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1. RESUMEN

En este trabajo se ha estudiado el hidrocraqueo conjunto de plasticos no poliolefinicos
oxigenados mezclados con gasdleo de vacio (VGO). Se han utilizado dos alimentaciones
distintas, una mezcla de PMMA y VGO y otra mezcla de PET y VGO y el mismo catalizador
para ambas, PtPd/HY.

La reaccion se ha llevado a cabo en un reactor semicontinuo (con flujo constante de
hidrégeno) completamente automatizado y controlado mediante el software Process@. Se han
utilizado las siguientes condiciones experimentales: 10%m de plastico; relacion C/O, 10 %;
temperatura, 400, 420 y 440 °C; presion, 50, 80 y 110 bar; tiempo de reaccion, 2 horas.

Los productos liquidos de reaccion se han analizado por 1) destilacion simulada, para conocer
la cantidad de cada fraccion (nafta, LCO y HCO) vy, ii) mediante cromatografia de gases
bidimensional, para conocer su composicion (parafinas, aromaticos y naftenos). Los
productos gaseosos se han analizado mediante cromatografia gaseosa.

Los resultados obtenidos muestran que la valorizacion de los plésticos no poliolefinicos
oxigenados (PMMA y PET) mediante hidrocraqueo es posible obteniéndose una corriente
apta para ser afiadida al pool de la gasolina. Del estudio de condiciones de operaciéon (P y T)
se obtiene que la temperatura y presion Optimas para la obtencion de nafta apta para el pool de
gasolina serian 440 °C y 80 bar, respetivamente. Bajo estas condiciones se obtiene una
conversion del VGO y del pléstico del 98,0 % y 96,7 %, respectivamente, para la mezcla
PMMA/VGO, y del 90,6 % y 92,0 %, respectivamente, para la mezcla PET/VGO. El
rendimiento de nafta es del 55,5 %m para la mezcla PMMA/VGO (49,7 %m aromaticos, 17,2
%m naftenos y 33,1 %m parafinas) y de 57,6 %m para la mezcla PET/VGO (48,9 %m
aromaticos, 19,0 %m naftenos y 32,1 %m parafinas).



2. INTRODUCCION

Debido al constante aumento de la poblacion, se necesita satisfacer las necesidades de un
numero cada vez mayor personas. Para ello se requiere un aumento de la produccion de
bienes lo que implica un elevado consumo de combustibles para la produccion de energia.
Esto provoca una creciente demanda tanto de paises desarrollados, con el fin de mantener y
aumentar la produccion actual, como de paises en desarrollo, en los cuales el aumento es
todavia mayor debido a su gran tasa de progresion. El hecho de que la principal fuente de
energia sean los combustibles fosiles, cuyas reservas no son infinitas y estdn disminuyendo, y
las nuevas normativas en el ambito medioambiental, las cuales limitan las emisiones
provocadas por estos combustibles, provocan la necesidad de encontrar nuevas fuentes de
energia alternativas.

Actualmente el petrdleo, el carbon y el gas natural contintian siendo los recursos energéticos
dominantes a nivel mundial y es probable que lo contintien siendo durante varios afios todavia
(Nations, 2020a). Sin embargo, la disminucion de las reservas de petroéleo sumado a la
dificultad cada vez mayor de su extraccion, condiciona su futuro frente a las nuevas energias
renovables cuya implantacion en la produccion de energia no para de aumentar. De igual
forma, la gran preocupacion actual por el medioambiente y la implantacion de medidas cada
vez mas restrictivas respecto a la emision de gases y el tratamiento de residuos antes de
desecharlos hacen de los combustibles fosiles una fuente energética insostenible. Estas
medidas medioambientales también se traducen en un aumento de una industria especifica
como es la refineria de residuos.

La refineria de residuos se puede definir como el conjunto de operaciones termoquimicas a
través de las cuales se consigue la produccion de combustibles y productos quimicos,
realizando una valorizacion de corrientes de refineria de interés secundario o residuos de la
sociedad de consumo, como pueden ser neumaticos o plasticos (Palos, 2018; Palos y cols.,
2021). Para poder emplear este tipo de operaciones es necesaria una actualizacion de las
tecnologias usadas en la refineria.

Esta actualizacidon es necesaria tanto en ambito de la efectividad de los procesos empleados
para la valorizacion de residuos como para una correcta adaptacion a las nuevas legislaciones
medioambientales. Esto provoca que la industria se encuentre en continuo cambio para
conseguir adaptarse a las exigencias legislativas y continuar siendo una fuente de produccion
energética a nivel mundial.

2.1. CONTEXTO ENERGETICO

Para poder hablar del consumo de energia a nivel mundial hay que centrarse en la poblacion
mundial, ya que la energia consumida depende fuertemente de este factor. A dia de hoy, en
2021, la poblacion se encuentra en 7,9'109 habitantes, el cual es un aumento importante al
fijarse en una fecha no tan lejana como 2010, donde la poblacién era de 7-10° habitantes
(Nations, 2020b). En la Figura 1 se puede observar como ha ido aumentando la poblacion a
nivel mundial desde 1950 y la prevision de los habitantes que se esperan tener en 2050, lo



cual demuestra que el gran aumento de poblacidén en tan poco tiempo no es cosa nueva y va a
continuar.
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Figura 1. Representacion grafica del crecimiento de la poblacion mundial 1950-2050
(Fernandez, 2021).

Debido a este gran aumento de la poblacidn, el consumo de energia aumenta también. Sin
embargo, a partir de 2040 se prevé una disminucion de la oferta, lo cual se podria explicar
debido a la falta de combustibles fosiles que no permitiria mantener el consumo actual. En la
Figura 2 a continuacion se puede apreciar el aumento y la disminucion que se espera que sufra
el consumo de energia.
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Figura 2. Representacion grafica del crecimiento del consumo energético y la fuente 1980-
2050 (Roca, 2018).

En la Figura 2, se puede observar también como actualmente el 80 % de la produccion de
energia depende de combustibles fosiles (gas natural, carbon y petroleo), pero se espera que
en 2050 esta produccion dependa al 50 % de energias renovables. Sin embargo, el consumo



total de energia apenas disminuye, por lo que a la fuerte disminucion que sufren los
combustibles fosiles se le suma el aumento de las energias renovables. Esto provoca que,
debido a la gran dependencia para la producciéon de energia que hay en los combustibles
fosiles, no se pueda mantener el ritmo de produccion actual. Se deben sumar nuevos métodos
de produccion energética, energias renovables (Nations, 2020a), como se observa en la
prediccion de futuro, y también una revalorizacion de los residuos (Arabiourrutia y cols.,
2020; Gutiérrez, 2010; Lopez y cols.,, 2017) que permitan conseguir producir energia
mediante un ciclo energético completamente circular. De esta forma se podria maximizar el
aprovechamiento de las corrientes de crudo, lo que permitiria un ahorro de combustibles, para
lo cual se debe dar un gran énfasis a la valorizacion de residuos plasticos mediante la refineria
de residuos.

Como se ha comentado, la gran cantidad de plastico empleado en todo tipo de industrias y
productos a nivel mundial es la principal causa del aumento de los residuos plasticos. Estos se
pueden utilizar en la refineria de residuos como co-alimentacion, es decir, se pueden
introducir disueltos en la alimentacion de forma que mejore la produccién energética sin
provocar un gran cambio en el proceso empleado. Esto es debido a la energia interna
disponible en estos residuos, una vez se han utilizado, por su composicion. Es por esto que el
reciclaje de los plésticos y su implementacion en la refineria de residuos podrian tener un
papel importante en el contexto energético futuro (S.H. Ng, 1995).

2.2. RECICLADO DE RESIDUOS PLASTICOS

Debido a los actuales niveles de produccion y a la cantidad de procesos que utilizan plasticos,
éstos suponen un gran porcentaje de los residuos que acaban en vertederos. Ademas, al no ser
biodegradables, generan un gran impacto ambiental tanto en el medio acuatico, generando
residuos que causan problemas a los animales y a la vegetacion, como en el medio terrestre.
Por todo esto, la gestion de los residuos de plasticos generados se ha convertido en un gran
problema medioambiental a nivel global (Ilyas y cols., 2018; Palos y cols., 2021)

Los plasticos, al tratarse de un producto derivado del petroleo, tienen un reciclado
relativamente sencillo dentro de la industria petroquimica, sin embargo el problema reside en
conseguir que ese reciclado resulte favorable economicamente ya que la eficiencia no es muy
alta. Dependiendo de la etapa de la cadena de fabricacion en la que se vaya a reincorporar, se
pueden distinguir tres tipos distintos de reciclado: reciclado primario, reciclado secundario o
mecanico y reciclado terciario o quimico. En el reciclado primario es necesario que los
plésticos estén tratados y lavados con anterioridad y después se introducen en el proceso de
produccion original de material base. El reciclaje secundario consiste en convertir los residuos
plasticos en productos de distintas formas, pero estos productos deben tener especificaciones
inferiores al material original. El reciclado terciario consiste en un aprovechamiento integral
de los elementos constitutivos de los residuos plésticos, transformandolos en hidrocarburos,
pudiendo usarlos como materia prima de nuevo. En la Figura 3 a continuacion se puede
observar un esquema general del reciclado de plasticos en la industria petroquimica.
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Figura 3. Esquema representativo de los distintos tipos de reciclaje (Méndez Prieto, 2017).

De entre estos procesos, el mas evolucionado es el reciclaje mecanico (secundario), pero €l
solo no alcanza para resolver el problema de los residuos plasticos. Por ello es necesario
desarrollar el reciclado quimico (terciario) (ECOPLAS, 2011). Este consiste en convertir los
materiales plésticos sélidos, mediante métodos quimicos y/o térmicos, en moléculas
intermedias que pueden dar lugar a nuevas materias primas tanto en la industria quimica como
petroquimica (Ragaert y cols., 2017; Raheem y cols., 2019). Es muy interesante ya que puede
usarse tanto para obtencion de combustibles como para la recuperacion de mondmeros de
partida u otros intermedios, para posteriormente transformarlos de nuevo en plésticos o en
otros productos de valor afiadido. Ademas, es notable el alto desarrollo de tecnologias ya
implantadas industrialmente para llevar a cabo este reciclado, como son la pir6lisis,
gasificacion y algunos procesos cataliticos (Lin y cols., 2011).

Dentro del reciclaje terciario (Figura 4) los tratamientos quimico puede aplicarse para la
valorizacion de la gran mayoria de los plésticos. Sin embargo, la calidad obtenida mediante
este proceso es inferior en comparacion con los tratamientos térmicos. Mediante los
tratamientos térmicos los polimeros se convierten a mondémeros, comustibles gaseosos y
liquidos y a compuestos que son materia prima de la industria petroquimica.
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Figura 4. Esquema general de reciclado terciario (Méndez Prieto, 2017).

El mayor problema de estos métodos es conseguir que sean atractivos econdmicamente, ya
que sin este incentivo, a pesar de que las tecnologias de valorizacion sean un buen recurso, no
se implementan a escala industrial. Sin embargo, actualmente, este interés estd aumentando
debido a la cada vez menor calidad del crudo y ademas, tecnologias como la pirdlisis y la
gasificacion, tienen actualmente grandes perspectivas para su implementacion a nivel
industrial como método de valorizacion de residuos (Fox y Stacey, 2019). Por otro lado, los
plasticos pueden co-alimentarse a las unidades ya establecidas de refienria junto con las
corrientes de refineria convencionales sin sin provocar un problema operacional. Las unidades
con mayor flexibilidad para su realizacion son el hidroprocesado, FCC y coquizacion, las
cuales permiten el tratamiento de alimentaciones con composicion variada sin causar grandes
trastornos en las operaciones (Devard y cols., 2009; Mederos y cols., 2009). Debido a su gran
versatilidad, el hidroprocesado de residuos plasticos se plantea como una iniciativa de gran
interés para producir combustibles que se adecuen a las severas restricciones
medioambientales a partir de residuos plésticos co-alimentados con alimentaciones tipicas de
refineria.

2.3. HIDROPROCESADO

El hidroprocesado, o también llamado hidrorreformado, hace referencia a un proceso de
conversion en el que se emplean altas temperaturas y altas presiones parciales de hidrégeno
con el fin de conseguir eliminar heteroatomos, altos contenidos de compuestos pesados,
contaminantes y ademads afiadir valor a la materia prima (Mederos y cols., 2009). Es una
tecnologia interesante con un alto rendimiento en el tratamiento de corrientes secundarias de
refineria, con el fin de obtener combustibles.



2.3.1. Caracteristicas del hidroprocesado

Dentro del hidroprocesado se pueden distinguir dos tratamientos en funcidn de su severidad y
condiciones de operacion (temperatura, presion, tiempo espacial y catalizador):

- Hidrotratamiento (HT): Incluye reacciones de hidrogenacion e hidrogenolisis, lo que
permite la eliminacioén de enlaces C=C y C-X, donde X habitualmente es C, S, N, O o
metales, entre otros. Dependiendo del heterodtomo tratado se distinguen varios
procesos de hidrotratamiento: hidrodesulfuracion (HDS), hidrodearomatizacién
(HDA), hidrodesmetalizacion (HDM) o hidrodesnitrificacion (HDN).

- Hidrocraqueo (HC): En este caso ademds de las reacciones de hidrogenacion e
hidrogendlisis tienen lugar reacciones de craqueo. Su finalidad es la transformacion de
fracciones pesadas en fracciones medias y ligeras. Dependiendo del grado de
conversion que se pretende obtener, se pueden distinguir hidrocraqueo suave (mild

hydrocracking, MHC) e hidrocraqueo severo (severe hydrocracking, SHC).

En la Figura 5 se puede observar como varian las condiciones de operacion (temperatura,
presion y relacion Hy/alimentacion) en funcion del método empleado.
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Figura 5. Condiciones de operacion para hidroprocesado en refineria (Bridge, 1997).

Ademas, como se observa en la Figura 6, en el hidrotratamiento suelen obtenerse menores
conversiones (0-35 %) y en el hidrocraqueo mayores conversiones (60-100 %).
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Figura 6. Conversion alcanzada para los distintos tratamientos de hidroprocesado (Bridge,
1997).

2.3.2. Hidrotratamiento (HT)

El hidrotratamiento es un proceso quimico dentro de la refineria que persigue la mejora de la
calidad del producto mediante hidrogenacion no destructiva. Ademas las reacciones que se
dan dentro del sistema se producen de forma selectiva. Debido a que las condiciones de
operacion no se consideran agresivas, solo las especies inestables participan en las reacciones.
Los compuestos nitrogenados, sulfurados y oxigenados sufren hidrogenolisis dando lugar a
amoniaco, sulfuro de hidrogeno y agua, respectivamente. También las olefinas se saturan y
otros compuestos, como diolefinas, se convierten en compuestos mas estables. En cuanto a los
posibles metales pesados presentes, los procesos de hidrotratamiento pueden reducir su
contenido de 4-5 %m a un 0,5 %m (Fahim y cols., 2010).

Este proceso se puede dividir en varios tratamientos en funcion de los compuestos a los que
debe hacer frente. Estos tratamientos son hidrodesulfuracion, hidrodesaromatizacion,
hidrodesmetalizacion o la hidrodesnitrificacion. El hidrotratamiento se encuentra
principalmente enfocado a las operaciones de HDS y HDN pero también tiene una gran
importancia la HDA, debido a que la presencia de aromaticos puede rebajar la calidad del
diésel y una gran concentracion provoca un aumento de las emisiones no deseadas de gases de
combustion (Stanislaus y Cooper, 1994). Ademas, esta emision de gases cada vez se controla
mas debido al problema medioambiental actual y la necesidad de la disminucion de emision
de gases de combustion. La concentracion méxima diaria de cada componente de los gases de
combustiéon son: 30 mg/N-m’ de particulas de emision, 500 mg/N-m’ de NO, y 50 mg/N-m’
de SO, (Blasco Hedo, 2013).

Los catalizadores principalmente usados en hidrotratamiento estdn formados por una matriz
porosa de alumina la cual se encuentra impregnada con combinaciones de cobalto, niquel,
molibdeno y wolframio (Fahim y cols., 2010). Los catalizadores Ni-Mo son adecuados para
saturar aromaticos polinucleares y eliminar compuestos refractarios de nitrégeno y azufre. La
combinacion Ni-W, sin embargo, se utilizan ante la necesidad de una alta actividad de
saturacion de aromaticos (J. G. Speight, 2000). La combinaciéon Co-Mo proporciona el mayor
grado de desulfuraciéon y buenos resultados de desnitrogenacion, pero muestra perores
caracteristicas en la saturacion de aromaticos.



Como se ha comentado el hidrotratamiento esta enfocado al tratamiento de desulfuracion de
corrientes, pero, esta reaccion va inevitablemente acompanada de reacciones de HDN, por lo
que se forma amoniaco, que es un veneno para la fase acida del catalizador. Para evitar su
presencia en el proceso hay una solucion. Esta es la adicion de agua por inyeccidn, ya que
estos compuestos son altamente solubles en condiciones de alta presion, y posteriormente la
disolucion se trata en unidades de recuperacion, donde se obtiene el amoniaco anhidro (Gruia,
2006).

En la Figura 7 se puede ver un diagrama de flujo representativo del proceso de
hidrotratamiento en una etapa. Las reacciones generalmente se llevan a cabo en fase gas. En
primer lugar, la alimentacion se mezcla con hidrogeno de aporte y reciclado. Posteriormente,
se pasan los productos por un horno para alcanzar la temperatura de reaccion y poder entrar al
reactor. Tras el reactor, la mezcla va a un separador gas-liquido donde el hidrogeno gaseoso
se separa para su recirculacion. El producto liquido se lleva a una estabilizadora donde los
gases ligeros disueltos producidos en la reaccion se eliminan. Por ultimo, el liquido se lleva a
tanques para su almacenamiento o se puede alimentar a unidades de reformado o de craqueo.
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Figura 7. Diagrama de flujo de una unidad tipica de hidrotratamiento (Stratiev y cols., 2012).

El disefo de la planta depende en gran medida de las propiedades fisicas y quimicas de la
alimentacion, ya que esto permitird conocer las condiciones idoneas de tratamiento de cada
corriente especifica (J. G. Speight, 1986). Otro pardmetro importante es la cantidad de
hidrégeno, ya que estd demostrado que existe una relacion directa entre la calidad de los
productos del petroleo y su contenido en hidrogeno (Dolbear, 1998).

2.3.3. Hidrocraqueo (HC)

El otro proceso dentro del hidroprocesado se trata del hidrocraqueo. El hidrocraqueo consiste
en un proceso de hidrogenacion y craqueo catalitico en el cual una alimentacion de alto peso
molecular se convierte y craquea en productos de menor peso molecular. Las principales
diferencias con el hidrotratamiento son el tiempo que la materia prima permanece a la
temperatura de reaccion y el grado de descomposicion de los constituyentes que no son
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heteroatomos, lo que hace que las condiciones del hidrocraqueo se puedan considerar severas.
Ademas, las reacciones que tienen lugar tampoco son las mismas, debido a las condiciones de
operacion mas severas. El hidrocraqueo surgio6 en la década de 1920 cuando se observo que se
necesitaba un proceso que mejorara la calidad de la gasolina obtenida, frente a la del craqueo
catalitico.

Para este proceso, se comenz6 utilizando un catalizador de sulfuro de wolframio en Leuna
(Alemania). Durante la Segunda Guerra Mundial se produjo un fuerte avance en el desarrollo
debido a las necesidades energéticas. Actualmente, el proceso ha sustituido los antiguos
catalizadores por catalizadores bifuncionales funcion metdlica hidrogenante-fase acida
craqueante. Las fases metdlicas empleadas suelen ser zeolitas 4acidas parcialmente
desaluminadas, bajas en sodio o altas en silice, del tipo HY e incluso mezclas de zeolitas. Las
fases metdlicas empleadas habitualmente pueden ser tanto metales nobles (Pt o Pd) mas
activos pero sensibles al envenenamiento por azufre, como metales de transicion (Ni, Co, Mo
o W, entre otros) con una menor actividad pero sin problemas de envenenamiento (Munir y
cols., 2018). En este trabajo se utiliza un catalizador de zeolita con Pt y Pd como fases
metalicas, ya que asi la zeolita lleva a cabo la funcion acida y el Pt y el Pd ejercen la funcién
metalica.

La reaccion principal del hidrocraqueo permite explicar la elevada concentracion de
aromaticos en las corrientes de productos obtenidas. Esta se denomina ring opening y consiste
en la hidrogenacion parcial de los aromaticos para dar lugar a anillos aromaticos que al
romperse dan aromaticos monociclicos. Ademas la rotura de las cadenas laterales provoca la
formacion de parafinas e isoparafinas. El esquema general de estas reacciones se puede ver en
la Figura 8 y es de alta importancia en los procesos de valoracion de corrientes pesadas para
obtener destilados medios con propiedades aceptables para su uso como combustibles
(Galadima y Muraza, 2016).
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Figura 8. Ejemplo esquematico del proceso de eliminacion de heteroatomos y ring opening
(Galadima y Muraza, 2018).

Debido a este esquema de reaccion es normal esperar la aparicion en los productos de altos
porcentajes de monoaromaticos. Esto se daria debido al ring opening y a la separacion o
conversion de los compuestos aromaticos de 2 o mas anillos. La hidrogenacién de los
primeros anillos se da con mayor facilidad (Calemma y cols., 2010), lo que sumado a las
condiciones de operacion favorece la rotura de estos anillos hidrogenados dando lugar tanto a
parafinas como monoaromaticos.

Este proceso es habitualmente utilizado en industria para transformar los destilados de vacio
en destilados medios con menor contenido en azufre y por ello més ligeros, como queroseno,
diésel y gasolina (Thybaut y Marin, 2016). Por esta razon, el hidrocraqueo se considera un
proceso muy versatil que permite su integracion en la industria en unidades ya existentes. Esta
es una gran ventaja del proceso, ademés de la alta calidad de los productos obtenidos. Sin
embargo, para iniciar el funcionamiento del proceso se requiere de una elevada inversion
donde ademas los costes de operacion también son elevados, debido al consumo derivado del
hidrégeno principalmente.

También es uno de los procesos mas prometedores en la conversion de residuos plasticos en
combustibles liquidos (Kohli y cols., 2019; Utami y cols., 2018) debido a sus ventajas frente a
los otros procesos. Se opera a temperaturas mas bajas y permite obtener un liquido con
compuestos saturados, lo que evita el procesado en unidades de hidrotratamiento frente a la
pirdlisis y el craqueo catalitico. Ademas permite eliminar contaminantes de los residuos
plasticos como el cloro, el bromo, el fluor, el nitrogeno y el azufre (Akah y cols., 2015;
Miskolczi y cols., 2009; Munir y cols., 2017). Destaca también su principal diferencia con el
craqueo térmico, donde se evita parcial o incluso totalmente la polimerizacién que da lugar a
compuestos con alto peso molecular. De este modo, estas moléculas mas pesadas se
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convierten en presencia de hidrégeno en compuestos saturados de menor peso molecular que
entran en el rango de la gasolina.

En la industria, el hidrocraqueo se puede llevar a cabo tanto en una etapa como en dos etapas.
El proceso de una etapa es preferible si se desea obtener gasolina como producto. El proceso
de dos etapas busca la obtencion de gasolina de alto rendimiento a partir de gasoil y, en mayor
medida, destilados medios, para lo cual utiliza la primera etapa para purificar la alimentacion
(procesos de desulfuracion, desnitrogenacion, ...) En la Figura 9 se muestra el proceso de dos
etapas, el proceso de una etapa seria similar pero con un unico reactor.

Gas fresco

P }

=

0
0

Gas de
enfriamiento

Productos

v

Compresor de

gasrecirculado

-~
-

Separador de

e

:

alta presion - 5
O

:

REACTOR 1
REACTOR

Separador

Recirculacion
P presion

de baja

Alimentacion

Figura 9. Diagrama del proceso de hidrocraqueo en dos etapas (James G. Speight, 2020).

Como se ha mencionado antes, en vez de realizarse la eliminaciéon de azufre mediante
hidrotratamiento, con condiciones menos severas, se podria utilizar la primera etapa de
hidrocraqueo con este fin para alimentaciones mas pesadas (Ancheyta y cols., 2005). Este
paso es importante debido a la importancia de la desulfuracién con el objetivo de obtener
altos rendimientos en los productos.

El hidrocraqueo es un proceso muy versatil que permite el tratamiento de alimentaciones muy
pesadas (arenas bituminosas, crudos acidos y pesados...). Ademas, debido al continuo
desarrollo de catalizadores y la mejora en el disefio de los reactores de hidrocraqueo, este
proceso permite el tratamiento de nuevas alimentaciones para obtener productos liquidos
aptos para su uso como combustibles. En la actualidad se esta estudiando la viabilidad de las
reacciones den hidrocraqueo incorporando co-alimentaciones como residuos plasticos a las
corrientes habituales.
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Este trabajo se ha centrado en el estudio del hidrocraqueo de una corriente de VGO junto a
dos plasticos distintos, PMMA y PET, utilizando un catalizador bifuncional de alta actividad
de hidrocraqueo como PtPd/HY.
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3. OBJETIVOS

El objetivo principal de este trabajo es la adaptacion y desarrollo del hidroprocesado para la
valorizacion de residuos plasticos, como son el polimetacrilato (PMMA) y el tereftalato de
polietileno (PET) co-alimentados a una corriente de gasoleo de vacio (VGO). Se va a llevar a
cabo un estudio preliminar del efecto de las condiciones de operacion (presion y temperatura)
sobre la reaccion en base a la distribucion y composicion de los productos de reaccion
obtenidos.

Los objetivos especificos del trabajo son:

- Analizar el comportamiento del catalizador PtPd/HY empleado en las reacciones en
base a actividad, selectividad, estabilidad y regenerabilidad.

- Estudiar la viabilidad del hidrocraqueo en las dos mezclas de plastico/VGO
(PMMA/VGO y PET/VGO) en base a los rendimientos y conversiones de los
diferentes /umps obtenidos e intentar establecer un intervalo 6ptimo de temperatura y
presion para las diferentes alimentaciones.

- Analizar la composicion de la nafta y el diésel en funcion de la co-alimentacion
empleada y de las distintas tanto temperaturas como presiones.
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4. EXPERIMENTAL
4.1. ALIMENTACION

Se han utilizado como compuestos alimentados 1) gasoleo de vacio (VGO), suministrado por
la refineria de Petronor en Muskiz; ii) PET, suministrado en forma de pellets por Artenius; y
iii) PMMA, suministrado por Altuglas International Arkema Group en forma de pellets. Estos
se han molido (d, < 0,5 mm) de forma criogénica antes de su uso.

En la Tabla 1, se resumen las principales caracteristicas del VGO. El VGO es una mezcla de
diferentes unidades, de la destilacion de vacio, del visbreaker y de la unidad de coque (coker).
El andlisis de su composicion se realiza mediante el analisis SAR (saturados, aromaticos y
resinas) en VGO por HPLC. Ademas, para determinar el contenido en asfaltenos se ha
realizado el ensayo de desasfaltado de VGO siguiendo la norma ASTMD3279, obteniendo un
contenido del 0,1 %m. Respecto a su composicion el 49,0 %m corresponde a parafinas, 21,9
%m a naftenos, 2,1 %m a monoaromaticos, 2,5 %m a diaromdticos y el 24,5 %m a
poliaromaticos. El VGO es un producto pesado con una densidad de 0,92 kgL'
determinada por la norma ASTM D4052, que corresponde a 27,5 °API. El VGO tiene un
intervalo de punto de ebullicién entre 408 °C y 503 °C, segun la destilacion simulada en
base a la norma ASTM D2887, obteniendo un 0,8 %m de contenido de nafta (35-216 °C)
y un 1,0 %m de LCO (216-350 °C). El 98,2 %m remanente corresponde a gaséleo pesado
(HCO>350 °C).

Tabla 1. Caracterizacién de la alimentacion VGO.

Propiedades VGO
pal5°C(kg/L) 0,92
IBP-FBP (°C) 408-503
Py medio (g/mol) 413

Analisis elemental (%p)

C 87,3

H 12,5

N —
S (ppm) 2240

Composicion (%p)

Parafinas 49,0

Naftenos 21,9
Monoaromaticos 2,1
Diaromaticos 2,5

Poliaromaticos 24,5
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En la Tabla 2 a continuacion se muestran algunas de las propiedades del PET y el PMMA,
acorde con los suministradores y la informacion que han facilitado:

Tabla 2. Propiedades del PET y del PMMA.

Propiedades PET PMMA
Polidispersidad 2,0 Sin datos
Peso molecular (kg/mol) 25-30 Sin datos
HHV (MJ/kg) 24 Sin datos
Densidad (kg/m?) Sin datos 1165

4.2. CATALIZADOR

4.2.1. Sintesis del catalizador

El catalizador PtPd/HY, empleado para todas las reacciones, se sintetiza en el laboratorio.
Este catalizador es bifuncional y se compone de un soporte acido, la zeolita Y, y un contenido
metalico nominal de 0,5 % Pt y 0,5 % Pd en peso.

El procedimiento llevado a cabo para la obtencion del catalizador consta de varias etapas: (i)
obtencion de la zeolita Y en su forma acida (HY) mediante calcinacion, para lo cual se siguen
tres pasos: primero se calienta 2 horas a 400 °C, después 15 horas a 500 °C y, por ultimo, 2
horas a 550 °C, todos con una rampa de 5 °C/min; (i1) se pesa la zeolita y se aflade agua en un
balon, con una relacion 10 g zeolita/100 mL agua; (iii) se monta el balon en una placa
calefactora con un medidor de temperatura y un pH-metro (calibrado previamente) y se activa
la agitacion; (iv) se calienta a 80 °C y se afiade NHj3 hasta alcanzar el pH 7 (inicialmente la
zeolita se encuentra en un pH de 2,5-3); (v) se anaden las disoluciones de Pd y Pt (son de
2500 ppm cada una, por lo que se afiaden 100 mL de cada para conseguir los 0,25 g de ambos
metales) y se continia manteniendo el pH en 7 con NHs; (vi) se controla el pH rigurosamente
durante 30-45 minutos para favorecer el intercambio; (vii) se mantiene calentando y en
agitacion durante 24 horas controlando que el pH se mantenga en 7; (viii) se introduce en el
rotavapor el contenido del balon y se mantiene el bafio a la misma temperatura a la que se
produce el intercambio ademas de con agitacion, para evaporar el agua; (ix) una vez ya estd
seco, se introduce el balon en una estufa a 120 °C hasta el dia siguiente; (x) tras pasar este
tiempo, se lleva el producto a la mufla 2 horas a 450 °C y una rampa de 5 °C/min; (xi) para
terminar, se tamiza el catalizador entre 125 y 300 um.

4.2.2. Caracterizacion del catalizador
4.2.2.1. Composicion quimica

La carga metalica de Pt y Pd en el catalizador se ha llevado a cabo mediante espectroscopia de
emision atémica de plasma acoplada inductivamente (ICP-AES). Se ha utilizado un
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espectrometro de masas cuadrupolar X7-11 Thermo (Q-ICP-MS), provisto de una interfase Xt,
antorcha blindada y nebulizador concéntrico.

Ademés, la relacion atdmica Si/Al a partir del analisis de fluorescencia de rayos X de longitud
de onda dispersiva (WDXRF) utilizando un espectrémetro Panalytical Axios mAX.

4.2.2.2. Propiedades texturales

Para determinar las propiedades texturales del catalizador se utiliza la técnica de adsorcion-
desorcion de N, a -196 °C empleando el equipo Micrometrics ASAP 2010. Para ello, en
primer lugar se desgasifica la muestra a 150 °C durante 8 horas para eliminar las impurezas y,
tras esto, se pesa la muestra para poder cuantificar la pérdida de masa. El equipo permite
suministrar un caudal constante de N,, ademas de medir y almacenar el volumen de gas
adsorbido en la muestra hasta alcanzar el rango de presion parcial de N, y poder obtener la
curva isoterma. Gracias a ello se pueden obtener las propiedades estructurales del catalizador.

Para las distintas propiedades se utilizan los resultados obtenidos en el analisis con diferentes
métodos. La superficie especifica BET (Sggr) se determina mediante el método Brunauer-
Emmet-Teller, mientras que el volumen de microporo (Vpic) se determina mediante el método
t-plot. En este método se compara la curva de un compuesto de referencia, con similitud a la
muestra, con la curva de la muestra, empleando la ecuacion t de Harkins-Jura.

4.2.2.3. Acidez

La acidez total de los catalizadores se ha medido mediante desorcion a temperatura
programada (TPD) de NH; adsorbido a 150 °C. El equipo empleado para ello es un analizador
termogravimétrico-calorimétrico Setaram TG-DSC 111, con un espectrometro de masas
Balzers Quadstar 422 acoplado en linea. Las muestras han sido previamente sometidas a un
barrido con He a 550 °C durante 42 min. Tras enfriarse a 150 °C, se someten a un flujo de He
para eliminar el NH; fisisorbido y se lleva a cabo la adsorcién de NHs, con un flujo de
50 pL/min. Después, la muestra saturada se somete a una rampa de temperatura de 5 °C/min
hasta 550 °C, con un caudal de He de 20 cm’/min.

La utilizaciéon de NH; como base para la medicion de la acidez de catalizadores micro-
mesoporosos es la mas habitual, puesto que no presenta limitaciones difusionales y neutraliza
centros con un amplio intervalo de fuerza acida. Asi, otros autores (Al-Dughaither y De Lasa,
2014; Gutiérrez, 2010) han empleado este método de medicion de acidez y han corroborado
su correcta aplicacion.

4.3. EQUIPO DE REACCION

Las reacciones de hidrocraqueo se han llevado a cabo en un reactor semicontinuo de acero
inoxidable 316 de 100 mL (Parker Autoclave Engineers) con control total de la temperatura y
del caudal de gas, equipado ademas con un condensador y un agitador mecénico. El equipo
estd conectado a un ordenador y se controla mediante el programa Process@ que monitoriza
la operacion y permite cambiar las condiciones de operacion.
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En la Figura 10 se muestra el diagrama del equipo, en el que se pueden distinguir las partes
mas importantes: 1) lineas de alimentacién de N, y H, conectadas a un controlador mésico; ii)
lineas de toma de muestras gaseosas y liquidas; iii) reactor; iv) condensador; v) sistema de
refrigeracion a través de un serpentin conectado a la corriente de agua; vi) sistema de
agitacion; vii) camisa calefactora para mantener la temperatura durante la reaccion, y; viii)
valvula de venteo para vaciar de gases el reactor y liberar la presion.

(i) 9 cerore |
N - REFRIGERANTE } (i\')

—
<
CODENSADOR ‘
P I o
|
(viii)
(( oo
. v 111
@) ;2 (ii1)
AGUA g | e
ALMACENAMIENTO SISTEMA DE REACTOR CAMISA
DE GASES REFRIGERACION CALEFACTORA

Figura 10. Diagrama de flujo del equipo de reaccion.

4.3.1. Activacion del catalizador

Previamente a la reaccion el catalizador se activa mediante reduccién con una mezcla Hy:N»
(30 mL/min de H, y de 50 mL/min de N;) a una temperatura de 400 °C. La activacion se lleva
a cabo en un reactor de lecho fijo y flujo descendente, disefiado para trabajar en condiciones
isotermas (Figura 11). La cantidad de catalizador necesaria se introduce en el reactor
mezclado con carborundo (inerte, d, = 500 um.) 1/1 vol., para reducir el apelmazamiento y
evitar la formacion de puntos calientes. El lecho catalitico se sitia entre dos capas de
carborundo (3 g cada una) para evitar la formacion de canales preferenciales del gas.
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Figura 11. Diagrama de flujo del equipo de activacion del catalizador.

Se dispone de tres entradas para las alimentaciones gaseosas (y una para la alimentacion
liquida que no se va a utilizar aqui) que cuentan con una valvula de corte y un anti-retorno,
ademas de un medidor de caudal limitado por un controlador PID.

Una vez cerrado debidamente el reactor, conectado el termopar y comprobado que no tiene
fugas de gas, se inicia la activacion que dura 4 horas con las condiciones mencionadas
anteriormente.

Al terminar el proceso de activacion se desconecta el reactor y se procede al tamizado del
contenido para separar el catalizador y el carborundo. Una vez separados, el carborundo se
puede reutilizar y el catalizador ya esta listo para su empleo.

4.3.2. Procedimiento de reaccion

Las reacciones se realizan con un 10 %m de plastico. Por ello el reactor se carga con 30
gramos de materia prima, de los cuales 3 g son de pléstico y 27 g de VGO. La cantidad de
catalizador corresponde a un 10 % de la cantidad total de materia prima (relacion C/O: 10 %),
siendo en este caso 3 g de catalizador.

Una vez cargado el reactor, este se coloca en el montaje ajustandolo con los tornillos y
asegurandose que no haya huecos que puedan provocar fallos de presioén y colocando la placa
calefactora que lo rodea y mantendrd la temperatura elegida durante el proceso. El
procedimiento de reaccion (totalmente automatizado y controlado por el programa
informatico) consta de las siguientes fases:
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Fase 1. Antes de proceder con el ensayo se asegura que todas las valvulas se encuentren en la
posicion correcta. Esta fase se realiza manualmente.

Fase 2. Prueba de presion en el reactor. Se presuriza el reactor a 30 bar desde presion
atmosférica y se comprueba que no haya fugas (la presion se conserva constante durante 30
min). Si existiese fuga se deberian revisar los cierres del reactor, principalmente los tornillos
superiores.

Fase 3. Barrido con nitrégeno para eliminar el aire. Se hace pasar un caudal de 100 mL/min
de N, durante 5 minutos lo que aumenta la presion del reactor hasta 20 bar para después
despresurizarlo. Esta accion se produce dos veces. Seguidamente, se realiza el mismo proceso
pero esta vez con hidrégeno, para eliminar el nitrogeno que pudiera haber en el interior y
asegurarse que la atmosfera esta formada por hidrogeno unicamente.

Fase 4. Se realiza un acondicionamiento del interior suministrando hidrégeno al interior hasta
que se alcanza la mitad de la presion a la que se va a realizar la reaccion. Alcanzado este
punto se comienza a calentar hasta llegar a la temperatura de reaccion. Para que la
temperatura representada por el medidor en la pantalla sea mas precisa, se conecta la
agitacion, a un nivel no muy alto (500 rpm), para provocar la mezcla completa del reactor.
Una vez alcanzada la temperatura de reaccion se presuriza hasta la presion de reaccion.

Fase 5. Reaccion: Alcanzadas las condiciones de reaccion, tanto de temperatura (400-440 °C)
como de presion (50-110 bar), aumenta la agitacion a 1300 rpm, por lo que la mezcla pasa a
considerarse perfecta y se toma este punto como el inicio de la reaccion. El resto de
condiciones se mantienen constantes y durante la reaccion se hace pasar constantemente 100
mL/min de H; para asegurar una alta presion parcial de H,. El proceso dura 2 horas.

Fase 6. Fin de la reaccion: Al terminar la reaccion, se detiene el sistema de agitacion y se
procede a enfriar el interior del reactor hasta temperatura ambiente. Para ello, cuando sea
posible, se quita la manta calefactora puesta y, cuando ha disminuido lo suficiente, se puede
proceder a un enfriamiento con agua.

Fase 7. Despresurizacion: Por ultimo, se procede a despresurizar el reactor a presion
ambiental. En este paso se coge una muestra de los gases producidos durante la reaccion para
su posterior analisis.

Fase 8. Cuando se han producido la despresurizacion y el enfriamiento correctamente, se
desmonta el reactor y se cierran las valvulas abiertas durante el transcurso de la reaccion.

4.3.3. Obtencion y cuantificacion de los productos

La cantidad de gases obtenida, se obtiene una vez finalizada la reaccion por la diferencia de
peso entre el reactor antes de la reaccion (My) y el peso tras llevar a cabo la reaccion (Mg). En
las masas empleadas se utilizan el peso del reactor, de las materias primas y del catalizador,
como se puede observar en las Ecuaciones 1 y 2 a continuacion:
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MO = Myeactor T Mygo + mpléstico + Mcatatizador (1)

MF = Myeactor + mliquido 6lido T Meatalizador (2)

Los productos del reactor (plastico no reaccionado, productos liquidos y catalizador) se
separan siguiendo el esquema de la Figura 12.

Contenido del reactor

Filtracion a

vacio

Plastico+ catalizador Hidrocarburos
(insoluble) (soluble)

Extraccion con

ciclohexano

= L

Plastico + catalizador Hidrocarburos
(insoluble) restantes (soluble)

Extraccion con
THE

Catalizador Plastico no
(insoluble) reaccionado
(soluble)

Figura 12. Representacion esquemadtica de los métodos de separacion utilizados para la
separacion de los productos de la reaccion.

En primer lugar el contenido del reactor se filtra a vacio, sin ningin afiadido para no
contaminar la muestra. De esta filtracion se obtienen una fase liquida, formada por
hidrocarburos, y una fase so6lida, con la que se contintia el proceso de separacion. El solido
separado en la primera fase se extrae con ciclohexano (se afiade ciclohexano con una cantidad
maxima de 1/3 del liquido restante, calculado en funcion de la fase liquida filtrada
anteriormente), para separar los hidrocarburos adsorbidos sobre el catalizador (fase liquida) y
el plastico y el catalizador (fase solida). La fase solida procedente de esta primera extraccion
se introduce en la estufa durante 24 h para eliminar los restos de disolvente. Se lleva a cabo
una segunda extraccion con THF (donde la cantidad de THF que se afiade es 20 veces la
cantidad de plastico presente) (la cantidad de pléstico se aproximara a la diferencia de masa
entre el catalizador inicial y el sélido), y se separan el plastico no reaccionado (fase liquida) y
el catalizador (fase solida). La cantidad de plastico no reaccionado (en fase soélida) se
determina por diferencia de pesada entre la anterior filtracion y esta. El catalizador se lleva 24
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h a la estufa para eliminar los posibles restos de disolvente y posteriormente se almacena para
someterlo a los andlisis correspondientes.

4.3.4. Analisis de productos
4.3.4.1. Analisis de productos gaseosos

La composicion de los productos gaseosos se ha determinado por cromatografia de gases en
un GC Agilent Technologies modelo 6890 dotado de: una columna capilar HP-PONA
(longitud 50 m, diametro 0,20 mm y espesor 0,50 um), un detector de ionizacion de llama
(FID) y una botella de CO; para trabajar a temperaturas criogénicas (-30°C) y de esta forma
facilitar la separacion de los compuestos. En la Tabla 3 se resumen las condiciones de
operacion.

Los productos gaseosos obtenidos se pueden dividir en CO, e hidrocarburos. La medida del
CO; no ha podido llevarse a cabo ya que el equipo experimental para el analisis de gases del
que se dispone no lo permite. Los productos hidrocarburos gaseosos obtenidos se agrupan
segun el intervalo de ebullicion en dos lumps distintos, Dry Gas/Gases secos (DG) y
Liquefied Petroleum Gases/Gases del Petroleo Licuados (LPG). La fraccion DG esta
compuesta por metano y etano (C; y C,, respectivamente) mientras que el LPG esta
compuesto por C3 y Cy.

Tabla 3. Condiciones de operacion del equipo de GC.

Seccion Variable Valor
To (°C) -30
to (min) 5
R; (°C/min) 15
T, (°C) 235
Horno t, (min) 1
R, (°C/min) 30
T, (°C) 275
t; (min) 0
T (°C) 300
Inyector P (bar) 0,85
Caudal gas portador (mL/min) 96,6
Relacion de split 100:1
T (°C) 320
Caudal H, (mL/min) 40
Detector FID Caudal aire (mL/min) 450

Caudal make up (mL/min) 20
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4.3.4.2. Analisis de productos liquidos

La fraccion liquida de los productos de reaccion se analiza por destilacion simulada para
obtener la cantidad de las diferentes fracciones en funcidon de sus intervalos de puntos de
ebullicion: nafta (35-216 °C), LCO (216-350 °C) y gasoéleo pesado (HCO>350 °C).

El ensayo se lleva a cabo en un cromatografo de gases (Agilent Technologies 6890) dotado de
una columna semi-capilar DB-2887 (de longitud 10 m y didmetro interno 0,53 mm) y un
detector FID. Las condiciones de operacion del equipo empleado se muestran en la Tabla 4.

Tabla 4. Condiciones de operacion del equipo de destilacion simulada.

Seccion Variable Valor
To (°C) 40
to (min) 5
R; (°C/min) 10
T, (°C) 125
t; (min) 0
Horno R, (°C/min) 5
T, (°C) 155
t; (min) 0
R3 (°C/min) 10
T; (°C) 300
t3 (min) 30
T (°C) 350
Inyector P (bar) 0,078
Caudal gas portador (mL/min) 39,1
Relacion de split 2,5:1
T (°C) 320
Caudal H, (mL/min) 40
Detector FID Caudal aire (mL/min) 450
Caudal make up (mL/min) 10,6

Los productos liquidos ademds se han analizado mediante cromatografia de gases
bidimensional (GCxGC) en un Agilent Technologies modelo 7890A acoplado a un
espectrometro de masas inert XL. Este equipo dispone un inyector automatico Agilent
Technologies 7683B, dos columnas capilares: la primera no polar DB-5 MS J&W 122-5532
(longitud 30 m, diametro 0,25 mm y espesor 0,25 um) y la segunda polar HP INNOWAX
(longitud 5 m, diametro 0,25 mm y espesor 0,15 um) y un detector de ionizacion de llama
(FID). En la Tabla 5 se muestran las condiciones de operacion del analisis.

Del analisis obtenido, los productos pueden agruparse en diferentes familias: parafinas, n-
parafinas (n-P) e isoparafinas (i-P); naftenos (N); aromaticos de un anillo (Mono A); y
aromaticos de dos (Di A) o mas anillos (Poli A). No se han detectado compuestos oxigenados
en el liquido de reaccion obtenido para ninguna condicidon experimental ni alimentacion.
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Tabla 5. Condiciones de operacion del equipo de GCxGC-MS.

Seccion Variable Valor
Ty (°C) 40
to (min) 5
Horno R; (°C/min) 10
T, (°C) 260
t; (min) 22
T (°C) 300
P (bar) 1,6
Inyector Caudal espiral 1 (mL/min) 0,75
Caudal espiral 2 (mL/min) 30
Relacion de split 150:1
T (°C) 350
Caudal H, (mL/min) 20
Detector FID Caudal aire (mL/min) 450
Caudal make up (mL/min) 25

4.3.4.3. Determinacion de coque

La cantidad de coque depositado en el catalizador durante la reaccion se determina mediante
oxidacion a temperatura programada en un equipo de termogravimetria (TPO). Los ensayos
se realizan en una termobalanza TA Instruments TGA-Q 5000 acoplada en serie a un
espectrometro de masas ThermoStar de Balzers Instruments. Durante la combustion la TG
registra las sefales de masa, temperatura y derivada de la masa por lo que el contenido de
coque se determina tanto por la pérdida de masa observada durante la combustion como
integrando a lo largo del tiempo la sefial de CO; del espectrometro de masas.

El procedimiento de andlisis es el siguiente: (i) se estabiliza la muestra a 100 °C y se barre con
Ny, con un caudal de 50 mL/min; (ii) se calienta hasta 450 °C siguiendo una rampa de
calentamiento de 5 °C/min; (iii) se mantiene la muestra a la temperatura indicada durante 30
minutos y bajada de nuevo hasta 100 °C; (iv) se cambia el gas de N, a aire, manteniendo el
caudal y se calienta a 600 °C; (v) se mantiene la muestra durante 120 minutos a esa
temperatura; (vi) por ultimo, se enfria a temperatura ambiente con una rampa de 20 °C/min.

La cantidad de coque depositada durante la reaccion se calcula mediante la integracion de las
curvas obtenidas para la TPO del catalizador, como se muestra para la temperatura y la
presion en la Tabla 7 y Tabla 8, respectivamente.

4.4. INDICES DE REACCION
4.4.1. Conversiones

Un parametro al que se le realiza un seguimiento es la conversion del VGO (Ecuacion 3) que
representa la conversion de la fraccion pesada del VGO en compuestos menos pesados dentro
del rango de ebullicién de la nafta y el diesel:
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MHCOnjciar” MHCO final

3)

Xyeo =
mHCOinicial

Por otro lado, para estimar el grado de conversion del plastico en hidrocarburos liquidos se
utiliza la conversion de plastico, definida segin la Ecuacion 4:

Mplasticojnicial _mplésticofinal

(4)

Xpléstico = o
plasticojnicial

4.4.2. Rendimientos

El rendimiento de cada fraccion se define segun la Ecuacion 5 como la relacion de masa de
cada fraccion con la masa de alimentacion total utilizada.

mi

=
(myGo+Mpiastico)inicial

)
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5. RESULTADOS
5.1. CARACTERIZACION DEL CATALIZADOR

Las propiedades del catalizador PtPd/HY se han resumido en la Tabla 6. Como se observa en
la Tabla 6, el catalizador contiene una textura predominantemente microporosa (d, = 7,9 nm),
la cual se atribuye al soporte que se utiliza como es la zeolita Y. Ademés contiene una gran
superficie especifica de 548 m?/g cat. El volumen de microporo (0,16 mL/g cat) es
relativamente grande debido a la estructura predominantemente microporosa asociada a la
zeolita empleada en el catalizador.

Tabla 6. Propiedades del catalizador.

Propiedades Valor
Propiedades texturales
SBET (mz/g cat) 548
Vmic (mL/g cat) 0,16
Diametro medio de poro (nm) 7.9

Composicion quimica (%m)

Pt 0,44
Pd 0,5
Relacion Si/Al 12
Acidez
Acidez total (mmol NHj/g cat) 464,8
Relacion Bronsted/Lewis 0,98

En la Figura 13, se observa la representacion de la isoterma de adsorcién-desorcion de Nj.
Esta es una isoterma de tipo IV caracterizada por contener un ciclo de histéresis, como se
puede observar. Este se trata de un ciclo de histéresis de tipo H4, caracterizado por poseer una
rama de adsorciéon muy pendiente cerca de la saturacion, produciéndose la desorcion a
presiones intermedias y se asocia a materiales con poros estrechos, en forma de rendija, en el
que hay una importante contribucion de microporos, algo frecuente en carbones activados
(Merino, 2011). Ademas, el catalizador presenta una gran capacidad de adsorcion de N, a
presiones relativamente bajas, lo cual se puede asociar a la distribucion de tamafio de los
poros del tipo micro-mesoporosos.
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Figura 13. Representacion de la isoterma de adsorcion-desorcion de N del catalizador.

En lo que a la composicion quimica se refiere, el catalizador tiene una relacion Si/Al de 12
(Tabla 6), que se relaciona con la acidez del catalizador. El contenido metélico del catalizador
medido por ICP (Tabla 6) se encuentra proximo al valor nominal 0,5-0,5 %m.

En cuanto a la acidez del catalizador, se trata de un catalizador de gran acidez, la cual se
puede atribuir a la acidez propia del soporte del catalizador PtPd/HY. Este valor se apreciar
especialmente al comparar este catalizador con otros preparados en el mismo laboratorio
(Vela y cols., 2020). Cabe destacar ademas que este catalizador tiene una relacion B/L menor
que 1, por lo que en este catalizador predominan los centros acidos Lewis frente a los centros
acidos Brensted.

5.2.HIDROCRAQUEO DE PLASTICOS DISUELTOS EN VGO
5.2.1. Efecto de la temperatura

El efecto de la temperatura se ha estudiado en el rango de 400-440 °C utilizando PMMA y
PET disueltos (al 10 %m) en VGO. Se va a analizar la distribucion de productos obtenida asi
como la composicion de la fraccion liquida.

5.2.1.1. Conversion y rendimiento

En la Figura 14 se muestran los rendimientos y conversion obtenidos en el hidrocraqueo de
PMMA/VGO vy en la Figura 15 los obtenidos para el PET/VGO.
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Figura 14. Efecto de la temperatura en el rendimiento y la conversion de la reaccioén
PMMA/VGO. Condiciones de operacion: presion, 80 bar; tiempo de reaccion, 2 horas; ratio
C/0, 10 %; temperatura, 400-440 °C; catalizador, PtPd/HY.

Para el hidrocraqueo de PMMA (Figura 14) con PMMA, se pueden observar, en lineas
generales, que el aumento de la temperatura provoca un aumento de la conversion tanto de
plastico como de VGO ya que disminuye la fraccion HCO. A 400°C se obtiene una baja
conversion de VGO (63,0 %) pero una conversion relativamente elevada del plastico (84,8
%). Al aumentar la temperatura de 400 a 420 °C, la conversion se eleva desde 63,0 a 84,4 %,
aumentando el rendimiento de la nafta (de 33,4 a 47,1 %m) como de DG (de 1,7 a 3,5 %m)
con su correspondiente disminucion de HCO (de 32,6 a 19,2 %m). La fraccion de LCO se
mantiene practicamente constante, lo que revela su condicion de producto intermedio en el
esquema de reaccion. La conversion de plastico, por su parte, se eleva hasta 88,5 %.

Al aumentar a 440 °C se produce el sobrecraqueo de la nafta produciéndose grandes
rendimientos de productos gaseosos, DG (de 3,5 a 10,9 %m) y LPG (de 11,8 a 17,8 %m) y
siendo la nafta el principal producto a esta temperatura (55,5 %m). Disminuyen tanto la
fraccion de LCO (de 16,0 a 10,9 %m) y HCO (de 19,2 a 2,5 %m). Esta considerable
disminucion del HCO se ve reflejada en conversion del VGO, la cual aumenta
considerablemente con el aumento de temperatura de 420 a 440 °C (de 84,4 a 98,0 %). El
rendimiento de ceras, por su parte, disminuye desde 2,5 a 0,3 %m, reflejado en el aumento de
la conversion del PMMA (de 88,5 a 96,7 %), debido a que al aumentar la temperatura, se
consigue una mayor actividad tanto de craqueo térmico como catalitico (Martinez-Grimaldo y
cols., 2014), afectando a las corrientes pesadas y provocando la disminucion de sus
rendimientos. En los resultados obtenidos se puede observar como hay una mayor preferencia
de formacion en la nafta frente al LCO, ya que en las condiciones de reaccion se favorecen las
reacciones de craqueo que conllevan la desaparicion del LCO. Ademas, la alta actividad de
craqueo desplaza el equilibrio termodinamico de la hidrogenacion, provocando una mayor



29

actividad de hidrogenacion de los compuestos aromaticos del LCO y su posterior ruptura de
anillo (Gutiérrez y cols., 2012). Ademas, las altas temperaturas favorecen la ruptura de las
macrocadenas de plastico en cadenas mas ligeras dentro del rango de ebullicion de la nafta.

El rendimiento de coque, por su parte, también aumenta al aumentar la temperatura. Esto es
légico ya que las altas temperaturas favorecen las reacciones de condensacion
(deshidrogenacion) formando estructuras poliarométicas que son los intermedios del coque.
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Figura 15. Efecto de la temperatura en el rendimiento y la conversion de la reaccion
PET/VGO. Condiciones de operacion: presion, 80 bar; tiempo de reaccion, 2 horas; ratio C/O,
10 %; temperatura, 400-440 °C; catalizador, PtPd/HY.

En el hidrocraqueo de PET/VGO, Figura 15, se observa la misma tendencia que en el
hidrocraqueo de PMMA/VGO, la temperatura favorece ambas conversiones. Al aumentar la
temperatura de 400 a 420 °C se aprecia el aumento de la nafta (de 35,6 a 44,2 %m) mientras
que el LCO y el HCO disminuyen (de 19,4 a 15,0 %m y del 26,9 a 22,0 %m,
respectivamente). Un aumento posterior de la temperatura produce un aumento de los
productos gaseosos (LPG de 13,7 a 18,0 %m) y también de la nafta (de 44,2 a 57,6 %m),
mientras disminuyen de mayor manera el LCO (de 15,0 a 9,3 %m) y el HCO (de 22,0 a
11,0 %m) en este caso. La conversion del VGO aumenta de 75,2 a 90,6 %.

Cuando se aumenta la temperatura de 400 a 440 °C el rendimiento de ceras disminuye
considerablemente (de 2,6 a 0,8 %m) lo cual implica un aumento de la conversion del PET de
74,5 a 92,0 %. Si comparamos los resultados obtenidos con ambas alimentaciones se obtiene

menores conversiones del plastico para todas las temperaturas y una menor conversion del
VGO a 440°C (90,6 %) cuando se emplea PET.
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En el caso del PMMA, el lump mas ligero, como es el DG tiene a todas las temperaturas un
mayor rendimiento que en el caso del PET. También es remarcable que en el caso del PMMA
el rendimiento de LCO es menor a 400 °C pero mayor en temperaturas superiores, mientras
que el rendimiento del HCO sufre el cambio contrario, siendo mayor a 400 °C y menor a 420
y 440 °C. Debida a su estructura o aromatica, el PMMA es un plastico mas facil de
hidroprocesar ya que no requiere de hidrogenacion del anillo aromaético presente en el PET
por lo que cuando se utiliza PMMA con ello una mayor disminuciéon de las fracciones
pesadas.

Como ocurria con el PMMA, en este caso es también evidente el efecto de la temperatura en
el rendimiento del coque ya que al aumentar la temperatura aumenta el rendimiento del
mismo.

5.2.1.2. Composicioén de la fraccion liquida
5.2.1.2.1. Composicion de la nafta

Se ha estudiado el efecto de la temperatura pero sobre la composicion de la nafta, ya que es el
producto mayoritario en las reacciones. La composicion se puede observar en la Figura 16,
alimentacion de PMMA/VGO, y Figura 17, alimentacion con PET/VGO, para las distintas
temperaturas empleadas.
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Figura 16. Efecto de la temperatura en la composicion de la nafta de la reaccion
PMMA/VGO. Condiciones de operacion: presion, 80 bar; tiempo de reaccion, 2 horas; ratio
C/0, 10 %; temperatura, 400-440 °C; catalizador, PtPd/HY.

Cuando se hidrocraquea PMMA/VGO (Figura 16) al aumentar la temperatura de reaccion de
400 a 440 °C las n-parafinas (de 7,7 a 8,9 %), los diaromaticos (de 1,7 a 2,6 %) y las
isoparafinas (de 26,8 a 24,2 %) se mantienen en valores similares para las tres temperaturas.
En el caso de los naftenos (de 34,5 a 17,2 %) se produce una disminucién remarcable
traducida en un aumento de monoaromaticos (de 29,3 a 47,1 %). Este hecho se debe a que las
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reacciones de HDA son exotérmicas por lo que se ven desfavorecidas al trabajar a altas
temperaturas altas, como en este caso. La desaromatizacion en hidrocraqueo se lleva a cabo
mediante el mecanismo de ring opening. Debido a que la reaccion se lleva a cabo en presencia
de hidrogeno, se produce una hidrogenacion de aromaticos que alcanza su punto dptimo en
una temperatura cercana a 380 °C. Para temperaturas superiores se favorecen las reacciones de
deshidrogenacion. Es por esto que a pesar de que la concentracion de nafta aumenta, el cual es
un resultado buscado, una gran parte de su composicion esta formada por aromaticos, efecto
indeseado de la reaccion.
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Figura 17. Efecto de la temperatura en la composicion de la nafta de la reaccion PET/VGO.
Condiciones de operacion: presion, 80 bar; tiempo de reaccion, 2 horas; ratio C/O, 10 %;
temperatura, 400-440 °C; catalizador, PtPd/HY.

En el caso del PET (Figura 17), se mantienen valores similares en los diaromaticos (de 2,0 a
2,3 %) y disminuyen los naftenos (de 36,9 a 19,0 %) al igual que en el caso del PMMA. Pero
esta disminucién, de forma distinta a la reaccion PMMA/VGO, produce un aumento en la
concentracion de monoaromaticos (de 35,4 a 46,6 %) y también de parafinas, tanto n-
parafinas (de 4,8 a 7,8 %) como isoparafinas (de 20,8 a 24,3 %). Esto se puede atribuir a un
desplazamiento en el equilibrio de la reaccion de hidrogenacion de los aromaticos de forma
que, a pesar de que el mondémero del PET (monoaromatico) se puede estar hidrogenando
dando lugar a naftenos y craquedndose posteriormente.

Como se puede observar, las mayores diferencias entre ambas alimentaciones son que en el
caso del PMMA las isoparafinas disminuyen mientras que en el caso del PET aumentan, a
pesar de que el monomero del PMMA es una isoparafina. Esto puede demostrar que la
conversion de este plastico sea superior y se convierta directamente en compuestos de las
fracciones mas ligeras. La segunda es que los monoaromaticos en el PMMA sufren un mayor
aumento que en el caso del PET, lo cual puede deberse a la hidrogenacion del PET dando
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lugar a naftenos o parafinas, lo cual se vera reflejado con mayor claridad en el estudio de la
presion sobre ambas alimentaciones.

5.2.1.2.2. Composicién del LCO

En las graficas siguientes se puede observar la variacién de la composicion de LCO con las
tres distintas temperaturas estudiadas. La Figura 18 muestra los resultados de la reaccion
PMMA/VGO y la Figura 19 los de la reaccion con PET.
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Figura 18. Efecto de la temperatura en la composicion del LCO de la reaccion PMMA/VGO.
Condiciones de operacion: presion, 80 bar; tiempo de reaccion, 2 horas; ratio C/O, 10 %;
temperatura, 400-440 °C; catalizador, PtPd/HY.

En el hidrocraqueo de PMMA/VGO (Figura 18), al aumentar la temperatura desde 400 a 440
°C, se aprecia que las n-parafinas aumentan (de 6,7 a 11,0 %), pasando por un méaximo a 420
°C (15,6 %), mientras que las isoparafinas disminuyen notablemente (de 32,6 a 18,6 %). Los
naftenos, al igual que en el caso de la nafta, disminuyen considerablemente (de 6,2 a 1,9 %), y
los monoaromaticos disminuyen (de 36,9 a 25,3 %) en contraposicion a los diaromaticos (de
17,3 a 40,6 %) y los poliaromaticos (de 0,3 a 2,7 %) que aumentan. Estos resultados
evidencian que, debido al aumento de temperatura, en el caso del LCO se favorece la
formacion de anillos aromaticos mas grandes (reacciones de condensacion), tanto
diaromaticos como poliaromaticos, aunque estos ultimos en menor medida. Por un lado, estos
pasan de la fraccion del HCO a la fraccion del LCO por el craqueo de los compuestos
poliaromaticos mas pesados del HCO debido a la mayor reactividad de éstos. Por otro lado,
cuando aumenta la temperatura existe un desplazamiento del equilibrio de hidrogenacion de
aromaticos, favoreciéndose las reacciones de deshidrogenacion. De esta forma, al contrario
que en el caso de la nafta, la composicion del LCO estd principalmente formada por
compuestos aromaticos de dos anillos. Ademas, la concentracion de parafinas a la temperatura
mas alta, a pesar de que el craqueo se ve favorecido por la temperatura, es la mas baja de las
tres temperaturas. Una razén que explica este fendmeno es debido al aumento de temperatura
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de 420 a 440 °C, intervalo en el cual el rendimiento de la reaccion cambia y hay una
disminuciéon de LCO. Es por ello que parte de esas parafinas que vemos presentes a
temperaturas mas bajas, al aumentarla, por el craqueo, pasan del LCO a grupos mas ligeros
como, principalmente, los gases. Ademas, la presencia metalica en el catalizador sumado a su
gran acidez podrian producir un tipo de reacciones llamadas deshidrociclacion, que aunque no
son habituales en hidrocraqueo, se podrian dar de forma que las parafinas se ciclan y, por el
equilibrio desfavorecido, dan lugar a aromaticos (Ali y cols., 2001; Munir y cols., 2018).
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Figura 19. Efecto de la temperatura en la composicion del LCO de la reaccion PET/VGO.
Condiciones de operacion: presion, 80 bar; tiempo de reaccion, 2 horas; ratio C/O, 10 %;
temperatura, 400-440 °C; catalizador, PtPd/HY.

Los resultados obtenidos para el PET (Figura 19) son similares a los obtenidos con el PMMA.
En el caso de las parafinas, las n-parafinas aumentan (de 6,0 a 9,6 %) y las isoparafinas
disminuyen (de 28,0 a 21,6 %). Los naftenos de igual forma disminuyen (8,2 a 3,6 %), y en el
caso de los aromaticos se observa también una tendencia similar. Los monoaromaticos
disminuyen (de 36,2 a 22,0 %) y tanto los diaromaticos (de 20,9 a 40,4 %) como los
poliaromaticos (de 0,7 a 2,8 %) aumentan, aunque los primeros de forma més considerable.
Al igual que se ha concluido en el caso del plastico PMMA, un aumento de temperatura en
estas condiciones favorece la formacion de aromaticos de dos o més anillos y en el caso de las
parafinas, a la temperatura de 440 °C se pueden dar las reacciones de deshidrociclacion,
haciendo disminuir las parafinas las cuales se ciclan formando aromaticos, especialmente
diaromaticos como se puede observar.

Comparando los resultados obtenidos se puede observar como en el caso del PMMA se
produce una mayor disminucion de isoparafinas al aumentar la temperatura, traducidas en un
mayor aumento de diaromaticos que en el caso del PET, lo cual puede ser debido a, como se
ha explicado en ambos casos, las reacciones de deshidrociclacion.
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5.2.1.3. Coque

A continuacidn, se estudia la influencia que tiene la temperatura y la alimentacion sobre la
deposicion de coque en el catalizador. En la Figura 20 se muestran los resultados del ensayo
de TPO para la mezcla PMMA/VGO. Los resultados obtenidos para el PET/VGO son

similares.
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Figura 20. Curvas obtenidas para la TPO del catalizador utilizado en el hidrocraqueo de
PMMA/VGO junto con sus deconvoluciones. Condiciones de operacion: presion, 80 bar;
tiempo de reaccion, 2 horas; ratio C/O, 10 %; temperatura, 400-440 °C; catalizador, PtPd/HY.

Con la integracion de las curvas de la TPO se obtienen los valores de la cantidad de coque
depositada para ambos plasticos, segun se muestra en la Tabla 7:

Tabla 7. Cantidad depositada de coque en cada plastico para cada temperatura de reaccion.

400 °C 420 °C 440 °C
PMMA 13,5 %m 15,2 %m 21,4 %m
PET 13,9 %m 14,6 %m 20,7 %m

Como se puede observar en los resultados de la Tabla 7, la cantidad depositada de coque
aumenta claramente al aumentar la temperatura para ambas alimentaciones. En el caso del
PMMA/VGO la cantidad de coque depositada es del 13,5 %m a 400 °C, de 15,2 %m a 420 °C
y de 21,4 %m a 440 °C. Para el caso del PET/VGO es del 13,9 %m a 400 °C, de 14,6 %m a
420 °C y de 20,7 %m a 440 °C. En ambos casos existe un aumento de la cantidad de coque
depositada al aumentar la temperatura, que es mas importante cuando la temperatura aumenta
desde 420 a 440 °C. Este hecho se debe a que el aumento de la temperatura favorece las
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reacciones de deshidrogenacion y por ello se forman poliaromaticos, los cuales son los
precursores del coque al quedarse dentro de los poros de la zeolita y cuanto mayor es la
temperatura, mayor importancia tienen estas reacciones de condensacion.

Por su parte, el tipo de pléastico parece no tener influencia en el rendimiento de coque
obtenido, ya que para ambos plasticos se han obtenido rendimientos similares de coque a
todas las temperaturas.

En las curvas TPO obtenidas (Figura 20) se observa la presencia de un hombro (méas notable a
la temperatura de reaccion mas alta, 440°C). Este hecho se puede asociar a la presencia de dos
tipos de coque, tipo I y tipo II (Castafio y cols., 2012). El tipo I corresponde a un coque con
menor condensacion de aromaticos y menos desarrollado, debido a la adsorcion reversible de
aromaticos. El coque de tipo II es debido a la formacion de poliaromaticos que conducen a la
desactivacion del catalizador (Bartholomew y Farrauto, 2010). Se ha calculado la cantidad de
cada tipo de coque para cada temperatura (Tabla 8) obteniéndose valores de 19,6 %m de tipo |
y 80,4 %m de tipo II a 400 °C, de 19,7 %m de tipo [ y 80,3 %m de tipo Il a 420 °C y 36,3 %m
de tipo I y 63,7 %m de tipo Il a 440 °C. Asi, pues, en todos los casos el mayor porcentaje de
coque corresponde a coque tipo II. Sin embargo, la cantidad de coque tipo II disminuye con la
temperatura, de alrededor de 80 % a 400 y 420 °C hasta alrededor del 60 % para temperaturas
de 440 °C, y la que coque tipo I, por su parte, aumenta. Por otro lado, los méaximos de
combustion para ambos tipos de coque varian en funciéon de la temperatura de reaccion. La
menor temperatura de combustion para ambos coques la encontramos para la reaccion a 420
°C, y estos maximos se encuentran desplazados hacia mayores temperaturas de combustion
cuando la temperatura de reaccion es de 440 °C, lo cual indica que a altas temperaturas el
coque formado es mas aromatico y evolucionado que el formado a 400 y 420 °C.

Tabla 8. Cantidad depositada de cada tipo de coque en el PMMA para cada temperatura de
reaccion.

400 °C 420 °C 440 °C
Tipo I 19,6 %om 19,7 %om 36,3 %m
Tipo 11 80,4 %m 80,3 %m 63,7 %m

5.2.2. Efecto de la presion

Al igual que con la temperatura, el efecto de la presion sobre los rendimientos, las
conversiones, las concentraciones y la deposicion de coque se ha analizado en el hidrocraqueo
de las mezclas PMMA/VGO y PET/VGO.
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5.2.2.1. Conversion y rendimiento

En la Figura 21, reaccion PMMA/VGO, y la Figura 22, reaccion PET/VGO, se puede
observar la evolucion de los rendimientos y las conversiones de cada producto de las distintas
alimentaciones para las diferentes presiones estudiadas.
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Figura 21. Efecto de la presion en el rendimiento y la conversion de la reaccion
PMMA/VGO. Condiciones de operacion: temperatura, 420 °C; tiempo de reaccion, 2 horas;
ratio C/O, 10 %; presion, 50-110 bar; catalizador, PtPd/HY.

Observando la Figura 21 perteneciente a la reaccion con PMMA, se pueden apreciar los
cambios en los rendimientos al aumentar la presion de 50 a 80 bar. Los lumps mas ligeros
disminuyen como son DG (de 5,0 a 3,5 %m) y LPG (de 16,9 a 11,8 %m). En el caso de la
nafta se produce un aumento (de 38,1 a 47,1 %m) al cual se le suma una disminucién de LCO
(de 21,6 a 16,0 %m) y un aumento del HCO (de 15,1 a 19,2 %m). Con este aumento de
presion el coque también disminuye (de 2,2 a 1,3 %m). Al aumentarla a 110 bar, el DG
disminuye (de 3,5 a 2,3 %m) mientras que el LPG aumenta (de 11,8 a 15,1 %m). La nafta
también aumenta (de 47,1 a 44,3 %m) pero tanto el LCO (de 16,0 a 13,5 %m) como el HCO
(de 19,2 a 22,5 %m) mantiene la tendencia. El aumento del rendimiento de HCO, como la
diminucion de la conversion del VGO con la presion (de 86,5 a 80,0 %), se puede explicar
debido a la mayor saturacion de los centros metalicos del catalizador al aumentar la presion,
debido a los reactantes (P. Castafio y cols., 2006). La conversion del plastico se mantiene
practicamente constante con el aumento de presion (de 88,3 a 87,7 %) igual que el
rendimiento de ceras que apenas cambia tampoco (de 1,1 a 1,2 %m). Esto puede deberse a
que, pese a que el aumento de temperatura favorece su craqueo, el aumento de presion no
causa mucho efecto ya que el pléstico, al no ser olefinico, no necesita una etapa de
hidrogenacion para saturar dobles enlaces. El cambio en las tendencias del LPG y la nafta se
podria explicar debido a que al aumentar la presion se produce una mayor hidrogenacion y
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posterior craqueo de los compuestos de la fraccion nafta y ésta disminuye. De esta forma se
alcanza una zona de sobrecraqueo donde los productos prioritarios son las fracciones
gaseosas, siendo en este caso el LPG. También se ve una clara preferencia de formacion de la
fraccion liquida frente a la fraccion gaseosa con el aumento de la presion (Gutiérrez, 2010).
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Figura 22. Efecto de la presion en el rendimiento y la conversion de la reaccion PET/VGO.
Condiciones de operacion: temperatura, 420 °C; tiempo de reaccion, 2 horas; ratio C/O, 10 %j;
presion, 50-110 bar; catalizador, PtPd/HY.

Para el hidrocraqueo de PET/VGO (Figura 22), al aumentar la presion de 50 a 80 bar el
rendimiento del DG disminuye ligeramente (de 2,9 a 2,2 %m) mientras que el del LPG
aumenta también ligeramente (de 13,4 a 13,7 %m). La nafta aumenta también (de 42,3 a 44,2
%m) mientras que el LCO disminuye (de 19,2 a 15,0 %m) y el HCO aumenta (de 17,9 a 22,0
%m). El coque, igual que en la reaccion PMMA/V GO, disminuye (de 2,4 a 1,3 %m) haciendo
evidente la disminucion de la fraccion sélida por la presion y la mejora en la actividad del
catalizador, ya que al haber una mayor hidrogenacién, no evoluciona hacia estructuras
condensadas. Al aumentar la presiéon de reaccion a 110 bar se producen cambios en las
tendencias de los rendimientos. El DG aumenta (de 2,2 a 5,9 %m) mientras que el LPG
disminuye (de 13,7 a 5,3 %m), ambos considerablemente. La nafta también disminuye (de
44,2 a 37,0 %m) y tanto el LCO (de 15,0 a 17,2 %m) como el HCO (de 22,0 a 31,6 %m)
aumentan. El gran aumento del HCO se refleja en la disminucion de la conversion del VGO
(de 84,1 a 69,4 %). En cambio, el rendimiento de ceras disminuye ligeramente (de 1,8 a 1,7
%m) y eso se refleja en un ligero aumento de la conversion del PMMA (de 81,7 a 83,3 %). De
esta forma se puede ver como un aumento de la presion favorece el aumento de la fraccion
liquida (Gutiérrez, 2010), lo que permite entender que se obtengan resultados contrarios al
caso en el que se aumenta la temperatura de reaccion. Este aumento de la fraccion liquida
frente a la fraccion gaseosa, hace de la presion un pardmetro de reaccion a tener en cuenta.
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Comparando ambas alimentaciones se puede apreciar como hay una mayor conversion en el
caso de la reaccion de PMMA/VGO, sin embargo, al aumentar la presion la conversion del
PET aumenta y la del PMMA se mantiene practicamente constante. Esto puede ser debido a
las diferencias entre las moléculas de ambos plasticos, donde el PET parte de una molécula
aromatica que necesitaria un proceso de hidrogenacion para convertirse, como se vera al
analizar las fracciones liquidas. En cuanto a los rendimientos se puede apreciar como la nafta
aumenta en el primer caso mientras que en la reaccion con PET el aumento principal se
produce en el HCO.

5.2.2.2. Composicioén de la fraccion liquida
5.2.2.2.1. Composicion de la nafta

La composicion se puede observar en la Figura 23 de la reaccion PMMA/VGO y en la Figura
24 de la reaccion PET/VGO, para las distintas presiones empleadas.
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Figura 23. Efecto de la presion en la composicion de la nafta de la reaccion PMMA/VGO.
Condiciones de operacion: temperatura, 420 °C; tiempo de reaccion, 2 horas; ratio C/O, 10 %;
presion, 50-110 bar; catalizador, PtPd/HY.

Para el hidrocraqueo de PMMA/VGO (Figura 23), se puede observar claramente como las n-
parafinas disminuyen (de 12,7 a 8,2 %) mientras que las isoparafinas aumentan alcanzando un
alto porcentaje (de 22,5 a 31,7 %). Esta diferencia de n-parafinas e isoparafinas proviene de la
composicion del plastico empleado, ya que en el caso del PMMA el hidrocraqueo favorece la
formacion de isoparafinas (Kaminsky y cols., 2004). Ademas, la mezcla de VGO con el
PMMA favorece la isomerizacion, provocando la formacién de mas isoparafinas y una
disminuciéon de n-parafinas. De igual forma los naftenos también aumentan
considerablemente (de 18,0 a 30,9 %) y los aromadticos disminuyen. Los monoaromaticos
sufren un mayor descenso (de 43,3 a 27,8 %) y la bajada de los diaroméaticos en comparacion
es minima (de 3,4 a 1,3 %). Al contrario que en el caso con la temperatura, los
monoaromaticos sufren un fuerte descenso, debido al ring opening mencionado
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anteriormente. Gracias al aumento de la presion, se produce una saturacion de los anillos
aromaticos, provocando la disminucion mencionada de aromaticos (Sanchez y Ancheyta,
2007) y el aumento de naftenos y parafinas.
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Figura 24. Efecto de la presion en la composicion de la nafta de la reaccion PET/VGO.
Condiciones de operacion: temperatura, 420 °C; tiempo de reaccion, 2 horas; ratio C/O, 10 %j;
presion, 50-110 bar; catalizador, PtPd/HY.

Observando la Figura 24, perteneciente a la reaccion con PET, se pueden apreciar cambios
similares pero de forma menos marcada. En el caso de la parafinas, las n-parafinas
disminuyen de igual manera (de 8,7 a 6,6 %) y las isoparafinas aumentan (de 20,2 a 24,3 %).
Al igual que en el caso anterior, las isoparafinas aumentan pero en este caso no se debe al
mondmero del plastico, por ello el aumento de isoparafinas con la presion se debe a la
reaccion del VGO (Gutiérrez, 2010). Y de forma similar los naftenos aumentan (de 16,6 a
27,4 %) y los monoaromadticos disminuyen considerablemente (de 52,2 a 39,3 %). La
concentracion de diaromaticos, en este caso, se mantiene practicamente constante (de 2,4 a
2,4 %). Ademas de que las tendencias con ambos plasticos son similares, se puede observar
que en relacion al apartado anterior sobre el efecto de la temperatura, los cambios son
contrarios. Al aumentar la presion, la concentraciéon de naftenos aumenta, mientras que al
aumentar la temperatura €sta disminuye. De igual forma se puede apreciar en la concentracion
de monoaromaticos, la cual al aumentar la presion disminuye debido a la desaromatizacion
mediante el ring opening como se habia anticipado anteriormente, pero al aumentar la
temperatura su concentracion aumenta. Igual que en el caso de la reaccion PMMA/VGO, el
aumento de presion produce un mayor craqueo provocando un cambio de concentraciones en
los lumps. En la reaccion PET/VGO dichos cambios son menores debido a que la conversion
del plastico es menor en comparacion a la reaccion con PMMA.

Al comparar ambas alimentaciones se aprecia como en la reaccion de PMMA/VGO se
producen cambios mas remarcables tanto en las parafinas (n-parafinas e isoparafinas) como
en naftenos y aromadticos. Sin embargo, el aumento de presion no deberia influir en la
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conversion de estas moléculas puesto que no tienen mas dobles enlaces, por lo que las
diferencias podrian deberse a error experimental mas que a cambios en los rendimientos.

5.2.2.2.2. Composicién del LCO

La variacion de la composicion de LCO se puede observar en la Figura 25, de la alimentacion
con PMMA, y en la Figura 26, de la alimentacion con PET, a continuacion:
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Figura 25. Efecto de la presion en la composicion del LCO de la reaccion PMMA/VGO.
Condiciones de operacion: temperatura, 420 °C; tiempo de reaccion, 2 horas; ratio C/O, 10 %;
presion, 50-110 bar; catalizador, PtPd/HY.

En el primer caso, Figura 25, perteneciente a la reaccion con el plastico PMMA, se puede
observar como tiene gran efecto en la concentracién de parafinas y aromadticos. En primer
lugar, se puede apreciar como en el caso del nafteno la concentracion se mantiene similar al
aumentar la presion de 50 a 110 bar (de 4,3 a 4,9 %). En el caso de las parafinas, las n-
parafinas disminuyen (de 11,9 a 8,2 %), pero se observa un méaximo a 80 bar de 15,6 %,
mientras que las isoparafinas aumentan con cada aumento de presion (de 23,7 a 30,9 %), lo
cual se puede explicar debido al monomero del plastico empleado en la reaccion, ya que es
una isoparafina. En el grupo de los aromaéticos, los compuestos de 1 anillo aumentan (de 17,8
a 38,5 %) mientras que los compuestos de 2 anillos (de 40,0 a 17,3 %) y mas de dos anillos
(de 2,4 a 0,3 %) disminuyen, siendo de mayor consideraciéon la disminucién de los
diaromaticos. Este proceso se ha observado con anterioridad en procesos de
hidrodearomatizacion (HDA), donde se demuestra que los monoaromaticos tienen un mayor
orden de magnitud de la hidrogenacidn, razén por la cual su concentracion es superior (Peng y
cols., 2016). El cambio de 80 a 110 bar, donde se observan méximos y minimos, coincide con
una reduccion de rendimiento del LCO, el cual se traduce en un aumento de nafta y gases.
Dado que las parafinas son mas faciles de romper durante el craqueo y que el aumento de
presion favorece el craqueo, se puede explicar esta disminucion repentina de n-parafinas, la
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cual provoca un aumento de concentracion de los aromaticos mas favorecidos como son los
monoaromaticos.
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Figura 26. Efecto de la presion en la composicion del LCO de la reaccion PET/VGO.
Condiciones de operacion: temperatura, 420 °C; tiempo de reaccion, 2 horas; ratio C/O, 10 %;
presion, 50-110 bar; catalizador, PtPd/HY.

En la Figura 26, que muestra la influencia de la presion sobre la composicion del LCO de los
productos de reaccion de la mezcla PET/VGO, hay cambios parecidos al caso anterior pero de
forma menos clara. Los naftenos aumentan ligeramente (de 4,6 a 6,2 %) y las parafinas
mantienen valores muy similares, las n-parafinas apenas varian (de 7,2 a 7,2 %) y las
isoparafinas aumentan (de 24,1 a 26,4 %). En el caso de los aromaticos se puede ver como los
cambios siguen la tendencia de la reaccion con PMMA. Mientras que los monoaromaticos
aumentan (de 17,2 a 26,7 %), tanto el de los diaromaticos (de 43,7 a 31,8 %) como ¢l de los
poliaromaticos (de 3,2 a 1,8 %) disminuyen. Al igual que en el caso de la reaccion
PMMA/VGO, el mayor orden de magnitud de la hidrogenacion de los monoaromaticos frente
a compuestos de mas anillos provoca una mayor concentracion de monoaromaticos (Calemma
y cols., 2010; Peng y cols., 2016). Ademas, debido a la alta presion a la que se lleva a cabo la
reaccion y que el plastico es un monomero que tiene una molécula unidad monoaromatica, al
romperse este plastico da lugar a mondémeros. Por ello hay una menor concentracion de
monoaromaticos frente a la reaccion con PMMA vy los naftenos aumentan ligeramente.

Se pueden apreciar las diferencias entre las distintas alimentaciones. En el caso de
PMMA/VGO, los monoaromdticos aumentan en mayor cantidad y los diaromaticos
disminuyen en mayor medida también. Esto se debe a la mayor disminucion del rendimiento
del LCO en el caso del PMMA, provocando una mayor concentracion de aromaticos por la
disminucién de parafinas. En el caso de PET/VGO las parafinas mantiene valores mas
constantes tanto en las n-parafinas como en las isoparafinas, también debido a la menor
disminucioén en el rendimiento del LCO.
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5.2.2.3. Coque

En la Figura 27 se muestran los resultados de la combustion del coque en el hidrocraqueo de
PET/VGO a modo de ejemplo, ya que los resultados obtenidos para el PMMA/VGO son

similares.

0,04
— 50 bar
—— 80 bar
= 110 bar
0,03 -
3
o
=
E 0,02 |
E
o)
=
'(._') 0,01 |-
[m]
0,00 —
350 400 450 500 550

Temperatura (°C)

Figura 27. Curvas obtenidas para la TPO del catalizador utilizado en el hidrocraqueo de
PET/VGO junto con sus deconvoluciones. Condiciones de operacion: temperatura, 420 °C;
tiempo de reaccion, 2 horas; ratio C/O, 10 %; presion, 50-110 bar; catalizador, PtPd/HY.

De los ensayos de TPO se ha calculado la cantidad de coque depositada en el catalizador a las
diferentes presiones estudiadas y para las dos alimentaciones (Tabla 9):

Tabla 9. Cantidad depositada de coque en el PMMA para cada presion de reaccion.

50 bar 80 bar 110 bar
PMMA 22,8 %m 15,2 %m 12,9 %m
PET 24,2 %m 14,6 %m 14,5 %m

Como se puede observar en la Tabla 9, al contrario que en el caso anterior con la temperatura,
la cantidad depositada de coque disminuye al aumentar la presion. Con el plastico PET, se
han calculado igual que en los casos anteriores, las cantidades depositadas de coque durante la
reaccion. En esta reaccion se han obtenido unos valores de 24,2 %m a 50 bar, 14,6 %m a 80
bar y 14,5 %m a 110 bar. Para la mezcla PMMA/VGO se han obtenido valores de 22,8 %m a
50 bar, 15,2 %m a 80 bar y 12,9 %m a 110 bar. La influencia de la presion sobre el tipo de
coque es mas notable cuando se aumenta la presion de 50 a 80 bar para ambos plasticos. La
cantidad de coque cuando la presion aumenta de 80 a 110 bar es bastante similar, sin
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embargo. Esto es debido a que al haber una mayor presion de hidrogeno, la hidrogenacion se
lleva a cabo de manera mas efectiva permitiendo mantener la actividad del catalizador mas
tiempo (CHEN y cols., 2007; Pawelec y cols., 2002). Esta menor deposicion de coque puede
mejorar la actividad del catalizador, lo que permitiria usarlo en reacciones continuas al evitar
una mayor desactivacion.

En este caso, también se ha observado la presencia de dos tipos de coque, tipo I, situado en
torno a 425-500 °C, y tipo II, situado entre 475-550 °C (Figura 27). Se ha calculado la
cantidad de cada tipo de coque para cada presion (Tabla 10) obteniéndose valores de 48,3 %m
de tipo I 'y 51,7 %m de tipo II a 50 bar, de 39,9 %m de tipo I y 60,1 %m de tipo II a 80 bar y
26,3 %m de tipo 1 y 73,7 %m de tipo I a 110 bar. Un aumento de la presion favorece la
formacion del coque tipo II pero, disminuye el maximo de combustiéon de ambos coques hacia
menores temperaturas, lo que supone que la estructura del coque es menos condensada cuanto
mayor es la presion. Por lo tanto, la alta presion produce menos coque y un coque menos
aromatico.

Tabla 10. Cantidad depositada de cada tipo de coque en el PET para cada presion de
reaccion.

50 bar 80 bar 110 bar

Tipo I 48,3 %m 39,9 %m 26,3 %m

Tipo 11 51,7 %m 60,1 %m 73,7 %m
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6. CONCLUSIONES

Los resultados obtenidos demuestran que el hidrocraqueo es un buen proceso para tratar
plasticos no poliolefinicos oxigenados (PMMA y PET) con VGO, siendo una buena
alternativa para obtener nafta apta para afiadir al pool de la gasolina. Utilizando un catalizador
de Pt-Pd se obtienen altas conversiones de plastico y altos rendimientos de nafta. Asi para 440
°C y 80 bar se obtiene una conversion del VGO de 98 % para el PMMA y 90,6 % para el
PET, una conversion de pléstico de 96,7 % para el PMMA y 92 % para el PET y un
rendimiento de nafta de 55,5 %m en el PMMA y 57,6 %m en el PET.

La temperatura y presion se sitian como condiciones de operacion importantes a la hora de
obtener buenos resultados En este sentido las conclusiones més importantes obtenidas del
efecto de las condiciones de operacion (temperatura y presion) sobre una reaccion
plastico/VGO con PtPd/HY como catalizador son las siguientes:

- El efecto de la temperatura es similar para ambas alimentaciones. Los resultados
obtenidos respecto al efecto de la temperatura evidencian que un aumento de
temperatura provoca un aumento de la conversion tanto del plastico presente (PMMA
y PET) como del VGO ya que se favorece el craqueo (térmico y catalitico) tanto de los
componentes del VGO como de las macromoléculas de los plasticos. Sin embargo, un
aumento excesivo de la temperatura (por encima de 440 °C) provocaria un excesivo
sobrecraqueo de la nafta para dar compuestos de bajo valor afiadido como son LPG y
DG.

- Por otro lado, la presion apenas afecta a la conversion de plastico, que permanece
practicamente constante, mientras que afecta, negativamente a la conversion de VGO.
Sin embargo, las altas presiones favorecen la formacion de fraccion liquida
disminuyendo la fraccion LPG y DG (bajo interés) ademas de la hidrogenacion y de
los compuestos aromaticos y su posterior craqueo.

- En referencia a la nafta obtenida (producto de interés mayoritario), al aumentar la
temperatura aumenta la concentracion de monoaromaticos (producto mayoritario de la
nafta) y parafinas. Asi a 440°C (temperatura de maximo rendimiento de nafta) la
composicion de la misma es principalmente aromatica. Un aumento de la temperatura,
por lo tanto favorece la formacion de nafta pero, esta nafta es muy aromatica. Si bien
esto es positivo para el RON las legislaciones medioambientales limitan el contenido
de aromaticos de la gasolina.

- Sin embargo, con el aumento de la presion, la concentracion de aromaticos disminuye
mientras que la de parafinas permanece practicamente constante. Estos resultados
evidencian que a pesar de que la temperatura provoca efectos mas favorecedores, la
presion también es un factor que ayuda a obtener combustibles de mayor calidad.

- En cuanto al coque es evidente el efecto de cada pardmetro. El aumento de la
temperatura provoca un aumento de la deposicién mientras que el aumento de la
presion provoca una disminucion de la deposicion. Se observan dos tipos distintos de
coque, tipo I y tipo II. Ademas, se produce un desplazamiento en el maximo de
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combustion con la presion hacia temperaturas superiores, por lo que a mayores
presiones se produce menos coque y ademas este coque es menos aromatico.

Asi pues para maximizar la formacion de nafta se ha de emplear alta temperatura (440
°C) mientras que para que la calidad de la misma aumente es recomendable emplear
alta presion (110 bar). La combinacion de alta temperatura (440 °C) y alta presion 110
bar parece ser la mejor para la valorizacion de plasticos mediante hidrocraqueo para
producir nafta apta para el pool de la gasolina. Estos resultados, demuestran que el
hidrocraqueo es un buen proceso para tratar estos plasticos (PMMA y PET) con VGO,
al ser una buena alternativa para obtener combustibles. La temperatura se sitia como
una condicion de operacion importante a la hora de obtener buenos resultados y la
presion, con resultados menos favorecedores, también es una condicién importante al
adecuarla junto con la temperatura.



7. NOMENCLATURA

C/O
dp
FBP
HHV
IBP
My
Mk
myco
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Mpastico
mvgo
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Relacion de catalizador/alimentacion, %

Didmetro de particula de catalizador, pm

Punto final de ebullicion (Final Boiling Point), °C

Poder calorifico superior (Higher Heating Value), MJ/kg
Punto inicial de ebullicion (/nitial Boiling Point), °C
Masa del reactor cargado, g

Masa del reactor al finalizar la reaccion, g

Masa de gasoleo pesado, g

Masa de la fraccion i en el producto de la reaccion, g
Masa de plastico, g

Masa de VGO, g

Presion, bar

Primera rampa de temperatura, °C/min

Segunda rampa de temperatura, °C/min

Tercera rampa de temperatura, °C/min

Superficie especifica, m*/g

Temperatura, °C

Duracioén de la temperatura inicial, min

Temperatura inicial, °C

Duracioén de la temperatura final de la primera rampa de temperatura, min
Temperatura final de la primera rampa de temperatura, °C
Duracién de la temperatura final de la segunda rampa de temperatura, min
Temperatura final de la segunda rampa de temperatura, °C

Duracioén de la temperatura final de la tercera rampa de temperatura, min
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T3 Temperatura final de la tercera rampa de temperatura, °C
Vmic Volumen de microporos, cm’/ g

Xplastico Conversion del plastico, %

XvGo Conversion del VGO, %

Y;i Rendimiento de la fraccién i, g fraccion i/g alimentacion
p Densidad, kg/LL

ABREVIATURAS Y ACRONIMOS

DG Gases secos (Dry Gases)

FCC Craqueo catalitico

FID Detector de ionizacion de llama (Flame lonization Detector)

HC Hidrocraqueo

HCO Aceite de ciclo pesado (Heavy Cycle Oil)

HDA Hidrodesaromatizacion

HDM Hidrodesmetalizacion

HDN Hidrodesnitrificacion

HDS Hidrodesulfuracion

HPLC Cromatografia liquida de alta eficacia (High Performance Liquid
Chromatography)

HT Hidrotratamiento

ICP Plasma acoplado inductivamente (Inductively Coupled Plasma)

LCO Aceite de ciclo ligero (Light Cycle Oil)

LPG Gases del petroleo licuados (Liquefied Petroleum Gases)

MHC Hidrocraqueo suave (Mild Hidrocracking)

PET Tereftalato de polietileno

PID Controlador proporcional-derivativo-integral (Proportional-integral-derivative

controller)
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PMMA Polimetacrilato

ppm Partes por millon

rpm Revoluciones por minuto

SHC Hidrocraqueo severo (Severe Hidrocracking)

THF Tetrahidrofurano

TPD Desorcion a temperatura programada (Temperature Programmed Desorption)
TPO Oxidacion a temperatura programada (7emperature-Programmed Oxidation)

VGO Gasoleo de vacio (Vacumm Gas Oil)
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