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1. INTRODUCCION

1. INTRODUCCION.

1.1 REFINO DE PETROLEO.

1.1.1  REFINO - ASPECTOS GENERALES.

El refino del petréleo es una de las operaciones industriales de mayor importancia
en la actualidad,"y de ello da idea el elevado volumen de crudo que se procesa diariamente en el
Mundo (40 millones de barriles/dia, 1 barril = 167-10"3 m3) (Maxwell & Stork, 1991). Por otra parte,
mientras el consumidor medio tiende a pensar que los productos del petréleo consisten en unos
pocos tales como gasolinas, combustible para reactores, queroseno, gasoleo, etc..., un estudio de
las refinerias y plantas petroquimicas realizado hace décadas por el American Petroleum Institute
(API), revelo que se fabricaban ya entonces mas de 2000 productos segin especificaciones
individuales (Amer. Petrol. Inst., 1958). Bland & Davidson (1967) detallan y agrupan todos estos
productos en clases, entre las que cabe destacar: gas combustible, gases lic.:uados', gasolinas de
motor, de aviacién y otras especificas para tractores y marina, combustibles para turbinas de gas,
querosenos, destilados (combustibles diesel y fuel-éleos ligeros), fuel-6leos residuales, aceites
lubricantes, aceites blancos, preventivos de oxidacion, aceites para cables y transformédores,

grasas, ceras, asfaltos, coques, negros de carbdn, productos quimicos y disolventes entre otras.

Los principios basicos involucrados en el refino son siempre similares. Sin embargo, el
incremento incesante de la demanda y las modificaciones en los objetivos a conseguir, relacionados
fundamentalmente con el impacto medioambiental, hacen incrementar cada vez mas la complejidad

del proceso y su tratamiento.

1.1.2 COMPOSICION Y FRACCIONAMIENTO DEL CRUDO.
TRATAMIENTO Y DESTINO DE LAS FRACCIONES.



1. INTRODUCCION

Los crudos de petréleo se componen de muchos compuestos de unas
relativamente pocas series homélogas de hidrocarburos. Ademas, contienen pequefas cantidades
de oxigeno, azufre, nitrégeno, vanadio, niquel y cromo como componentes de moléculas complejas
de caracter predominantemente hidrocarbonado (Jones & Hardy, 1952; Speight, 1980). En los
crudos, pequeiias diferencias en la composicion de la mezcla total pueden afectar ampliamente a las
propiedades fisicas y al procesado requerido paré la obtencién de‘prbdﬁct'os>vendibles. Los
hidrocarburos presentes en el crudo de petréleo se clasifican en tres tipos generales: parafinas,
naftenos (cicloparafinas) y aromaticos. Adicionalmente aparece un cuarto tipo de hidrocarburos, las
olefinas, que no existen de forma natural en el crudo del petréleo pero que se forman durante el

procesado (Gary & Handwerk, 1984).

Con el fin de conseguir un mejor aprovechamiento del crudo se utilizan columnas de
destilacion para separarlo en fracciones de acuerdo con su punto de ebullicién. Se consiguen las
mayores eficaciaé- y los costes mas bajos si la separacién del crudo de petréleo tieﬁe lugar en dos
etapas: primero, fraccionando la totalidad del crudo a la presién atmosférica, y luego, alimentando la
fraccion del residuo, de punto de ebullicion més alto de la columna a presién atmosférica, a un
segundo fraccionador que opera a alto vacio. La columna de vacio se emplea con el fin de evitar el
craqueo térmico que se produciria durante la destilacion atmosférica de estos residuos, y que
provocaria una disminucién en su aprovechamiento por formacién de gas seco (metano y etano
fundamentalmente, ademas de hidrégeno y parte de la fraccién C3), decoloracién del producto y

ensuciamiento del equipo debido a la formacién de coque (carbén).

En el proceso de destilacién atmosférica se obtienen diversas fracciones del crudo que se
pueden resumir en: productos de cabeza (fraccion C1-C4), que constituyen los gases licuados del
petréleo (LPG)A; nafta, que comprende desde la fraccién Cs hasta los productos cuyo punto de
ebullicién es aproximadamente 180 °C, y que se emplea en producir las gasolinas utilizadas en
automocion y las materias primas de las industrias petroquimicas; destilados medios, con un intervalo
de ebullicién de 130 a 300 °C aproximadamente, que sirven para producir queroseno, utilizado como
combustible de aviacién ; y la fraccién diesel/gasdleo, con un intervalo aproximado de ebullicién de
150 a 370 °C, utilizada como combustible de automocién y doméstico. En torno a este punto final se
pueden recuperar los aceites basicos utilizados como lubricantes (Figura 1.1.1). E! residuo de la
columna a presién atmosférica esta constituido por los corﬁponentes con punto de ebullicién

superior a 370 °C. En las refinerias mas simples, este residuo se destina a combustible industrial.
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FIGURA 1.1.7

Fraccionamiento basico del crudo.

TRATAMIENTO

PUNTO EBULLICION FRACCION oA PRODUCTO
LPG
GASES ISOMERIZACION
GASOLINA
NAFTA HDS/REFORMADO
150 °C
HDS QUEROSENO
DESTILADOS
MEDIOS
HDS/(ELIMIN. CERAS) GAS OIL
ELIMIN. AROMATIC
370 BASICOS ELIMIN. DE CERAS LUBRICANTES
RESIDUO DEST. HDS COMBUSTIBLE
ATMOSFERICA (HDS) INDUSTRIAL

Todas estas fracciones primarias deben, sin embargo, sufrir tratamientos posteriores de
mejora tales como isomerizacion, hidrodesulfuracion (HDS), reformado, eliminacién de ceras, etc...,

con el fin de satisfacer las especificaciones del producto final (Figura 1.1.1).

Las refinerias mas modernas, conocidas bajo la denominaciéon de "refinerias complejas”,
presentan una capacidad adicional de procesado que les permite obtener mas combustibles de
automocion. Una primera via consiste en convertir parcialmente la fraccion de residuo de la columna
de destilacion atmosférica en fracciones de menor punto de ebullicion. Esta operacion se lleva a
cabo con una separacién previa del residuo mediante una columna de destilacién de vacio en dos
fracciones; la primera, a la que se le denomina gasoéleo de vacio, presenta un intervalo de ebullicion
entre 370 y 540 °C, mientras que la segunda, la mas pesada y denominada residuo de vacio,
muestra una temperatura de ebullicion superior a 540 °C. La fraccién mas ligera (gasoleo de vacio) se
convierte en gasolina y destilados medios en unidades de craqueo catalitico o hidrocraqueo
catalitico. Paralelamente, parte de la fraccidn mas pesada (residuo de vacio) se puede convertir en
fracciones mas ligeras por medio-de procesos térmicos ("visbreaking" craqueo térmico suave o
"coking"), o bien por procesos cataliticos en presencia de hidrégeno (hidroconversion catalitica) o

en ausencia de éste (craqueo catalitico) (Figura 1.1.2). La segunda via consiste en convertir los
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gases ligeros que se obtienen por cabeza de columna en la torre de destilacion atmosférica y
aquellos producidos en la propia refineria, en hidrocarburos de mayor peso molecular para
combustibles de automocién. Este proceso de "sintesis" incluye alquilacion de mezclas de
propuieno, buteno e isobutano y oligomerizacién de olefinas para obtener gasolinas de alto octanaje

(Figura 1.1.2).

Todos los procesos esquematizados en las Figuras 1.1.1 y 1.1.2 pueden realizarse a través
de multiples esquemas diferentes de refinerias, y habitualmente dependen de un buen ndmero de
factores, tales como el tipo de crudo suministrado y, calidades y especificaciones de los productos

requeridos. Por lo tanto cada esquema resultara éptimo para cada situacién particular.

FIGURA 1.1.2

Conversiones alternativas en refinerias complejas.

AROMATIZACION
(PARAFINAS.OLEFINAS)
OLIGOMERIZACION

ALQUILACION
GASOLINA
QUEROSENO
GAS OIL
GASCOC','- CRAQUEO CATALITICO
540 "0 VAcCl HIDROCRAQUEO
RESIDUO CRAQUEO TERMICO
VACIO HIDROCONVERSION

1.1.3 SITUACION MEDIOAMBIENTAL.
REFORMULACION DE COMBUSTIBLES.

Es sabido que el alto consumo de combustibles procedentes del petrdleo en
areas restringidas del Globo ha contribuido en gran medida a la degradacion del medio ambiente en

ciudades y campos.
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La mayor parte de la contaminacién ambiental originada en las grandes ciudades de los
paises desarrollados proviene de los gases originados en los motores de los vehiculos y de los
combustibles de calefaccién. Esta contaminacion es producida por emisiones de vapores organicos

y gases de combustion tales coma CO, CO2, NOy y SOy.

Frente a unas expectativas futuras nada halégﬁeﬁas, debido en gran parte al incesante
incremento en dicho consumo, los gobiernos se han visto forzados a establecer una serie de
legislaciones sobre las composiciones y especificaciones de los combustibles. Si se tiene en cuenta
que mas del 90% del refinado producido en el mundo se destina a combustibles, se puede
rapidamente deducir las enormes implicaciones que estas legislaciones van a tener sobre los

esquemas de las refinerias.

Aunque las leyes sean locales y dependan de unos paisés a otros, la historia demuestra que
aquellas norras adoptadas en los EEUU son posteriormente aplicadas a muchos otros paises. En
ese pais las condiciones del aire vienen establecidas por la Clean Air Act (CAA) quien tiene
actualmente como principales objetivos reducir los niveles de mondxido de carbono y de ozono (Og)
en las capas bajas de la atmdsfera, asi como reducir otros compuestos téxicos provenientes de los
gases de los vehiculos (Corbett, 1990). Para conseguir estos propésitos se han de disminuir las
emisiones de hidrocarburos ya que estos productos combinados con NOy en el aire y en presencia
de radiacion U.V. forman ozono (O3) en las capas bajas, el cual constituye un irritante pulmonar que
causa problemas respiratorios. Otras sustancias toxicas cancerigenas, tal como el benceno, deben
ser limitadas por razones de salud. Por su parte las emisiones de CO, altamente téxicas,
procedentés de combustiones incompletas han de ser también reducidas. En cuanto a las

emisiones de NOy, deben ser controladas ya que actian como reactante en la formacién de Os.

Durante esta década de los 90, las recomendaciones de la CAA forzaran a que se disponga
de gasolinas y combustibles diese! reformulados que satisfagan las calidades requeridas con el fin |
de provocar minimos detrimentos medioambientales. Por su parte, en 1991, la EPA (Environmental
Protection Agency) ha propuesto una certificacion de combustible para la aceptacién de la gasolina
reformulada (RFG) basada en un Modelo Simple, que contempla basicamente una reduccién del
valor de la presion de vapor Reid (RVP) por debajo de 55.847-103 Pa (8.1 psig), un maximo
contenido de benceno y de aromaticos del 1.0 % y 25 % (% en volumen) respectivamente,
eliminacioén de cualquier metal pesado incluidos plomo y manganeso (aditivos antidetonantes) y

adicién de compuestos oxigenados hasta un minimo del 2.0 % de oxigeno (% en peso). Para 1997
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la EPA prepara el Modelo Complejo con especificaciones todavia més restrictivas y que incluira otros
péra’metros del combustible tales como contenidos de olefinas y azufre. Andlogamente a lo que
sucede con la RFG, también aparecen nuevas limitaciones legislativas para las composiciones de los
combustibles diesel que afectan principalmente a la volatilidad del gaséleo, al contenido en azufre y

aromaticos, y al nimero de cetano (n-Hexadecano) (Esso Chemical, 1989).

‘Estas nuevas regulaciones vah a tener un tremendo impacto en las industrias de refino de
petréleo, y dado que no existen soluciones generales, cada refineria debera establecer su propia
estrategia. Uno de los puntos mas complicados es la sustitucion total de aditivos antidetonantes,
tales como tetrametilplomo (TML) o tetraetilplomo (TEL), por compuestos oxigenados tales como
metanol, etanol, isopropanol, metilterbutiléter (MTBE), etilterbutiléter (ETBE) o teramilmetiléter
(1,1-dimetilpropil metiléter; TAME). Estos compuestos, ademas de aumentar el octanaje, aportan el

oxigeno adicional que favorece la combustién completa reduciendo asi la formacién de CO.

La baja disponibilidad y alto precio del etanol consfituye un serio inconveniente para su
utilizacion directa como aditivo oxigenado o como materia prima en la obtenciéon de ETBE. Por su
parte el isopropanol, aunque atractivo, presenta una elevada RVP. Estas circunstancias hacen que
sean el MTBE y el TAME los aditivos oxigenados con mayor proyeccion. Sin embargo, debe tenerse
en cuenta que se estan discutiendo actualmente medidas politicas destinadas a favorecer la
agricultura que pueden conducir a un abaratamiento del etanol proveniente de productos agricolas,

con el consiguiente aumento en la produccién de ETBE.

El MTBE se obtiene a partir de procesos de eterificacion con el isobuteno y metanol. Un
incremento en la necesidad de metanol seria facilmente resuelto aumentando su produccion
(Johnson & Petersen, 1991). Sin embargo el isobuteno, componente de la fraccion C4, constituye
hoy en dia una materia prima relativamente escasa y podria convertirse en el reactivo controlante.
Las fuentes principales de isobuteno y n-butenos son la pirdlisis de naftas (craqueo térmico) y las
unidades de craqueo catalitico. Una posible solucion a esta deficiencia consiste en aumentar la
produccion de la fraccién C4, especialmente la produccién de isobutano e isobuteno, obtenida en
las unidades de craqueo catalftico FCC (Fluid Catalytic Cracking) a través de modificaciones en
las condiciones de operacion y las caracteristicas de los catalizadores. Esta solucién repercutiria
también en el aumento de produccion de propileno (Yepsen & Witosskin, 1991), aspecto que
posibilitaria por su parte el procesado de olefinas para gasolinas convirtiendo propileno en gasolina

de alto octanaje.
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Esta escasez de isobuteno para la obtencion de aditivos oxigenados-puede ser parcialmente
compensada utilizando isoamilenos (fraccion Cg olefina, fundamentalmente 2 metil 2 buteno) para
producir TAME como aditivo adicional, resultando ademas una via interesante de reduccion de la

presion de vapor (RVP) de la gasolina por eliminacion de este tipo de olefina.

Actualmente las unidades de FCC aportan 'dir_ectamente el 38 % de la p'roduccién total de
gasolinas e indirectamente contribuyen con un 12 % a través de la alquilacion. Si a esto afadimos la
‘necesidad de tener que procesar cada vez mas las fracciones residuales para obtener combustibles,
y también el tener que producir un aumento en la fraccion C4 en vistas a la reformulacién de
combustibles, se puede pensar en el craqueo catalitico (FCC) como el proceso clave para hacer
frente a la actual y futura demanda de combustibles reformulados, todo ello a través de la flexibilidad

de estas unidades y en una adecuada combinacién de procesos y catalizadores.

1.2 CRAQUEO DE HIDROCARBUROS - GENERALIDADES.

1.2.1 HISTORIA Y APLICACION.

El craqueo de hidrocarburos es una operacién que consiste en la rotura de

moléculas pesadas para transformarlas en otras de menor peso molecular.

El origen exacto del craqueo, utilizado como proceso de refino, es incierto. Sin embargo, se
sabe que a mediados del Siglo XIX se combinaban procesos de destilacion y craqueo térmico con el

fin de aumentar la produccion de aceites de alumbrado.

A principios del siglo XX, la aparicién del automévil hizo que la gasolina, utilizada hasta
entonces como subproducto de la destilacién del crudo, pasara a convertirse en el producto
principal. Este hecho provocé el rapido auge del craqueo térmico y en 1913 W.M. Burton desarrolla
industrialmente el proceso de craqueo térmico. El incesante incremento de la demanda hace que en
1924 M.W. Kellogg desarrolle un nuevo proceso a alta presion que permiti6 aumentar
considerablemente la produccién de gasolinas. La innovacion de aditivos de plomo (tetrametilplomo)

por parte de la Standard Oil Co. en 1922 permiti6 aumentar el octanaje de la gasolina. Esta
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combinacién de elementos hace que en 1943 mas del 50 % de la gasolina obtenida del refino se
produzca por craqueo térmico (Blazek, 1971). Desafortunadamente, la gasolina producida por
craqueo térmico era rica en olefinas y diolefinas, las cuales polimerizaban durante su almacenamiento

provocando una disminucion del octanaje de la misma.

Simultdneamente a los avances del craqueo térmico se empezé a desarrollar el proceso de
craqueo catalitico que acabaria a.la postre desbancando a su predecesor (Nelson, 1958). Los
primeros intentos de craqueo catalitico a nivel industrial fueron realizados en 1915 por EW. Gray y
A.M. McAfee de la Gulf Oil Corp. quienes utilizaron un cloruro de aluminio para tales fines. Sin
embargo el proceso resultaba inviable dada la dificultad de separar el residuo del catalizador cuyo

coste era muy elevado.

En 1928 E. Houdry propone la utilizacion de arcillas acidificadas, activadas después de varios
tratamientos, cor;w catalizadores de craqueo al darse cuenta que los depésitos de coque, formados
durante la reaccion y que desactivaban el catalizador, podian quemarse con aire en una etapa
posterior, recuperando asi el catalizador su actividad inicial. Fue en 1936 la Socony-Vacuum Oil Co.
quien, basandose en los descubrimientos de E. Houdry, comercializé la primera unidad de craqueo
catalitico de lecho fijo capaz de procesar 2000 barriles/dia utilizando para ello una montmorillonita
acidificada. La unidad funcionaba ciclicamente; tras un tiempo de reaccion aproximado de 10
minutos el lecho era purgado con vapor para eliminar el resto de hidrocarburos adsorbidos y
finalmente se procedia a la etapa de regeneracion del catalizador quemando el carbén depositado

para poder reiniciar el ciclo.

En las proximidades de la Il Guerra Mundial, la gran demanda de gasolinas de alto octanaje
hizo que el craqueo catalitico, que producia un mayor volumen de gasolinas y con mayor octanaje
que el craqueo térmico, cobrara un interés creciente; de tal forma que en 1943 en los EEUU se
procesaban en este tipo de unidades mas de 300000 barriles diarios. Las limitaciones mecanicas y
de capacidad de estas unidades provocaron el que fueran progresivamente sustituidas por otras de
lecho mévil con entrada continua de catalizador (Moving-beds). Sin embargo, fue en los afios 40
cuando las unidades de craqueo catalitico sufrieron unos avances revolucionarios con la aplicacién
de los conceptos de fiuidizacion a las particulas cataliticas (Odell, 1934; Goodall, 1961). Sobre estas
bases, la Standard Oil Co. puso en marcha en 1942 la primera unidad comercial de craqueo catalitico
en fase fluida (FCC) en la refineria de Baton Rouge en Jersey. Para ello se utilizé como catalizador

una silice-alimina, innovacion sintética introducida en 1940 por Houdry & Socony-Vacuum Oil Co.
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Estas unidades de FCC constituyen hoy en dia la base de la casi totalidad de las unidades de
craqueo catalitico en el Mundo. No obstante se ha intentado continuamente mejorar el proceso
tanto desde el punto de vista tecnolégico como del propio catalizador. En este sentido, el avance
mas revolucionario en estas Ultimas tres décadas ha sido sin duda la utilizacién de zeolitas sintéticas
como catalizadores. La Union Carbide Co. sintetizé y comercializé en los afios cincuenta las primeras
Zeolitas X e Y (Scherzer, 1990), mientras que en 1962 la Mobil Oil Co. utilizé las zeolitas como

catalizadores de craqueo.

Estos nuevos catalizadores, mucho mas activos, permitieron la posibilidad de modifiéar las
unidades de FCC hacia una estructura de tipo “riser" desarrollada en 1956 por la Shell Qil Co.,
siendo la Kellogg Co. quien en 1971 disefié las unidades FCC riser de corto tiempo de contacto que

se utilizan en la actualidad.

En la Figura 1.2.1 se ilustra el esquema correspondiente a una unidad riser FCC. En esta
unidad las corrientes de alimento fresco y de reciclado se precalientan mediante hornos o
intercambiadores de calor y entran en la unidad por la base de la linea ascendente del alimento
donde se mezclan con el catalizador regenerado caliente. El calor del catalizador vaporiza el alimento
y lo lleva a la temperatura deseada de reaccién. La mezcla de catalizador y vapores de hidrocarburo
pasa conjuntamente a un tubo vertical (riser) por el que circula en flujo de pistén con velocidades
-superiores a las que se dan en los FCC de lecho fluidizado de fase densa (sin riser). En este tipo de
reactores los tiempos de contacto en el interior del riser, donde se producen las reacciones, soh del
orden de 1 é 3 segundos (Maxwell & Stork, 1991). A la salida del riser los vapores de hidrocarburo
son enviados a la columna de fraccionamiento de crudo sintético para su separacién en productos
liquidos y gaseosos. Por su parte el catalizador desactivado, el cual contiene hidrocarburos
adsorbidos en su superficie, cae a la zona denominada "Stripper" donde se eliminan mediante

agotamiento con vapor antes de que el catalizador entre en el regenerador.

Magee y Blazek (1976) han descrito diversas configuraciones de nuevos reactores de
craqueo con riser. De acuerdo con J.R. Murphy (1992), cabe esperar que en el futuro las unidades
de FCC/HOC (Heavy Oil Cracker) tiendan a operar a altas temperaturas, minimos tiempos de
contacto, fase dispersa en el regenerador, junto con una completa eliminacién de los hidrocarburos

del catalizador tras la reaccién con una minima proporcién de vapor de agua.

10
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FIGURA 1.2.1

Esquema de una unidad riser FCC.
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En los reactores actuales las temperaturas son del orden de 460 °C si se utilizan silice-
aliminas, y entre 520 y 540 °C si se emplean zeolitas. Dado que la reaccién de craqueo es
endotérmica y la de regeneracidon es exotérmica, las unidades riser funcionan sobre la base de un
perfecto balance energético mediante el cual, el calor liberado en la combustidn del coque se utiliza
para precalentar la mezcla reactante y proporcionar la energia necesaria para que se realice la
reaccion endotérmica de craqueo, actuando de esta forma el catalizador como transportador de calor
(Maselli & Peters, 1984; Naber & col., 1988; Biswas & Maxwell, 1990 [a]). Por otra parte, con cortos
tiempos de contacto es posible conseguir elevados grados de conversion sin excesivo craqueo

secundario, obteniéndose una gasolina de mayor octanaje.

Las drasticas condiciones con las que el catalizador se encuentra en el regenerador (700 °C),
junto con el envenenamiento por metales pesados, principalmente Ni y V, hacen que el catalizador
pierda actividad de forma irreversible. Ademas, parte del catalizador se pierde en forma de finos a la
salida del regenerador. Por estas razones, para mantener el nivel de actividad deseado se extrae

catalizador de equilibrio y se reemplaza por catalizador fresco mucho mas activo (Make-up).
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El alimento que se introduce en las unidades de FCC es gasoleo pesado y residuos
provenientes fundamentalmente de las torres de destilacién a vacio y de procesos térmicos (coker,
visbreaking) Los productos directos son hidrocarburos gaseosos, gasolina, gaséleo ligero, gasdleo

pesado, aceite del residuo y gases de combustion del regenerador.

Anteriormente se ha destacado el papel relevante que tiene el craqueo catalitico dentro del
proceso global de refino, fundamentalmente en la obtencién de gasolinas, no sélo de forma directa
sino también generando productos intermedios utilizados en otras etapas para producir
componentes que aumentan la produccion global de gasolinas y aumentan su octanaje (Pierce &
Bansal, 1986). En la Figura 1.2.2 se esquematiza esta interaccién entre el craqueo catalitico y otros

procesos para la obtenciéon de gasolinas.

FIGURA 1.2.2

Procesos para la obtencion de los componentes de la gasolina.
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1.2.2 CATALIZADORES DE CRAQUEDO.

Desde que A.M. McAfee en 1915 hizo los primeros intentos de utilizacién de un
catalizador de cloruro de aluminio para el craqueo a nivel industrial de hidrocarburos, los catalizadores
y los procesos tecnolégicos asociados han sufrido enormes desarrollos. En 1928 E. Houdry
propone la utilizacion de arcillas acidificadas las cuales podian ser regeneradas quemando con aire el
carbon que se les depositaba durante la etapa de reaccion. Gayer, aios mas tarde (Gayer, 1933),
realizé una importante observacion: un catalizador formado por alimina soportado sobre silice posee
propiedades acidas. Davison preparé el primer catalizador de craqueo sintético de silice-alimina
amorfa y fue utilizado con éxito en 1942 por la Standard Qil Co. en una unidad de FCC. Este tipo de
compuestos sintéticos eliminaban el grave inconveniente de los contaminantes de las arcillas

naturales, especialmente Fe.

Las altas temperaturas que se alcanzan en la etapa de regeneracion por la combustién del
coque forzaron la evolucion de estos catalizadores hacia altos contenidos de alimina. Asi en 1954

fue desarrollado un catalizador de silice-alimina con un 25% de Al>03 (% peso) el cual presentaba

mayor actividad y mayor estabilidad hidrotérmica.

Los catalizadores de silice-alimina presentan una estructura aleatoria tridimensional amorfa
de tetraedros de silice y alimina interconectados entre si. Cada dtomo de aluminio trivalente con
coordinacion tetraédrica unido a otros atomos de silicio o aluminio a través de enlaces de oxigeno
presenta una carga negativa que queda compensada por la presencia de cationes. En el caso de
que el catién sea el H* aparecen grupos OH que presentan un caracter acido Bronsted fuerte
(Gates & col., 1979). Cuando se deshidrata la silice-alimina, calentando a temperaturas elevadas,
se elimina agua de los centros Bransted y grupos OH terminales, dejando iones aluminio con
capacidad para aceptar un par de electrones (centros Lewis) (Gates & col., 1979). Estos centros
acidos Brensted y Lewis son la causa de la actividad en el craqueo de hidrocarburos por parte de

estos catalizadores.

Los catalizadores de silice-alimina fueron competitivos durante la década de los 50 y
principios de los 60. Sin embargo, han quedado totalmente desplazados por las zeolitas, materiales
cristalinos cuya introduccién se produjo hacia los afios 60. La utilizacién de las mismas ha supuesto la
mayor revolucion en el campo del craqueo catalitico, pues muestran una actividad y selectividad

hacia gasolinas muy superior a las que ofrecen los catalizadores amorfos de silice-alimina.
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N

1.3 ZEOLITAS.

1.3.1  HISTORIA.

La historia de las zeolitas se inicia en 1756 cuando el mine'ralogista sueco
Cronstedt descubre la primera zeolita mineral: la Estilbita (Cronstedt, 1756). Cronstedt reconocid las
zeolitas como una nueva clase de minerales que consistian en aluminosilicatos alcalinos y
alcalinotérreos hidratados. Las fuertes caracteristicas adsorbentes (intumescencia) que presentaban
estos minerales provocaban, cuando se calentaban, un fenérﬁeno similar al de la ebullicion, lo que
llevé a Cronstedt a llamarlas zeolitas, derivado de dos palabras griegas "ZEQO" y "LITHOS" que

significan hervir y piedra respectivamente.

A partir de ese momento se fueron sucediendo los descubrimientos de nuevas zeolitas y el
estudio de sus propiedades. Se pueden destacar en 1930 las primeras determinaciones
estructurales de las zeolitas (Taylor, 1930; Pauling, 1930 [a], [b]), asi como el concepto de "tamiz
molecular” que fue introducido por McBain (1932) para definir materiales sélidos porosos que actian
como tamices a escala molecular. En 1945 Barrer presento la primera clasificacion de las zeolitas
conocidas basada en consideraciones de tamafio molecular. Posteriormente llevé a cabo las
primeras sintesis definitivas de zeolitas (Barrer, 1948). Los trabajos de Barrer inspiraron a Milton
(Linde Division of Union Carbide Corporation) en los afios 40 para iniciar estudios en sintesis de
zeolitas con el fin de conseguir nuevos métodos para separar y purificar el aire. En la década de los
50, Milton y su colaborador Breck descubren un importante nimero de zeolitas comerciales: zeolitas

tipo A y tipo X e Y (isoestructurales con la zeolita natural faujasita) (Breck & col., 1956; Milton, 1959

[a], [b]).

En 1960 Rabo & col. (1960) estudiaron la posibilidad de utilizar por primera vez zeolitas
protdnicas tipo faujasita en reacciones de isomerizacién. En 1962 la Mobil Oil Co. introduce el uso de
la zeolita sintética X, intercambiada con lantanidos, como catalizador de craqueo en unidades de FCC
(Elliot & Eastwood, 1962; Venuto & Habib, 1978). Sin embargo, la zeolita X presentaba una relacion
Si/Al muy baja, préxima a la unidad, lo que le conferia una baja estabilidad térmica y frente a
tratamientos acidos. Estos aspectos forzaron a los investigadores a desarrollar y a utilizar zeolitas méas
siliceas de tipo Y (Breck, 1964). Estas zeolitas Y con mayor relacién Si/Ai, mas activas y estables,

pasaron a sustituir a la zeolita X como catalizadores en las unidades de FCC (Magee & Blazek, 1976).
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En esa misma década se sintetizan otras zeolitas con mayor relacién SVAI que las zeolitas X:
la zeolita L (Breck & Acara, 1965), la mordenita (Sand, 1969) y la zeolita beta (Wadlinger & col, 1967)
entre otras. Por la misma época, principios de los afos 60, Barrer & Denny (1961) utilizan en la
sintesis de zeolitas bases organicas en vez de bases minerales, lo que permite obtener zeolitas
altamente siliceas. Este descubrimiento revolucionario condujo en la década siguiente a la
obtencidn, entre otras, de: la ZSM-5 (MFI) (Argauer & Landolt, 1972), ZSM-11 (Chu, 1973), ZSM-12
(Rosinski & Rubin, 1974), ZSM-21 (Plank & col., 1977), ZSM-34 (Rubin & col., 1978) y la silicalita

(Fianigen, 1978) con estructura como la ZSM-5 pero exenta de aluminio.

La década de los 80 ha visto un explosivo incremento en descubrimientos de nuevas
composiciones y estructuras zeoliticas. En 1982 investigadores de la Union Carbide Co. sintetizaron
unos nuevos tipos de materiales cristalinos microporosos similares a las zeolitas pero que contenian
P y Al en posiciones tetraédricas (aluminofosfatos) y a los que llamaron AIPO4 (Wilson & col., 1982
[a],[b]; Wilson &“col., 1983). Posteriormente, en 1984 Lok & col. introdujeron Si en estos AlPO4
formando silicoaluminofostatos denominados SAPO (Lok & col.,, 1984 [a)],[b]) los cuales
presentaban acidez supefficial: Ademas, se han sintetizado otros compuestos derivados de los
AIPO4 conteniendo metales a los que se les llama MeAPO, EIAPO, MeAPSO, EIAPSO (Lok & col,
1985; Messina & col., 1985). La mayor parte de estos silicoaluminofosfatos, a los que se denominan
en general zeotipos, presentan estructuras cristalinas con topologias diferentes a las encontradas

en las zeolitas.

Las expectativas futuras en catélisis en la década de los 90 incluyen un continuo y acelerado
descubrimiento de nuevos materiales cataliticos con un uso creciente en el refino de petréleo,
particularmente en el drea de la gasolina de alto octanaje y la obtencién de gasolinas reformuladas
(Flanigen, 1991).

1.3.2 COMPOSICION Y ESTRUCTURA GENERAL DE LAS ZEOLITAS.

Las zeolitas son aluminosilicatos naturales o sintéticos con estructura cristalina

formada por un sistema tridimensional de tetraedros constituidos por dtomos de silicio o aluminio

rodeados por cuatro atomos de oxigeno (TO4 siendo T = Si 6 Al).
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1. INTRODUCCION

Estos tetraedros se unen entre si compartiendo sus vértices siguiendo dos reglas

fundamentales:

A Dos tetraedros diferentes se unen entre si compartiendo tan sdlo un oxigeno.
B. No se producen enlaces de tipo Al-O-Al. Esto es, que tetraedros de tipo AlO4

sélo se encuentran unidos a otros tetraedros de tipo SiO4. Esta regla es

conocida como restriccion de Lowenstein (Lowenstein, 1942).

La unién de los tetraedros para formar la estructura cristalina en la zeolita provoca la aparicién
de canales y cavidades de diferentes tamafos. La sustitucion isomoérfica de Si+4 por Al*3 origina un
defecto de carga formal en la red que es compensada por distintos cationes que se localizan en los
canales y cavidades de la zeolita. Estos cationes suelen pertenecer al grupo de los alcalinos (Na*,

K*...), alcalinotérreos (Ca*2, Mg+2...), o bien ser un catién organico (generalmente del tipo NR4*).

En la Figura 1.3.1 se representa de forma esquematica la estructura de las zeolitas.

FIGURA 1.3.1

Estructura de las zeolitas.

O o n o] O ol O o] O
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La férmula quimica por celda unitaria de la zeolita puede escribirse como:

Myn [(A1Og) (Si05),].mH 0

donde:

M: un cation de valencia n.

X,y: nimero de tetraedros de AlO4 y de SiO4 respectivamente.

m: numero de moléculas de agua adsorbidas.
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1. INTRODUCCION

Las multiples posibilidades de disposicién de los tetraedros hacen que aparezcan
numerosas zeolitas. Se conocen mas de 40 zeolitas naturales (Vaughan, 1978) y mas de 150
zeolitas sintéticas (Meier & Olson, 1978), algunas de ellas isoestructurales con zeolitas naturales. La
sintesis de nuevas zeolitas es incesante, cada afio aparecen multiples patentes y articulos
describiendo nuevas especies. Asi, el nimero de referencias anuales en el Chemiéal Abstract
referente a zeolitas paso del orden de 400 en 1967 a 2400 en 1988 (Mosgou, 1991), pero a pesar

de este elevado nimero muy pocas de ellas tienen aplicacién en procesos industriales.

La estructura microporosa de las zeolitas hace que presenten una superficie interna
“extremadamente grande en relacion a su superficie externa. Esta microporosidad es abierta y la
estructura permite la transferencia de materia entre el espacio intracristalino y el medio que le rodea.
Se pueden conseguir zeolitas con tamafnos de poros del orden del tamafio molecular, lo que las
convierte en auténticos tamices moleculares. El tamaiio de los poros y canales de las zeolitas varia

entre 3.5y 12 A (Davies & col., 1988), pudiendo ser el sistema de canales mono, bi o tridireccional.

En la Tabla 1.3.1 se da una clasificacién de las zeolitas en funcién del niimero de atomos de
oxigeno que forman los anillos o poros por los cuales se penetra al espacio intracristalino (Csicsery,

1976; Derouane, 1980; Derouane, 1984; Csicsery, 1984).

TABLA 1.3.71

Clasificacién de las zeolitas

en funcién del nimero de dtomos de oxigeno del anillo.

II Clasificacion Atomos de O en el Diametro del poro 6 Tipos
Zeolitas anillo de abertura A Zeolitas
poro pequefo 8 3<0<5 Erionita, A
poro mediano 10 5<0<6 ZSM-5, ZSM-11
poro grande » 12 6<08<9 | X, Y, BETA, Q,
Mordenita
poro extragrande 18 9<0 MCM-9, VPI-5
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1. INTRODUCCION

1.3.3 APLICACIONES.

Las zeolitas presentan una gran variedad de aplicaciones industriales,

especialmente como intercambiadores idnicos, adsorbentes y catalizadores.

Las zeolitas naturales, debido a su relativa escasez y presencia de impurezas constituyen tan
s6lo un 11% de la produccién mundial (Mumpton, 1978; Minato & Tamura, 1978), siendo las zeolitas

sintéticas las mas utilizadas (Moscou, 1991).

La utilizacion de las zeolitas como intercambiadores i6nicos se basa en la existencia de los
cationes compensadores de carga presentes en las mismas que pueden, en condiciones
adecuadas, ser intercambiados por otros cationes sin afectar a su estructura cristalina (Thomas,
1962; Sherman, '.1 978; Breck, 1979; Flanigen, 1980; Llenado, 1984; Sherman, i984). Por otra
parte, esta capacidad de intercambio posibilita variar propiedades fundamentales de la zeolita tales
comd acidez, selectividad de adsorcién y estabilidad térmica. Asi, esta capacidad resultara clave para

las aplicaciones mas importantes de las zeolitas: adsorcién y catalisis.

El empleo de zeolitas como adsorbentes se basa en dos caracteristicas diferenciadas. La
primera, depende Unicamente de la selectividad superficial en la adsorcién de moléculas polares
(Milton, 1968; Anderson, 1977; Minato & Tamura, 1978; Flanigen, 1980), mientras que la segunda,
se basa en los principios de los tamices moleculares, relacionados con el tamaiio de los canales de la
zeolita y el tamafio molecular del adsorbato (Anderson, 1977; Broughton, 1977; Odawara & col.,
1977, Neuziland & Preignitz, 1977). En este sentido, la conjugacién de las propiedades de
adsorcion polar con las de tamiz molecular que presentan las zeolitas ofrece una importante

aplicacién en muchos procesos de purificacién y separacion.

El uso de zeolitas como catalizadores o soportes de catalizadores es muy frecuente en
procesos industriales de refino, petroquimica y quimica fina. El reemplazo de catalizadores
convencionales por zeolitas en numerosos procesos es debido a mejoras en la actividad y en la
selectividad. En la Tabla 1.3.2 aparecen algunas de las principales aplicaciones de las zeolitas como

catalizadores o soportes de catalizadores.
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TABLA 1.3.2

Aplicacién industrial de las zeolitas como catalizadores.

Catalizadores.- _

(Ward & col., 1973; Ward, 1975; Magee & Blazek, 1976; Bolton, 1976 [a);
Venuto & Habib, 1978; Flanigen, 1980; Bonacci & Patterson, 1981; Keading & col., 1982; Chang,
1983; Heinemann, 1985; Csicsery, 1986; Holderich & van Bekkum, 1991; Jacobs & Martens,
1991).

- Conversién de hidrocarburos:
- Craqueo
- Hidrocraqueo
- Alquitacién
- Isomerizacion
- Hidrodesalquilacién.
- Hidro-Deshidrogenacién. I
- Reformado selectivo.
- Metanacién.
- Conversion de metanol a gasolinas.
.- Catalizadores de reacciones inorganicas:
- Oxidacién de HpS
- Reduccién de NOy a NH3
- Oxidacién de CO

1.3.4 ACTIVIDAD Y SELECTIVIDAD CATALITICA.
PARAMETROS QUIMICOS Y ESTRUCTURALES.

Anteriormente se ha descrito la gran capacidad de intercambio i6nico que presentan las
zeolitas como resultado de la sustitucién isomérfica de Al*3 por Si+4. Esta capacidad permite
introducir diversos tipos de cationes compensadores de carga con diferentes propiedades
cataliticas. En el caso de que esfos cationes sean intercambiados por protones (H*), se crean
centros Brensted dando lugar a la forma 4cida de la zeolita. Los grupos hidroxilos asi formados

constituyen los potenciales centros acidos Bransted.
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El numero de centros Bronsted totales dependera de la concentracion de aluminio en la red,
de tal forma que cuanto mayor sea la cantidad de aluminios mayor nimero de centros Bransted se
podran generar. Sin embargo, tan importante como el nimero total de centros lo es la fuerza acida
que presentan éstos para poder llevar a cabo una determinada reaccion. Esta fuerza acida depende
unicamente de la carga residual del protén y ésta depende de la electronegatividad de la red
(Kazansky, 1984). Asi, el entorno quimico de los centros ééidbs afecta a la fuerza d_e Ios‘misrﬁos
(Beaumont & Barthomeuf, 1973 [a]), comprobandose que la carga positiva sobre el protén aumenta
al disminuir el numero de aluminios en la segunda esfera de coordinacion del atomo de aluminio

asociado (Senchenya & col., 1986), lo que se traduce en un aumento de su fuerza acida.

Teniendo en cuenta la regla de Lowenstein (1942) introducida anteriormente, por la cual no
aparecen enlaces de tipo Al-O-Al, se puede determinar el maximo nimero de aluminios en la
segunda esfera de coordinacién y calcular de esta forma el nimero de centros de distinta fuerza en
funcion del contenido de aluminio en la red para una estructura zeolitica dada. Asi, para el caso de la
Faujasita, Pine & col. (1984) calcularon la distribucién del niimero de centros con distinta fuerza acida
(dependiendo del nimero de Al en la segunda esfera de coordinacién, en este caso de 0 a 9) en
funcién del nimero de aluminios totales en la celda unidad suponiendo una distribucién aleatoria de
los aluminios en la estructura. En la Figura 1.3.2 aparece esta representacion en la que nNNN indica
numero de aluminios n en la segunda esfera de coordinacién (Next Nearest Neighbor). Los centros
mas fuertes son aquellos del tipo ONNN o sea aquellos que no tienen ningtin aluminio en la segunda

esfera de coordinacion, mientras que los mas débiles son los SNNN.

De esta circunstancia se deriva un compromiso entre niimero total de centros y fuerza de los
centros presentes. Para una misnﬁa zeolita, cuantos mas centros hayan mas débiles seran éstos y
cuanto mas fuertes sean los centros que se deseen generar de menos centros se dispondra. De
esto se deduce facilmente que dependiendo de la fuerza acida requerida para una determinada

reaccion, existira una relacion Si/Al 6ptima de red en lo que a actividad se refiere.

Ademas de la importancia que presentan los parametros quimicos citados arriba hay que
destacar las implicaciones de los parametros estructurales en la selectividad catalitica. Como ya se ha
citado, los centros activos de las zeolitas se encuentran localizados en canales y cavidades, por lo
que las velocidades de difusién de reactantes y productos asi como la formacion de productos
intermedios dependera de las dimensiones relativas de las moléculas respecto a los canales y

cavidades.
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FIGURA 1.3.2

Distribucion de los centros AI-iNNN en la zeolita Y

en funcion del nimero de Ai/c.u.
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El concepto de selectividad de forma (Shape Selectivity) fue descrito por primera vez por

Weisz & Frilette (1960). Este tipo de selectividad controla el tamafio y la forma de las moléculas que

se difunden y se generan en el interior de la zeolita. Los conceptos de difusidon y selectividad de

forma han sido descritos por multiples investigadores (Barrer, 1971; Csicsery, 1976; Derouane,

1982; Csicsery, 1984; Chen & Garwood, 1986; Csicsery & Laszlo,1987).

La selectividad de forma en zeolitas puede manifestarse a través de:

A.- Selectividad a reactantes.

Como resultado de que las moléculas demasiado grandes no pueden

difundirse por los poros hacia el interior de las zeolitas (Figura 1.3.3 A).
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B.- Selectividad a productos.
Por la cual sélo las moléculas de productos formados durante la
reaccion en el interior de las cavidades que tengan dimensiones inferiores a

los poros de salida podrén difundirse al exterior (Figura 1.3.3 B).

C.- Selectividad al estado de transicién.
Aparece en el caso de que el estado de transicion intermedio necesite
un espacio superior al que tienen disponibles los canales y cavidades (Figura

1.33C).

D.- Selectividad de transito molecular (Derouane & Gabelica,1980) |
Aparece en zeolitas que presentan al menos dos tipos de canales con
diferentes abertura de poro y geometria. En este caso, los reactantes pueden
preferentemente entrar por un tipo de canal y los productos salir por otro

debido a limitaciones de tamafio y forma (Figura 1.3.3 D).

Ademas de los factores geométricos aparecen efectos electrostéticos que pueden afectar a
la selectividad de forma como resultado de la interaccion entre el campo eléctrico en la boca del poro
y el momento dipolar de la molécula reactante. (Chen & Weisz, 1967, Dessau, 1980). Esta interaccién

puede favorecer o inhibir la difusién de la molécula hacia el interior de la zeolita.

La selectividad de forma de las zeolitas puede ser modificada por intercambid iénico,
desaluminizacién, cambios de la relacién SiO2/Al>03 en la estructura o bien por modificaciones que
afecten al tamafio del poro y a la geometria. Se suele caracterizar por su indice de restriccion
(Constraint index, Cl), el cual representa la relacién entre las constantes de velocidad de craqueo
para el n-hexano y 3-metilpentano (Frilette & col., 1981). Las zeolitas de poro grande tales como
zeolitas X, Y, B y L tienen Cl inferiores a la unidad; las de poro mediano como las ZSM-5, ZSM-11 o
ZSM-22 tienen Cl entre 1 y 12; y las de poro pequefio como Erionita, Chabazita o Zeolita A tienen Cl
superiores a 12. Un alto Cl es indicativo de una alta selectividad de forma (Chen & Garwood, 1986).
Los Cl disminuyen a medida que aumenta la temperatura (Chen & Garwood, 1978; Frilette & col.,
1981). )
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1 INTRODUCCION

FIGURA 1.3.3

Diferentes tipos de selectividad de forma en las Zeolitas.
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1.3.5 ZEOLITAS UTILIZADAS EN EL CRAQUEO CATALITICO.
DESCRIPCION BASICA.

En el presente apartado se describira de forma somera las zeolitas que han sido

utilizadas en la presente investigacion y que constituyen los principales componentes de los

actuales catalizadores de craqueo.
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1. INTRODUCCION

Los catalizadores de craqueo (FCC) contienen actualmente un componente zeolitico
adecuado que ofrece alta actividad y selectividad. Sin embargo, con este Unico componente no se
puede garantizar la utilidad del catalizador que debe presentar ademas una serie de propiedades
fisicas tales como resistencia a la atricién, adecuada densidad y buena fluidizacién. Por ello la zeolita
se diluye en una matriz, la cual presenta ademas de la funcion de aglutinante para evitar las pérdidas

del catalizador como finos, otras importantes funciones (Oblad, 1972; Scherzer, 1990) como:

- Transportador de calor.-
Facilita el transporte de calor durante el craqueo y la regeneracién,

protegiendo a la zeolita de dafios estructurales por colapsamientos.

- Difusividad.-
' La matriz sirve también como un medio difusivo para las moléculas de
reactantes y de productos. La estructura de los poros de la matriz puede por lo

tanto afectar también.a la actividad y selectividad del catalizador.

- Efecto de dilucién.-
La matriz actia como medio de dilucidn para las particulas de zeolita.
Este efecto modera la actividad de las reacciones consecutivas que conducen

‘a la formacion de gases y coque.

- Sumidero de sodio.- .
En las condiciones de operacion, el Nat puede migrar de la zeolita hacia
la matriz. Esta disminucién de sodio en la zeolita mejora su comportamiento

catalitico y su estabilidad hidrotérmica.
Las matrices se pueden clasificar segun el origen de sus componentes (Scherzer, 1990) en:

- Compuestos sintéticos:
Silice amorfa (ller, 1979; Elliott, 1975), alimina (Lippens &
Steggerda, 1970; Oberlander, 1984), silice-alimina (Ryland & col.,
1960; "Tanabe, 1970), silice-magnesia(Baker, 1976), silice-titania
(Elliott, 1977), silice-titania-zirconia (Elliott, 1978), silice-boria y alimina-

magnesia (Ino & Shioiri, 1984).
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1. INTRODUCCION

- Compuestos naturales:

Los mas cominmente utilizados en catalizadores de FCC son
arcillas naturales tales como la Caolinita y la Hallosita (Grim, 1 968). Otras
arcillas utilizadas son montmorillonitas, illitas y bentonitas. Estas arcillas
pueden sufrir modificaciones a través de tratamientos térmicos y

quimicos previamente a su utilizacién.

Ademas el catalizador de craqueo puede contener aditivos, tales como pequenas
proporciones de otras zeolitas (ej. ZSM-S), con el fin de aumentar sus prestaciones (ej. octanaje de la
gasolina). Como denominador comin a todo buen catalizador de craqueo cabria destacar una serie
de caracteristicas esenciales como son: alta actividad, baja selectividad a coque, buena fluidizacién,
resistencia a la atricién, volumen y distribucién de tamafo de los poros adecuados, y estabilidad
hidrotérmica. Actualmente la zeolita Y constituye el mayor componente de los catalizadores de las
unidades de FCC: su destacada actividad, selectividad y estabilidad junto a su relativamente bajo
precio hacen que parezca dificil su sustitucién por otro. Aparecen numerosos catalizadores que
compiten con la zeolita Y en lo que a selectividad y estabilidad se refiere, pero sus precios de
obtencién estan muy por encima de la zeolita Y. Sin embargo, las investigaciones en sintesis
pueden obtener, algtin dia, procedimientos alternativos que logren disminuir los precios de ciertas
zeolitas competitivas, tal como la zeolita 3. Por otra parte, existe una nueva via que permite mejorar la
actividad catalitica mediante la formulacién de catalizadores multifuncionales zeoliticos, esto es,
empleando varias zeolitas que puedan actuar sobre diferentes fracciones de reactantes y productos,

optimizando de esta forma la distribucién de productos deseados.

1.3.5.1 Zeolita Y.

La zeolita Y es una zeolita sintética isoestructural con la zeolita

natural Faujasita.

La férmula general de estas zeolitas en su forma sddica (NaY) para una composicion tipica de

su celda unidad (Meier & Olson, 1992) es:

Nasg [(AlO,)sg (SiOp)q34] - 240 H,0
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La estructura basica de la zeolita Y consiste en una distribucién tridimensional de tetraedros
de Si0O4 y AlO4+ unidos por oxigenos comunes formando cubooctaedros truncados denominados

unidades de sodalita (cajas p). Estas unidades de sodalita estan constituidas de 24 iones de silicio y

aluminio y 36 iones oxigeno determinando s caras cuadradas y s caras hexagonales (Figura 1.3.4 A).

Las cajas p se unen entre si por 4 de sus s caras hexagonales a través de oxigenos comunes

(prismas hexagonales), dando iugar a un sistema de canales tridimensionales que conectan

poliedros formando grandes cavidades denominadas supercavidades (cajas a de 12 A de

diametro)(Figura 1.3.4 B).

FIGURA 1.3.4

Representacion estructural de la Zeolita Y.

74

* Aluminum or Silicon

[111]
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La estructura final de la zeolita Y presenta dos sistemas de canales tridimensionales

interconectados entre si:

1.- Un sistema formado por la unién de supercajas ., y al cual se puede

ingresar por anillos de 7.4 A de diametro constituidos por 12 atomos de
oxigeno (4 entradas en cada supercavidad o) (Figura 1.3.4 C).

2.- Otro sistema de canales formado por la conexién alternada de cajas de
sodalita y prismas hexagonales, al cual se penetra por aberturas de 2.2 A de
diametro constituidos por anillos de 6 atomos de oxigeno (caras hexagonales

de las unidades de sodalita). -

El segundo sistema de canales es practicamente inaccesible, debido a su pequefio tamafio
de poro, a casi todas las moléculas organicas e inorganicas. Sin embargo, el primer sistema de
canales es lo suficientemente grande como para permitir el acceso a una gran variedad de moléculas.

Esto explica la gran aplicacion industrial como catalizador de esta zeolita.

Con respecto a los cationes de compensacién de carga, se han propuesto varias
nomenclaturas para designar su localizacién dentro de la estructura (Olson & col., 1968; Smith,
1971; Haynes, 1978).'La mas utilizada es aquella que distingue cuatro posicioﬁes. En la Figura 1.3.5
se muestran las posiciones de los sitios catiénicos compensadores de carga y de los diferentes

atomos de oxigeno. En ella aparecen:

1.- Sitios S(l). Localizados en el centro de los prismas hexagonales (16

sitios por celda unidad).

2.- Sitios S(I'). Situados dentro de las cajas de sodalita y cercanos a la

base de los prismas hexagonales (32 sitios por celda unidad).

3.- Sitios S(ll). Localizados en el mismo eje que los precedentes pero en

el interior de las supercavidades (32 sitios por celda unidad).

4.- Sitios S(II'). Simétricos a los precedentes en relacion al plano de las

caras hexagonales de las cajas de sodalita (32 sitios por celda unidad).
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FIGURA 1.3.5

Localizaciéon de las posiciones catibnicas compensadoras de cargs

y de los diferentes atomos de oxigeno en la Zeolita Y.

La zeolita X presenta topolégicamente la misma estructura cristalina que la zeolita V pero se
diferencia de la anterior en su relacién Si/Al intrareticular. Mientras una zeolita X presenta una relacion

Si/Al comprendida entre 1+ y 1.5, la zeolita Y presenta una relacion superior a 1.5 (Breck, 1974;
Smith, 1976)

La forma sddica de las zeolitas resulta inactiva para las reacciones de craqueo. La acti/idad en

las zeolitas para estas reacciones se consigue generando centros acidos en su superficie.
Estos centros pueden ser generados por dos vias fundamentales:
IIlntercambio de los iones Na+ por cationes di o trivalentes.

Estos cationes se hidrolizan por calcinacion dejando H+ en la superficie

(Venuto & col.,1966; Ward, 1968, 1969; Mone & Moscou, 1973; Cheetham, 1984):

Men+(H20)n.,, —[Me(OH)n I]+ + n-l H+
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Los cationes de intercambio suelen ser cationes de alcalinotérreos o de tierras
raras (RE) principalmente Lantano y Cerio (RE3+), dando lugar a las zeolitas de tipo
REX y REY con centros &cidos Brensted que han sido claramente puestos en
evidencia por estudios de espectroscopia IR (Venuto & col.,1966; Ward, 1968,
1969, 1976; Lemos & col., 1987). |

En el proceso de intercambio se sustituyen primerarhente los iones Na* de la
supercavidad ya que los cationes hidratados de las tierras raras no pueden entrar en
las unidades de sodalita (Sherry, 1971), pero en los procesos de calcinacién la
eliminacion del agua asociada a los cationes permite la migracién de éstos al interior

de las unidades de sodalita. Tras sucesivos intercambios-calcinaciones se

" consiguen zeolitas con altos contenidos en tierras raras. Keir & col. (1988) realizaron

un estudio completo de intercambios y localizaciones catiénicas de tierras raras en la
zeolita Y. La presencia de RE en la zeolita Y produce ademas de la citada actividad
acida como catalizador, una elevada estabilidad térmica (Scherzer & col., 1975). Esta
estabilidad térmica aumenta al incrementarse el porcentaje de intercambio (Bolton,
1976 [b])

Los primeros catalizadores de craqueo que utilizaron zeolita de tipo faujasita

' como componente lo hicieron bajo la forma de zeolita REX, y constituyd, como se ha

citado anteriormente, una gran revolucién en lo que al craqueo catalitico se refiere.

Mediante intercambio de los iones Na* por iones NH4*.

Tras el intercambio se procede a la calcinacién de la zeolita para la eliminacién

Ade NH3 (Rabo & col., 1960; Ward & Hansford, 1964; Liang & Cay, 1980; Kerr, 1982).

Esta via genera teéricamente un H* por cada ion Nat o sea por cada aluminio
reticular. La descomposicion de la zeolita amoniacal (NH4Y) por calcinacién para dar la
zeolita descationizada o proténica (HY) se efectia a través de las siguientes etapas

(Kerr, 1967, 1969 [a]; Kerr & Shipman, 1968; Ward, 1976; Bolton, 1976 [b)):

1.- Desorcién de agua entre 150y 250 °C.
Las zeolitas son sustancias altamente higroscépicas, por ello el
primer proceso que se observa durante la calcinacion es la pérdida de agua

fisiadsorbida.
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2.- Eliminacién de NH3 entre 300 y 400 °C.

En esta etapa se genera la zeolita HY.

3.- Deshidroxilacién entre 550 y 650 °C.

-Este proceso ocurre gradualmente y es el responsable de la
transformacio’h de centros acidos Brensted en centros acidos Lewis. La
desaparicion de dos centros Brensted genera un centro Lewis. La
reaccién es aparentemente reversible ya que los sitios Bronsted pueden
regenerarse tratando la zeolita deshidroxilada con vapor de agua siempre y
cuando .no haya colapsado la estructura (Uytterhoeven & col., 1965;

Hughes & White, 1967; Ward, 1976).

Anteriormente se ha citado que en la actividad catalitiéa de una zeolita dcida aparecen dos
parametros fundamentales: niimero de centros totales y distribucién de fuerzas de los centros
presentes. En el craqueo catalitico es imprescindible la presencia de centros &cidos fuertes para
llevar a cabo la reaccién. A medida que se incrementa la relacién Si/Al reticular de la zeolta HY se
produce una disminucién del numero total de centros Brensted mientras la fuerza de los mismos
aumenta (Beaumont & Barthomeuf, 1973 [a]; Senchenya & col., 1986). Por consiguiente, para este
proceso existe una relacién Si/Al 6ptima (Sohn & col., 1986 [a]; Corma & col., 1986 [a], 1988 [a];
Beaumont & Barthomeuf, 1973 [a]). Por otra parte, la estabilidad de la estructura zeolitica a
tratamientos térmicos e hidrotérmicos a temperaturas elevadas se incrementa al disminuir la cantidad
de aluminio intrareticular, esto es, al aumentar la relacién Si/Al estructural (McDaniel & Maher, 1968,
1976; Ogata & col., 1985; Camblor & col., 1989). Por estas razones, resulta necesario tratajar con
zeolitas HY de alta relacion Si/Al, sin embargo los intentos por sintetizar zeolita Y con altas relaciones
Si/Al han resultado infructuosos (Flanigen, 1980). La zeolita de sintesis se obtiene con una relacién
Si/Al comprendida tan sélo entre 2 y 3.2 (Camblor & col., 1989). Es por ello que la desaluminizacion

se ha convertido en una de las técnicas mas utilizadas para la modificacién de zeolitas.

Los procedimientos de desaluminizacién para preparar zeolitas con una alta relacién SVAI se

pueden clasificar en dos grandes grupos:
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A.-

Desaluminizacion por remocion (Sin aporte de Si extrazeolitico). -

En este caso el aluminio extraido no es reemplazado en la estructura cristalina

por atomos de silicio provenientes de fuera de la propia zeolita.

Estos procesos producen generalmente modificaciones en la porosidad y en la

cristalinidad, lo cual se manifiesta por la formacién de meso y macropcros en el

interior de zonas cristalinas bien organizadas.

Dentro de este procedimiento caben destacar:

Tratamientos con vapor (Ultraestabilizacion).

Es el procedimiento mas comiunmente empleado en la industria,
consiste en la calcinacién de la zeolita Y, previamente intercamtiada con
iones NH4*, a temperaturas elevadas y en presencia de vapor de agua
produciéndose la hidrélisis del enlace Si-O-Al (McDaniel & Maher, 1966,
1968; Kerr, 1968; Ward, 1970). De esta forma se obtienen las lamadas
zeolitas ultraestables (USY) que mantienen posteriormente su irtegridad
estructural hasta aproximadamente 1000 °C (Scherzer, 1990).

En este método tiene lugar una reinsercién de silicio en parte de las
vacantes tetraédricas de la red producidas por la extraccion del aluminio.
Este silicio no extrazeolitico puede proceder de .Ios restos de silice-
alumina amorfa creada en la propia zeolita durante el tratamiento (Maher &
col., 1971; Peri, 1972; Gallezot & col., 1974; Maxwell & col., 1982)

Mediante este procedimiento el aluminio que se extrae de la red es
depoéitado como oxo-hidroxidos en las cavidades de las zeolitas (Kerr,
1968, 1973). Estos aluminios a los que se denomina Al extra-red (EFAL)
(Barrer & Manki, 1964; Kio.vski, 1978; Klinowski, 1985; Samosor, 1987;
Gilson, 1987; Bosacek & Frend, 1988; Sanz & col., 1988; Corma & col.,
1988 [a]) han sido ampliamente estudiados y parece quedar claro que se
encuentran en forma de especies neutras y catiénicas hexacoordinadas
(octaédricas), pentacoordinadas y tetracoordinadas jugando un importante
papel en la actividad catalitica bien directamente o bien induciendo la
formacién de centros acidos fuertes (Ashton & col., 1985; Beyerlein,
1988; Garralén & col., 1989). Las muestras que contienen EFAL

presentan acidez Lewis (Corma & col., 1987 [a]).
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2.-

3.-

Tratamientos con agentes quimicos.

En estos casos el reactante liquido o gaseoso es el responsable de la
solubilizacién y extraccién del aluminio de la zeolita dejando el material
practicamente limpio de EFAL. Tratamientos posteriores‘con vapor
pueden provocar la aparicién de EFAL debido a la desaluminizacion
adicional (Rabo & col., 1987).

En este tratamiento caben destacar los siguientes reactantes:

- Agentes quelatantes.
EDTA, &cido tartérico, acetilacetonato, acido citrico, etc. |
(Kerr, 1968, 1969 [b]; Beaumont & Barthomeuf, 1972;
Beaumont & Barthomeuf, 1973 [a]; Beaumont & Barthomeuf,

1973 [b]; Wiecznikowski & Rzepa, 1977; Kerr & col., 1978)

- Haluros no siliceos volatiles.
COClyp, BCl3, etc.., (Fejes & col., 1980; Fejes & col., 1984)

- Fluor (F2 gas).
(Lok & lzed, 1982; Lok & col., 1983)

- Disoluciones de fluorocomplejos no siliceos.
NH4BF4, etc.., (Liu & Xu, 1989)

Tratamientos con vapor y agentes quimicos.

La desaluminizacién de zeolitas utilizando disoluciones acidas sélo es
favorable en el caso de zeolitas con alta relacién Si/Al. No suelen aplicarse
directamente a zeolitas X e Y de sintesis (con baja relacién Si/Al) debido a
su inestabilidad en presencia de acidos. Por esta razén existen
procedimientos combinados de tratamientos con vapor y posterior
tratamiento quimico (Kerr, 1967; Kerr & col., 1970; Breck & Skeels, 1976;
Scherzer; 1978; Fejes & col., 1984). Con el primero se consigue
ultraestabilizar la zeolita (altas relaciones Si/Al) y con el segundo ademas de

proseguir la desaluminizacion se consigue eliminar el EFAL presente.
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B.- Desaluminizacion por intercambios.
Sfintesis secundarias.(Con aporte de Si extrazeolitico).
En este caso el aluminio extraido es reemplazado en su posicién dentro de la
estructura cristalina por un atomo de silicio proveniente de un agente externo. Este
método debe conducir, en principio, a la obtencién de zeolitas sin modificaciones de

porosidad ni de cristalinidad (Skeels & Breck, 1983; Beyer & col., 1985).
Existen dos procedimientos fundamentales:

1.- Tratamiento con tetracloruro de silicio (SiClg).
El proéedimiento propuesto por Beyer & Belenykaja (1980) y Chang
(1981) consiste en hacer reaccionar la zeolita Y con vapores SiCl4 a altas
temperaturas (450-550 °C) produciéndose el reemplazamiento de aluminio
reticular por silicio. En este procedimiento parte del clorocomplejo de
aluminio se puede hidrolizar formando 6xidos de aluminio que constituyen

especies EFAL.

2.- Tratamiento con hexafluorosilicato amdnico AFS ((NH4)2SiFs).

El procedimiento fue propuesto por Skeels & Breck (1983) (Breck &
col.,, 1985) y consiste en tratar la zeolita Y con disoluciones de AFS en
condiciones de pH controlado. En este procedimiento es crucial acoplar la
velocidad de eliminacion de Al con la de insercién de Si. En el caso de que
el aluminio sea eliminado demasiado rapidamente se puede producir un
gran nlmero de vacantes reticulares que conducen a una baja cristalinidad
de la zeolita. En cualquier caso la eliminacion por este procedimiento de
mas de 34-40 Al/celda unidad genera una zeoiita poco estable y con baja
cristalinidad (Garralén & col., 1988). El empleo apropiado de este
procedimiento conduce a zeolitas con alta estabilidad térmica e
hidrotérmica (Pellet & col., 1988; Garralon & col., 1988; Zi & Yi, 1988).

Con este método se consiguen zeolitas exentas de EFAL.

Independientemente del método de desaluminizacién de la zeolita se produce, como

consecuencia de la diferente longitud de los enlaces Al-O y Si-O (O'Keefe & Hyde, 1981), una

33



1. INTRODUCCION

disminucién del tamano de celda a medida que aumenta la relacién Si/Al, o lo que es equivalente,
cwando disminuye el niimero de aluminios por celda unidad. Para el caso de la zeolita tipo faujasita (X
e Y) diversos investigadores han relacionado el nimero de aluminios/celda unidad con el pardmetro

de celda ag (sistema cubico) de la zeolita (Breck & Flanigen, 1968; Fichtner-Schmittler & col., 1984;
Sohn & col., 1986 [b]; Gao & Tang, 1988; Kerr, 1989).

De estas correlaciones empiricas, las mas utilizadas son:

Na=1152 (a0'24'1 91) SiAl <3 Breck & Flanigen.

Npj=112.4 (80-24-233) SVAI >3 Fichtner-Schmittler.

donde a,, tamafio de celda, viene dado en A.

1.3.5.2 Zeolita ZSM-5.

La zeolita ZSM-5 es un miembro de la familia de las zeolitas pentasil
que se caracterizan’ por su alto porcentaje en silicio (relacion Si/Al comprendida entre 15 e
infinito)(Giannetto, 1990). Debido a sus caracteristicas poco comunes ha encontrado una amplia

aplicacion como catalizador.

La sintesis de la ZSM-5 fue descrita, como ya se ha citado, por Argauer y Landolt (1972) de la
Mobil Gil Co. quienes le dieron el nombre de ZSM-5 (Zeolite Synthetic Mobil-5), a la que se
denomina también MFI (Mobil Five). Esta zeolita se obtiene haciendo reaccionar una disolucién qUe

contiene SiO2 parcialmente disuelto en hidréxido de tetrapropilamonio (TPA) con una disolucién de
aluminato sodico en agua. Diversos investigadores han descrito con detalle los métodos de sintesis

de la ZSM-5 y otras zeolitas de alto contenido en silicio (Jacobs & Martens, 1987; Szostak, 1989).

La ZSM-5 es una zeolita sintética sin equivalente natural cuya férmula empirica por celda

unitaria puede expresarse, en forma sédica, por (Meier & Olson, 1992):

Na, [Al Sigg.n Oqgp] - ~16H0  n<27
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Kokotailo & col. (1978) han determinado la estructura de esta zeolita pertenecente a la
familia pentasil la cual comprende un ndmero infinito de estructuras intermedias (Kokotailc & Meier,
1980). La estructura de la ZSM-5 se obtiene a partir de unidades de ocho ciclos de cinco tetraedros
T(Si,Al)04 (Figura 1.3.6 a). La asociacion de estas unidades conduce a cadenas (Figura 1.3.6 b) que
al combinarse producen laminas caracteristicas de las zeolitas pentasil (Figura 1.36 c). La

combinacién de estas laminas conduce a la estructura tridimensional de estas zeolitas.

FIGURA 1.3.6

Unidades de construccion de la estructura de la Zeolita ZSM-5.

En el caso de la ZSM-5 la combinacion de las laminas se hace de forma tal que existe una
relacion de inversion por centro de simetria entre todas las laminas vecinas. La estructura resultante

es tridimensional de simetria ortorrombica.

La estructura presenta un sistema bidireccional de canales que se entrecruzan, uno de los

cuales es rectilineo y el otro sinusoidal, y a los cuales se ingresa por aberturas formadas poranillos

de 10 atomos de oxigeno (zeolita de poro medio) (Figura 1.3.6 c).
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Los canales rectilineos son paralelos al eje b mientras que los canales sinusodales se

disponen a lo largo del eje a. Estos canales presentan aberturas elipticas de 5.1*5.5 Ay 5.3*56 A

(Derouane & Gabelica, 1980; Meier & Olson, 1987) (Figura 1.3.7).

FIGURA 1.3.7

Estructura de la Zeolita ZSM-5.
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Las intersecciones de los canales presentan diametros de 9 A y son probablemente los
lugares donde estan ubicados los centros acidos fuertes y la actividad catalitica de la ZSM-5 (Dejaifve

& col. 1980; Jacobs & col., 1982).

La ZSM-5 ha sido sintetizada con relaciones molares SiO2/Al203 desde aproximadamente
20 hasta valores shperiores a 8000 (Argauer & Landolt, 1972; Dwyer & Jenkins, 1976). El contenido
en silicio puede aproximarse al de la silice pura y la Silicalita (Flanigen & col., 1978) con la cual es

isoestructural la ZSM-5.

Mediante diversas técnicas instrumentales (microanalisis de R.X., XPS, etc..) se ha podido
observar que el aluminio no se encuentra homogéneamente distribuido en la ZSM-5, especialmente

en los grandes cristales (> 5 |Lm) (Von Balmoos & Meier, 1981; Derouane & col., 1981). La superficie

del cristal resulta mas enriquecida en aluminio que la zona interna.

La capacidad de intercambio iénicoy la actividad catalitica se incrementa con el contenido de
aluminio, mientras que la hidrofobicidad se incrementa cuando disminuye el contenido de aluminio

(Olson & col., 1980).

En su forma protonada esta zeolita presenta acidez Brensted y Lewis. Los espectros de |.R.
muestran una banda de fuerte acidez debida mayoritariamente a los grupos OH localizados en la
interseccion de los canales (Jacobs & Von Balmoos, 1982) y otra banda de acidez débil, debida
probablemente a grupos silanoles terminales sobre la superficie de la zeolita (Topsoe & col., 1981;
Vedrine & col., 1979). El aumento de la temperatura de calcinacién por encima de 400 °C conduce a
la deshidroxilacién, disminuyendo la acidez Brensted y aumentando la acidez Lewis. Los
tratamientos con vapor provocan desaluminizacion estructural y disminucion de la concentracion de

grupos OH fuertemente acidos (Loeffler & col., 1988).

La ZSM-5 presenta, debido a su alta relacién Si/Al y estructura, una distribucién bastante
uniforme de centros acidos fuertes y una alta estabilidad térmica e hidrotérmica. Ademas, sus
dimensiones de poro ofrecen unas propiedades cataliticas muy interesantes en lo que a selectividad
de forma se refiere, las cuales han servido para que esta zeolita haya encontrado una amplia
aplicacién no sdlo en la industria de refino sino también en petroquimica y quimica fina (Vaughan,
1980; Chen & col., 1989). Asi, la ZSM-5 se utiliza comercialmente en la obtencion de combustibles

sintéticos (conversion de metanol a gasolina) (Meisel & col., 1976; Chang & Silvestri, 1977), refino
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de petroleo (dewaxing de destilados) (Chen & cbl.. 1977) e industria petroquimica (isomerizacién de
xilenos, desproporcionacién de tolueno, obtencion de etilbenceno) (Chen & Garwood, 1978).
También se utiliza como aditivo en el catalizador de craqueo, resultando una via econémica para
aumentar ei octanaje de la gasolina de las unidades de FCC (Corbett, 1985), asi como para producir
C3-C4 olefinas, fraccion que como se ha apuntado anteriormente puede adquirir una importancia

notable en la reformulacién de combustibles.

1.3.5.3 Zeolita BETA.

La zeolita B fue sintetizada por Wadlinger & col., (1967) de la Mobil
Oil Corp. en 196:/ , siendo la primera zeolita de alta relacién Si/Al de sintesis que se obtuvo con el
empleo de hidréxidos organicos cuaternarios, en este caso el hidréxido de tetraetilamonio (TEA). La
alta relacion Si/Al le confiere, directamente de sintesis, una alta resistencia térmica y quimica lo que

evita el tener que recurrir a procedimientos de desaluminizacién para estabilizar la zeolita como

ocurre en el caso de la zeolita Y. Con este procedimiento es posible sintetizar zeolitas 3 con

relaciones Si/Al comprendidas entre 5 y 100 (Wadlinger & col., 1967; Rosinski, 1982; Pérez-
Pariente & col., 1987).

La férmula general de la zeolita 3 puede expresarse por:

[xNa_ (1-x) TEA] AlO, (SiOp), .WH,0

donde:
x<1.0; 5<y<100; w24

La estructura de la zeolita B ha sido recientemente determinada (Treacy & Newsam, 1988;
Newsam & col., 1988; Higgins & col., 1988), estando compuesta por dos polimorfos denominados A
y B, tetragonal y monoclinico respectivamente (Figura 1.3.8), los cuales se combinan de forma
desordenada pudiendo variar sus propiedades cataliticas en funcién de la proporcién de cada uno
de ellos. Estos polimorfos presentan unas aberturas de poro para las caras [100] y [010] de 7.3+6.0
A para el polimorfo A y de 7.3+6.8 A para el polimorfo B, mientras que la cara [001] presenta una

abertura de poro de 5.6+5.6 A para el polimorfo A y de 5.5*5.5 A para el polimorfo B.
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Esta zeolita es tridireccional con canales formados por anillos de 12 miembros, por lo tanto
pertenece a las zeolitas de poro ancho al igual que la zeolita Y. En ambos polimorfos el sistema de
poros esta compuesto por canales rectos paralelos a los ejes cristalograficos a y b, y otro mas
tortuoso a lo largo de la direccion c. A diferencia de la zeolita Y, no presenta supercavidades y la
interseccion de sus canales, en la que soélo coinciden dos y no tres canales como en aquella,
presenta unas cavidades con diametros que pueden variar entre 9 y 10 A. Esta zeolita posee
centros acidos mas fuertes que los de la zeolita HY (Corma & col., 1988 [b]; Hedge & col., 1989) y
con mayor actividad por centro (Turnover Number, TON) para el craqueo de alcanos de cadena corta

(Corma & col., 1987 [b]).

La zeolita (3 ha demostrado ser competitiva en varios procesos de transformacién de

hidrocarburos como: craqueo (LaPierre & Partridge, 1983), hidrocraqueo (Chen & Huang, 1986),
desparafinado (LaPierre & col., 1983) y desalquilaciéon (Young, 1981).

FIGURA 1.3.8

Representacion de la estructura de los polimorfos A(l) y B(ll)

en la Zeolita Beta



1. INTRODUCCION

Recientemente se ha observado que las propiedades de craqueo de esta zeolita dependen
de las condiciones de sintesis (Bonetto & col., 1992). Asi, el tamaio de cristal, contenido de catién
alcalino y relacion Si/Al (Zones & col., 1991) son los principales parametros que controlan su

actividad y selectividad.

La zeolita § resulta un catalizador de craqueo prometedor debido, entre otras, a su

destacada selectividad hacia la fraccién olefinica C4 (C4=) con vistas a la reformulacion de
combustibles a través de las unidades de FCC. Sin embargo, los costes actuales de sintesis siguen
permaneciendo altos, lo cual limita su aplicacion; no obstante, posibles alternativas de sintesis

podrian cambiar esta situacién.

1.4 QUIMICA DEL CRAQUEO CATALITICO - CATALISIS ACIDA.
MECANISMOS DE REACCION.

1.4.1 CARBOCATIONES.

En apartados anteriores se ha citado que el craqueo térmico constituyé el primer
proceso de craqueo desarrollado a escala industrial. En este tipo de proceso el craqueo ocurre a
través de la intervencién de radicales libres en una compleja variedad de mecanismos en cadena. Si
se comparan las distribuciones de productos obtenidos por craqueo térmico y catalitico, se observan
grandes diferencias entre ellos. El craqueo térmico da como productos mayoritarios gases de la
fraccion C2 asi como metano, y la gasolina que produce es rica en olefinas con muy pocos productos
ramificados. Por contra, el craqueo catalitico produce un mayor rendimiento a gasolinas con un
mayor contenido en parafinas y olefinas ramificadas, y aromaticos (Greensfelder & col., 1949; Oblad
& col., 1955; Venuto & Habib, 1979; O'Connor & col., 1990). Este aspecto evidencia que el craqueo

catalitico no tenga lugar a través de radicales libres como sucede.en el craqueo térmico.
La primera idea sobre el mecanismo de craqueo catalitico fue aportada por Gayer (1933),

quien observé que un catalizador de allimina soportado sobre silice poseia propiedades acidas. Los

centros acidos constituirian los "centros activos" del catalizador. En la misma época, Whitmore
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(1934) propuso a los centros acidos como los centros activos en su teoria de reacciones del ion
carbenio. Sin embargo, no fue hasta una década mas tarde cuando, apoyandose en las ideas de
Whitmore, Hansford (Hansford, 1947; Hansford & col., 1952; Hansford, 1983) y Thomas (1949) de
forma independiente detallaron el mecanismo del craqueo catalitico en términos de reacciones
idnicas con iones carbenios entonces llamados iones carbonio. Hoy en dia estéd generalmente
aceptado twé las reacciones de craqu‘eo‘catalritiéo se desarrrollan a través de carbocationes,
especies ionicas con carga positiva (Gates & col., 1979; Ward, 1984; Wojciechowski & Corma, 1986,

Jacobs & Martens, 1991).

Existen dos tipos de carbocationes que intervienen en las reacciones de craqueo catalitico,

los cuales de acuerdo con la nomenclatura de la IUPAC reciben el nombre de:

lon carlgenio, el cual contiene un atomo de carbono di o tricoordinado cargado
positivamente, por ejemplo: .
R1-CH2-CH*-R>
R{-CH=C*-Ry
CgHs*

lon carbonio, el cual contiene un atomo de carbono tetra o pentacoordinado cargado
positivamente, por ejemplo:-
R4-CH3*-CH2-Ro
R1-CH2*=CH-R>
CeH7*

Olah (Olah, 1972; Olah, 1973) introdujo también los términos "“classical carbonium ions" y
"nonclassical carbonium ions" para distinguir los iones carbenios trivalentes de los iones carbonios
pentavalentes.

La estabilidad de los carbocationes disminuye en el orden:

Terciario > Secundario >> Primario >> Metilo
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En la Tabla 1.4.1 se presentan, para élgunos iones carbenio, las estabilidades relativas
calculadas en términos de entalpias de ionizacion en‘fase gas (Pritchard, 1953). Cuanto mayor es el
numero de hidrégenos unidos al atomo de carbono sobre el cual aparece la carga, mayor es la
energia necesaria para llevar a cabo el proceso de ionizacién y mas inestable resulta el carbenio
generado. La estabilizacién se puede explicar mediante la combinacién de conceptos de

hiperconjugaciéh y de los efectos inductivos (Wojciechowski & Corma, 1986).

TABLA 1.4.1

Entalpia de ionizacién (Fase gas).

R-H—R*+H
Tipo de ion Valor relativo de AHg
(Kcal/mol)
Metii 0
Etil -31
i-Propil -54
t-Butil : -70
n-Propil , -30
n-Butil -30
Neopentit ' -43
Alil -65

Este orden en la estabilidad de los carbocationes hace que los carbocationes primarios
tiendan a isomerizarse, conduciendo a la formacion de carbocationes secundarios y terciarios que
son capaces de explicar adecuadamente la distribucion de productos que se obtiene a través de las

reacciones de craqueo catalitico de hidrocarburos.

En la Tabla 1.4.2 (Gates & col., 1979), se esquematizan las principales reacciones que tienen

lugar durante el craqueo catalitico de gaséleo en un FCC:
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TABLA 1.4.2

Principales reacciones en FCC.

Parafinas . Craqueo — Parafinas + Olefinas.

. Craqueo — LPG Olefinas.
. Ciclacion — Naftenos.
Olefinas . Isomerizacion — Olefinas Ramificadas
[Olefinas Ramificadas) Transfer. Hp —> Parafinas Ramif.
. Transferencia Hp — Parafinas.

. Ciclacién/Condensacién/Deshidrogenacion — Coque.

. Craqueo — Olefinas.
Naftenos . Deshidrogenacion — Cicloolefinas
[Cicloolefinas] Deshidrogenacién — Aromaticos

. Isomerizacion — Naftenos (Anillo diferente).

. Craqueo (cadena lateral) —> Aromat.(No sustituidos) + Olefinas.
Aromaticos . Transalquilacion —> Diferentes Alquilaromaticos.
. Deshidrogenacién/Condensacién — Poliaromaticos

[Poliaromaticos] Alquilacién/Deshidro./Conden. — Coque.

Las parafinas lineales constituyen con diferencia, como se ha citado previamente, los
componentes mayoritarios de los crudos de petréleo y gaséleos alimentados a las unidades de FCC.
En esta investigacion nos centraremos sobre las reacciones y mecanismos que se producen en el
craqueo de parafinas, sin olvidar que las reacciones de craqueo pueden resultar extraordinariamente
complejas y que algunos de los prc;ductos primarios de las reacciones pueden evolucionar a través

de reacciones secundarias convirtiendo olefinas, naftenos y aromaticos en moléculas reactantes.
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1.4.2 CRAQUEO DE PARAFINAS.
1.4.2.1 Formacién de carbocationes.

Olah (Olah, 1972; Olah & cbl.,'1973 [a], [b], [c]) demostré claramente que en disoluciones de
superdcidos el craqueo de alcanos sucede inicialmente a través de una protonacién de la parafina,
bien en el enlace C-C bien en el enlace C-H originando un ion carbonio pentacoordinado, el cual

evoluciona hacia el craqueo protolitico o hacia la formacion de Hp respectivamente. Diversos autores

" han propuesto estructuras isoméricas para el ion carbonio resultante de la protonacién de la
molécula de alcano (Hiraoka & Kebarle, 1975 [a], [b], 1976; Lipkowitz & col., 1980; Raghavachari &
col., 1981; Poirier & col., 1982; Corma & col., 1985 [b]).

En el case de catalizadores sélidos se proponen actualmente tres mecanismos para la

formacién de carbocationes:
Mecanismo 1.- Adicion de proton a molécula saturada en centro Brensted.
1A.- Protonacién del enlace C-H.

Numerosos autores (Greensfelder & col., 1957; Poutsma, 1976;
Janardhan & Rajeswari, 1977, Planelles & col., 1985; Barthomeuf & Mirodatos, 1989; Abbot & Head,
1990) han propuesto este mecanismo que se esquematiza abajo. La formacién del carbonio
pentacoordinado por ataque del centro Bransted en el enlace C-H (Etapa 1) evoluciona para dar Ho y

un ion carbenio tricoordinado adsorbido (Etapa 2).

R H H
/\/\/ 2 Etapa 1 V. R -
R1 + BH -— - v 2 + B
R1 H
. + R
R - Etapa 2 2 - H
F‘/\>K/ 2 + B R1/\/\/ + 8 + M
1 H
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1. INTRODUCCION

1B.- Protonacion del enlace C-C.

Mas recientemente algunos investigadores (Haag & Dessau, 1984; Corma
& col., 1985 [a]) han propuesto una etapa de iniciacién con ataque del protén sobre el enlace C-C

para dar un ion carbonio pentacoordinado:

R H+ R
NN B —— NN+
1 .
1

Se ha comprobado experimentalmente y por calculos mecanocuanticos (Corma & col., 1983;
Corma & Wojciechowski, 1986) que estas estructuras intermedias son mas estables que las que

conducen a la fof}nacién de Hz (Mecanismo 1A).

Mecanismo 2.- Abstraccion de ion hidruro (H).
2A.- Encentro Lewis,

Diversos investigadores (Tung & Mclninch, 1968; Nace, 1969 [a];
Borodzinski & col., 1980) han propuesto esta via adicional en la cual el centro Lewis abstrae

directamente un ion hidruro generando un ion carbenio tricoordinado:

R

2 X R
1

2B.- Reacciones bimoleculares de transferencia de hidruro.
Esta reaccion representa la posibilidad de que una molécula reactante

pueda transferir un H- a un carbenio inestable adsorbido en el centro acido, pasando a convertirse

en el nuevo ion carbenio:
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R2 + R
NN AV AV A —_—
R R
1 3
NV AN
— AN+
R Rs

Mecanismo 3.- Adicién de protén a molécula insaturada en centro Brensted.

Una hipdtesis que ha venido siendo planteada desde hace tiempo
consiste en la protonacién de olefinas, presentes en el alimento o bien formadas por craqueo
térmico, en centrés Bransted para dar un ion carbenio adsorbido (Greensfelder & coi., 1949; Weisz,
1970; Jacobs, 1977, Scherzer & Ritter, 1978; Gates & col., 1979).

R

+ R _
RN\/2+BH ————»R/\/\/2 + B
1

Algunos autores (Aldridge & col., '1973; Anufriev & col., 1978; Santilli, 1990) han
demostrado que la adicion de olefinas en el craqueo catalitico de parafinas proporciona un efecto
promotor sobre Ia reaccién debido a la generacion de nuevos iones carbenio en la superficie
catalitica que actGan como centros en el mecanismo de propagacién de craqueo a través de
reacciones bimoleculares de transferencia de hidruro. Este efecto ha hecho pensar que el craqueo
de parafinas tiene lugar a través de dos etapas consecutivas: la primera una etapa de induccion en la
cual se van generando progresivamente los iones carbenio (promotores de craqueo) sobre la
superficie catalitica ("superficie carbenia") y la segunda, la etapa de craqueo promovida por estos
centros. En realidad, resulta una reaccion autocatalitica que genera carbenios que son en definitiva
centros cataliticos. Recientemente Riekert & Zhou., (1992) han realizado interesantes estudios en
los que se detallan las condiciones de operacion en las que aparece o no este efecto inductivo,

coincidiendo en sus conclusiones con otros trabajos previos (Corma & col., 1986 [b]).
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2

Actualmente la idea mas aceptada es que la etapa de iniciacién del craqueo catalitico de
parafinas sobre catalizadores acidos sélidos, esto es la formacién de los carbocationes en la
superficie del catalizador, se produce en los centros Brensted, y que los centros acidos Lewis tal
como el Al extra-red desempefan una funcién activa directa o indirecta incrementando la acidez de

los centros Bronsted presentes.

1.4.2.2 Evolucién de los carbocationes - Reacciones.
1.4.2.2.1 [Isomerizacion de carga.
Esta reaccion de isomerizacidon consiste en el movimiento de un

ion hidruro a lo largo de la cadena de hidrocarburo de un ion carbenio, o sea una transferencia de

hidruro intramolecular.

H H H H
I | | |
CHS—S—|C—-CH2—CH3 - CHa—?_S_CHZ—CHa
H H

En la Tabla 1.4.3 aparecen los valores relativos de las entalpias de formacion de los iones
carbenios en el n-heptano (Corma & col., 1982). Las diferencias energéticas entre los posibles iones
carbenio no son grandes excepto para el carbenio primario (ion metilo). Este hecho provoca que la
formacién de carbenios primarios esté altamente desfavorecida mientras que la reaccion de

transferencia entre los demas carbenios resulte extraordinariamente rapida.

Esta reaccion, denominada "1-2 Hydride Shift", se produce entre dtomos de carbono
contiguos, aunque también se han observado reacciones de tipo "1-3 Hydride Shift" entre atomos
alternos (Reutov & Shatkina, 1960; Skell & Maxwell, 1962; Reutov & Shatkina, 1962; Brouwer & Van
Doorn, 1969).
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TABLA 1.4.3

Entalpia de formacién de iones carbenio sobre n-Heptano.

Valor relativo de AH
lon Carbenio
{Kcal/mol)
C* 19.1
Cot 1.5
C3t 0.6
Cqt 0.0

1.4.2.2.2 |Isomerizacion de cadena.

Este tipo de reaccion suele ser del orden de 1000 veces mas lenta
que la correspondiente isomerizacion de carga. Para explicar la formacién de algunos productos tal
como el 2 metilpentano a partir del n-hexano habria que pasar, si se considera una transferencia de
metilo simple,' por la formacion de un ion carbenio primario. Con el fin de evitar esta situacién ilégica,
Brouwer & Oelderik (1968) desarrollaron un mecanismo que implica un sistema de anillos de

ciclopropano protonado (PCP) (Brouwer & Hogeveen, 1972).
Se pueden distinguir dos tipos de isomerizaciones de cadena:
A. Isomerizacion de cadena de tipo A.
Este tipo de reaccién se produce en iones carbenio con grupo
metilo ramificado, en general grupé alquilo, por un proceso de transferencia de grupo metilo de tipo

1-2 ("1,2-Methyl Shift"), con la intervencion de un PCP. El resultado es el desplazamiento del grupo

metilo (alquilo) a lo largo de la cadena sin aumentar ni disminuir la ramificacion.

48



1 INTRODUCCI

H H H
Transi. Cierre
anillo
PCP
Abertura Transi.
anillo
PCP

En este caso sélo se producen en el PCP movimientos electrénicos.

B. Isomerizaciéon de cadena de tipo B.

En este tipo de reacciones se produce la aparicion o desaparicién de
un grupo metilo, alquilo en general, provocando el aumento o disminucién de la ramificacién de la
cadena. El mecanismo se desarrolla de forma analoga a como lo hace el "1,2 -Methyl Shift" pero con

un paso adicional: la transferencia de un protéon de una esquina a otra dentro del PCP.

Transi. i Cierre
H H
Transi. Abertura + 3 5
Proton anillo
PCP PCP 1 6 4
4,5
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En este mecanismo la etapa mas lenta es la transferencia del protdn en el interior del PCP, lo
cual explica porque la isomerizacién de tipo B es mas lenta que la de tipo A (Jacobs & Martens,

1991).

La isomerizacién de tipo B a través de cicloalcanos protonados con mayor nimero de atomos
de carbono que el ciclopropano explica la formacién de etil y n-alquil ramificados en la cadena

{(Jacobs & Martens, 1991).

1.4.2.2.3 Disminucion y aumento de la longitud de cadena.
'1.4.2.2.3.1 Rotura de enlaces.

Existen dos procesos fundamentales de rotura de los

carbocationes originados:
A. 3-escisién-lones carbenio.

Mediante este tipo de reacciones el ion carbenio se rompe para dar una oi-olefina y un

ion carbenio méas corto que queda adsorbido. En la Tabla 1.4.4 se especifican los tipos de B-escision

que pueden aparecer asi como el tipo de carbenio involucrado y el nimero minimo de dtomos de

carbono necesarios para llevar a cabo el proceso.
Las velocidades de reaccién por 3-escisién disminuyen en el orden:
A>>B1,B2>C>>D
Este orden viene fijado por la estabilidad relativa de los iones carbenio inicial y final, de tal

forma que la situacion mas desfavorecida, como se ha citado anteriormente, resulta ser la del

carbenio primario.
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TABLA 1.4.4

Mecanismos de ji-escision en carbocationes terciarios y secundarios.

TIPO EVOLUCION N EJEMPLO
n 0]

A T—>T 8 A A L1} /k +

B S—=>T 3 oA — A e
T —S 7

52 A A - - A + A
S->8 6

© A A — A +

D S —P 4 .10 s eeeeeee- — + +

() T = Terciario, S = Secundario, P = Primario, N = NUm. min. atomos de carbono.

B. Rotura protolitica - lones carbonio.

El ion carbonio pentacoordinado formado en el centro Bronsted

puede evolucionar hacia la formaciéon de H2 y un carbenio adsorbido, como ya se ha visto, o bien
romper protol(ticamente para dar una parafina en la fase gas y un ion carbenio mas corto adsorbido

sobre el centro.
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En el caso de que la parafina sea lineal este proceso siempre origina carbenios primarios, sin
embargo las altas temperaturas a las que se producen las reacciones de craqueo pueden favorecer
esta situacion. Sobre este tépico existen importantes revisiones (Haag, 1984; Rabo, 1984; Chen &

Haag, 1988).

C. Rotura de enlaces a través de PCPs.

Recientemente S. Tiong Sie (Sie, 1992; Sie, 1993 [a,b]) ha formulado
un nuevo mecanismo para el craqueo de hidrocarburos parafinicos con un nimero de atomos de
carbono > 7. Este mecanismo, alternativo al clasicamente aceptado de (3-escision, propone la rotura
del ion carbenio a través de la formacidon de una especie dialquilciclopropano protonada (PCP). La
evolucion de esta especie origina una olefina lineal y un ion carbenio terciario como fragmentos de
craqueo. Finalmente la transferencia de hidruro de una molécula de hidrocarburo al ion carbenio

genera un isoalcano y un nuevo ion carbenio que puede reiniciar el ciclo.

lon carbenio

TO T
1
T

TO T
2

H H H
-C-C-C-
H H H

T
IO I
+0Ox

n>1

Y

H H HHH H
H- C-C C-C-C -C-H
H \ x7 H H IHI

lon carbonio
PCP
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Y
/' N [ H H H] Hvdride shift
- lydride shi
H- - ?._C_C_C —H Escision
C—H
I
H + H H H .
H-C-C-C-H + C=C—C -H Olefina lineal
H H H
H n H m

H H .
H - -C-C-H Iso Parafina
Transferencia de ]
hidruro ni H
C
o\
H H H

1.4.2.2.3.2 Formacién de enlaces.

Las reacciones de formacion de enlaces son los procesos
inversos a los del craqueo y estan favorecidas por lo tanto a bajas temperaturas, condicion no
habitual en los procesos de craqueo. Sin embargo este tipo de reacciones tiene lugar en el caso de
craqueo de parafinas a través de reacciones secundarias en las que intervienen productos de
reaccion y que conducen a productos intermedios o estables que pueden tener enorme

repercusion sobre la distribuciéon final de productos o sobre el propio catalizador.

A. Reacciones de polimerizacién.

La polimerizacion de olefinas es el mas claro de este tipo de

reacciones:
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+BH ~+ b" Iniciacion

0\ + A - — A Propagacion

Propagacion

A + BH Terminacion

A + BH Terminacion

B. Reacciones de alquilacién.

Como caso tipico aparece la alquilacién de isoparafinas por olefinas

con participacion de centros acidos fuertes:

(Al

AA + A — A/N + A B
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Ddnde las reacciones [A] y [B] constituyen el mecanismo de propagacion.

O bien la alquilacién de aromaticos por ataque electrofilico del ion carbenio sobre el

anillo aromatico: -

//\+BHZ}\+B'

29 D E— '
B+ +y + BH

1.4.2.2.4 Ciclacidn.

Los hidrégenos de los dtomos de carbono en posicién o, del doble

enlace de una olefina son muy susceptibles de poder sufrir una abstraccién de ion hidruro (H*) por

un ion carbenio, formandose un ion carbenio alilico estabilizado por resonancia (Gates & col., 1979):

H H H H
\ | Transf. N I +/
C=C—-C-H — C=C-¢C -
7 \ H 7 B E—
H H
— +
[ H H
—_— N I
7 \
H
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La formacién del ion carbenio alilico constituye la primera etapa en el proceso de ciclacion, el

cual puede desamnollarse a través de los siguientes pasos:

2
NN 4 AN —
1 3
\+ Rz ' 'R4
— I\ + NN
1 3

La desorcién del ion carbenio alilico devolviendo el protén (H*) al centro Bronsted da lugar a

la formacion de un dieno conjugado:
.' | —_—— N\ A\ R, |
2 VA YA A4
/NN\NN -— ; + H
1

En realidad el proceso global resulta ser una transferencia de hidrégeno (Hp):
Olefina + Olefina  —>  Parafina + Diolefina

La repeticion de este proceso sobre el dieno conduce a la formacion de un trieno que

rapidamente puede ciclarse originando compuestos aromaticos:

R +
F‘/\/\/\/? + F{/\/R'* —
1 3
WA R,
— & + NN
3
‘ R
VYo V.V SN, Vo Vo Vel
R1 R1 +
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N

R1 :
R R
2 2
F2/\/\/\/ — =
> +
R, R,
R, R,
——————.’ +
+ S + H

. R1
R, - + R R
2 R 2 4
+ R/\/ 4 @ + R/\/
. 3 3 ‘

R R,
R2 —_— R2
@ @ ' H+

Existe una via alternativa para la ciclacién y produccién de aromaticos, la cual se da en el caso
de que la abstraccion del ion hidruro se produzca en la olefina sobre un dtomo alejado del doble
enlace, originando de esta forma un ion carbenio olefinico que puede evolucionar con un ataque

intramolecular del ion carbenio sobre el doble enlace con la consecuente ciclacidn:

R, + R,
ANN\N 2 N —
F{1 I:‘3
X \ F*2 R4
- > \N\N + N/
R1 + RS ’
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Una vez generado el ion carbenio ciclico se deshidrogena (transferencia de hidruro y de

protén) analogamente al caso anterior para producir compuestos aromaticos.

1.4.2.2.5 Transferencia de hidrégeno y formacién de coque.

. Las reacciones de transferencia de hidrégeno juegan un papel
clave durante el craqueo de gaséleos afectando notablemente a la distribucion de productos,
reduciendo la cantidad de olefinas, deshidrogenando los cicloalcanos y contribuyendo a la
formacion de coque (Voge & col., 1946; Maher & Wachter, 1984; Cheng & Rajagopalan, 1989;
Jacquinot & col., 1990; Cheng & Peters, 1990; Suarez & col., 1990).

Frecuentemente en la literatura se utiliza el término transferencia de hidrogeno para dos
conceptos diferentes: la transferencia de hidruro y la transferencia de hidrégeno. La primera
consiste, como se ha visto previamente, en la transferencia de un ion hidruro de una molécula a un
ion carbenio. Esta reaccién constituye un importante mecanismo para la formacién de iones cérbEnio
y una etapa importante de propagacién en el proceso global de craqueo. Por su parte, la reaccién de
transferencia neta de Ho de una molécula a otra produce la hidrogenacién de una especie y la
deshidrogenacion de otra, tal como sucede entre naftenos (cicloparafinas) y olefinas (Voge & col.,

1946; Venuto & col., 1966; Bolton, 1971):

Nafteno + Olefina  —>  Aromatico + Parafina
Este proceso puede suceder también tras la etapa de ciclacién para dar lugar a aromaticos.

Las reacciones de transferencia de hidrégeno tienen lugar en dos etapas: una transferencia

de ion hidruro, y una posterior transferencia de protén. Asi por ejemplo:
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+ /‘1"\/ Transt. H' + /\/

-
B + Transf. H+ + ‘BH

Y en este caso prosiguiendo la deshidrogenacion del metilciclohexeno, a través de etapas

analogas, se consigue metilciclohexadieno y finalmente tolueno.

Los compuestos capaces de estabilizar por resonancia los iones carbenio que se forman por
transferencia de hidruro constituiran los mejores dadores de hidruro (Nenitzescu, 1970) y en
definitiva los mejores dadores de hidrégeno. Entre estos compuestos cabe destacar a las olefinas

que pueden, mediante reacciones de transferencia de Hp, generar poliolefinas que pueden a su vez

ciclarse y proseguir su deshidrogenacion produciendo coque (Thomas, 1944).

Los precursores de coque, entre los que aparecen las olefinas, poliolefinas, naftenos,
cicloolefinas y aromaticos, son moléculas muy activas como dadores de hidrégeno, que evolucionan
hacia productos con inferiores relaciones H/C a través de reacciones de alquilacion, condensacion y

polimerizacion con pérdidas de Hy para dar especies ciclicas y policiclicas condensadas (coque) y

parafinas (Venuto & Landis, 1968; Scherzer & Ritter, 1978; Scherzer, 1990):

Precursores de coque + Olefinas —>  Coque + Parafinas

59



1. INTRODUCCION

1.5 DESACTIVACION CATALITICA - DEPOSITOS DE COQUE.

La desactivacion catalitica representa generalmente un grave inconveniente en sistemas
reactivos catalizados cuyo fin es el de obtener elevados rendimientos y selectiyidades. Esta
desactivacion puede ser debida a multiplres causas siendo el denominador comtn una disminucion
progresiva de {a capacidad catalitica del catalizador. De forma general se pueden considerar tres

clases de desactivacion en el craqueo catalitico (Levenspiel, 1972 [a]; Butt, 1972):

1. Sinterizacion.- Es un proceso de naturaleza fisica de tipo irreversible que
consiste en la pérdida progresiva de superficie catalitica por colapsamiento como consecuencia de

temperaturas anormalmente altas.

2. Envenenamiento (Poisoning).- Es un proceso de naturaleza quimica
en el que la pérdida de actividad esta asociada a la adsorcion por parte de los centros. activos del
catalizador de determinadas sustancias. Estas sustancias se encuentran bien como contaminantes
en las corrientes de alimentacion (bases nitrogenadas, compuestos de azufre, arsénico, metales,
etc..) constituyendo un envenenamiento por impurezas, o bien producirse a través de productos
secundarios resultantes del proceso reactivo, siendo adsorbidas preferentemente y de forma

irreversible por los centros activos del catalizador.

3. Ensuciamiento (Fouling).- Es un proceso cuya naturaleza puéde ser
fisica o quimica. El caso més destacable de este tipo de desactivacion es el de la deposicién de
residuos carbonosos, que se produce en la mayoria de los procesos cataliticos con fracciones de
petréleo. Esta desactivacion es de tipo reversible y no puede ser evitada mediante purificacién del
alimento aunque se puede reducir su formacion optimizando las condiciones de operacién y las

caracteristicas del catalizador.

En el presente trabajo de investigacion, relacionado con el craqueo catalitico de sustancias
puras, nos centraremos en el "Fouling" como causa mas relevante en la desactivacion del

catalizador.
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1.5.1 "FOULING": FORMACION Y NATURALEZA DEL COQUE.

La formacién de coque aporta efectos perjudiciales y beneficiosos en los
procesos de craqueo catalitico. Por una parte desactiva el catalizador y reduce la produccion de
destilados, mientras que por otra la combustién de erste' coque en el regenerador aporta el calor
necesario para llevar a cabo la reaccion endotérmica de craqueo. No obstante se debe, por lo
general, disefar un catalizador y trabajar en las condiciones que produzcan la minima cantidad

posible de coque.

El término coque engloba generalmente a aquellos compuestos carbonosos deficientes en
hidrégeno que quedan depositados sobre el catalizador tras la reaccion, y que no pueden ser
desorbidos del mismo mediante un simple purgado con nitrégeno o vapor. En el caso del craqueo
de gasdleo esto~s residuos presentan un relacién H/C comprendida entre 0.3 y 1.0 (Naccache,
1985).

Han sido muy numerosos los investigadores que han realizado trabajos sobre la formacién y
naturaleza del coque, aunque hoy en dia estos aspectos no quedan perfectamente definidos. La
mayoria coinciden en que el coque esta formado por olefinas y diolefinas adsorbidas (Groten &
Wojciechowski, 1990; Groten & col., 1990), compuestos aromaticos polinucleares y grafiticos
(Blackmond & col., 1982; Guisnet & col., 1986; Fleisch & col., 1988) y filamentaciones carbonosas
(Wojciechowski, 1974; Gallezot & col., 1988).

Con el fin de analizar y determinar las propiedades de los diferentes componentes del coque
se han utilizado un gran nimero de técnicas analiticas tales como: extraccion por disolucién del
coque con una'posterior separacion y analisis de los diferentes componentes por GC-MS (Guisnet &
col., 1986; Magnoux & col., 1987), estudios con radiotrazadores (Blue & Engle, 1951; Hightower &
Emmett, 1965; Walsh & Rollmann, 1977), FTIR "in situ" (Haldeman & Botty, 1959; Eberly & coi., ,
1966; Eisenbach & Gallei, 1979; Ghosh & Kydd, 1986), espectroscopia 13C MAS-NMR (Biswas &
Do, 1987; Fleisch & col., 1988; Groten & col., 1990; Weitkamp & Maixner, 1990; Meinhold & Bibby,
1990 [a]), espectroscopia 29Si MAS-NMR (Groten & col., 1990; Meinhold & Bibby, 1990 [b]),
espectroscopia EPR (Singer, 1963; Lange & col., 1988) y otras miuiltiples técnicas basadas en la
reactividad y técnicas combinadas (Haldeman & Botty, 1959; Applebi & col., 1962; Rajagopalan &

Peters, 1987; Schulz & col., 1987). Mediante todas estas técnicas se ha podido concluir que la
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naturaleza del coque cambia dependiendo del tipo de reaccion que tenga lugar y de las propias

condiciones de reaccion.

El mecanismo de formacién de coque es complejo. En la extensa literatura sobre el tema se
encuentra que el coque se puede formar en la superficie del catalizador durante el craqueo catalitico
a partir de reactantes y 'prbdt':ct-os a trévéé de: reécéiohes de alquilacién de aromaticos y
oligomerizacién de olefinas, seguidas por ciclaciones, aromatizaciones a través de reacciones de
transferencia de hidrégeno y condensaciones (Greensfelder & Voge, 1945 [a]; Greensfelder & col.,
1945; Venuto, 1971).

Los diferentes tipos de hidrocarburos presentan distintas tendencias a la formacién de
coque. Asi, los aromaticos polinucleares, olefinas y poliolefinas producen mas coque que los
naftenos y parafinas (Greensfelder & Voge, 1945 [a]; Greensfelder & col., 1945). Estos autores
concluyen que las olefinas forman coque a través de compuestos intermedios de naturaleza
aromatica. Las olefinas, formadas durante el craqueo, pueden oligomerizar, ciclar y sufrir
transferencia de hidrégeno, formando moléculas altamente deshidrogenadas y fuertemente
adsorbidas que pueden actuar como precursores de coque. Estos fenémenos han sido
confirmados en series de trabajos en los que se han alimentado n-parafinas (Thomas, 1944; Petrov
& Frost, 1949) y olefinas (Langner, 1981). Mediante el uso de trazadores radioactivos se ha
mostrado que las olefinas toman parte en la formacion de coque no haciéndolo las parafinas

{Hightower & Emmett, 1965).

Se ha postulado que el coque se puede formar a través de adiciones consecutivas de
Diels-Alder sobre centros acidos Lewis y transferencias de hidrégeno en los centros acidos
Brensted (Walsh & Rollman, 1977; Langner & Meyer, 1980). '

El estudio de la influencia de las condiciones de reaccién sobre la naturaleza y formacion de
coque muestra que su formacién evoluciona como los demas productos de reaccién con respecto al -
tiempo de reaccion (Time On Stream, TOS): una rapida produccién en los primeros instantes
seguida por una produccién menor para tiempos posteriores (Voorhies, 1945; Wojciechowski &
Corma, 1986). Ademas, a medida que aumenta la temperatura de reaccién, la cantidad de coque
formado en el catalizador de craqueo disminuye, y el contenido en carbono (relacién C/H del coque)

y su poliaromaticidad aumentan (Guisnet & Magnoux, 1977).
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En lo que refiere a la propia zeolita, tanto su acidez y densidad de centros, asi como su
estructura afectan a la composicién, distribucién y velocidad de formacién del coque (Rollmann,
1977; Rollmann & Walsh, 1987; Guisnet & Magnoux, 1989). Asi en el caso de la zeolita Y, que
posee una estructura con grandes poros tridimensionales y amplias cavidades, se presenta una
fuerte tendencia a la formacién de coque, mientras en el caso de la zeolita ZSM-5, que posee poros
esfrechds, la chrrénéia de reacciones bimoleculares, que conducen a la formacién de coque, esta
seriamente impedida. Ademas, dado que las reacciones de transferencia de hidrégeno estan
siempre involucradas en la formacién de coque, aquellos factores del catalizador que afectan a la
extension de estas reacciones, tales como densidad de centros y caracteristicas de adsorcion,

afectan notablemente a la propia formacién de coque.

1.5.2 MODELOS DE DESACTIVACION.

El proceso de desactivacion por depésitos de coque puede producirse por dos

vias distintas que se suelen darse de forma simultanea:

A.- Eliminacién de centros activos-por deposicion de coque (adsorcién) sobre los propios
centros. Existen estudios de espectroscopia |.R. que evidencia este fendmeno (Eisenbach & Gallei,
1979). En este caso no aparecen cambios significativos en el drea superficial especifica ni en la
difusividad del reactante en el catalizador siendo el nivel de coque depositado relativamente bajo
(Ozawa & Bi;choﬁ, 1968; John & Wojciechowski, 1976).

B.- Bloqueo de poros del catalizador por deposicion de coque. Este fenémeno provoca
cambios en las propiedades de transporte disminuyendo la capacidad de difusion de reactantes y
productos a través del propio catalizador, limitando asi su actividad (Butt, 1972). En este caso parece
que el bloqueo de los poros se produce cuando la cantidad de coque depositado supone una
fraccion significativa del volumen de poro del catalizador. La cantidad de coque alcanza un valor
asintético que corresponde al bloqueo total de los poros con la consiguiente eliminacion del drea

activa y la pérdida total de actividad (Levinter & col., 1966).

De entre los diferentes intentos realizados para tratar de forma cuantitativa el fenémeno de la

desactivacion por deposicion de carbén, se pueden distinguir tres tipos de modelos:
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Tipo 1.- Fue propuesto por Wheeler (1955) y en él se consideran los efectos de la
constriccién del poro (Do & Greenfield, 1983) sobre la actividad y la selectividad. La desactivacion,
en este tratamiento, se debe al aumento de las limitaciones de difusién producida por los depésitos

sélidos que bloquean los poros del catalizador.

Si bien la teoria de Wheeler ayudé a clarificar efectos de limitaciones difusionales en
reacciones cataliticas, relacionando la actividad catalitica con el taponamiento de los poros, no
proporciona una expresion para relacionar la actividad con la extension de la reaccién o con el tiempo
de utilizacion del catalizador, razén por la cual este tratamiento no ha sido de gran utilidad para

describir el comportamiento del catalizador de craqueo en la practica.

Tipo I1.- En estos tratamientos se consideran ecuaciones de desactivacién en las que
intervienen ' las -concentraciones de especies presentes (modelos dependientes de la

concentracion), normalmente mediante la utilizacién de mecanismos de Langmuir-Hinselwood.

Un caso particular de estos modelos es el que relaciona la actividad del catalizador con la
cantidad de coque depositada sobre el mismo (Coke On Catalyst, COC) (Froment & Bischoff, 1961;
Nam & Kittrell, 1984; Hatcher, 1985). Los mayores esfuerzos en el desarrollo de los modelos del tipo
COC han sido realizados por Froment (1980), consiguiendo una significativa simplificacién de la
compleja realidad de los fendmenos de desactivacion describiendo la deposicion de coque y la
actividad catalitica utilizando ecuaciones empiricas. Desgraciadamente la compleja naturaleza del

coque no permite una interpretacion de la desactivacion catalitica mas mecanistica.

Sin embargo, el uso de los modelos de tipo COC resulta incémodo en la practica dado que
las medidas de coque son tediosas y sujetas a errores experimentales. Por otra parte, algunos |
investigadores han demostrado que la cantidad de coque sobre el catalizador es un pobre indicador |
de la actividad catalitica (Heinemann, 1951; Plank & Nace, 1955; John & col., 1974). Por estas
razones, y aunque se ha aplicado satisfactoriamente en algunos casos, este tratamiento no ha sido
ampliamente ‘aceptado en la practica. No obstante, los métodos de Froment resultan una interesante
fuente de correlacion para describir los perfiles del coque depositado sobre el catalizador en los

reactores (Hatcher, 1985).

64



1. INTRODUCCION

Tipo I11.- Las dificultades que plantea la obtencién de modelos mecanisticos para la
desactivacion catalitica, tal como los modelos de tipo COC, han hecho que muchos investigadores
hayan recurrido a la utilizaciéon de modelos en los que Ia actividad viene relacionada tan sélo con el
tiempo que el catalizador ha estado en contacto con Ia mezcla reactante (Time On Stream, TOS)
(Weekman 1968; WO]CIeChOWSkI 1974). Estas ecuaciones independientes de la composicion son
de tipo empiricas y pueden presentar una dependencia frente al TOS de tipo lineal (Eley & Rideal,
1941; Maxted, 1951), de tipo exponencial (Herington & Rideal, 1945; Weekmann, 1968; John &
col., 1974; Corma & col., 1982), de tipo hiperbdlica (Pozzi & Rase, 1958; Maat & Moscou, 1964) o de
| tipo potencial (Voorhies, 1945; Blanding, 1953; Nace & col., 1971). Todas estas ecuaciones se
pueden deducir a través de la expresion generalizada desarrollada en la teoria del *Time On Stream"
(Wojciechowski, 1968, 1974) donde se postula que la "actividad" esta directamente relacionada con
la concentracion de centros activos del catalizador. La mayor simplificacién de este modelo consiste
en asumir que la desactivacion no es funcion de la concentracion de reactante o productos, lo cual
es imposible en la practica excepto para los casos en los que el reactante y los productos son
igualmente desactivantes (Levenspiel, 1972 [a]; Viner & Wojciechowski, 1982). Sin embargo,
incluso en casos mucho mas complejos (Levenspiel, 1972 [a]) la funcién derivada de la teoria del

TOS describe adecuadamente los resultados observados.

Este modelo ha sido aplicado con éxito a gran variedad de reacciones de craqueo y
deshidrogenacién (Campbell & Wojciechowski, 1971; Pachovsky & Wojciechowski, 1971; John &
Wojciechowski, 1975; Corma & col., 1979; Borodzinski & col., 1980; Corma & col., 1984 [a]) y ha
constituido la base de considerables mejoras en el conocimiento del comportamiento del cafalizador
de craqueo. En particular ha Vpermitido mejorar el conocimiento del comportamiento selectivo en

catalizadores con rapida desactivacién.
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2. OBJETIVOS DE ESTA INVESTIGACION.

2.1 OBJETIVOS Y ALCANCE.

El objetivo de la presente investigacion es el disefio de un montaje experimental para llevar a
cabo experimentos de craqueo catalitico que permita la obtencién de datos de actividad instantanea
del catalizador, asi como de rendimientos y selectividades instantaneas de productos a tiempos muy
cortos de reaccion, condicion de operacién a la que se tiende en las actuales unidades de FCC
(Fluid Catalytic Cracking), donde la mezcla reactante permanece en contacto con el catalizador en el
interior del riser ;;or espacios de tiempo inferiores a 5 segundos. De esta forma se pretende ofrecer
una alternativa a los procedimientos utilizados clasicamente con los que se obtienen datos de
conversiones y rendimientos correspondientes a valores medios y sélo a partir de tiempos de
reaccion relativamente altos, en general superiores a 60 segundos, lo cual puede provocar
importantes distorsiones en las extrapolaciones a las condiciones reales de operacion del FCC al

utilizar catalizadores que sufren una répida desactivacién.

Asi mismo, constituye el objetivo de este trabajo investigar, a partir del dispositivo
experimental disefiado, el craqueo catalitico de n-parafinas, las cuales representan los componentes
mayoritarios del crudo de petréleo, empleando como catalizadores diversos materiales zeoliticos
tales como: zeolitas de tipo Y, utilizadas como componente basico en los actuales catalizadores de
las unidades de FCC; zeolitas ZSM-5, utilizadas con frecuencia como componente de adicién en el
catalizador; y zeolitas de tipo BETA que representan unos prometedores catalizadores para las
unidades de craqueo. Con este estudio, se pretende discernir entre los diversos mecanismos de
craqueo de n-parafinas a la vez que discutir y proponer alternativas a los modelos de desactivacién
utilizados en la actualidad. Ademas, se pretende estudiar el rendimiento, selectividad y
comportamiento de los diferentes productos de reaccién durante el craqueo, determinando la
influencia del tiempo de contacto, tiempo de reaccién, longitud de la cadena de la parafina reactante
y tipo de catalizador sobre los parametros anteriores, valorando sus implicaciones en la reformulacién

de combustibles.
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2.2 PLAN DE TRABAJO.

Para conseguir los objetivos marcados se estableci el siguiente plan de trabajo:

1. Disefio y montaje de una instalacién, provista de un reactor integral de lecho
catalitico fijo, con todos los accesorios necesarios para controlar las variables de operacién y poder

tomar muestras instantdneas de los productos de reaccion.

2. Selecciéon del método analitico para valorar, con un minimo error, todos los

productos de reaccion.

3. Eleccion de las condiciones mads adecuadas de operacion con el fin de reducir la.
contribucién de las reacciones homogéneas y evitar que el proceso esté influenciado por las etapas

de transferencia de materia.

4. Eleccion y caracterizacion de diversas zeolitas de tipo Y, ZSM-5 y BETA utilizadas

como catalizadores de craqueo.
5. Determinacién de la actividad del catalizador y del rendimiento de los productos
durante el craqueo de n-Heptano, n-Decano, n-Dodecano y n-Tetradecano para diferentes tiempos

de reaccién y diferentes tiempos de contacto.

6. Estudio de la cinética del proceso y la desactivacién del catalizador, valorando los

modelos propuestos con el ajuste de los datos experimentales del grado de conversion.

7. Estudio de la selectividad y del comportamiento de los productos obtenidos

durante el craqueo.

8. Analisis de la influencia de los parametros que afectan a la selectividad de los

productos y de las implicaciones que conllevan en la reformulacién de combustibles.
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3. PARTE EXPERIMENTAL.

3.1 REACTIVOS.
Los reactivos utilizados en la presente investigacion han sido:
GASES.

3.1.1

_ Todos los gases empleados han sido suministrados por la Sociedad Espafiola del

Oxigeno (S.E.O.) presentando las siguientes caracteristicas:

- Nitrégeno ..................... Tipo N50 (Pureza 2= 99.999%).

-Helio ........ccooveveeveeennnn. Tipo N48 (Pureza 2 99.998%).

- Hidrégeno .................... Tipo N48 (Pureza = 99.998%).

“AiIre ..oooovveieeiiiiieiii, Tipo N50 (Pureza 2 99.999%).

- Dioxido de carbono ....... Tipo industrial (Gas criogénico).
3.1.2  LIQUIDOS.

Todos los reactantes liquidos fueron suministrados por Aldrich-Chemie

presentando las siguientes caracteristicas:

Pureza* Masa molecular | Temp. Norm. Eb. Densidad
Reactante o
(%) (¢/mol) (0 (¢/mi)
n-Heptano 99+ 100.21 98.0 0.684
n-Decano 99+ 142,29 174.0 0.730
n-Dodecano 99+ - 170.34 216.2 0.750
n-Tetradecano 99+ 198.40 252-254 0.763

* La pureza de los reactantes fue comprobada mediante técnicas de cromatografia de gases.
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3.1.3 SOLIDOS.

- Drierita. Compuesta basicamente por sulfato calcico anhidro con indicador
(8 mesh). Suministrada por W.A. Hammond Drierite Company.

- Ascarita. Suministrada por Carlo Erba (Divisione Chimica Industriale).

Las caracteristicas de los catalizadores utilizados se describen en el Apartado 3.2.

3.2 CATALIZADORES.

En el capitulo de Introduccién se ha hecho una referencia general de los procedimientos de
obtencién y posterior modificacién de catalizadores de craqueo, en especial de los utilizados en este

trabajo.

En la presente investigacion se han estudiado cuatro catalizadores: dos catalizadores tipo Y,
un catalizador tipo Beta y otro tipo ZSM-5 (MF). Estos catalizadores fueron suministrados por el
Instituto de Tecnologia Quimica UPV-CSIC.

3.2.1 SINTESIS Y CARACTERISTICAS GENERALES.
3.2.1.1 Catalizadores de tipo Y.

Los catalizadores de tipo Y fueron preparados a partir de una zeolita
sédica SK-40 de Union Carbide sintetizada con una relacién SVAI de 2.4 y sometida a diversos
tratamientos de desaluminizacion. El primero de ellos, el catalizador USY-24.46, fue obtenido a
partir de la zeolita original mediante un proceso de intercambio-calcinacién con un posterior
tratamiento con vapor a 500 °C durante 1 hora. Finalmente fue sometido a un proceso de lavado con
acido HxSO4 (pH=3). El segundo de ellos, el catalizador USY-24.31, fue obtenido a partir de la
zeolita original mediante un proceso de desaluminizacion mas severo. La zeolita fue sometida a tres
ciclos de intercambio-calcinacién-tratamiento con vapor. La temperatura del tratamiento con vapor

fue de 700 °C y se prolongé durante 1 hora.
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En la Tabla 3.2.1 aparecen algunas caracteristicas destacadas de los catalizadores de tipo Y

utilizados.

TABLA 3.2.1

Caracteristicas de los catalizadores de tipo Y.

USY-24.46 USY-24.31

Cristalinidad (% SK-40)(@) 107 96
U.CS. ag (A) 2446 24.31

ne AvC.U. (b) 255 8.7

Si/Al Estructural 6.5 21.1
NapO (% peso) (€) 0.24 ' 0.13
(Si02/A1203)mol () 8.37 5.10
Area superfic. BET (m2/g) 674 497

~ @Difraccién de rayos X (XRD).
b Calculado mediante la relacién de Fichtner-Schmittler & col. (1984).
€ Fluorescencia de Rayos X (XRF).

3.2.1.2  Catalizador de tipo BETA.

El catalizador BETA utilizado en esta investigacion fue sintetizado
mediante el uso de hidréxidos organicos cuaternarios (Tetraetilamonio), siguiendo el procedimiento

descrito por Martens & col.(1985) y Pérez-Pariente & col.(1987). Este catalizador presenta una
relacion Si/Al de 14 con un tamaiio de cristal < 0.1 [tm y un area superficial (BET) de 600 m2/g.

3.2.1.3 = Catalizador de tipo ZSM-5..
El catalizador ZSM-5 fue sintetizado siguiendo el procedimiento

descrito por Szostak (1989). Este catalizador presenta una relacion Si/Al de 40 y un area supefficial

(BET) de 367 m2/g.
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3.2.2 ACIDEZ - ESPECTROSCOPIA I|.R.

La espectroscopia |.R. es una de las herramientas mas tiles y eficaces para la
caracterizacién y valoracion de la acidez en catalizadores sélidos. La conjuncién de la espectroscopia
IR con las técnicas de adsorcién-desorcion de piridina, facilita informacién sobre el tipo, _fuerza,
distribucion y cantidad de centros acidos presentes en el catalizador (Jacobs & Uynérhoeven, 1972;
Lindemann & Zondel, 1977). La piridina interacciona con los centros acidos tipo Lewis y Bronsted
produciendo bandas caracteristicas a 1450 y 1545 cm™! respectivamente. Mediante los coeficientes
de extincion de estas bandas es posible calcular de modo cuantitativo la cantidad de piridina
coordinada con centros Lewis y la cantidad de piridina protonada por centros Bransted del
catalizador (Hughes & White, 1967).

Por otra parte la desorcién de piridina a diferentes temperaturas permite estudiar la variacion
del nimero de centros que retienen la base a temperaturas cada vez mas altas, haciendo posible la
obtencién de una distribucién del nimero de centros presentes en funcién de su mayor fuerza
acida. Esta desorcion progresiva de piridina produce una recuperacion de las bandas
correspondientes a los grupos hidrox.ilos en la medida en que éstos dejan de interaccionar con la
base. En la Tabla 3.2.2 aparecen los resultados obtenidos al aplicar esta técnica a los catalizadores

utilizados en esta investigacion.

TABLA 3.2.2

Caracteristicas dcidas de los catalizadores utilizados.
{Wmol piridina / g.catalizador)

Centros Brensted Centros Lewis
ZEOLITA 150°C | 250°C | 3s50°c | 150°C | 250°C | 350°C
USY-24.46 252 197 98 71 52 39
USY-24.31 38 22 5 31 16 8
BETA 55 38 16 86 78 63
ZSM-5 4 27 1no | 29 21 16
|
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-

3.3 MONTAJE EXPERIMENTAL.

El aparato utilizado en esta investigacion, cuyo diagrama esquematico se detalla en la

Figura 3.3.1, consta de las siguientes partes principales:

3.3.1 SISTEMA DE ALIMENTACION.

La alimentacion de hidrocarburos puros se rlealiza en forma liquida mediante una
bomba perfusora B.Braun Melsungen AG (Perfusor Secura FT) que permite la entrada del reactante
con caudal constante. Este tipo de bomba ofrece la posibilidad de una seleccién continua de
caudales que pugderi variarse en el intervalo 0-99.9 ml/h para la jeringa original. Con el fin de evitar la
disgregacion de las gomas de las jeringas originalés por el efecto disolvente de estos hidrocarburos,
se procedi6 a la sustitucién de la jeringa original por una jeringa Hamilton Gas Tight 1010-TEF LL con
cilindro de vidrio y émbolo de teflon. La jeringa se halla conectada a una aguja Hamilton N722
mediante un tubo de tefion resistente a estos hidrocarburos. Dicha aguja perfora un septum de

goma alojado en una de las tubulaturas laterales del vaporizador-precalentador.

El gas portador utilizado es nitrégeno de alta pureza procedente de cilindros a presién. Su
flujo se regula mediante un controlador de flujo masico Brooks 5850 TR. Tras pasar por la
electrovalvula del regulador, el nitrégeno fluye ab través de dos tubos de vidrio que contienen lechos
de drierita y ascarita respectivamente con el fin de eliminar las trazas de vapor de agua y diéxido de
carbono que pudiera contener. Finalmente, el nitrégeno se introduce en el vaporizador-

precalentador a través de una tubulatura lateral.

3.3.2 VAPORIZADOR-PRECALENTADOR.

Este dispositivo esta construido en vidrio Pyrex con dimensiones de 11 mm de
diametro interno, 14 mm de didmetro externo y 250 mm de longitud. Posee en su base una placa

porosa con el fin de soportar un relleno de anillos Rasching (5+5 mm). En su parte superior aparece
el orificio correspondiente a una funda de vidrio centrada y longitudinal al propio vaporizador, que

lleva alojada un termopar de Chromel-Alumel para medir la temperatura en el interior de este
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* dispositivo. Asi mismo aparecen en su parte superior y en posiciones laterales dos tubulaturas que

permiten la entrada de nitrégeno y reactante respectivamente.

En su exterior lleva arrollado helicoidalmente una resistencia de Nichrome-Khantal de 9 /m
(63 Q) enfundada en abalorios de esteatita. Para disminuir las pérdidas energéticas, este dispositivo
se aisla mediante una capa'cohcéntrricé de fibra cérémiéa. El ‘corntrblador dé temperatura (SB Ultra-
Therm UA 300-420) se encuentra alojado en el panel genéral de control. Por su parte inferior, el

vaporizador se halla conectado con el propio reactor mediante una rétula.

3.3.3 REACTOR.

El reactor esta construido en vidrio Pyrex con dimensiones de 11 mm de diametro
interno, 14 mm ée diametro externo y 450 mm de longitud. En su parte superior aparece la rétula
que conecta con el vaporizador-precalentador. El cuello de la rétula aparece encintado con una
resistencia (17 Q) conectada a la propia resistencia del vaporizador con el fin de evitar la
condensacion del reactante en dicho punto. Su parte inferior acaba en una pieza de transicién vidrio-
metal (9mm-3/8") con una reduccidn terminal (3/8"-1/8") en acero inoxidable que conecta con el tubo

(1/16") de entrada al cromatdégrafo.

El lecho catalitico, compuesto por la mezcla del catalizador y particulas de vidrio (0.3-0.5 mm)
para reducir los efectos térmicos provocados por la endotermicidad de la reaccion de craqueo; se
encuentra sdportado mediante una placa porosa situada a 150 mm de la base del horno de
calefaccion. El reactor lleva incorporado coaxialmente en su interior una funda de vidrio que permite
alojar un termopar de Chromel-Alumel hasta la altura de la placa porosa con el fin de medir la

temperatura en el interior del lecho catalitico.

El horno de calefaccién del reactor tiene un diametro externo de 130 mm y una longitud de
300 mm. Presenta en su interior de forma coaxial un orificio de 18 mm de diametro en el cual se aloja
el reactor de Pyrex. Consta de una unica resistencia de Nichrome-Khantal (54 Q) dispuesta en el
interior del refractario del horno cuyas paredes externas son metalicas. Otro termopar de Chromel-
Alumel atraviesa radialmente el horrio hasta la pared del reactor a la altura de la placa porosa con el fin

de determinar la temperatura sobre la pared interna del horno en contacto con el reactor.
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El control de la temperatura puede efectuarse, dependiendo de la seleccion en el panel de
control, mediante el termopar situado en la funda de vidrio en el interior del lecho catalitico
conectado a un controlador de temperatura Philips Plastomatic SCR, o bien mediante el termopar

situado sobre la pared del reactor conectado a un controlador de temperatura RKC REX-P9.

Con el fin de determinar la sobrepresién existente en el sistema aparece un manémetro

diferencial de mercurio conectado al tubo de entrada de N5 al vaporizador.

Finalmente para evitar la condensacion del reactante y de los productos a la salida del reactor,
se enrolla una cinta calefactora (180 W), regulada mediante un potenciémetro (Cedsal RE-01),

alrededor de la salida de vidrio y de la transicion vidrio-metal del reactor.

3.3.4 SISTEMA DE TOMA DE MUESTRAS Y ANALISIS.

El aparato de anélisis (Cromatégrafo de gases Varian 3400). aparece
inmediatamente debajo del reactor, y conectado a este Ultimo mediante una pequefa conduccion
de 200 mm de longitud y tan sélo 1/16" de didametro externo. Esta disposicion evita la toma de
muestras de reaccién con composicién distorsionada, provocada mayoritariamente por los efectos
difusivos de los comiponentes en lineas de. conduccién excesivamente largas, y por otra parte

minimiza las posibilidades de condensacion de productos y reactante en puntos frios.

El cromatégrafo dispone de una vélvula de gases de 6 vias que le permite enviar los gases
del reactor directamente al exterior, o bien hacerlos pasar previamente por un dispositivo de
almacenamiento. Este dispositivo consiste en una valvula "multiloop” de la firma Valco Instruments
Co. Inc. acoplada al cromatégrafo. Esta valvula presenta 8 bucles con una capacidéd individual de
1 ml. Un accionador neumatico controlado por el propio cromatégrafo gira la véalvula y confina la '
muestra en el interior de un bucle. La programacién de una secuencia automética mediante el
cromatdgrafo, permite la toma de muestras instantaneas a los tiempos de reaccién fijados, mientras
que el andlisis de dichas muestras puede efectuarse con posterioridad autométicamente de forma

secuencial.

La conexion entre la valvula de gases y la valvula multiloop se efecttia con un tubo de 1/16"

de diametro externo, enrollado con una cinta calefactora (210 W) que se aisla mediante fibra
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ceramica con el fin de evitar la condensacion de los compuestos menos volatiles. A su vez, el cuerpo
de la vélvula multiloop contiene una resistencia de forma cilindrica (200 W) que permite mantener los
bucles a la temperatura seleccionada mediante el control automatico efectuado por el propio
cromatégrafo (temperatura auxiliar). Asi mismo, la carcasa externa de la valvula multiloop se halla

aislada mediante fibra ceramica.

Mediante este compacto dispositivo experimental, se pretende ofrecer una
alternativa a los sistemas convencionales en los que se recoge por una parte una muestra acumulada
“de liquidos condensados, y por otra la muestra de gases correspondiente, lo que fuerza a prolongar
el experimento el tiempo necesario para disponer de una cantidad de muestra suficiente, obligéndo
necesariamente a trabajar con valores acumulados. Por otra parte, el dispositivo evita el
inconveniente que supone trabajar con sistemas en los que los balances de materia pueden estar
sujetos a pérdidaé de componentes como resultado de condensaciones incompletas o evaporacion

parcial de muestras.

3.4 ANALISIS E IDENTIFICACION DE PRODUCTOS.

Los productos de reaccion se han analizado mediante croma;ografia de gases (GC). El
cromatografo utilizado ha sido un Varian 3400 provisto de dos detectores. Un detector de
conductividad térmica (TCD) utilizado para la determinacién del hidrégeno y otro de ionizacién de
llama (FID) para la determinacicn de los restantes productos de reaccion. El cromatégrafo va provisto
de una electrovalvula criogénica para la inyeccién de CO3 liquido, con el fin de obtener condiciones
de temperaturé subambiente para mejorar la sepéracién entre los compuestos analizados. La
separacion de los compuestos se ha realizado mediante una columna capilar de silice fundida de alta
resolucion Petrocol DH, de 100 m de longitud de la firma Supelco (0.25 mm didmetro interno, 0.5 um
de espesor de pelicula). Por otra parte, debido a la gran diversidad de productos que aparecen, ha
sido necesario para su completa identificacion, recurrir a métodos especificos de identificacion. Para
ello, se ha utilizado por una parte un cromatégrafo Hewlett-Packard 5890 conectado a un detector
por trampa de iones (ITD) de la firma Finnigan, y por otra parte un espectrofotémetro de masas
Hewlett-Packard 5988A. De forma complementaria, se ha recurrido a la identificacién de productos

mediante adicién de compuestos puros.
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FIGURA 3.3.1

Esquema del montaje experimental.

1. Bomba perfusora.

2. Evaporador-Precalentador.
3. Horno de calefaccion.

4. Reactor.

5. Termopares.

6 . Controladores de temperatura.

7. Controlador de flujo masico.
s . Electrovalvula.

9. Cintas calefactoras.

10. Panel de control.

oo0oo0O

. Adsorbente-Drierita.
12,
13.
14.
15.
16.
17.
18.
19.

Adsorbente-Ascarita.
Cromatégrafo GC.
Valvula multiloop.

Linea transmision de flujo.

Lineas transmision de temperaturas.

Manoémetro diferencial.

Detector-LLegada de hidrocarburos.

Salida de gases.
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Flujo de Helio (Columna):
Presion (Cabeza columna):
Flujo de Helio (Make-up):
Flujo de Hidrégeno:

Flujo de aire:

Relacién de "split":

-

Las condiciones de andlisis de las muestras de reaccién son las siguientes:

2.0 ml/min.

43.5 psi (3.00-105 N/m?).
30 ml/min. (en cada detector).
26 ml/min.

320 ml/min.

(1:40) 80 ml/min.

Temperatura inicial: -25°C
Tiempo inicial: 7 min.
Rampa calentamiento: 8 °C/min.
Temperatura final: 250°C
Tiempo final: 3.63 min.
Temperatura inyector: 260°C
Temperatura detector: 280°C
Temperatura auxiliar: 260°C

El cromatégrafo tiene conectado un integrador Varian 4400 capaz de registrar la sefal de
salida de los dos detectores a la vez que integra el drea correspondiente a cada pico del analisis

cromatografico.

En la Figura 3.4.1 se muestra un cromatograma representativo de los analisis efectuados en
esta investigacién con el detector FID, mientras que la Tabla 3.4.1 muestra los productos
identificados asi como sus tiempos de retencién (t;) y las sensibilidades relativas (SR) del detector

FID a dichos productos (Dietz, 1967).

Para el analisis del hidrégeno se hizo uso de los cromatogramas obtenidos en el detector
TCD y se utilizaron para el metano, etileno, etano, propileno y propano valores del factor peso (WF)
de 0.450, 0.585, 0.590, 0.652 y 0.680 respectivamente (Dietz, 1967), mientras que para el

hidrégeno se utilizé un factor peso con un valor de 1.590 (Vazquez, 1986).
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FIGURA 3.4.1
Cromatograma.
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TABLA 3.4.1

Tiempos de retencion (tr) y sensibilidades relativas (SR) de los compuestos identificados

en el detector de ionizacion de llama (FID).

COMPUESTO | tr(min) | SR COMPUESTO | tr(min) \ SR
Metano 5.53 0.97 Benceno 23.73 1.12
Etileno 570 1.02 3.3' Dimetil Pentano 23.90 1.03
Etano 5.81 0.97 Ciclohexano 24.07 1.01

Propileno 6.83 1.00 2 Metil Hexano 24.37 1.02

Propano 6.97 0.98 2.3 Dimetil Pentano 24.44 0.99

i-Butano 9.33 1.00 3 Metil Hexano 24.69 1.02

i-Buteno 10.62 1.00 n/b/db C7= 24.81-25.85 1.00

1 Buteno 10.67 1.00 n-Heptano 25.52 1.00

n-Butano 11.15 1.03 Metil Ciclohexano 26.34 1.01

t-2 Buteno 11.80 1.00 2.5 Dimetil Hexano 26.62 1.01

c-2 Buteno 12.62 1.00 2.4 Dimetil Hexano 26.70 0.99

3 Metil 1+ Buteno 14.47 1.00 Tolueno 27.47 1.07

i-Pentano 15.56 1.05 2.3 Dimetil Hexano 27.58 0.99

1 Penteno 16.34 1.00 2 Metil Heptano 27.72 0.97

2 Metil 1 Buteno 16.74 1.00 4 Metil Heptano 27.77 1.02

n-Pentano 16.97 1.04 3.4 Dimetil Hexano 27.88 0.99

t-2 Penteno 17.41 1.00 3 Metil Heptano 27.97 1.01

c-2 Penteno 17.80 1.00 n-Octano 28.76 0.97

2 Metil 2 Buteno 18.04 1.00 Etil Benceno 30.41 1.03

2 2 ' Dimetil Butano 18.71 1.04 2.3 Dimetil Heptano 30.48 1.00

4 Metil 1+ Penteno 19.51 1.00 m,p-Xilenos 30.67 1.03

3 Metil 1+ Penteno 19.80 1.00 4 Metil Octano 30.91 1.00

Ciclopentano 20.00 1.04 o-Xileno 31.36 1.02

2.3 Dimetil Butano 20.15 1.03 n-Nonano 31.66 0.98

4 Metil c-2 Penteno 20.23 1.00 1+ Etil 3 Metil Benceno 33.22 1.01

2 Metil Pentano 20.41 1.05 1 Etil 4 Metil Benceno 33.29 1.00

4 Metil t-2 Penteno 20.46 1.00 1.3.5 Trimetil Benceno 33.42 0.98

3 Metil Pentano 21.01 1.04 1 Etil 2 Metil Benceno 33.75 1.02

2 Metil 1+ Penteno 21.22 1.00 1.2.4 Trimetil Benceno 34.15 0.97

1 Hexeno 21.26 0.99 n-Decano 34.30 1.00

n-Hexano 21.74 1.03 1.2.3 Trimetil Benceno 34.90 0.98

[t/c]-3 Hexeno 21.83 1.00 2 Etil 1.4 Dimetil Benceno 35.67 1.00

t-2 Hexeno 21.93 1.00 4 Etil 1.3 Dimetil Benceno 36.20 1.00

2 Metil 2 Penteno 22.03 1.00 4 Etil 1.2 Dimetil Benceno 36.40 1.00

3 Metil c.2 Penteno 22.15 1.00 n-Undecano 36.74 1.00

c-2 Hexeno 22.31 1.00 1.2.4.5 Tetrametil Benceno 37.23 1.00

3 Metil t-2 Penteno 22.55 1.00 1.2.3.5 Tetrametil Benceno 37.32 1.00

2.2' Dimetil Pentano 22.79 1.02 1.2.3.4 Tetrametil Benceno 38.13 1.00

2.4 Dimetil Pentano 22.96- 1.02 Naftaleno 38.87 1.00

2.2 .3 Trimetil Butano 23.15 1.02 n-Dodecano 38.95 1.00
1 1

1 Metil Ciclopenteno 23.67 00 n-Tetradecano 43.32 00
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3.5 DISENO DE EXPERIMENTOS.

El dispositivo experimental descrito anteriormente, en lo que a sistema reactivo se refiere,
viene representado por un reactor integral de lecho fijo con flujo constante de alimentacion y

régimen de circulacion en flujo de pistén.

Previamente a la obtencion de datos representativos de actividades y selectividades de los
catalizadores con los hidrocarburos utilizados, se realizaron un conjunto de pruebas previas con el
fin de comprobar la funcionalidad del dispositivo disefiado, a la vez que ensayar las condiciones de

operacién.

3.5.1 CAUDALES DE ALIMENTACION.

Como se ha citado en la descripcién del montaje experimental, el hidrocarburo
reactante se alimenta junto a una corriente de N3 que hace las veces de diluyente y portador. Sin
embargo, dadas las caracteristicas del dispositivo, el cual presenta estrechas conducciones,
aparecen limitaciones para la seleccion de caudales elevados que producirian elevadas
sobrepresiones en el interior del reactor, en especial en el momento del inicio de la inyeccién del
hidrocarburo. Tras miltiples ensayos se ha seleccionado como éptimo, un caudal de 100 m/min de
gas portador (1 atm., 25 °C). La alimentacion del hidrocarburo en fase liquida se realiza con caudales

volumétricos que dependen del tipo de reactante (Tabla 3.5.1) con el fin de conseguir una
- composicion fija de hidrocarburo a la entrada del reactor (Fraccién molar xao=0.1).

TABLA 3.5.1

Caudales volumétricos de alimentacién de hidrocarburo.

Q
Reactante (mivh)
n-Heptano 4.07
n-_Decano 5.41
n-Dodecano 6.30
n-Tetradecano 7.22
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3.5.2 TEMPERATURAS.

La temperatura de reaccién seleccionada ha sido de 500 °C. Esta temperatura,
que puede representar adecuadamente las temperaturas que se alcanzan en las unidades
industriales de FCC, sé utiliia <.:on. frécurené:ia.en estudios reactivos de craqueo. Por otra parte, con el
fin de estudiar la posible existencia de gradientes longitudinales de temperatura, se han medido las

temperaturas a lo largo del lecho catalitico, observando una ausencia de dichos gradientes.

La temperatura del vaporizador-precalentador debe ser suficientemente elevada para
vaporizar el reactante y llevar la mezcla de gases (reactante + portador) a una temperatura préxima a la
de reaccién. En esta investigacion esta temperatura fue fijada, para todos los experimentos, en

490 °C.

Por otra parte, en las conducciones de transito enrolladas con cintas calefactoras, las
temperaturas sobre las superficies varian en el intervalo 225-250 °C. Asi mismo, la temperatura de la
valvula "multiloop" (Temperatura auxiliar) fue fijada en 260 °C. Si se tiene en cuenta que las
condiciones mas favorables para una condensacién de vapores en las lineas se produciria con la
alimentacion del reactante menos volatil (n-Tetradecano con temperatura de condensacién normal
de 254 °C), que los productos fluidos detectados presentan todos ellos temperaturas de ebullicion
inferiores a la de este reactante y que la mezcla se encuentra diluida con un portador (N2) en una alta
proporcién molar de inerte a reactante (9:1), se puede concluir que dificilmente se producira
‘condensacion de los vapores con las altas temperaturas fijadas sobre las superficies de las
conducciones. Asi, para las condiciones experimentales fijadas en esta investigacién, no se

encontré ninguna evidencia que mostrara existencia de condensacién.

3.5.3 CRAQUEO TERMICO.

Con el propésito de estudiar la influencia de las reacciones homogéneas en el
proceso global de desaparicién del reactante, se han realizado diversos experimentos sin introducir
catalizador en el reactor (experimentos en blanco). Las condiciones de operacién han sido las
mismas que se han utilizado cuando el catalizador se encuentra presente. Los resultados obtenidos

aparecen en la Tabla 3.5.2.
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TABLA 3.5.2

Grado de conversidén instantidneo por craqueo térmico.

Reactante X (%)
n-Heptano 0.49
n-Decano 0.91
n-Dodecano 1.27
n-Tetradecano 1.52

Incluso ér_n el caso mas desfavorable (n-Tetradecano), el grado de conversién instantaneo
alcanzado a la salida del reactor por craqueo térmico es tan sélo del 1.52 %. De este resultado se
puede deducir que las conversiones debidas a la existencia de reacciones térmicas homogéneas,
inherentes al dispositivo reactivo, son lo suficientemente pequefias para afirmar que la reaccion

catalitica no vendra practicamente afectada por las reacciones térmicas.

Por otra parte, se realizaron diversas pruebas con el fin de estudiar la posible modificacién de
las muestras retenidas durante su permanencia en el interior de los loops. Las pruebas consistieron
en repetir experimentos e inyectar las muestras retenidas modificando el tiempo de estancia en el
loop. Los resultados indican que, para el nivel térmico presente en la valvula multiloop (260 °C), el
tiempo de permanencia de la muestra no afecta ni a su nivel de conversién ni a los rendimientos de

sus productos.

3.5.4 PRUEBAS DE DIFUSION.

En los procesos en los que se llevan a cabo reacciones cataliticas heterogéneas,
si se pretende que los resultados de actividad y selectividad de los estudios sean representativos de
las propiedades del catalizador, las condiciones de operacién deben permitir que los test cataliticos
se verifiquen bajo un régimen controlado por la propia reaccién quimica en la superficie del

catalizador. En este sentido, resulta necesario disminuir el efecto de los procesos fisicos de difusion
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de reactantes y productos dentro y fuera de la particula catalitica, a fin de evitar el control por parte de
las etapas fisicas en la velocidad global del proceso. En caso contrario, las expresjones
correspondientes a la cinética del proceso resultarian mucho mas complejas (Bradshaw & Davidson,

1969).

3.5.4.1 Difusién externa.

Los efectos de la difusion externa desde el seno de Ala fase fluida
hasta la superficie de la particula catalitica y viceversa surgen cuando el catalizador no recibe la
cantidad de reactante que potencialmente puede transformar. El aumento del espesor de la pelicula
alrededor de la superficie externa del catalizador, donde se concentra la resistencia a la transferencia
de materia, provoca una disminucién del coeficiente de transferencia de materia, generando en su

interior un gradiente de concentraciones de reactante y productos. En la presente investigacion, la

presencia de un inerte (N2) podria acentuar estas dificultades de difusién.

Un procedimiento experimental clasico para detectar el posible control de la difusién externa
consiste en efectuar test cataliticos en los que el tiempo de contacto de la corriente de reactivos sea .
la misma, pero la velocidad lineal de paso del gas sea diferente (Corrigan, 1955). Aumentando la .
velocidad lineal del gas a través del lecho catalitico disminuye el espesor de la pelicula alrededor de

la interfase, disminuyendo la resistencia ejercida por ésta.

En la presente investigacion se llevaron a cabo pruebas con los diferentes catalizadores y
reactantes, en especial con los catalizadores mas activos y n-Tetradecano (reactante mas activo) con

el fin de favorecer al maximo la reaccion quimica frente a las etapas fisicas.

De los resultados de estas pruebas se pudo concluir que con un caudal de gas portador de
100 mV/min (1 atm., 25 °C) y el correspondiente caudal molar de reactante descrito en la Tabla 3.5.1,
no aparecian efectos de difusion externa, dado que para caudales superiores de gas portador-
reactante, y aumentando. la cantidad de catalizador para mantener el mismo tiempo de contacto,
tanto el grado de conversion como la selectividad a productos permanecieron practicamente

constantes.
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3.5.4.2 Difusién interna.

El control de la difusién en el interior de la particula catalitica sobre el
proceso global se acenta cuando, siendo la reaccidn superficial muy rapida, el catalizador se
encuentra en 'grénuloé o'pa'stillas' gfandeé, o biren‘ el;diémetro de los poros de acceso es pequeio,
en cuyo caso la difusion a través del catalizador disminuye pudiendo afectar al nivel de conversién

alcanzado asi como a la selectividad de productos.

En la practica se suelen realizar ensayos valorando la velocidad global del proceso frente al
tamano de particula del catalizador (Corrigan, 1955). Las pruebas realizadas en la presente
investigacion, al igual que se hizo para el estudio de la difusién externa, se han llevado a cabo con
los catalizadores mas activos y n-Tetradecano con el fin de favorecer al maximo la reaccién quimica

frente a las etapas fisicas.

De los resultados de estas pruebas se pudo concluir que un tamaio de particula catalitica
comprendida en el intervalo 0.3-0.5 mm no provoca control de la difusidn en el interior de la particula,
ya que tamafnos mas pequenos de particula ofrecen conversiones y selectividades semejantes bajo

las mismas condiciones de operacion.

Este conjunto de experiencias indican que bajo las condiciones en que se han
efectuado los test cataliticos a lo largo de esta investigacion la etapa controlante ha sido la reaccién
quimica sobre la superficie del catalizador, pudiéndose despreciar las resistencias a la transferencia

de materia en el interior y exterior de la particula catalitica.

3.5.5 REPRODUCIBILIDAD EXPERIMENTAL - REGENERACION.

En la presente investigacién se han realizado una serie de pruebas con el fin de
estudiar la posibilidad de regenerar el catalizador tras un experimento para su reutilizacién en

experimentos sucesivos.
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Las pruebas consistieron, tras un prdceso de purgado con nitrégeno con el fin de eliminar
los hidrocarburos adsorbidos, en una regeneracién del catalizador por combustién, mediante una
corriente de aire sintético, del coque depositado durante la etapa de reaccion. El catalizador se
regeneraba "in situ" con el fin de evitar su total enfriamiento. Los intervalos de temperatura y tiempos

de regeneracion ensayados fueron 500-540 °C y 4-24 h. respectivamente.

Tras sucesivas etapas de reaccion-regeneracion se observaba como la actividad catalitica
disminuia paulatinamente en las sucesivas etapas y de forma mas acusada para los primeros
instantes de reaccion. Aunque el grado de conversién medio practicamente no resulte afectado, las
alteraciones a tiempos cortos pueden provocar modificaciones importantes en la determinacién de
las constantes cinéticas. En consecuencia, se opté por utilizar catalizador fresco en cada

experimento, observando en estas condiciones una buena reproducibilidad experimental.

3.6 DESCRIPCION DE UN EXPERIMENTO.

En el presente apartado se describird con detalle el proceso general seguido en la

realizacion de los experimentos. Se pueden distinguir dos etapas caracteristicas:

- Acondicionamiento - Activacion del catalizador.

- Reaccion.
3.6.1 ACONDICIONAMIENTO - ACTIVACION DEL CATALIZADOR.

Con el fin de evitar la dispersion del catalizador en polvo por el interior del reactor y
su pérdida a través de la placa porosa, se procede a la compactacién de éste mediante un proceso
de prensado. Posteriormente se fragmenta y se tamiza, seleccionando sélo las particulas de
catalizador con un tamafno comprendido en el intervalo 0.3-0.5 mm. Una vez pesada la carga de
catalizador deseada, se mezcla con 0.5 g de vidrio (0.3-0.5 mm), se homogeniza y se introduce en el
reactor de tal forma que el lecho catalitico formado queda soportado por la placa porosa. Sobre este
lecho se introducen 0.5 g de vidrio. Preparado el reactor, se instala en el interior del horno de

calefaccion y se conecta al precalentador y al cromatdgrafo.
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El acondicionamiento del catalizador se efectiia bajo una corriente de 100 ml/min de »
nitrégeno (1 atm., 25 °C), siguiendo el programa de temperaturas mostrado en la Figura 3.6.1.
Durante el acondicionamiento, el control de temperatura se efectia mediante la lectura de la
temperatura de la pared interior del homo, a fin de evitar oscilaciones acusadas de temperatura en el

interior del lecho catalitico provocadas por el retraso dinamico ejercido por el propio reactor.

FIGURA 3.6.1

Acondicionamiento catalitico. Programa de temperaluras'.

‘ Terrpefatura (50)

525 °C
470°C '
30 L) 30
30'
’ 30’
320°C
30'
32'
To

—
Tiempo (min.)

Al tiempo que se acondiciona el catalizador se procede al calentamiento del vaporizador-
precalentador cuya temperatura, no excediendo nunca a la temperatura del reactor, alcanza el valor

final de 490 °C. Asi mismo, se procede a la conexion de las cintas calefactoras de las lineas de
conduccién

3.6.2 REACCION.

Finalizado el proceso de acondicionamiento del catalizador, se pasa a controlar la
temperatura del reactor a través de la temperatura del interior del lecho catalitico para, por una parte,
fijar la temperatura exacta del catalizador (500 °C), y por otra, disponer de una respuesta mas rapida

del sistema calefactor frente a variaciones de la temperatura provocadas por la endotermicidad de la
reaccion de craqueo.
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Manteniendo el flujo de 100 ml/min de gas portador y estabilizadas las temperaturas, se
procede a la alimentacion del hidrocarburo en fase liquida, cuyo caudal volumétrico depende del tipo
de reactante (Tabla 3.5.1). El hidrocarburo se vaporiza en el vaporizador-precalentador y junto con el
portador se precalienta hasta 490 °C. Los gases siguen hacia el reactor donde adquieren la
terhperaiuré final de 500 °C'y i'ea;ccionén-sobré el catalizador. Tras el reactor, los gases de salida
pasan a través del cromatégrafo llenando el primer bucle de la valvula "multiloop®. A la salida de ésta,
un detector indica la llegada de la primera muestra de reaccién correspondiente al tiempo cero de
reacciéon. A partir de este instante, y mediante una secuencia programada sobre el propio
cromatdgrafo, la valvula gira sucesivamente, confinando las muestras de reaccién correspondientes

a los tiempos 0, 6, 18, 39, 90, 180, 330 y 600 segundos.
Una vez finalizada la reaccion, se detiene la alimentacion del hidrocarburo y se deja pasar el
portador con el fin de limpiar el sistema a la vez que se desconectan los sistemas calefactores del

precalentador y reactor.

Paralelamente se procede al anilisis de las muestras retenidas en la valvula "multiloop”

mediante otro programa secuencial de inyeccion de las muestras en el cromatégrafo.
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4. PRESENTACION DE RESULTADOS.

4.1 CALCULOS Y BALANCES.

Los detectores de ionizacién de llama (FID) y de conductividad térmica (TCD) del
cromatdgrafo producen sefales proporcionales a la-masa de muestra detectada, la cual queda
representada por el area encerrada bajo el pico cromatogréfico determinada por el integrador. Estas
areas deben, 'sin embargo, ser corregidas mediante factores de respuesta que dependen del tipo

de producto y del detector utilizado.

En el caso del detector de ionizacion de llama las areas se deben dividir por la sensibilidad

relativa del compuesto (Tabla 3.4.1) para obtener el area real (Ec.[4.1]}):

A
A.=—0L 4.1]
78R, [
donde:
Aci Area corregida del compuesto j en el FID.
Aj Area cromatografica del compuesto j en el FID.
SR; Sensibilidad relativa del compuesto j.

Mientras que en el detector de conductividad térmica, las areas deben ser multiplicadas por

el factor peso con el fin de obtener el area real (Ec.[4.2]):

Agj=A, . WF; [4.2)
donde:
A'gj Area corregida del compuesto j en el TCD.
A'j Area cromatografica del compuesto j en el TCD.
WF; Factor peso del compuesto j.
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El detector TCD se utiliza basicamente en esta investigacién para la evaluacion del
hidrégeno, compuesto que no puede ser determinado mediante el detector FID. La razén mésica de
este componente, con respecto a otro tomado como referencia, se puede determinar para una
muestra dada dividiendo el area corregida del hidrégeno por el area corregida del compuesto de
referencia. Esta razén masica, determinada mediante el TCD, debe mantenerse en el andlisis
efectuado mediante el FID. Este hecho bos‘ibirlitaq Iarde:terﬁ\ihacviéh del érea hfpotética' del Hy sobre el
FID una vez conocida el area del compuesto de referencia en este detector (Ec.[4.3]).

Ao WFp

AcCpp = .ARer / SRRer [4.3]

ARer - WFRer

Con el fin de reducir el error en la estima de este area se efectud, para cada analisis, un
promedio de las areas de hidrégeno evaluadas tomando como componentes de referencia el

metano, etileno, etano, propileno y propano.

La normalizacién de las dreas corregidas, incluida la correspondiente al hidrogeno, mediante

la Ec.[4.4] suministra directamente la fraccién méasica de cada componente.

A .
,(%) = €. 100 (4.4]

donde:
- Wj(%) Fraccion mésica del compuesto j.

Las fracciones molares y los rendimientos masicos y molares se pueden obtener mediante

las Ecs.[4.5-4.8] a partir de las fracciones masicas.

ﬁ=-_1°_. 100 [4.5]
§ (Dj(/")
1M
Xi(%) = %) - M 46
j(% Tw . [4.6]
Rrmas (%) = (%) [4.7]
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Rmas, (%) - M

anolj(%) = ; [4.8]
donde:
M Masa molecular del compuesto j (g/mol).
M Masa molecular media (g/mol).
Xj (%) Fraccién molar del compuesto j.

Rmasj(%) Rendimiento masico del producto j.
(g. producto j obtenido/100 g. reactante alimentado).

Rmo|j(%) Rendimiento molar del producto j.
(mol. producto j obtenido/100 mol. reactante alimentado).

Mg Masa molecular del reactante K.

El grado de conversién instantaneo y las selectividades masicas y molares se pueden

determinar mediante las Ecs.[4.9-4.11].
S
X(%) =100 - (%) = 3, Rmas (%) (4.9]
) =1
K

' Rmésj(%) .100

S mas(%) = XG5 [4.10]
Rmol:(%) . 100
smo,j(%)=+(%)_ [4.11] .
donde: .
Wy(%) Fraccion masica de reactante K en la muestra.
X(%) Grado de conversion instantaneo.

(g. reactante K reaccionados/100 g. reactante K alimentados)
(mol. reactante K reaccionados/100 mo!. reactante K alimentados)

Smésj(%) Selectividad masica del producto j.
(9. producto j obtenido/100 g. reactante reaccionado).
Smo|j(%) Selectividad molar del producto j.

(mol. producto j obtenido/100 mol. reactante reaccionado).

Conocidas las selectividades molares y la fraccién molar del reactante a la entrada del reactor,

se puede calcular el factor de expansion de la reaccion a través de las Ecs.[4.12-4.14).
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donde:
€
- XKo
5
S.":.’Fmol(%)

€=5-XKO : [4.12]
S %,
- l:JFmol( )-1 [4.13]
100
S , .
() P ()
SmeoI(/o)— i=21 Smolj(/“) [4.14]
=K
Coque

Coeficiente de expansion volumétrico. ,
Fraccién molar de reactante K a la entrada del reactor.
Coeficiente & (Incremento mol./mol reactante reaccionado).

Suma de selectividades molares de productos.

(Mol. producto obtenido/100 mol. reactante reaccionado)

Por otra parte, los balances atémicos de carbono e hidrégeno se pueden determinar a partir

de las selectividades molares de productos haciendo uso de las Ecs.[4.15] y [4.16], que determinan

la selectividad a carbono e hidrégeno respectivamente, en la corriente de salida del reactor.

donde:

Sel.C

Sel.H

Nc;
NH;

s
SelC=Y S (%).Nn. . —1— 4.15
j=21 mol (%) -N¢;- 1 [4.15)
=K
SelH Ss N 1 ]
elH = (%) . L — 4.16
E{ mol,( ) H] 100 [
=K

Selectividad atémica de carbono.
(Atomos carbono obtenidos/molécula reactante reaccionada)
Selectividad atomica de hidrégeno.

(Atomos hidrégeno obtenidos/molécula reactante reaccionada)

Numero atomos de carbono en la molécula de producto j.

Namero atomos de hidrégeno en la molécula de producto j.
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Los balances de los elementos se cumplen satisfactoriamente si el resultado de las
operaciones mostradas en las Ecs. [4.15] y [4.16] coincide con el nimero de carbonos e

hidrégenos, respectivamente, de la molécula reactante.

En la Tabla 4.1.1 aparece parte de la informacion obtenida en una Hoja de Calculo disefada
para la realizacién de los calculos y comprrobacio’n de balances a partir de los andlisis de una muestray

de las condiciones de operacion.

En el dispositivo experimental disefiado, una vez comprobada la inexistencia de fugas y
"habiendo identificado todos los productos, el balance total de materia debe cumplirse al 100%. Sin
embargo, los balances atémicos.de carbono e hidrégeno pueden mostrar desviaciones de las

esperadas si la fraccion de algun componente ha sido mal determinada.

El coque .es un producto de reaccién que, como ya se ha citado en el capitulo de
Introduccién, queda desgraciadamente adsorbido sobre el propio catalizador. Por otra parte, el Ha
resultante de la reaccién no se determina con el detector de ionizacién de llama, siendo necesaria la
utilizacion complementaria de un detector de conductividad térmica. Sin embargo, como tales
productos, deben ser cuantificadas sus contribuciones en los balances totales y atémicos. El disefio
del dispositivo experimental permite realizar estudios en funcion del tiempo gracias a la toma de
muestras en diferentés momentos de la reaccion. Sin embargo, determinar e.xperimentalmente la
cantidad de coque depositado en un instante dado, obligaria a paralizar la reaccion en ese instante,
entrando en conflicto con los propésitos generales del disefio. Ahora bien, dado que el coque es el
unico producto que no es evaluado por analisis cromatografico, los balances atémicos no se
cumpliran si se le ignora. Este problema se resolvié con la Hoja de Calculo antes citada mediante
calculos iterativos convergentes para la cantidad de coque depositada, a fin de cerrar los balances
atémicos de los elementos. En aquellos catalizadores cuya produccién de hidrégeno era
insignificante, de tal forma que el TCD no revelaba la presencia de este tipo de producto, los calculos
iterativos se efectuaron sobre el coque. En contraposicién, en los casos en los que la produccién de
coque era insignificante, traduciéndose este fendomeno en una minima pérdida de actividad
catalitica, fue el hidrogeno el sometido al célculo iterativo, contrastando en este caso el valor
estimado con el valor experimental determinado mediante el detector TCD. En los casos
intermedios, aquellos en los que sé produce hidrégeno y coque de forma significativa, el hidrégeno
fue calculado mediante el andlisis cromatogréfico, mientras que el coque fue sometido a la

estimacion por el proceso iterativo.
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Hoja

A
1
2
3
4 Faena -
5 Raactant» -
. Tamo I°C) -
7 cal tipo -
. Masa cat {fl) .
. TOS <»)-
10 Soora oras (mmHfl)
11 0 vol N2 le stand | (milmm) -
12 i mol asm Sai -
13 Ov ali haDarfu filado(mi/h) +
14
18
1.
17
11
19 CCHfOGJTE
20 MorSflano
21 Malano
22 Emano
23 Etano
24 Propiano
2'S Prooano
26 *Butaio
2+ “Butano
2+ t Butano
29 "-Butano

30 12 Butano
31 c-2 Butano
32 3 Matil t Butano
33 “Pantano
34 1Pantano
35 2 Matil i Butano
36 n-Pantano
if 12 Pantano
31 c-2 Pantano
3t 2 Matil 2 Butano
40 22 Dimatit Butano
41 4 Matil t Pantano
42 3 Mam 1 Pantano
43 CictoPantano
<< 23 Oimatu Butano
45 4 MatH c-2 Pantano
41 2u.ni Prnanc
47 4 Mam 12 Pantano
41 3Matil Pantano
49 2 Matil 1 Pantano
S0, 1Haian®
A 1n-Haiano
52 Iticl 3 Haiano
53 t-2 Haiano
$4 2 Matil 2 Pantano
» 5 3 MatS c-2 Pantano
§+ c-2 Haiano
$ 7 3 MatH t2 Pantano
S 1 22 DimatH Pantano
59 24 DimatH Pantano
22'3 Tnmatii Butano
t Matil CicloPantano
* 2 Bancano
33" DimatH Pantano
E CidoHaxano
2 MatH Haiano
+ 1 23 DimatH Pantano
« 7 3 Matil Haiano
.. m>CT.
«+ + n-Haptano
70 Matil CidoHaiano
71 25 DimatH Haiano
72 24 DimatH Haiano
73 Totuano
74 23 DimatH Haiano
7S 2 Matil Haotano
74 4 Matu Haptano
77 34 DimatH Haiano
7+ 3 Matu Haptano
79 n-Octano
* 0 EtHBancano
+ 1 23 Dimatii Haptano

* 4 o-Xii.no

15 n-Nonano

1 1 En 3 Meta Bencwio
. i Etn 4 u*tn B*nc.no
+« 1 i 35 Tnmwil Bwic.no
19 1 Etl 2 M*tl Benceno
90 124 Tnmetll Brc.no

9 1 n-Ocano

92 123 Tnm.ni Bwic.no

9 3 2 Etil 14 Dmein Banc.no

94 4 Eni i 30m.nl Baneno

9 5 4 Etil 12 Dm.K Benceno

9 6 n-UnOeeano

97 i24s Twramwil Bancano

91 1235 Telrametll Baneno

99 1234 Twramwn B.ncano
100 Naflai.no

10 1 n-Oocoecano

" 0 2 n-Twraoecano

10 3 Cooue CnMm

104

uls

10 « .
107 naecranr» -
10- Toaos | * rooct -
109

TABLA 4.1.1
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cdlculo - Presentaciéon de cdlculos y balances.
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4739
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7091
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[
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5335
3262
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1157C
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1176
1795
2656
736

786
45363C
43792

F moiat N2 (molisi -

Ov ali liQ nacas(mifh) *
Qv ah partu nacas(mi/h)
Q vol aiim 1K raai(mth)
F molar aitm (mol/s)
i mol alan raal

(Palo P Pare atim (mm Ha)
ICalo Conc alim (moi/m3)

MF (a cat *s/mo
(q cat’slq ai
WHSV (fl ali/fl cat/%)

1
Coqua CnHm (SIN) =
CIH (n/m) Cooua -

APEACOR x Mas (V
0 0 0000
2467 0.1407
9694 0 5526
2204 0 1257
'64935 10.5457
66693 38145
156235 8 9091
65624 3.7421
43747 2 4946
56650 33550
56554 3.2240
41714 2.3787
441 0.2517
145617 8.3036
7270 0.4151
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29069 16576
20730 1.1821
1112 0.6344
5115 29172
765 00436
161 0.0103
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262 0.0161
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2655 0,1514
26020 1.5978
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631 0.0474
18161 1.0367
2987 0.1703
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4739 0.2702
2426 0.1365
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2039 0.1 163
3933 0 2243
145 0.0063
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234 00133
400 0,0226
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276 0.0157
1803 0.1079
730 00414
123 00079
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1050 0.0599
0.000q
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783 0.0446
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0 0.0000
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1 1
1753660 100 000
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E | F 1
i

CRAQUEO HIDROCARBUROS |

6 9369E-05i
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7 7104E-06]
0,1009
64 528
1.7538
6497 73
32.75)
0.03053)
0.2
« Mol (%)  RanoMas (%)
0.0008 0.0008
06517 0.1 407
14649 0.5528
0 31061 0.1 25