, lo que podria deberse a la disminucién de actividad del catalizador,
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probablemente como producto de la adsorcién y condensacion de las mismas moléculas
de pireno sobre la zeolita presente en los catalizadores, actuando como inhibidor cual si
fuera coque. En este sentido Moljord (1994) realiz6 ensayos de combustiébn de pireno
como modelo para caracterizar el mecanismo de oxidacion de coque sobre zeolita Y,
reportando que la cantidad de pireno adsorbido correspondia aproximadamente a una
molécula de pireno por supercage, con resultados de oxidacion a temperatura
programada (TPO) que mostraron que entre el 90 y el 95 % de pireno se recuperd como

CO vy CO,, lo que demuestra que se mantuvo firmemente adsorbido en la zeolita.
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Figura V.19. Conversion de pireno en funcion del tiempo de reaccion sobre los catalizadores de
origen industrial a 450°C. Simbolos: (¢) CatDi-F, (e) Ecat-DI.

Los valores de conversion de pireno sobre ambos catalizadores son altos
comparados a los obtenidos por Appleby et al. (1962) quienes en el estudio de la
formacion de coque a partir de pireno sobre catalizador fresco de silice-alimina a 500 °C,
observaron una conversion tan solo de 15,8 %, similar a la del fenantreno (16 %).

En la Figura V.20 se puede observar que practicamente sélo se forman benceno y
coque como productos de reaccion, cuya suma de producciones representa
aproximadamente el 99 % de la conversién sobre ambos catalizadores. La formacién de
benceno podria presentar el mismo camino de formacidn que en el caso del fenantreno,
con la diferencia de que ahora en el pireno existen dos anillos que pueden considerarse
centrales para su apertura, seguida de la ruptura del enlace C-C (tipo bifenil). La
produccién de benceno, al igual que la conversion, disminuye sobre ambos catalizadores;
por el contrario el perfil de la produccién de coque es ascendente, lo que puede deberse
al consumo del benceno en su formacion (Figura V.20).

Richard A. Pujro Tarquino V-20



Pujro Tarquino Richard Alfonzo - 2014 -

Conversion de nafténico-aromaticos y aromaticos en el rango de LCO y HCO

100

(B)

90
80
70 -
60 -

50

Produccion / %

40 |

Produccion / %

30 -

20 -

10

0 1 1 1
0 2 4 6

Tiempo /s Tiempo /s

Figura V.20. Produccién de hidrocarburos en funcién del tiempo de reaccién en la
conversion de pireno sobre los catalizadores de origen industrial a 450 °C.
(A) CatDi-F y (B) Ecat-DI; Simbolos: (¢#) benceno, (e) coque.

V.iv.c. Benzo(a)antraceno

El benzo(a)antraceno es otro compuesto aromatico policiclico que presenta cuatro
anillos de benceno al igual que el pireno, que también puede nombrarse como
benzo(b)fenantreno, que se encuentra presente en el rango de puntos de ebullicién del

HCO, mucho después del pireno. Su estructura se puede observar en la Figura V.21.

Benzo(a)antraceno

Figura V.21. Estructura del benzo(a)antraceno.

A diferencia del fenantreno y pireno, la conversién térmica de este reactivo se
puede considerar practicamente total, con una conversion del 99 % a pesar de que su
relacién H/C = 0,66 es menor a la del fenantreno, siendo el producto de mayor produccién
el benceno, con 96 %. Entonces se puede afirmar que la pirélisis de este hidrocarburo
sigue un mecanismo de disociacién homolitica de sus enlaces covalentes C-C, C-H y B-

escision (Poutsma, 2000), lo que explicaria la formacion de benceno. Ademas se han
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identificado, como en el caso de los anteriores hidrocarburos aroméaticos policiclicos, la
presencia de tolueno, dimetilbenceno, naftaleno, bifenil, pireno, gases como C, y olefinas

C,4=, con producciones minimas.
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Figura V.22. Conversion de benzo(a)antraceno en funcion del tiempo de reaccién sobre los

catalizadores de origen industrial a 450 °C. Simbolos: (¢) CatDi-F, (e) Ecat-DI.

La actividad de los catalizadores sobre este compuesto, a diferencia de las
anteriores moléculas policiclicas estudiadas, influye disminuyendo su conversion
comparada a la actividad térmica observada, tanto que sobre el catalizador equilibrado se
observa una disminucion de casi el 30% de la produccién por craqueo térmico (Figura
V.22). Los perfiles de conversion en funcion del tiempo de reaccion tienden a disminuir, lo
gue es mas visible sobre el catalizador fresco.

Aungue la conversioén catalitica es menor que la térmica, resulta ain superior a la
del fenantreno y que la del pireno. Este hecho podria explicarse por la disposicion de los
anillos aromaticos en cada una de estas moléculas, para lo que puede recurrirse a
considerar las experiencias que llevaron a cabo Appleby et al. (1962), quienes obtuvieron
mayor conversion del antraceno (28 %) que del fenantreno (16 %) y pireno (15,8 %). El
antraceno presenta una estructura alargada, a diferencia del pireno, con una disposicion
aglomerada.

Los productos de reaccién observados en la conversion térmica también son
observados en la conversion catalitica, pero cabe destacar que la produccion de pireno
disminuye y que la produccion de bifenil mantiene los valores reportados en la conversion

térmica. Adicionalmente, como puede apreciarse en la Figura V.23, la produccion tanto
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de benceno como de bifenil disminuye en funcion del tiempo de reaccion al igual que la

conversion, lo que podria deberse a su consumo en la formacion de coque.
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Figura V.23. Produccion de hidrocarburos en funcion del tiempo de reaccion en la conversion
de benzo(a)antraceno sobre los catalizadores de origen industrial a 450 °C.
(A) CatDi-F y (B) Ecat-DI; Simbolos: (#) benceno, (m) bifenil, (e) coque.

La elevada produccién de coque sobre el catalizador a partir de benzo(a)antraceno
comparado a la producida por el fenantreno y el pireno, podria explicar en cierta medida
la pérdida de actividad del catalizador, que se reflejaria en la disminucion en la
conversion del antraceno en presencia del catalizador. Por otro lado, no se puede
descartar que el benzo(a)antraceno pueda presentar propiedades de adsorcion que
influyan sobre la actividad del catalizador; lamentablemente no se encontraron
publicaciones que puedan aportar mas detalles sobre este aspecto.

En base a los resultados de los experimentos de conversidn térmica y catalitica se
puede apreciar que cuando un compuesto aromatico policiclico adquiere una disposicion
mas alargada, como el benzo(a)antraceno, es mas reactivo que cuando tiende a una

disposicién de mayor aglomeracién, como en el caso del pireno.
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En la primera parte de este capitulo se evalla la conversion de un reactivo
aromatico policiclico con heterodtomos, propuesto como modelo de alimentaciones
residuales del tipo de los asfaltenos, y en la segunda parte la conversion de las distintas
fracciones de un residuo atmosférico (ATR) previamente extraidas por métodos
estandares.

El propdsito de estas experiencias es obtener informacion sobre la reactividad del
compuesto modelo y estimar si alguna de las fracciones gobierna particularmente la
distribucion de productos en la conversion de residuos. En ambos casos se buscara
dilucidar el aporte de los productos de reaccién hacia el contenido de aromaticos en los
combustibles de interés como gasolina y diesel, y si la composicion de los catalizadores
equilibrados de origen industrial, uno convencional (Ecat-D) y otro para tratamiento de
residuos (Ecat-R) influye en tal distribucion de productos.

Para un mejor manejo de las muestras, se prepararon soluciones en tolueno.

VLi.  Condiciones experimentales

Se utilizaron dos catalizadores comerciales y equilibrados de FCC suministrados
por refinerias, uno de tipo convencional, denominado Ecat-D, y otro para tratamiento de
cortes residuales denominado Ecat-R, cuyas principales propiedades se muestran en la
Tabla VI.1.

Tabla VI.1. Propiedades de los catalizadores comerciales.

Catalizador Zeolita RE Areg . I*
superficial
TCU contenido contenido Total
A % % m?g™
ECat-R 24,27 14,8 2,94 125 8,3
ECat-D 24,23 16,9 1,26 139 55

*Indice Albemarle de Accesibilidad.

Para las experiencias se disolvieron los reactivos en tolueno y se trabajé a una
temperatura de reaccion de 550 °C, con tiempos de reaccion de 5, 10, 15y 20 s, y
relacién Cat/Oil de 5,0 (una masa de catalizador de 0,8 g).

Usualmente las alimentaciones del FCC (VGO) son mezclas de hidrocarburos en un
amplio rango de puntos de ebullicién. Asi, la conversion puede ser definida de forma
arbitraria y particular. Se consideraron productos a aquellos compuestos con punto de

ebullicién inferior a los 344 °C, y se clasificaron en los siguientes cortes tipicos de la
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operacion de FCC: gas seco (C;-C,), LPG (Cs-Cy), productos en el rango de la gasolina
(Cs-216 °C), productos en el rango de destilados medios (LCO, 216-344 °C) y coque.

Con el fin de resolver los balances de masa, se supone que no existen
interacciones entre las muestras y el solvente TOL, y que las diferencias reales en los
rendimientos en los experimentos realizados con la solucion o con el disolvente solo (por
ejemplo, debido a pequefios cambios en la verdadera presion parcial del tolueno) son
insignificantes. Ademas, la conversion de cada reactivo puede calcularse a partir de la

produccién de cada corte como se sugiere en la Ecuacion 11.23:

X(%) = yCl— CZ(%)+ yC3- C4 (%)+ yC5- 216<C (%)+ y216 344€C (%)+ yooke (%:

Vl.i.a. Reactividad del solvente (tolueno)

Las experiencias con tolueno puro (TOL) (Cicarelli, 99,5 % en peso), bajo las
mismas condiciones operativas, contribuyeron con informacion respecto a las
producciones a partir del solvente, para asi poder discernir las contribuciones a cada
producto a partir de los reactivos (modelo o fracciones) disueltos en la solucién. Las
experiencias fueron realizadas anteriormente en el grupo.

En la Tabla VI.2 se muestran a modo de ejemplo los productos de reaccién del
tolueno puro, a 5 s de reaccion sobre el catalizador ECat-D. Se puede observar que los
principales productos son el benceno y los xilenos, debidos a las reacciones de
desproporcién, y cantidades menores de hidrocarburos con seis 0 menos atomos de
carbono por molécula, aromaticos Cy y trazas de naftaleno y metilnaftaleno.

La produccién de coque tiene un maximo de 1,79 % a 20 s de reaccién. Por otro
lado, los resultados de los ensayos de craqueo exclusivamente térmico de tolueno puro

muestran que es despreciable.

Tabla VI.2. Conversion (%) y distribucion de productos (%) de tolueno puro sobre el catalizador
Ecat-D a 550 °C y 5 s de reaccion (de la Puente et al., 2007).

Conversioén 9,50
Cs 0,20
Benceno 3,00
Tolueno 90,50
Cs Aromaticos 4,60
C,y Aromaticos 0,30
Coque 1,30
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Como se analizara en los capitulos anteriores, los resultados de las conversiones
térmicas y cataliticas del solvente puro sugieren que habria minima interferencia con los
productos del tolueno. Para tener valores mas certeros, se considerara la ecuacion 11.30

para el caso del coque y realizar el balance de masa en la conversion de los reactivos.

VLii. Conversidn del compuesto modelo de asfaltenos

Lépez-Linares et al. (2006) reportaron el uso de moléculas con estructuras
conocidas, y que por sus caracteristicas, como peso molecular, grado de aromaticidad,
naftenicidad y contenido de heteroatomos (N, S, O), ademas de la naturaleza de los
grupos funcionales presentes, resultaron Utiles para generar informacién sobre el
comportamiento de adsorcién de diversas fracciones asfalténicas sobre superficies de
caolin. Una de esas moléculas es la Quinolina-65 (Q65), un derivado estructural del 2, 3,
7, 8-dibenzopireno que incluye &tomos de nitrdgeno, oxigeno y azufre, tal como se
muestra esquematicamente en la Figura VI.1. Los autores concluyeron que la Q65,
ligeramente soluble en n-heptano y soluble en compuestos aromaticos tales como
tolueno, puede ser representativa de las fracciones tipo asfaltenos, al menos

considerando cuestiones propias de los fendbmenos de adsorcion.

D/W

| CH,

Q

Figura VI.1. Representacion esquematica de Q65

Por otro lado, la comparacion entre las composiciones elementales tipicas de
fracciones tipo asfaltenos de un corte pesado (Tabla VI.3., Chen et al., 2010a y 2010b) y
de la molécula Q65 puede ser util para respaldar su uso como un compuesto modelo. Se
puede observar que las diferencias mas importantes se encuentran en el contenido de

algunos de los heteroatomos.
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Tabla VI.3. Composicién elemental de Q65 y fracciones tipo asfaltenos.

Q65 Asfalteno® Asfalteno®
C 77,05 85,69 76,80
H 6,25 11,15 10,00
N 3,00 2,21 2,21
S 6,84 0,72 2,69
O 6,86 0,23 8,27

4(Chen et al., 2010a)
®(Chen et al., 2010b)

A continuacion se analiza el comportamiento reactivo de la Quinolina-65 (Q65,
C3oH29NO,S, Sigma-Aldrich), con un peso molecular 467,62 ¢ mol™. A temperatura
ambiente el compuesto es sélido y su punto de fusién se ubica entre 178 y 193 °C. Para
las experiencias se prepararon soluciones al 4,6 % en tolueno (solucién TOL-Q65). Estas
experiencias de conversion fueron en su mayoria realizadas anteriormente en este grupo

de investigacion (Devard, 2011).

Vl.ii.a. Reactividad de Quinolina-65 (Q65)

En los experimentos con la solucibn TOL-Q65 no se observo la elucién de
compuestos con tiempos de retencion superiores a los de n-Cy (el punto de ebullicion de
n-C, es de 344 °C, que generalmente define el punto final del corte LCO en FCC). Asi
los hidrocarburos procedentes de la conversion de Q65 tienen puntos de ebullicién
inferiores a 344 °C, o forman parte de los depoésitos de coque.

Las conversiones sobre los dos catalizadores son esencialmente constantes, con
valores medios de 70,9 y 58,9 % para el catalizador ECat-D y el catalizador ECat-R,
respectivamente, lo que confirma una mayor actividad para el catalizador ECat-D (Devard
et al., 2009a y 2009b).

La masa total de los productos de Q65 en fase gaseosa, mas el coque, es mayor
gque la masa correspondiente a la cadena lateral con ocho atomos de carbono (Figura
VI.1), por lo que a partir de los cuidadosos balances de masa realizados se puede
deducir que el nucleo aromatico policiclico de la molécula de Q65 también reacciona, o
forma parte de los depdsitos de coque sobre el catalizador.

Esto también esta apoyado por el hecho de que la masa de coque producido en la
reaccién de Q65 es menor que la masa correspondiente al ndcleo aromatico policiclico.

Algunos ejemplos de los balances de masas se muestran en la Tabla VI.4.
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Tabla VI.4. Balances de masas para las experiencias a 15 s de reaccién. Masas en mg.

Catalizador Ecat-D Ecat-R
Mqes 7,14 7,71
Nucleo 5,43 5,86
Cadena lateral 1,71 1,85
Mci.c2 0,3 0,23
Mcsa.ca 0,53 0,29
Mcs-2160C 3,19 3,45
M216-3440C 0,15 0,15
Meogue 0,88 0,71
Mprod, Q65 5,04 4,83
X (%) 70,6 62,6

Mges: Masa inicial de
Mprod,ges: Masa de los productos de reaccion

VL.ii.b. Distribucion de productos

La produccion de los grupos principales de hidrocarburos en funcion del tiempo de
reaccion en los experimentos con TOL-Q65 se muestra en la Figura VI.2, comparados
con los experimentos con TOL puro.

Se puede observar que la produccién de todos los grupos de hidrocarburos
aumenta ligeramente cuando se utiliza TOL-Q65 en comparacién con el caso de TOL
puro, con la Unica excepcién de los hidrocarburos en el intervalo de la gasolina, donde no
se observan diferencias significativas en las producciones a partir de ambas
alimentaciones (TOL-Q65 y TOL).

100

20

Produccién / %
Produccion / %

1.0

Tiempo /s Tiempo /s

Figura VI.2. Produccién de los principales grupos en la conversién de TOL-Q65 (simbolos llenos;
linea continua) y TOL puro (simbolos vacios; linea segmentada) a 550 °C. (A) Ecat-D;
(B) Ecat-R; Simbolos: (m) C;-C,, (¢) C3-C4, (¥) C5-216 °C, (A) 216-344 °C, (e) coque.
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En los capitulos IV y V se han discutido evidencias sobre la protonacion de
compuestos aromaticos, considerando que su principal accion se daria sobre la nube
electronica de un anillo aromético, con la formacion de un carbocatién bencilico seguida
de la ruptura de enlaces C-C principalmente en la posicién 3, como en el caso de la
tetralina y 9,10 DHP. Por otro lado, en moléculas como fenantreno o pireno se
favoreceria la estabilidad de los anillos extremos y la apertura de sus anillos centrales,
seguida de la ruptura de enlaces C-C (tipo bifenil). Todo lo anterior sugiere que se
pueden formular algunas especulaciones sobre los posibles puntos en la molécula que
podrian sufrir el ataque de parte de los sitios acidos. Por ejemplo, a partir del analisis de
la estructura molecular de Q65 (Figura VI.1.), los anillos extremos y particularmente
aquellas posiciones donde se encuentran los heteroatomos (O ligado a la cadena lateral,
S en el nucleo, O carbonilico y N) resultan serias candidatas, debido a la mayor densidad
electronica en esas areas.

La Figura VI.3 muestra la produccion de todos los grupos de hidrocarburos
procedentes solamente de la conversion de Q65 en funcidén del tiempo de reaccién sobre
ambos catalizadores.

De acuerdo a la mayor actividad del catalizador ECat-D, las producciones de todos

los grupos sobre el mismo son ligeramente superiores a las observadas con el catalizador
ECat-R.

w (B)

Produccion / %
Produccién / %

0 1 1 1
0 5 10 15 20 0 5 10 15 20

Tiempo /s Tiempo /s

Figura V1.3. Produccién de los principales grupos de hidrocarburos
en la conversion de Q65 a 550° C. (A) ECat-D; (B) ECat-R.
Simbolos: (m) C;-C,, (¢) C3-C,4, (V) C5-216 °C, (A) 216-344 °C, (e) coque.
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Vl.ii.b.1. Produccion de gases secos

La produccion de los hidrocarburos C;-C, muestra un perfil ligeramente creciente y
selectividades de 3,4 y 4,0 % en peso sobre los catalizadores Ecat-D y Ecat-R,
respectivamente. Estos hidrocarburos se formarian principalmente por las reacciones de
craqueo térmico (Moldoveanu, 2010), afectando particularmente la cadena lineal alifatica
de ocho atomos de carbono. Buchanan et al. (1996) al estudiar el craqueo de 1-octeno
500 °C sobre zeolita acida HZSM-5 encontraron principalmente productos de Cs=, C4=y
Cs=, lo que sugiere una tendencia hacia fragmentos iguales o mayores a Cs. De este
modo podria aceptarse que algo similar podria suceder con el Cg formado en la
desalquilacién de la Q65. Como mencionan Watson y Klein (1997), en el caso de 1-
feniloctano, la cadena lateral podria sufrir reacciones secundarias de ruptura
favoreciendo fracciones de Cj, C; y Cs.

En estudios de conversion de parafinas lineales Cg sobre zeolita Y y zeolita USY a
500 °C, estos hidrocarburos también se observaron con baja selectividad (peso promedio
de 5,6 %.) (Smirniotis y Ruckenstein, 1994).

VL0.ii.b.2. Produccioén de LPG

La produccién de hidrocarburos C;-C, muestra perfiles que son esencialmente
estables en funcion del tiempo de contacto sobre ambos catalizadores y mas altos que de
los gases secos, favorecida por el craqueo de la cadena lineal alifatica (Watson et al.,
1997). Los productos principales del grupo son hidrocarburos de C; y butenos, mientras
que el n-butano y el isobutano se producen en aproximadamente la misma magnitud,
como puede verse en la Tabla V1.5 con los experimentos a 10 s como ejemplo. Si se
compara con los productos en el mismo rango observados en la conversion de parafinas
lineales Cg (Smirniotis y Ruckenstein, 1994), esta distribucibn muestra una menor

proporcion de isobutano y una proporcion mucho mayor de butenos.

Tabla VI.5. Selectividad de productos en el grupo de hidrocarburos Cs-C,4 (%) en la conversion de
Q65 a 550°C. Tiempo de reaccion 10 s.

ECat-D ECat-R

Cs 43.27 43.84
Isobutane 16.70 11.63
n-Butane 14.83 9.36
Butenes 25.20 35.16
C4/Cy= 1.25 0.60
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VL.ii.b.3. Produccion de gasolina (C  5-216 °C)

La mayor produccién en la conversién de Q65 corresponde a los hidrocarburos en
el intervalo de la gasolina, que muestra un maximo y luego disminuye en funcion del
tiempo de reaccion, lo que sugiere que los componentes del grupo podrian consumirse
en la formacién de coque o, en el caso de compuestos aromaticos, por alquilacion
generar compuestos que derivan en el rango de productos de LCO.

Dado que el TOL como solvente produce cantidades insignificantes de compuestos
no aromaticos en el intervalo de la gasolina (de la Puente et al., 2007), la produccion de
estos hidrocarburos parafinicos y olefinicos en el grupo pueden ser considerados como
s6lo productos de la conversion de Q65.

En el rango Cs-Cy se observan parafinas ramificadas (principalmente isopentano, 2
y 3 metilpentano) y en el rango Cs-C,, parafinas lineales (principalmente n-pentano). Las
olefinas ramificadas (principalmente 2 y 3-metil-1-buteno y 2-metil 2-buteno) y lineales (en
su mayoria pentenos: 1l-penteno, c-penteno, t-penteno, y 1 hexeno) se producen en

menor cantidad. También se observan producciones menores de ciclopentano.

V1.ii.b.3.1. Produccion de aromaticos en gasolina

Los compuestos arométicos en el grupo, que controlan el perfil del rendimiento a
gasolina, son mono-aromaticos y principalmente benceno, lo que resulta coincidente con
lo observado en la conversién de arométicos policiclicos (Capitulo V), donde también es
el compuesto de mayor produccién. Los arométicos pueden ser producidos a partir de la
cadena lateral alifatica y/o directamente de la fragmentacion del nucleo policiclico de la
molécula de Q65.

Un resumen de la composicion de estos grupos, que es muy similar para ambos
catalizadores, se muestra en la Tabla VI.6. Ademas, mientras la proporcién de aromaticos
es estable en funcién del tiempo de reaccién, la concentracién de olefinas y parafinas

mostrd un perfil ligeramente decreciente.

Tabla VI.6. Composicién del corte Cs-216 °C (%) en la conversion de Q65.

Tiempo de reaccion 10 s. Temperatura 550 °C

Ecat-D Ecat-R

Aromaticos 83,5 83,7
Olefinas 2,4 3,1
Saturados 11,8 13,2
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Vl.ii.b.4. Produccion de destilados medios (216-344 °C)

La produccion de hidrocarburos en el intervalo del LCO es similar en ambos
catalizadores, y los compuestos observados en el corte son casi completamente
aromaticos. El mas importante de ellos es el metil-naftaleno, aunque también se observan
algunos otros di-arométicos como los 3C-naftalenos, y el metil fluoreno.

Estos productos pueden ser originados a partir de la alquilacién de los compuestos
aromaticos en el intervalo de la gasolina por parte de las olefinas livianas, y ser una de
las razones de la disminuciéon en el rendimiento del corte C5-216 °C, o también desde el

nacleo poliaromatico de las moléculas Q65.

VLii.b.5. Produccion de coque

La estructura molecular de la Q65, por su caracter policiclico, sugiere que puede
ser un fuerte promotor de la formacién de coque (Corma et al., 1994). Este hecho se
confirma por la alta produccién coque que se puede ver en la Figura VI.3. Los perfiles de
combustién de coque en los estudios de TPO mostraron en todos los casos picos
individuales, con los maximos situados luego de la temperatura mas alta del programa de
oxidacion (700 °C), lo que sugiere una alta condensacién. Ademas, el rendimiento a
coque sobre el catalizador convencional ECat-D es mayor que el del catalizador para
tratamiento de residuos ECat-R, en consistencia con sus respectivas formulaciones; el
catalizador ECat-R también mostré una mejor selectividad hacia coque en la conversion
de materias primas residuales (Devard et al, 2009a y 2009b).

Estos resultados son también consistentes con la mayor actividad y capacidad de
transferencia de hidrégeno, que daria lugar a rendimientos mas altos de coque, exhibida
por el catalizador ECat-D. Esta propiedad se refleja, por ejemplo, en la menor olefinicidad
de los hidrocarburos de C,4, (Cheng et al., 1992) (Tabla VI.5).

VL.iii. Conversion de fracciones de residuos

Para estudiar la contribucion a las distribuciones de productos ejercidas por las
diversas fracciones en que puede separarse un residuo, y en especial su impacto sobre
la presencia de compuestos aroméaticos en gasolina y diesel, se utilizé un corte residual
del proceso de destilaciébn atmosférica del crudo, denominado ATR (atmospheric tower
resid), y en este caso proveniente de un crudo nafténico. Sus principales propiedades se

muestran en la Tabla VI.7.
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Tabla VI.7. Propiedades del ATR

Propiedad Unidades Valor
Densidad gcm® 0,954
°API 16,2
Azufre % 1,4
CCR % 8,11
Nitrégeno total ppm 1650
Hierro ppm 28
Niquel ppm 13
Vanadio ppm 30
Destilacion °C
Inicial 294,8
10% 4117
20% 448,8
30% 473,1
40% 500,2
Final 513,9
Rendimiento % 45,6

El método con mayor uso para la separacion de fracciones en cortes pesados, es el
método SARA (saturados, aromaticos, resinas y asfaltenos), el cual esta basado en la
solubilidad de cada grupo en distintos solventes (Nalwaya et al., 1999; Fan y Buckley,
2002; Kharrat et al., 2007). A partir de Jewel et al. (1972), otros estudios culminaron en el
método ASTM D 2007-93, incluyendo adsorcion por columna cromatografica sobre arcilla

y silicagel.

VLl.iii.a.Separacion de fracciones

El residuo ATR fue fraccionado mediante el método ASTM D 2007-93. Los
asfaltenos se separan primero por precipitacion con n-pentano y la mezcla remanente es
fraccionada en una columna cromatogréfica con solventes especificos. La columna
contiene dos fases estacionarias: la superior con arcilla de attapulgita, que adsorbe la
fase polar o resinas (fraccion FR) y la fase inferior constituida por silica gel, que logra
separar la fraccion aromatica (fraccion FA) de la fraccion saturada (fraccion FS). En la

Tabla V1.8 se presentan los rendimientos de las fracciones luego de la separacion.
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Tabla VI.8. Rendimiento (%p) de las fracciones en el ATR

Fraccion Rendimiento (%)
FS 43,8
FR 31,3
FA 16,6
Asfaltenos 8,3

La fraccion saturada (FS) es la de mayor abundancia (lo cual es propio del crudo
nafténico del que proviene); esta fraccion esta compuesta por compuestos no polares que
incluyen parafinas lineales y ramificadas.

La fraccion aromética (FA) es polar y estd constituida por anillos aroméaticos
condensados o compuestos tipo bifenil y compuestos nafténico-aromaticos. El peso
molecular de estos compuestos se encuentra en el rango de 300 a 2000, siendo los mas
livianos en la estructura de los asfaltos, con especial capacidad para actuar como
disolventes de otras cadenas hidrocarbonadas de mayor peso molecular. Por lo general
suelen constituir entre el 40 y 65 % del total en los asfaltos.

La fraccion polar o resinas (FR) esta constituida por compuestos fuertemente
polares solidos o semisélidos, con peso molecular en el rango de 500 a 50000, y con una
relacion H/C cercana a 1,4. Esta fraccion también esta relacionada a la estabilidad de la
fraccion de asfaltenos, dado que sus moléculas pueden adsorberse sobre las particulas
coloidales de los asfaltenos, logrando su estabilidad.

Finalmente los asfaltenos constituyen la fase més polar de los residuos, que
pueden formarse por la condensacion de compuestos poliaromaticos, incluyendo
cadenas laterales cortas y heterodtomos tales como nitrégeno, oxigeno, azufre y algunos
metales contaminantes (particularmente Niy V).

En la segunda parte de este capitulo se estudia la reactividad de cada fraccion y la
distribucion de sus productos, sobre catalizadores convencionales y de tratamiento de
residuos de FCC, a fin de determinar su contribucion a las distribuciones de productos, y
en especial su impacto sobre la presencia de compuestos arométicos en gasolina y
diesel, para lo cual se disolvieron en tolueno y se trabajé con una concentracion de 20 %

(solucién TOL-Fraccion).

VL.iii.b.Reactividad de las fracciones

Se ha observado que la conversién de cada fraccibn sobre cada catalizador es
significativamente constante. Por otro lado, en todos los casos la conversion de las

fracciones sobre el catalizador ECat-D es mayor que sobre el catalizador ECat-R (Tabla
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V1.9), lo que es consistente con la mayor actividad que muestra el catalizador Ecat-D, en

la conversion de Q65 y de cortes residuales (Devard et al., 2009a y 2009b).

Tabla VI.9. Balance de masas de las experiencias a 10 s sobre los catalizadores comerciales a

550 °C. Masas en mg.

Catalizador Ecat-D Ecat-R

Fraccioén Saturados Aromaticos Resinas Saturados Aromaticos Resinas

Minicial 29,73 28,57 31,72 33,95 28,30 33,95
Mci-c2 0,97 0,69 0,84 1,01 0,96 0,80
Mcsa-ca 8,06 5,50 3,05 5,95 4,37 2,52
Mcs.2160C 17,44 18,00 23,72 24,00 18,72 25,93
M216-3440C 1,00 1,11 0,75 1,19 1,11 0,28
Mcogue 2,26 3,02 3,30 0,58 1,44 2,43
Mproductos 29,73 28,33 31,66 32,73 26,59 31,95
X (%) 100,00 99,20 99,80 96,40 93,90 94,10

Se puede observar que la fraccion saturados (FS) es la que presenta conversion
algo mayor que las fracciones FA y FR, lo que podria explicarse principalmente por la
presencia de compuestos aromaticos condensados en las fracciones FAy FR.

Lo anterior también es consistente con la extrapolacion de lo observado por Dupain
et al. (2003), quienes simularon el craqueo de un gas oil aromatico en condiciones
relativamente reales de FCC en un reactor microriser (temperatura 575 °C y Cat/Qil 4,8),
enriqueciendo un gas oil parafinico con naftaleno, antraceno y fenantreno, y encontrando
gue los aromaticos modelo y particularmente el naftaleno no se craquearon, sino que por
el contrario aumentaron su concentracion, concluyendo asi que en alimentaciones

aromaticas las reacciones de craqueo se limitan a la fraccion parafinica o alquilbencenos.

VL.iii.c.Distribucién de productos

La produccion de los principales grupos de hidrocarburos observados en la
conversion de las distintas fracciones se muestra en la Figura VI.4 para el caso del
catalizador convencional ECat-D y en la Figura VI.5 para el caso del catalizador para
tratamiento de residuos Ecat-R.

En la comparacion de las producciones de los principales grupos sobre los dos
catalizadores se puede observar que la fraccion saturada FS es la que tiene los mayores
rendimientos a gas seco y LPG (Figuras VI.4A, VI.4AC y VI.5A, VI.5C), mientras que la

fraccion de resinas FR muestra la mayor produccion de gasolina (Cs-216 °C) y coque.
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Respecto al corte 216-344 °C (LCO), la fraccion de aromaticos FA y la de resinas FS

muestran los rendimientos mas altos, que son similares entre si.
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Figura V1.4. Produccion de los principales grupos de hidrocarburos en la conversién
de las fracciones de residuo ATR sobre el catalizador ECat-D a 550 °C.
(A) Gas seco, (B) 216-344 °C, (C) LPG, (D) Coque, (E) Cs-216 °C;
Simbolos: (A) Fraccion FS, (m) Fraccion FA, (e) Fraccion FR.
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Figura VI1.5. Produccion de los principales grupos de hidrocarburos en la conversién
de las fracciones de residuo ATR sobre el catalizador ECat-R a 550 °C.
(A) Gas seco, (B) 216-344 °C, (C) LPG, (D) Coque, (E) Cs-216 °C;
Simbolos: (A) Fraccion FS, (m) Fraccion FA, (e) Fraccion FR.

Estos resultados son consistentes con la composicion de la fraccion FS, que esta

compuesta por nafténicos y parafinicos. Segun Xu et al. (2005), que utilizaron mezclas de
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las fracciones FS, FA y FR en diferentes concentraciones, y basado en el mecanismo de
carbocationes para las reacciones de FCC, los principales productos que se esperan en
el craqueo de compuestos saturados son la gasolina, diesel y LPG, con baja produccion
de coque. Los resultados discutidos en esta Tesis son coincidentes con esos en cuanto a
la baja produccion de coque y altas producciones de LPG y LCO. Ademas, las altas
producciones de gas seco observadas con la fraccion FS es consistente con el hecho de
gque estos productos son la principal consecuencia de reacciones de craqueo térmico,
esperando que el impacto mas significativo sea sobre las cadenas de hidrocarburos
lineales o laterales de grupos alquilo en las moléculas nafténicas, (Schipper et al., 1992).

Los anillos aromaticos en las moléculas que componen la fraccion aromética FA no
podrian abrirse facilmente bajo estas condiciones de craqueo catalitico (Dupain et al.,
2003), aungue algunos de los grupos sustituyentes adicionales podrian romperse y sufrir
reacciones de craqueo de la misma manera que los compuestos saturados. En el caso de
gue intervengan compuestos aromaticos policiclicos de dos o tres anillos, los productos
resultantes pertenecerian al rango de ebullicion de la gasolina o LCO (Xu et al., 2005), sin
embargo, los anillos arométicos podrian tomar otras rutas de reaccion, tales como la
condensacion en coque o alquilacion con moléculas olefinicas y desalquilacion por
craqueo. Estos hechos podrian explicar las producciones intermedias de gas seco, LPG y
gasolina observadas con esta fraccion. Las observaciones de Xu et al. (2005) mostraron
gue cuanto mayor sea el contenido de compuestos arométicos en una mezcla de
fracciones, los cortes mas favorecidos serian la gasolina y el LCO, en coincidencia con
los resultados mostrados en este capitulo, en particular, sobre el catalizador Ecat-R (
Figura VI.5B).

La fraccion de resina FR incluye estructuras similares a las de la fraccién de
aromaticos FA, pero con mayor concentracidn de moléculas con un mayor niamero de
anillos aromaticos por molécula (tipicamente cuatro), que pueden facilmente condensarse
para producir coque (Xu et al.,, 2005), lo que justificaria la alta produccién de coque
observada con esta fraccion y la fraccidbn FA (Figura VI.4D). Ademas, las producciones
significativas de gasolina que presenta la fraccion FR se podrian justificar por reacciones

de desalquilacion de compuestos del grupo.

VL.iii.c.1. Produccién de LPG

Es importante notar que las producciones de LPG son mas importantes sobre el
catalizador convencional Ecat-D que sobre el catalizador de residuos ECat-R (Figuras
VI.4C y VI.5C). Esto estd en armonia con los resultados observados en la conversion del
residuo ATR sobre los mismos catalizadores (Devard et al., 2009a y 2009b), donde la

produccion de LPG también fue superior sobre el catalizador E-Cat D. Por otra parte, la
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produccion de LPG a partir de la fraccion FS es mayor que la obtenida con el ATR
(Devard et al., 2009b), lo que sugiere que se producen interacciones entre los
compuestos en cada fraccion cuando estan tomando parte del ATR, y en consecuencia,
influyen en la produccion. Esto también se refleja en la diferente produccion de los
componentes de la fraccibn C, cuando el ATR, en lugar de las fracciones, se hace

reaccionar sobre ambos catalizadores (Tabla VI.10).

Tabla VI.10. Selectividad total y en LPG de isobutano y olefinicidad C,4 en la conversién de las

fracciones de ATR. Tiempo de reaccion 15 s. Temperatura 550 °C.

Catalizador E-Cat D E-CatR
Alimentacién FS FA FR ATR? FS FA FR ATR°
iC, selectividad (%) 10,48 6,83 3,01 7,60 8,90 7,11 1,71 6,20
iC, selectividad (%) 11,19 7,78 3,46 9,08 7,51 1,89
iC4/GLP 0,35 0,34 0,29 0,28 0,31 031 0,22 0,24
C,=/C,total 0,25 0,29 0,29 042 0,35 0,37 0,44 0,47

a (de la Puente et al, 2007)
b (Devard et al., 2009a)

La selectividad observada hacia la produccion de olefinas en el grupo C4, en el
craqueo de las diversas fracciones de residuo puede ser considerada como un indice de
la intensidad de las reacciones de transferencia de hidrégeno, mostrando que se
producen con mayor intensidad sobre el catalizador Ecat-D que sobre el catalizador
ECat-R, en consistencia con lo observado con la Q65 y ATR (Devard et al., 2009a y
2009b). En comparacion con el ATR "puro", estos indices son significativamente mas
bajos, lo que sugiere una mayor sensibilidad a estas reacciones de parte de las

fracciones.

VL.iii.c.2. Produccion de gasolina (C  5-216 °C)

La produccién del corte gasolina obtenida a partir de las diferentes fracciones son
de 50 a 80 % en peso, por lo que resultan individualmente mas altas que las
producciones a partir del ATR (alrededor del 50 % en peso), como se puede observar en

la Figura VI1.6.
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Figura V1.6. Produccion del rango Cs-216 °C (%) en la conversion
de las fracciones de residuo ATR a 550 °C. (A) ECat-D, (B) ECat-R.
Simbolos: (A) Fraccién FS, (m) Fraccion FA, (e) Fraccion FR, (0) ATR.

Si se considera que los productos procedentes de la conversién de tolueno, no
aromaticos en el intervalo de ebullicion de la gasolina, son insignificantes, aquellos
hidrocarburos no aroméaticos observados en la conversion de las mezclas TOL-fracciones
pueden ser considerados como producido solo por las fracciones. Todas las fracciones
producen parafinas ramificadas en el rango Cs-Cy (principalmente i-pentano y 2 y 3metil-
pentano) y n-parafinas en el rango Cs-C1, (principalmente n-pentano). Olefinas lineales
(principalmente Cs y C¢) y ramificadas (principalmente 2 y 3metil-1-buteno y 2metil-2-
buteno), y nafténicos como el ciclopentano, se producen en menores cantidades en el
intervalo. Sobre ambos catalizadores la fraccion de saturados FS es la que tiene los
mayores rendimientos de compuestos no aromaticos en la gasolina, como se puede
observar en la Tabla VI.10. En comparacién con el ATR "puro”, la produccién de estos

compuestos es mayor cuando proceden de las fracciones individuales.

Vl.iii.c.2.1.  Produccién de aromaticos en gasolina

En la Tabla VI.11 se puede observar que todas las fracciones producen un
contenido alto de aromaticos en el corte de la gasolina. Es de esperar que a partir de la
fraccion de saturados FS la formacion de estos compuestos sea principalmente a través
de reacciones de transferencia de hidrogeno a partir de compuestos nafténicos, y de
reacciones de ciclizacion seguidas de transferencia de hidrégeno a partir de parafinas
lineales. En la fraccibn de aromaticos FA pueden provenir de reacciones de
desalquilacién de las cadenas laterales de compuestos alquilarométicos, formando por un

lado aromaticos desalquilados y por el otro olefinas o parafinas que luego seguirian el
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mismo mecanismo que los compuestos de la fraccion FS. Finalmente en la fraccion de
resinas FR la ruptura de compuestos arométicos mas complejos como poliarométicos
podria generar aroméaticos en el corte gasolina. La abundancia de arométicos en gasolina
se correlaciona con el tipo de compuestos presentes en la alimentacion, por lo que se
observa una mayor formacion de aromaticos a partir de la fraccion FR. En todos los
casos los mono-aromaticos son los principales productos, y los di-arométicos como el

naftaleno no superan el 10% del total de compuestos aromaticos en el corte.

Tabla VI.11. Composicion del corte Cs-216°C (%) en la conversion de fracciones de ATR. Tiempo

de reaccién de 10 s. Temperatura 550 °C.

Ecat-D Ecat-R
FS FA FR FS FA FR
Parafinas 29,45 20,27 6,36 20,76 16,74 5,88
Nafténicos 2,17 2,11 0,75 1,72 1,85 1,30
Olefinas 8,48 7,30 212 6,20 6,52 2,82
Aromaticos 59,65 69,71 90,05 69,12 74,32 89,54

Esta tabla podria ayudar a predecir la contribucion de un dado residuo, si se conoce

su composicién segun cortes.

VL.iii.c.3. Produccion de destilados medios (216-344 °C)

El corte LCO a partir de la conversién de las tres fracciones (FS, FA y FR) esta
constituida en su totalidad por compuestos aromaticos, todos ellos di-arométicos, del tipo
metil-naftaleno, y en algunos casos dimetil naftaleno y 3C-naftaleno.

Estos productos pueden ser originados por mecanismos similares a los descritos en
la formaciéon de aromaticos en el corte de la gasolina, y también por la alquilacion de
dichos compuestos arométicos en el intervalo de la gasolina por parte de las olefinas

livianas.

Vl.iii.c.4. Produccion de coque

Respecto a la produccién de coque obtenida en la conversion de las fracciones y en
comparacion con la obtenida a partir de ATR (Figura VI.7), se observa que sobre el
catalizador Ecat-D, el ATR produce coque en cantidades superiores a la fraccion FS,
similares a los de la fraccion FA e inferiores a la fraccion FR, y sobre el catalizador Ecat-
R, el ATR produce cantidades similares a la fraccion FR y superiores a las fracciones FA

y FS respectivamente. Estas evidencias podrian explicarse a partir de la presencia de
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compuestos aroméaticos en las fracciones FA y FR, los cuales después de sufrir ruptura
de cadenas laterales podrian condensarse para formar coque con mayor facilidad,
apoyados en el hecho de que la transferencia de hidrogeno es una reaccion importante
sobre los dos catalizadores.
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Figura VI1.7. Produccién de coque (%) en la conversidn de las fracciones de residuo a 550 °C. (A)
Ecat-D, (B) Ecat-R. Simbolos: (A) Fraccion FS, (m) Fraccion FA, (e) Fraccion FR, (0) ATR.

Por otro lado el catalizador Ecat-R, especificamente disefiado para alimentaciones
residuales, mostré en trabajos anteriores (de la Puente et al., 2007 y Devard et al.,
2009a) una mejor selectividad a coque en la conversion del ATR y de mezclas de éste
con otras alimentaciones usuales de FCC, comportamiento que también se mantiene en
la conversion de estas fracciones, como se muestra en las Figuras VI.7A 'y VI.7B.

Estos resultados confirman la importancia de analizar conjuntamente a la triada
catalizador-alimentacion-condiciones operativas en este tipo de trabajos de prediccion de
performances.
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VII.i. Conclusiones

Las evidencias experimentales obtenidas en el desarrollo de esta Tesis y las
conclusiones a continuacion resultan de interés y probable utilidad para la industria de
refinacion de petréleo, a la luz de la demanda creciente de produccion y mejora de
calidad en los combustibles diesel, como también de la necesidad de contar con
herramientas y metodologias que permitan identificar alternativas para lograrlo. El
contenido de aromaéticos en el corte de destilados medios es el mayor condicionante de
su calidad, por lo que resulta indispensable conocer los mecanismos de su formacion

para encarar opciones de optimizacion.

» Se comprobo6 que el reactor Simulador de Riser CREC es una herramienta de alta
especificidad y utilidad, adecuada para la evaluacibn de catalizadores de FCC
comerciales, equilibrados y modificados en laboratorio, como asi también de variadas
alimentaciones, incluyendo compuestos modelo y cargas comerciales. El reactor
reproduce idealmente el proceso industrial a escala de laboratorio y permite aplicar una
metodologia para la evaluacion en laboratorio de la performance de catalizadores de FCC
que resulta de préctica, eficiente y econdmica realizacion. Los resultados son confiables,
dado que se ha comprobado que reproducen la performance de los distintos tipos de

catalizadores ensayados en esta Tesis y en trabajos anteriores.

» La conversion de decalina a temperaturas de 400 a 450 °C sobre catalizadores de
FCC sintetizados en planta piloto, que so6lo difieren en sus propiedades de accesibilidad,
no presenta restricciones de difusion, con reacciones catalizadas principalmente sobre la
zeolita. El cragueo térmico es despreciable y el rendimiento a coque es muy bajo en
estas condiciones. La distribucion de productos observada ha permitido formular un
esquema de reaccion que incluye principalmente las reacciones de isomerizacion, de
apertura de anillo y de transferencia de hidrégeno, de modo inicial y simultaneo en la
compleja red de reacciones. El aumento de la temperatura favorece las reacciones de
craqueo selectivamente frente a las reacciones de isomerizacién y transferencia de

hidrégeno.

» Las tres rutas iniciales en la conversion de decalina contribuyen a la formacion de
compuestos aroméaticos, aunque la mas directa seria la de transferencia de hidrégeno
inicial de la decalina para formar naftaleno y tetralina, que puede ser sometida
adicionalmente a contraccién de anillo, apertura de anillo y reacciones de alquilacion para

producir diferentes tipos de compuestos aromaticos como el indano y arométicos Cy. Los
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aromaticos formados en la conversién de decalina prevalecientes tienen el mismo
namero de atomos de carbono que el reactivo nafténico. Las fuentes mas importantes de
compuestos mono-aromaticos son la apertura del anillo de compuestos de tipo indano o

nafténico-aromaticos y la transferencia de hidrogeno a partir de compuestos nafténicos.

» La conversion de tetralina a 450 °C sobre catalizadores comerciales de FCC y
modificados en laboratorio muestran diferente actividad y presentan reacciones
catalizadas principalmente sobre la zeolita. El craqueo térmico no es despreciable, la
formacion de naftaleno es importante, y el rendimiento a coque significativo sélo sobre el
catalizador fresco. La distribucién de productos observada permitié la formulacién de un
esquema de reaccién que incluye la transferencia de hidrégeno, la apertura de anillo y la
contraccién de anillo, de modo inicial y simultaneo en la compleja red de reacciones. Los
productos de transferencia de hidrégeno pueden ser sometidos a apertura de anillo y
craqueo, mientras que los productos de apertura de anillo pueden ser sometidos
adicionalmente al craqueo y los productos de contraccion de anillo podrian sufrir una
reaccion simultdnea de apertura de anillo, alquilaciéon o desproporcion, seguida de
craqueo. Las reacciones de alquilacion y desproporcion muestran un caracter secundario,
pero pueden ser consideradas como iniciales cuando una molécula de tetralina actda en

este tipo de reacciones bi-moleculares.

» Todas las rutas de la conversion de tetralina contribuyen a arométicos,
particularmente por la presencia del anillo aromatico en la estructura de la tetralina. Sin
embargo, la transferencia de hidrégeno promoveria la formacion de aromaticos
condensados como el naftaleno, mientras que la apertura de anillo seguida de craqueo
produciria aromaticos livianos Cg-Cg y la reaccion de contraccion de anillo favoreceria la
formacion de aromaticos tipo indano. Los aromaticos prevalecientes tienen el mismo

namero de atomos de carbono que el reactivo nafténico-aromatico.

» La conversion de naftaleno a 450 °C sobre catalizadores comerciales de FCC y
modificados en laboratorio, presentan reacciones catalizadas principalmente sobre la
zeolita. El craqueo térmico es algo menos intenso que el presentado por la tetralina,
siendo el benceno el principal compuesto formado y el rendimiento a coque muy
significativo (40 %). La distribucion de productos observada permitié la formulacién de un
esquema de reaccién que incluye la apertura de anillo y la transferencia de hidrégeno de
modo inicial y simultaneo, en la red de reacciones. Los productos de apertura de anillo
pueden ser sometidos adicionalmente al craqueo, mientras que los productos de

transferencia de hidrogeno pueden ser sometidos a apertura de anillo, contraccién de
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anillo y alquilacion o desproporcion de manera simultanea, seguidas de craqueo. De
modo similar a lo observado con la tetralina, en este caso las reacciones de alquilacion
pueden ser consideradas como iniciales cuando una molécula de naftaleno actia en este

tipo de reacciones bi-moleculares.

» Todas las rutas en la conversion de naftaleno contribuyen a arométicos, por la
esencia totalmente aromatica del naftaleno. Sin embargo la apertura de anillo seguida de
cragqueo produciria aromaticos livianos Ces-Cq principalmente benceno, la transferencia de
hidrogeno promoveria la formacidbn de aromaticos tipo indano. Los aromaticos
prevalecientes tienen el mismo nimero de atomos de carbono que el reactivo nafténico-

aromatico.

» Al utilizar compuestos modelo con diez atomos de carbono y diferente cantidad de
anillos aromaticos en su estructura se observé la formacion de compuestos aromaticos
en todos los casos. Los catalizadores promueven una serie de reacciones que,
dependiendo de la estructura del reactivo utilizado, puede favorecer la formacion de
aromaticos livianos o intermedios. Los aromaticos intermedios C;o fueron los mas
importantes a partir de la decalina y tetralina, mientras los livianos Cs-Cg l0 fueron a partir
del naftaleno. Por otro lado, se favorecio la formacion de mono-aromaticos a partir de la

decalina y naftaleno, mientras que la tetralina favorecio la formacion de di-aromaticos.

» Los mecanismos propuestos para los compuestos modelo podrian contribuir a
comprender parte de las rutas de formacion de compuestos aromaticos en los extremos

pesado de gasolina y liviano de los destilados medios.

» La conversion de compuestos aromaticos en el rango de LCO y HCO a 450 °C sobre
catalizadores comerciales presenta reacciones catalizadas sobre la zeolita en el
catalizador. Las conversiones de los aromaticos policiclicos presentan un perfil constante
en el transcurso del tiempo de reaccién. La distribucién de productos observada sugiere
gue todos los reactivos sufren apertura de anillo y craqueo, favoreciendo la formacion de
benceno. La elevada produccion de coque podria explicarse especialmente por
reacciones de transferencia de hidrégeno en el caso de los arométicos alquilados y de los
nafténico-aromaticos, y por reacciones de condensacion en el caso de los puramente

aromaticos.

» La unica conversion de cragueo térmico despreciable para estos compuestos

aromaticos pesados es la presentada por el pireno, inferior al 3%, mientras en los otros
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casos se supera el 5 %. En el caso de los compuestos nafténico-aromaticos el craqueo
térmico es bastante influyente, debido a que la presencia del catalizador aumenta so6lo 10
puntos la conversion. El caso mas singular lo presentd el benzo(a)antraceno con una
conversion térmica del 99 %, mientras que la presencia del catalizador disminuyo la
conversién total, favoreciendo la formacion de coque, lo que podria deberse a las
caracteristicas de adsorcion propias del reactivo, lo que podria ser verificado en

extensiones de esta Tesis.

» Los experimentos de conversion de Q65, como compuesto modelo de las estructuras
tipo asfaltenos presentes en residuos o, al menos, de compuestos aromaticos policiclicos
presentes en VGO, sobre catalizadores equilibrados, evidenciaron las caracteristicas de
los catalizadores, como actividad y capacidad de transferencia de hidrégeno, de modo

acorde con las formulaciones de los mismos.

» Se ha demostrado que ademas de la cadena alifatica lateral de ocho carbonos,
también el ndcleo aromatico policiclico de la molécula reacciona, lo que lleva a
distribuciones de productos hidrocarbonados que cubren una amplia gama de
compuestos de C; a Cy. Las distribuciones observadas mostraron algunas diferencias de
acuerdo con la formulacién de los catalizadores, pero, en general, prevalecieron las
olefinas entre los gases y los arométicos entre los liquidos. Los rendimientos de coque
fueron superiores al 12 % en peso. La reaccion sugiere una alta sensibilidad a algunas
cuestiones clave en catalizadores para residuos de FCC, como por ejemplo la

selectividad a coque.

» Es posible separar residuos en sus fracciones constitutivas principales (fracciones
SARA: saturados, aromaticos, resinas y asfaltenos). Dichas fracciones, con excepcién de
los asfaltenos, fueron convertidas disueltas en tolueno, de modo de facilitar su
procesamiento en laboratorio, confirmando las ventajas de esta metodologia desarrollada

en este grupo y aplicada también a otros casos.

» Las conversiones de las diferentes fracciones de residuos sobre los catalizadores
ensayados muestran diferencias en las producciones de los grupos principales y
evidencian la naturaleza de cada una de ellas. Asi, la produccién del corte LPG que se
obtiene a partir de la fraccion saturada es superior a las de la fraccion aromética y de
resinas respectivamente. Sin embargo en el corte Cs-216°C, la produccion derivada de la
fraccion de resinas es superior a las de la aromatica y de saturados. En todos los casos,

la fraccion de arométicos muestra producciones intermedias a las de las otras fracciones.
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» Se pudo observar que el comportamiento individual de las fracciones no es
consistente con el de su conjunto (es decir, cuando estan integradas en el residuo
atmosférico). Ello sugiere que existe interaccion entre las distintas fracciones cuando
componen el residuo, y que el comportamiento global no podria predecirse totalmente de

manera aditiva a partir del comportamiento de cada fraccion.

» Como era de esperar, la fraccidon con mayor contenido de hidrocarburos complejos
como la fraccién de resinas, es la que produce mayor cantidad de coque, mientras la

fraccion de compuestos saturados genera la menor cantidad.

VIl.ii. Recomendaciones

El analisis de los resultados experimentales obtenidos en el desarrollo de esta Tesis
permitié obtener conclusiones sobre diversos aspectos relacionados a la conversién de
compuestos modelo, especificamente sobre las reacciones que promueven los
catalizadores en el proceso de FCC y sus consecuencias sobre la distribucion de
productos, particularmente los arométicos en gasolina y destilados medios. No obstante,
se abrieron incégnitas que podrian ser exploradas adecuadamente, de manera de aportar

nuevos elementos cognitivos. En este sentido, pueden citarse:

» El estudio del efecto de la presencia simultanea de compuestos alifaticos y nafténico-
aromaticos o aromaticos-policiclicos en elevada concentracion, para analizar su aporte

interactivo sobre la formacion de compuestos aromaticos.

» Estudiar las propiedades adsortivas de los compuestos modelo empleados en esta

Tesis, de modo de contribuir a la comprension de su impacto sobre el proceso catalitico.

» Desarrollar materiales cataliticos noveles que maximicen la produccion y la calidad de
los destilados medios en craqueo catalitico de hidrocarburos FCC y contribuyan al control

de la formacion de aromaticos.
» Explotar nuevas formas de operacién en unidades comerciales para controlar la

selectividad del proceso, facilmente reproducibles en laboratorio mediante la utilizacion

del reactor Simulador de Riser.
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