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ALCANCE

Los catalizadores de reformado de naftas mas ampliamente usados son los de Pt-
Re/Al,O3-Cl. Deben ser sulfurados a fin de disminuir la hiperactividad hidrogenolitica
del catalizador fresco. La sulfuracion de los catalizadores se realiza ya sea por el
proveedor o directamente en la unidad industrial antes de su uso. La pasivacion de la
funcion metélica también debe efectuarse luego de la regeneracion. La operacion de
sulfuracion es costosa y prolonga los tiempos de parada de la unidad industrial. Por este
motivo, se sugirid pasivar la cupla Pt-Re mediante el agregado de un tercer metal como
el Sn o el Ge. La incorporacion de éstos por métodos tradicionales es inespecifica y gran
parte de ellos se deposita en el soporte y practicamente sin interaccion con la fase
metalica activa. Esto obliga a aumentar las cantidades de Ge o Sn agregadas. A su vez la
adicion de promotores modifica la acidez del soporte, debido al caracter basico del Sn 'y
acido del Ge. Con el objeto de lograr una deposicion especifica del Sn o Ge sobre la
cupla Pt-Re se aplica el método de reduccion catalitica.

Son objeto de esta tesis, los catalizadores de Pt-Re-Ge/Al,O3 y Pt-Re-Sn/ALO;
preparados por el método de reduccion catalitica. Se espera lograr una fuerte interaccion
entre los metales como consecuencia de la deposicion del tercer metal directamente
sobre la primera fase metalica. Es importante sefialar que este método fue usado
exitosamente para la preparacion de catalizadores bimetalicos por diferentes grupos de
investigacion. El objetivo de este trabajo es extender esta técnica a la preparacion de
catalizadores trimetalicos. Por esta razon inicialmente se prepar6 un catalizador
bimetalico por coimpregnacion (Pt-Re/Al,O3) y luego se depositd Sn o Ge sobre la fase
Pt-Re por reduccion catalitica.

Los aspectos estudiados fueron la influencia de la concentracion del tercer metal y
el pH de la solucién de impregnacion sobre la cantidad depositada de Ge 6 Sn y las
propiedades cataliticas. Las propiedades deseadas son: una alta selectividad a
compuestos aromaticos, una baja actividad en craqueo y una resistencia elevada a la
desactivacion por coque.

A fin de comparar, también se prepararon catalizadores Pt-Re-Ge/Al,O3 y Pt-Re-
Sn/Al,O; por los métodos tradicionales (coimpregnacion e impregnaciones sucesivas).

Las variables de preparacion a ser optimizadas generalmente son la dispersion de
la fase metélica (fraccion de atomos metélicos superficiales relativa al nimero total de

atomos) y su composicion. En particular, para el catalizador Pt-Re, es importante lograr
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la mayor interaccion posible entre los componentes de la fase metélica que favorece una
menor desactivacion y por lo tanto los ciclos de operacion (entre regeneraciones) son
mas largos. Esto permite una disminucion de los costos operativos, de gran importancia
en la industria del refinado altamente competitiva.

El estudio de los catalizadores trimetalicos se realizd a dos niveles. A nivel
macroscopico se evaluaron las variables de preparacion y las condiciones de
regeneracion. A nivel microscopico se estudiaron la dispersion y la naturaleza de la fase
metalica. Este ultimo punto presenta una especial dificultad dado el porcentaje
minoritario de la fase metélica en el catalizador y la complejidad del mismo. Son
numerosos los trabajos que ponen de manifiesto la intima relacion que existe entre la
actividad catalitica y la dispersion metdlica. Sin embargo aun no hay métodos fiables y
precisos para determinar la dispersion en catalizadores bimetalicos y trimetalicos, ni
correlaciones entre este parametro estructural y la actividad del catalizador de
reformado de naftas en condiciones industriales.

El disefio de catalizadores mas activos, selectivos y estables surge del
conocimiento basico de las relaciones entre variables de preparacion, propiedades de los

sitios activos y mecanismos de reaccion.
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RESUMEN

Se prepararon catalizadores PtReGe/Al,O3 y PtReSn/AL,O;, en los cuales el
tercer metal (Ge o Sn) se depositd empleando las técnicas de coimpregnacion,
impregnaciones sucesivas y reduccion catalitica. En todos los casos el porcentaje de Pt
y de Re fue de 0.3 %. Al agregar Ge o Sn (0.3 %) mediante coimpregnacion e
impregnaciones sucesivas, se vario la activacion de los mismos realizdndose por
calcinacion-reduccion y por reduccion directa. En los catalizadores preparados por
reduccion catalitica, se tomd un catalizador PtRe/Al,Os; (coimpregnado) como
“catalizador base”. A fin de estudiar la influencia del tercer metal (naturaleza y
cantidad) y las modificaciones producidas por el medio de impregnacion, se vario el
medio de impregnacion (H,O, HCI aq. y NHj aq.) y el porcentaje nominal del tercer
metal (0.0, 0.1, 0.3, 1, 2), cabe aclarar que al adicionar Sn no se utilizé6 NH; aq.

Los catalizadores se caracterizaron mediante diferentes técnicas. La cantidad de
Ge y de Sn depositada por reduccion catalitica se determind por espectroscopia de
emision atomica con plasma inductivamente acoplado (ICP-AES). El cloro retenido en
el soporte se determiné por el método de Volhard Charpentier modificado.

La funcion metélica de los catalizadores se evalud por reduccion a temperatura
programada (TPR), absorcion infrarroja con transformada de Fourier (FTIR) de CO,
quimisorcion de CO y de H;. Asi como también por medio de reacciones test tales como
deshidrogenacion de ciclohexano e hidrogenolisis de ciclopentano. La funcion acida se
estudi6 mediante desorcion a temperatura programada (TPD) de piridina (acidez total),
isomerizacion de 3, 3-dimetil-1-buteno (4cidez de Brensted), FTIR-piridina (4cidez
Lewis) y mediante la reaccion de isomerizacion de n-pentano. El balance entre ambas
funciones se evallo a través de reformado de n-heptano a 5 atm y a presion atmosférica.
También se determiné el coque depositado en los catalizadores luego de las reacciones
test (isomerizacion de n-pentano y reformado de n-heptano) mediante oxidacion a
temperatura programada.

Por ultimo se estudiod la desactivacion y regeneracion variando el flujo (O, y O3)
y el tiempo. Para ello se seleccionaron los dos catalizadores preparados por reduccion
catalitica, que exhibieron la mejor performance, es decir, aquellos en los que se empled
agua destilada como medio de impregnacion con 0.1% porcentaje nominal de Sn o de

Ge.
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Se realizaron experiencias para evaluar la influencia del método de reduccion
catalitica sobre las propiedades del catalizador base y se encontrd que al emplear NHj;
(ag.) como medio de impregnacion, el catalizador retiene menos Cl y los metales poseen
una débil interaccion metal-soporte. Lo contrario sucede cuando se utiliza HCI como
medio de impregnacion, obteniéndose un comportamiento intermedio en el caso del
H,O. Se determind que a medida que el pH de la solucion de impregnacion disminuye:
el grado de interaccion Pt-Re disminuye y la acidez total del catalizador aumenta. La
acidez Lewis del soporte no se modifica significativamente por la variaciéon del medio
de impregnacion.

El método de reduccion catalitica permite depositar diferentes cantidades de Ge
0 Sn sobre los catalizadores de Pt-Re/Al,O3. El aumento del pH de la solucion de
impregnacion favorece la deposicion de Ge o Sn. Se determiné por TPR que la
interaccion entre el tercer metal (Ge o Sn) y la fase activa (Pt-Re) depende del medio de
impregnacion. Dicha interaccion esta de acuerdo al siguiente orden: HCI > H,O > NH;.
Empleando FTIR-CO se corrobord una mayor interaccion entre Ge (o Sn) y la fase
activa en los catalizadores preparados en HCI. El Ge al igual que el Sn se deposita en
parte sobre el Pt y en parte sobre el soporte.

La adicioén de un tercer metal, Ge o Sn, por el método de reduccion catalitica a
catalizadores Pt-Re/Al,Os, produce modificaciones en las funciones metélica y 4cida.
Disminuye la actividad hidrogenolitica y deshidrogenante, asi también como la acidez
Bronsted y en consecuencia la total del catalizador. Por otra parte, la acidez Lewis no es
modificada. En términos generales, el efecto sobre la disminucion de la acidez
producido por el Sn es mas marcado que el del Ge debido a su caracter basico. El Ge
posee mayor interaccion con la fase activa (Pt-Re) que el Sn, esto se traduce en una
menor actividad deshidrogenante ¢ hidrogenolitica de los catalizadores PtReGe/Al,O;
que la de los catalizadores PtReSn/Al,Os.

En la reaccion de reformado de n-C; los catalizadores trimetélicos de Sn poseen
mayor actividad y rendimiento a tolueno que los catalizadores de Ge. El rendimiento a
gases de los catalizadores de Ge es menor. Con los catalizadores PtReGe y PtReSn
preparado por reduccidon catalitica se obtuvo la mas alta actividad, estabilidad y
selectividad a tolueno en la reaccion de reformado de n-C; con el agregado de pequefias
cantidades de tercer metal.

Las reacciones de isomerizacion de n-Cs y reformado de n-C; mostraron que el

agregado de Ge o Sn independientemente del método usado aumenta la estabilidad de
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los catalizadores debido a que las reacciones que conducen a la formacion de coque son
minimizadas.

En los catalizadores trimetalicos preparados por métodos convencionales se
encontrd que la activacion por calcinacion-reduccion produce una pequefia segregacion
del metal inerte (Ge o Sn) de la fase metalica activa (Pt-Re). Se obtuvo mayor
interaccion entre los tres metales al activar al catalizador por reduccion directa.
También se determind que la activacion influye sobre la funcion acida, siendo los
catalizadores activados por reduccion directa los de mayor acidez.

Los resultados de desactivacion con ciclopentano indicaron que el catalizador
PtReSn (0.1; H,O) es mas estable que el catalizador PtReGe (0.1; H,0), debido a su
mayor capacidad de destruccion de los precursores de coque y a su menor cantidad de
sitios de acidez Bronsted.

La regeneracion de ambos catalizadores con oxigeno mostré el mismo
porcentaje de eliminacion de carbono en funcidn del tiempo mientras que la eliminacion
con ozono resultd mas efectiva en el caso de la regeneracion del catalizador PtReSn
(0.1; H,0). El quemado de coque con oxigeno y con ozono se efectia en forma no
selectiva, ya que se elimina el coque depositado sobre el metal y sobre la funcion acida
por igual. Las medidas de actividad catalitica de la funcion metalica (deshidrogenacion
e hidrogenolisis) indicaron que ocurre segregacion del metal no activo de la fase
metalica, siendo mayor esta segregacion cuando se regenera con O,. Por otra parte, las

propiedades de la funcién acida no se recuperaron luego de la regeneracion.
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REFORMADO DE NAFTAS

La utopia estd en el horizonte. Camino dos pasos, ella se aleja
dos pasos y el horizonte se corre diez pasos mds alld. Entonces

¢para qué sirve la utopia? ®ara eso, sirve para caminar.
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OBJETIVOS

P Presentar aspectos generales del reformado de naftas.

| MPORTANCIA DEL REFORMADO CATALITICO

El reformado catalitico es uno de los principales procesos de las refinerias de
petroleo y genera insumos para la industria petroquimica. Como se muestra en la Figura
1, el reformado catalitico tiene lugar luego de la destilacion primaria del petréleo crudo
que es una mezcla de: hidrocarburos parafinicos, nafténicos y aromaticos; e impurezas

tales como sales, agua y sedimentos.

m==) | Evaporacion de los compuestos mas livianos

Gases livianos (etano, propano y butano)

<
o .
T Nafta virgen B | REFORMADO
.('%J CATALITICO
o)
s Kerosene
, =
Petréleo < 4

crudo 5 Gas oil liviano o AR
@) B catalitico
<
=
E Gas oil pesado | @ | Craqueo catalitico
()]

Crudo reducido

m==) | Condensacion de los vapores mas pesados

Figura 1: proceso de reformado en la refineria.

El proceso de reformado es de gran importancia en la obtencion de naftas de alto
octanaje. Mediante una modificacion de la estructura quimica de la materia prima (corte
intermedio del fraccionamiento, nafta virgen), se incrementa considerablemente el

numero de octano.
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El proceso produce benceno, tolueno y xilenos que son insumos importantes de
la industria petroquimica. También produce gases como propano, butano e hidrégeno.
Actualmente, el hidrégeno producido en las unidades de reformado es considerado un
elemento valioso dado su uso en las unidades de pre-tratamiento (desulfuracion e
hidrogenacion de olefinas).

La tecnologia de reformado de naftas es una tecnologia madura, es decir no
pueden esperarse cambios radicales. Sin embargo, debido a los grandes volimenes de
produccion, ain pequefias mejoras que se producen tanto en el proceso como en los
catalizadores redundan en un beneficio econdmico importante. Por este motivo los

catalizadores de reformado de naftas estan en permanente estudio y optimizacion.

NUMERO DE OCTANO

La propiedad antidetonante de un combustible, generalmente se expresa con el
nimero de octano (RON). Cuanto mayor es la compresion de la mezcla nafta-aire en el
cilindro antes de la ignicion, mayor es la potencia que la maquina puede liberar. Este
incremento en la performance va junto con un incremento en la tendencia a la
detonacion o “golpeteo”. La detonacion de un combustible depende de su composicion
y establece un limite a la potencia y economia que puede producir una maquina de
combustion interna. Se ha establecido arbitrariamente una escala para poder medir el
niumero de octanos de los hidrocarburos. El octanaje expresa una medida de
resistencia a la auto-ignicion del motor, y es una propiedad importante del
combustible. El nimero de octano se obtiene comparando las caracteristicas
antidetonantes de un combustible en relacién a varias mezclas de iso-octano (2,2,4-
trimetilpentano), cuyo valor arbitrario fue definido como 100, y n-heptano cuyo valor de
octanaje es cero. Si un combustible presenta caracteristicas antidetonantes equivalentes
al de una mezcla 90/100 en volumen de iso-octano y n-heptano se dice que el octanaje
es igual a 90.

En la Tabla I, se presenta el RON de hidrocarburos puros [1]. De la misma se
deduce que las isoparafinas poseen mayor indice de octano que su correspondiente 7-
parafina. Ademas, se puede observar que todos los aromaticos poseen mayor numero de
octano que el correspondiente nafténico, a excepcion del benceno que posee un niumero

de octano de 99 y el ciclohexano de 110. Esto explica por qué el reformado de nafta
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(como se vera mas adelante) se utiliza para incrementar el contenido de aromaticos e

isoparafinas.

Tablal: nimero de octano de compuestos puros.

Parafinas RON Parafinas RON
n-butano 113 2-metilhexano 41
Isobutano 122 3-metilhexano 56
n-pentano 62 3-etilpentano 64
2-metil butano 99 2,2-dimetilpentano 89
2,2-dimetilpropano 100 2,3-dimetilpentano 87
n-hexano 19 2,4-dimetilpentano 77
2-metil pentano 83 3,3-dimetiltpentano 83
3-metil pentano 86 2,2,3-trimetilbutano 113
2,2-dimetilbutano 89 n-octano -19
2,3-dimetilbutano 96 n-nonano -17
n-heptano 0

Nafténicos RON Nafténicos RON
metilciclopentano 107 1,1-dimetilciclohexano 95
etilciclopentano 75 1,2-dimetilciclohexano (cis o 85

trans)
1,1-diemtilciclopentano 96 1,3-dimetilciclohexano (cis) 67
1,3-dimetilciclopentano (cis) 98 1,3-dimetilciclohexano 85
(trans)
1,3-dimetilciclopentano (trans) 91 1,3-dimetilciclohexano (cis) 67
1,1,3-trimetilclopentano 94 1,3-dimetilciclohexano 85
(trans)
ciclohexano 110 1,4-dimetilciclohexano (cis) 68
metilciclohexano 104 1,4-dimetilciclohexano 64
(trans)
etilciclohexano 43 1,1,3-trimetilciclohexano 85
iso-propilciclohexano 62 1,1,5-trimetilciclohexano(cis) 60
Arométicos RON Aromaéticos RON
Benceno 99 Isopropilbenceno (cumeno) 132
Tolueno 124 1,metil-2-etilbenceno 125
1,2-dimetilbenceno (o-xileno) 120 1,metil-3-etilbenceno 162
1,3-dimetilbenceno (m-xileno) 145 1,metil-4-etilbenceno 155
1,4-dimetilbenceno (p-xileno) 146 1,2,3-trimetilbenceno 118
Etilbenceno 124 1,2,4-trimetilbenceno 148
n-propilbenceno 127 1,3,5-trimetilbenceno 171
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PROCESO

Generalmente el proceso de reformado consiste en 3 o 4 reactores de lecho fijo
que operan adiabaticamente a temperaturas comprendidas entre 450 y 520 °C, a una
presion total que varia entre 10 y 35 atm y con una relacion molar
hidrégeno/hidrocarburo entre 3 y 8 [2].

Los procesos de reformado pueden clasificarse segln el tipo de regeneracion en:
semiregenerativo, ciclico y continuo. En la Figura 2 se presenta un esquema de planta
del tipo semigenerativo, donde el catalizador es regenerado periddicamente para
compensar la disminucion de su actividad a causa de la deposicion de coque. La
relacion molar de reciclo dada en términos de la alimentacién de hidrocarburos varia

desde 4:1 a 8:1 [3].

) ) )

Fi F2 Fa
N N f \‘/
\"'I'FH K
Alimentacion —— |—y4 T » H
L—--"F j 2
i ) B
Joem —
EA E2 s
R
Producto a

estabilizar

Figura 2: esquema de una planta UOP Platforming. E1 = intercambiador de calor, F1-
F3 = hornos, R1-R3 = reactores, EA = enfriador de aire, E2 = enfriador de agua, S =

separador de alta presion, K = compresor.
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COMPOSICION DE LA ALIMENTACION

Los hidrocarburos presentes en la alimentacion mas importantes son:

U Parafinas: moléculas de hidrocarburo saturadas, de cadena lineal (parafinas
normales) o ramificada (isoparafinas).

O Naftenos (cicloalcanos, o ciclo-parafinas): hidrocarburos ciclicos, saturados que
pueden contener cadenas laterales. Representan una fraccion importante del
petroleo crudo, pueden tener cinco o seis atomos de carbono.

U Aromaticos: compuestos ciclicos, insaturados, donde los atomos de carbono estan
unidos por enlaces simples o dobles en resonancia. Una estructura aromatica
basica contiene un anillo bencénico individual o que puede estar ligada a cadenas

laterales u otros nucleos aromaticos.

La alimentacion varia segtn el objetivo del proceso. Para producir aromaticos de
interés petroquimico (benceno, tolueno, xileno) la alimentacion estd constituida por
cortes livianos de nafta (Cgs a Cs), mientras que para obtener naftas de alto octanaje se
emplean cortes mas pesados (C; a Cjp). Los hidrocarburos de C; a C4 se eliminan de la
alimentacion, debido a que dificultan el acceso de moléculas de hidrocarburos de mayor
peso molecular a los sitios activos del catalizador.

La mayoria de las naftas ingresan al proceso de reformado con el objeto de
obtener naftas de mayor calidad, tienen un punto de ebullicién inicial superior a 94 °C.
El punto final es como maximo 204 °C; un alto punto final de la nafta produce la rapida
desactivacion del catalizador por formacion de coque.

En el caso de olefinas presentes en la mezcla de hidrocarburos, deben ser
saturadas previamente ya que reaccionan rapidamente con el catalizador de reformado,
produciendo coque y consumiendo hidrogeno.

Por otra parte, en la alimentacion hay impurezas que perjudican el proceso de
reformado, €stas actian como veneno del catalizador, provocan corrosioén y problemas
ambientales. Entre ellas se encuentran [1]:

O Compuestos de oxigeno: el oxigeno puede encontrarse en acidos carboxilicos,
acidos nafténicos, compuestos fendlicos y asfalticos.

O Compuestos de azufre: el azufre se encuentra frecuentemente en la forma de acido
sulfurico, sulfuros o disulfuros, mercaptanos o tiofenos, también puede ser

detectada la presencia de sulfuro de hidrogeno y trazas de azufre elemental. Los
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compuestos de azufre envenenan la funcion metalica. En los catalizadores
multimetélicos muy sensibles al envenenamiento por azufre se debe mantener en
concentraciones menores a 1 ppm en la alimentacion. Por este motivo, las naftas
deben ser hidrodesulfurizadas antes de su entrada a la unidad de reformado.

O Compuestos de nitrogeno: son aquellos que se encuentran cuando los cortes usados
son de caracter basico (piridinas y quinoleinas) y débilmente bésico (indol, pirrol,
carbazol y derivados). En las condiciones de reformado los compuestos organicos
nitrogenados se hidrogenolizan dando amoniaco que envenena la funcion acida
del catalizador. Sus concentraciones deben ser menores a 0,5 ppm, aunque
algunos autores consideren que valores de hasta 1 ppm no tienen efectos notables
sobre el octanaje ni requieren aumentos de temperatura. Si la cantidad de
nitrégeno en la alimentacion es grande se elimina el cloro del catalizador por
formacion de NH4Cl que sublima. Los compuestos nitrogenados normalmente son
eliminados durante el proceso de hidrotratamiento de la alimentacion.

U Hierro: es un veneno del catalizador de reformado y proviene principalmente de
las instalaciones. Las particulas que se desprenden de las paredes de los hornos y
otras instalaciones son de sulfuro de hierro, las que durante la regeneracion del
catalizador se transforman en 6xido férrico. Este polvo rojizo debe ser separado
del catalizador porque ademds de provocar pérdida de carga modifica la
selectividad del catalizador.

U Plomo y cobre: deben mantenerse en concentraciones muy bajas ya que forman
aleaciones con el platino y lo desactivan. El envenenamiento por plomo suele
producirse cuando las naftas toman algo de tetraetilplomo de los tanques de
almacenaje.

O Arsénico: tiene gran afinidad por el Pt; altas concentraciones en la alimentacion
producen un envenenamiento en el primer reactor. Si la concentracion en el
catalizador de la parte inferior del reactor llega a 200 ppm de As, comienza a
producirse el envenenamiento del segundo reactor. Una concentracion de esta

magnitud practicamente destruye el catalizador.
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PRINCIPALESREACCIONES

Durante el reformado catalitico, tienen lugar un gran nimero de reacciones tales

COmo:

Q

U000 0Od

Deshidrogenacion y deshidroisomerizacion de naftenos a aromaticos.

Deshidrogenacion de parafinas a olefinas.

Deshidrociclizacion de parafinas y olefinas a aromaticos.

Isomerizacion o hidroisomerizacion de parafinas a isoparafinas.

Isomerizacion de alquilciclopentanos y subsiguiente aromatizacion

Craqueo de parafinas y naftenos a hidrocarburos de bajo peso molecular.

Las reacciones que ocurren durante el reformado catalitico exigen el uso de

catalizadores bifuncionales. En la Figura 3, se presentan las principales reacciones y

los

sitios que las catalizan.

CATALIZADORESBIFUNCIONALES

Funcién acida

Funciéon metalica

»[somerizacion de parafinas
»Ciclizacion de parafinas
=Craqueo

M ecanismo bifuncional.
Reacciones controladas por
los sitios acidos:
»Deshidroisomerizacion de
alquilciclopentano
»Deshidrociclizacion de
parafinas
»Hidrocraqueo
»[somerizacion de parafinas

Reacciones insensibles a la estructura,
funcién del nimero de dtomos de metal
expuesto y no del tamafio del cristal:
*Deshidrogenacion de naftenos
»Deshidrogenacion de parafinas
»Hidrogenacion de olefinas

Reacciones sensibles a la estructura,
requieren un conjunto particular de &tomos
de metal:

=Deshidrociclizacion

»Hidrogenolisis

Figura 3: reacciones de reformado y sitios que las catalizan.
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A continuacidon se muestran algunos ejemplos, donde A y M se refieren a sitios

acido y metalico respectivamente.

Deshidrogenacién de naftenos

CH; -2l CH; + 3H,

Es una reaccion répida, mediante la cual las cicloparafinas se transforman en
compuestos aromaticos. Ocurre principalmente en el primer reactor y es muy
endotérmica, por lo tanto es termodindmicamente favorecida por altas temperaturas.
Puede ocasionar una reduccion de la temperatura de operacion del reactor de 70 a 100
°C. La reaccion se lleva a cabo en los sitios metélicos del catalizador. El aumento de la
presion parcial de hidrégeno, uno de los productos de la reaccion, favorece el equilibrio

de la reaccion hacia la formacion de cicloparafinas.

| somerizacion de parafinas

M A - M .
H‘Cf,HH_ T n-Ch]I]E ——— I_["hHU I—[_[l"‘ I-'FEIH-H_

Es una reaccion relativamente rapida, la etapa mas lenta es aquella catalizada por
la funcién acida del catalizador. La reaccidon de isomerizacion contribuye al aumento del
numero de octano, ya que transforma una parafina de cadena lineal (con bajo nimero de
octano) en una de cadena ramificada (con elevado numero de octano). Dado que el calor
de reaccion es bajo, la temperatura tiene poca influencia.

El mecanismo de reacciéon es el siguiente: en primer lugar ocurre la
deshidrogenacion catalizada por un sitio metalico, luego las olefinas formadas se
isomerizan sobre los sitios acidos fuertes (etapa controlante) [4]. Finalmente las iso-
olefinas son hidrogenadas a isoparafinas sobre la funcion metalica.

Si se aumenta la acidez del catalizador se logra aumentar la velocidad de la

reaccion, pero en contraposicion se obtiene mayor hidrocraqueo que es una reaccion
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controlada por la funcién acida e indeseable por la produccion de gases de menor valor
comercial.

La reaccidon de isomerizacion puede llevarse a cabo, en ausencia de un metal,
mediante un mecanismo monofuncional acido. Por otra parte, la isomerizacion de
parafinas puede ocurrir sin la participacion de la funcion acida, a través de un
mecanismo monofuncional sobre el metal, obteniéndose productos distintos a parafinas
de cadena ramificada [5]. Sin embargo, la presencia de la funcidn 4cida es esencial para

la obtencion de una buena actividad y selectividad [1,6].

Aromatizacion

Pueden obtenerse compuestos aromaticos mediante la deshidroisomerizacion de

naftenos, asi también como mediante la deshidrociclizacion de parafinas.

Octon Dre w2 O 4 Q) o
nCH,, —M o @—cugwm

- ;"('_‘
TJ'CTH]& _M""-' n—C?H'|4 —ﬁh r\> CC + C L ';,‘ {:
H, =~ =~ /

=

M
—

—

Deshidroisomerizacion de naftenos

Se requieren ambas funciones del catalizador de reformado. Debido a que la
velocidad de reaccidon es controlada por la etapa de isomerizacion sobre la funcion
acida, modificaciones de la presion no producen cambios significativos en la velocidad
de reaccion. El aumento de la temperatura producido por esta reaccion exotérmica es
muy pequefio y normalmente no se detecta en unidades comerciales.

Dado que todas las naftas contienen alquilciclopentanos, se presenta el

mecanismo de aromatizacion del metilciclopentano. El metilciclopentano en primer
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lugar se deshidrogena en un sitio metélico a metilciclopenteno. Luego se deshidrogena a
metilciclopentadieno que migra a un sitio acido y se isomeriza a ciclohexadieno. Este
migra a un sitio metélico y se deshidrogena obteniéndose benceno.

La transformacion de alquilciclopentanos en aromaticos es menos factible

termodindmicamente y menos rapida que la transformacion de alquilciclohexanos.

Deshidrociclizacion de parafinas.

Es una de las reacciones mas lentas del proceso, que dificilmente alcanza el
equilibrio termodindmico en unidades industriales de reformado. Consiste en la
conversion de hidrocarburos parafinicos en compuestos aromadticos, y se desarrolla a
través de la accion simultanea de los dos tipos de sitios cataliticos. Es una reaccion
endotérmica, que normalmente ocurre en el Gltimo reactor de la unidad de reformado y
genera hidrégeno como subproducto. La velocidad de esa reaccion es inhibida por altas

presiones parciales de hidrogeno y favorecida por altas temperaturas.

Craqueo

n-C-H
n-CoHie _%_' n-C;Hyy —2 o CyHg+ CiHy' T30 CyHg +n-CoH s
=13

Hy +n-CoHyg —A» CyHg+ CyHy

En las reacciones de craqueo, las parafinas de cadena larga se rompen, en
presencia de hidrogeno, produciendo parafinas de menor peso molecular. Este tipo de
reacciones son bifuncionales y son controladas por la funcion acida del catalizador [1].

En términos generales el hidrocraqueo es indeseable, dado que produce
cantidades excesivas de hidrocarburos de bajo peso molecular y bajo valor comercial
(C; a C4). Ademas consume hidrégeno, que es un subproducto importante.

La reaccion de hidrocraqueo es exotérmica y, normalmente ocurre en el ultimo
reactor, ya que es la reacciéon mas lenta del proceso de reformado. Estd favorecida por
las altas presiones de hidrégeno y todos los productos obtenidos por craqueo son
saturados, dado que las olefinas producidas rapidamente se hidrogenan por la accion del
metal. Un nivel moderado de hidrocraqueo es beneficioso para producir un aumento en

la temperatura en el ultimo reactor, que favorece la reaccion de deshidrociclizacion.
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Hidrogendlisis

Se denomina hidrogendlisis a la reaccion de craqueo promovida por la funcion
metalica del catalizador, sin la participacion de la funcidén dcida. Cominmente ocurre la
ruptura del enlace C-C al final de la cadena, produciendo gran cantidad de metano. La
hidrogendlisis es una reaccion sensible a la estructura, es decir, necesita de un conjunto
de atomos de metal (ensamble) con una dada configuracion. Los ensambles requeridos
para esta reaccion son mayores que los necesarios para las reacciones de isomerizacion
y deshidrociclizacion. Si se tienen cristales pequefos, entonces la actividad
hidrogenolitica es baja [1, 7, 8].

Se desea evitar la actividad hidrogenolitica inicial, debido a que ademas de
producir una excesiva formacion de metano puede provocar un peligroso aumento de la
temperatura (runaway).

En la Tabla II (a) y (b) [1] se comparan las principales propiedades

termodinamicas y cinéticas de las reacciones que ocurren durante el reformado.

Tabla Il (a): comparacion termodinamica y cinética de las principales reacciones de

reformado de naftas.

Reaccion Velocidad Efecto Termodinamica Reaccion
de térmico
reaccion P T P T
Deshidrogenacion de | Muy Muy - + - +
ciclohexano * rapida endotérmica
Deshidroisomerizacion | Rapida Muy - + - +
de ciclopentanos * endotérmica
Isomerizacion de Répida Un poco Ninguno - - + +
parafinas * exotérmica
Deshidrociclizacion de | Lenta Muy - + - ++
parafinas endotérmica
Craqueo - Muy lenta | Exotérmica | Ninguno - ++ ++
hidrogendlisis

Referencias: * alcanzan el equilibrio termodinamico; + representa a un aumento tanto
de presion (P) como en la temperatura (T) que produce un aumento en la conversion de
equilibrio o en la velocidad de reaccion; ++ produce un gran aumento; - produce una
disminucion; -- produce menor disminucion.
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Tablall (b): comparacion de las principales reacciones de reformado de naftas.
Reaccion H> Presion de Densidad Rendimiento

vapor liguido

Deshidrogenacion de | Produce | Disminuye Aumenta Disminuye

ciclohexano *

Deshidroisomerizacion | Produce | Disminuye Aumenta Disminuye

de ciclopentano *

Isomerizacion de - Aumenta Disminuye Aumenta poco

parafinas * poco

Deshidrociclizacion de | Produce | Disminuye Aumenta Disminuye

parafinas

Craqueo - Consume | Aumenta Disminuye Disminuye

hidrogenolisis mucho mucho

A fin de ejemplificar las transformaciones quimicas que ocurren en el reformado
de naftas, en la Tabla III se presenta un corte tipico usado como alimentacion del

proceso de reformado y la calidad del producto obtenido.

Tabla Il1: alimentacion y productos tipicos de una unidad de reformado catalitico

industrial.

Hidrocarburo Alimentacion, % Producto, %

Parafinas 45-70 20-45
Naftenos 20-50 1-8
Aromaticos 4-14 60-75
Olefinas 0-2 0

Se puede observar una eliminacion total de las olefinas, una reduccion del

contenido de naftenos y parafinas y un aumento de la cantidad de aromaticos.

Formacion de coque

La formacion de depositos carbonosos, denominado cominmente coque, es una
reaccion no deseada debido a que provoca la desactivacion del catalizador. El coque es
un producto altamente condensado de formula (CHy),, con x menor que uno. Con el
tiempo de operacion, x disminuye y n aumenta. Su formacidon se atribuye a la
polimerizacion, condensacion y ciclizacion de olefinas producidas como intermediarias

en la reaccion de otros productos.
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La formacion de coque ocurre tanto sobre el metal como sobre el soporte [9-11].
Sobre el soporte se efecthia la polimerizacion y la ciclizacion de compuestos no
saturados via catdlisis 4cida para dar compuestos polinucleares de mayor peso
molecular. Estas reacciones en condiciones de reformado y en presencia de platino son
reducidas por incremento de la presion de hidrogeno. Sobre el metal ocurren
deshidrogenacion, polimerizacidon y ciclizacion, y pueden ser fuertemente inhibidas
aumentando la presion de hidrogeno.

La cantidad y naturaleza del coque depende de las caracteristicas del catalizador
[11-15], de la composicion de la alimentacion [13, 16, 17] y de sus condiciones de
operacion [11, 18].

Marécot y Barbier [19] realizaron una revision de los trabajos referidos a la
formacién de coque en catalizadores de reformado de naftas y sefialaron lo siguiente:

O La superficie metalica del catalizador, en estado estacionario de la reaccion, es
cubierta por una cantidad de coque que permanece constante mientras que el
coque contintla incrementado su deposicion sobre el soporte.

U Cuanto mayor es la dispersion metalica, menor es el cubrimiento por coque de la
fase metalica.

O Las propiedades cataliticas del metal son las responsables de la formacion de
coque. Esto se debe a que las olefinas producidas por el metal pueden
polimerizarse sobre los sitios acidos del soporte. Los precursores del coque
pueden ser hidrogenados sobre el metal y sobre el soporte por spillover de
hidrégeno.

U La ubicacion del coque (en el soporte o sobre el metal) y su naturaleza (liviano o
grafitico) son pardmetros mas importantes que la cantidad de coque para la
estabilidad del catalizador.

O La modificacion del Pt por Re o Ir disminuye la cantidad de coque depositado ¢
induce la deposicion preferencial de coque sobre el soporte.

U Las modificaciones del Pt por componentes del Grupo IV (Sn, Pb, Ge) o
sulfurizaciéon de la funcién metalica también mejoran la estabilidad del
catalizador.

L A pesar de la baja selectividad a coque (cada 200000 atomos de carbono sdlo
uno es transformado a coque sobre el catalizador de Pt-Cl/Al,O3) la estabilidad

de los catalizadores puede ser mejorada por cambios en su funcién metalica.
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CATALIZADORES DE REFORMADO DE NAFTAS

Como se explicd anteriormente, durante el reformado catalitico se producen la
deshidrociclizacion e isomerizacion de parafinas normales a compuestos aromaticos y
parafinas ramificadas de mayor indice de octano [1, 20]. Estas reacciones ocurren en
sitios acidos y/6 metalicos, lo cual exige el uso de catalizadores bifuncionales [21, 22].
La funcién acida es provista tipicamente por un soporte solido del tipo Al,Os;-Cl y la
funcién metalica por un metal noble (del grupo VIII de la tabla periddica), cominmente
Pt. El componente metalico posee actividad para las reacciones de hidrogenacion y
deshidrogenacion, mientras que el soporte posee la fuerza &cida necesaria para
promover las reacciones de isomerizacion. La accion conjunta de ambos sitios activos
promueve otras reacciones, como por ejemplo la deshidrociclizacion, a través de un
mecanismo bifuncional. En comparacioén con otros metales de transicion, el Pt favorece
reacciones indeseables como la hidrogenolisis, y mejora reacciones deseables como la
isomerizacion y ciclizacion.

Los catalizadores bifuncionales fueron evolucionando desde el catalizador
monometalico de Pt soportado en alimina hasta los catalizadores trimetélicos. Las
propiedades cataliticas del Pt pueden ser modificadas por la adicion de un segundo
metal. La introduccion de Re como promotor de la actividad catalitica fue patentada en
1968 [23] comenzando la era de los catalizadores bimetalicos. Estos son mas selectivos
y estables que el monometalico de Pt y permiten trabajar en condiciones de proceso
menos severas (menor presion, menor relacion hidrogeno/hidrocarburos). Es decir, en
condiciones en las cuales se favorece la formacion de coque. Otros catalizadores
bimetalicos desarrollados fueron: Pt-Sn [24], Pt-Ge [25] y Pt-Ir [26].

En los ultimos afos se desarrollaron nuevos catalizadores en los cuales el Pt es
promovido por dos o més elementos. La ventaja del uso de catalizadores trimetalicos
respecto de los cldsicos bimetalicos Pt-Re reside en su menor producciéon de coque y
consecuentemente su mayor resistencia a la desactivacion [27, 28]. Esta es una de las
razones por las cuales recientemente aparecieron patentes de catalizadores trimetalicos
[29-35].

Los catalizadores de reformado de naftas son desactivados principalmente por la
deposicion y acumulacion progresiva de coque, que bloquea sus centros activos [36-39].
Esto obliga a parar la planta a fin de regenerar el catalizador, con la consecuentemente

pérdida de rentabilidad. La regeneracion en la planta industrial es un proceso lento [40].
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La nueva generacion de catalizadores intenta mejorar la economia del proceso mediante
la prolongacién del ciclo operativo, disminuyendo el lucro cesante asociado a la parada
de la unidad de reformado.

El grado de interaccion entre los metales depositados tiene una considerable
influencia sobre la deposicidon de coque, que es un fenomeno complejo. Sobre los sitios
metédlicos se forman especies intermediarias deshidrogenadas promotoras de la
formacion de coque, que son fragmentadas via hidrogenolisis. Se demostré que la
funcién metalica puede estabilizar el coque a través de un mecanismo de spillover
inverso [14].

La actividad catalitica estd estrechamente relacionada a la composicion e
interaccion de los componentes de la fase metélica, asi como a su dispersion. Por ese
motivo se han desarrollado métodos de preparacion de catalizadores que buscan poner
en intimo contacto los distintos metales que componen la fase metalica. Entre ellos,
podemos citar el método de reduccion catalitica que se usd exitosamente para mejorar la

interaccion Pt-Re [41-43].

VARIABLES OPERATIVAS

Temperatura

Altas temperaturas provocan un aumento de la actividad catalitica y de la
velocidad de desactivacion del catalizador, y una reduccion en la selectividad a los
productos deseados. Con el fin de aumentar la conversion de parafinas a compuestos
aromaticos los procesos a baja presion operan con temperaturas que oscilan entre 480 y
535 °C. A medida que los catalizadores pierden actividad durante la operacion se

aumenta la temperatura del reactor, a fin de obtener el octanaje deseado.

Presion

Presiones elevadas (35-40 atm) provocan por un lado el aumento de la velocidad
de hidrocraqueo y por otro la disminucion de: la produccion de aromaticos e hidrégeno
y la velocidad de desactivacion del catalizador.

A bajas presiones (8-20 atm) si bien se aumenta el rendimiento a aromaticos e

hidrégeno y se disminuye el hidrocraqueo, se produce una rapida desactivacion del
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catalizador por formacion de coque. Por lo tanto, la seleccion de la presion de trabajo,

resulta de una solucion de compromiso.

Relacion molar hidrégeno/hidrocarburo

Si la relacion molar hidrogeno/hidrocarburo (Ho/HC) es baja la actividad de
deshidrogenacion y aromatizacion mejoran, y la velocidad de hidrocraqueo es baja. Sin
embargo, aumenta la formacion de coque. Esto conduce a una disminucion del tiempo
del ciclo de operacion (periodo comprendido entre una regeneracion y otra). Relaciones
altas H,/HC inhiben la formacion de coque, aumentan la formacion de gases debido a la
elevada actividad de hidrocraqueo y disminuyen el rendimiento a compuestos
aromaticos. El valor 6ptimo H,/HC debe fijarse considerando los niveles maximos

admitidos de hidrocraqueo y de desactivacion del catalizador.

Velocidad espacial

La velocidad espacial se define como una relacion entre la cantidad de nafta (o
de hidrocarburos) a ser procesada por masa de catalizador y por unidad de tiempo.
Puede expresarse en términos de velocidad espacial volumétrica (LHSV) o velocidad
espacial masica (WHSV). En el caso del reformado de nafta, los valores comunes de
LHSV se sitaan en el rango de 1.0 a 3,0 h™. Cuando los valores de LHSV son menores a
1.0 h™' se favorece el hidrocraqueo y se reduce el rendimiento del producto liquido del
reformado. A velocidades espaciales muy altas el hidrocraqueo es menor dado que es
una reaccion lenta y ademads se limita el ciclo de operacion por la mayor formacion de
coque. Una eleccion de LHSV adecuada debe considerar la cantidad de hidrocraqueo
aceptable y la producciéon de aromaticos. Las reacciones de hidrogenacion,
aromatizaciéon e isomerizacion no estdn afectadas por alteraciones en la velocidad

espacial debido a que son reacciones rapidas.

Tamafio de particula

En el caso de reacciones répidas, la eficiencia del catalizador puede ser afectada
por las limitaciones de difusion de los reactivos y el tamafio de particula es un

parametro a ser considerado. El factor de efectividad del catalizador, es un indicador del
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porcentaje de aprovechamiento de la superficie y estd relacionado al tamafio de la
particula.

A fin de disminuir las limitaciones a la difusiéon se usan particulas pequefias
(pellets) de alumina. En el caso de reformado son generalmente cilindros de
aproximadamente 1 mm de diametro y 4-7 mm de longitud obtenidos por extrusion o
esferas de 1 mm de didmetro. También se usan catalizadores denominados trilobe que
son particulas ligeramente més grandes y de forma trilobulada que produce una menor

perdida de carga y posee una mayor resistencia a la rotura por compresion.

REGENERACION

La deposicion gradual de coque desactiva al catalizador bloqueando sus sitios
activos. Para compensar esta pérdida de actividad, comunmente en las unidades
industriales, se aumenta la temperatura de operacion. Sin embargo, después de cierto
tiempo es necesario regenerar el catalizador para restaurar sus propiedades originales.

Otras causas de desactivacion se citan en la Tabla IV [44].

Tabla1V: causas de desactivacion de catalizadores de reformado.

Causa de desactivacion Reversible Irreversible
1. Deposito carbonoso (coque). X
2. Disminucion del area del metal por sinterizacion. X
3. Disminucion del promotor del soporte: CI X
4. Disminucion del area del soporte por X
sinterizacion.
5. Deposicion de metales pesados de la X
alimentacion.

6. Formacion de finos por rotura del catalizador.

7. Deposicion de finos; producto de la corrosion de X
las instalaciones (particulas de Fe).

El proceso de regeneracion consiste en las siguientes etapas:
1. Eliminacién de coque mediante quemado controlado.

2. Eliminacién de azufre.

3. Rejuvenecimiento del catalizador, esta etapa comprende:

a. Restauracion de la funcion acida y de la dispersion metdlica por
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cloracion.
b. Reduccion con hidrogeno.

c. Pasivacion por sulfurizacion.

A continuacion se describen brevemente cada una de las etapas de regeneracion

de los catalizadores de reformado de naftas del tipo Pt-Re/AL,Os.

Quemado de coque

La reaccion de oxidacion del coque es altamente exotérmica, por lo tanto se
regula el porcentaje de O, a fin de evitar altas temperaturas. Si la temperatura de
regeneracion se encuentra fuera de control puede provocar la sinterizacion excesiva de
los metales activos y el colapso de la estructura porosa del soporte. Este ultimo
fenomeno es de caracter irreversible y puede afectar tanto la actividad como la
selectividad futura del catalizador. El soporte provee la funcion acida; la que disminuye
al disminuir la superficie. También influyen en el quemado del coque: la presion, el
tiempo y el caudal de la mezcla O,/N,.

En algunos casos, después del quemado de coque se efectia el tamizado con el
objeto de eliminar los finos producidos por rotura del catalizador y el polvo de Fe,O;
que se produce al oxidarse las particulas de pirita (sulfuro de hierro) que provienen de la

corrosion de la instalacion con H,S y que se depositan sobre el catalizador.

Eliminacién de sulfatos

Esta etapa se efectta en el caso que el catalizador presente mas del 0.1% en peso
de S, que puede ser originado por un mal funcionamiento del hidrodesulfurizador. Es
necesario eliminar el S ya que durante la combustion del coque el S que esta en el metal
se oxida y migra al soporte formando sulfatos. El sulfato de aluminio es muy estable
térmicamente y elimina OH" superficiales de la alimina. Por lo tanto, el sulfato en el
soporte interfiere con la redispersion de la funcion metalica y con el ajuste del cloro.
Ademas, durante la reduccion de la funcién metalica el sulfato produce H,S y agua,
liberando calor; lo que sinteriza al metal.

Hay un proceso reversible del azufre por el cual el S en ambiente reductor pasa a

H,S y se deposita en el metal y en ambiente oxidante forma SOs; que se adsorbe en el
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soporte [45]. Evidentemente este fendmeno dificulta su eliminacion. Para disminuir la
cantidad de azufre que se deposita sobre el metal, en la practica industrial la reduccion
de los sulfatos se hace a mayor temperatura que la que necesita el sulfato para reducirse

a H,S (450 °C).

Rejuvenecimiento

Después de quemar el coque y eliminar el azufre, el catalizador no posee las
mismas caracteristicas que el catalizador fresco. Los metales que conforman la fase
metalica estan segregados, sinterizados, oxidados y la concentracion de cloro es menor
que la requerida. A fin de redispersar la fase metélica y restaurar el tenor de cloro en los
valores adecuados (0.9 %) es necesario implementar el proceso de rejuvenecimiento. La
oxicloracion o “rejuvenecimiento”, elimina la sinterizaciéon o “envejecimiento” de la
fase metalica y al mismo tiempo provee el cloro necesario para promover la acidez de la
alimina.

Los compuestos oxidados del Pt se dispersan, luego al reducirse se obtiene Pt
metalico. Posteriormente, los 6xidos de Re migran y el Pt cataliza su reduccion. De esta

forma se produce un grupo Pt-Re con buena dispersion metalica [46,47].

Reduccion

La reduccion debe hacerse gradualmente, el desprendimiento de agua de los
sitios metalicos debe ser lento y el gran caudal de gas de circulacion sirve para eliminar
rapidamente el agua formada y el calor liberado. El hidrégeno debe ser muy puro y
preferentemente electrolitico. La presencia de hidrocarburos en el hidrégeno puede
ocasionar reacciones de hidrogendlisis sobre el metal produciendo un peligroso

aumento de temperatura y la sinterizacion del metal.

Sulfuracion

El objetivo de la sulfuracion es disminuir la actividad hidrogenolitica de los
catalizadores recientemente reducidos. Para ello se agrega H,S o SC, durante un

periodo de 30 a 90 minutos hasta obtener 0.06% en peso de azufre sobre el catalizador.
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Posteriormente se continua pasando hidrogeno para eliminar el exceso de azufre y

homogenizar la distribucién del mismo en el lecho catalitico.
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PREPARACION Y CARACTERIZACION
EXPERIMENTAL

La fin de Cespoir est le commencement de la mort.
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OBJETIVOS

» Establecer nociones sobre los componentes, sintesis y desactivacion de
catalizadores soportados.

» Proporcionar una breve descripcion de las técnicas y reacciones empleadas
para caracterizar las funciones metalicas y acidas de los catalizadores, asi
también como la deposicion de coque.

P Presentar ejemplos de aplicacion relevantes a fin de facilitar el posterior
andlisis de los resultados obtenidos.

» Aportar informacion sobre la preparacion de los catalizadores en

estudio.

» Describir las condiciones en las que se llevaron a cabo las técnicas de

caracterizacion, reacciones test, desactivacion y regeneracion.

CATALIZADORES SOPORTADOS - COMPOSICION

Dado que los catalizadores preparados, caracterizados y regenerados son del tipo
soportados, se hara hincapié en dicha clase de catalizadores.

Los catalizadores soportados consisten en una fase activa dispersa sobre un
soporte [1-6]. La reaccion catalitica tiene lugar en la superficie interna, es decir, en los
poros. Un buen soporte combina una alta dispersion con un alto grado de estabilidad
térmica del componente catalitico [1-3, 6].

En la Figura 1 se muestran los componentes de un catalizador tipo soportado.
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Componente = Actividad quimica
activo == =Selectividad

= Alta area superficial

*Porosidad
»Estabiliza al soporte =Caracteristicas
»Modifica la actividad térmicas y mecanicas
selectividad *Funcionalidad

*Modificacion de
actividad y selectividad

I

Soporte

»Estabiliza los
componentes activos

I

Promotores

Catalizador
soportado

Figura 1: componentes de un catalizador soportado.

Soporte

Los soportes cataliticos proporcionan un medio para obtener una gran area
superficial con una pequefia cantidad de agente activo (sustancia catalitica). Esto es de
particular interés cuando se trata de sustancias costosas como el Pt.

El soporte es una sustancia inerte o muy poco activa en la reaccion, con gran
superficie especifica y porosidad (de modo tal que permita mayor dispersion).

Si existe interaccion entre el soporte y el componente activo del catalizador,
puede variar la actividad y selectividad catalitica. Por ejemplo, la densidad electronica
del metal soportado puede ser influenciada por la transferencia de electrones a través de
la interfase catalizador-soporte. También el soporte en si mismo puede presentar
actividad catalitica en una reaccion principal, intermediaria o sucesiva modificando la
actividad y selectividad de la reaccion global.

Entre los soportes mas importantes se incluyen los siguientes: alimina, carbon
activado, zeolitas y silica. Dada la importancia de la alimina en el proceso de

reformado, se presentan algunas de sus caracteristicas.
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Alumina

En reformado catalitico, se emplean principalmente dos aliminas de transicion:
n- Al,O3 y sobre todo y-Al,O3, ambas poseen estructuras similares [7].

Las propiedades de la y-Al,O3 y especialmente la forma de sus cristales y su area
especifica dependen de la bohemita que le da origen. La boehmita es una de las formas
cristalinas de un monohidrato de aluminio [8].

En la preparacion de catalizadores, cuando se desea pasar de la escala de
laboratorio a la industrial pueden presentarse inconvenientes como consecuencia de la
sensibilidad de la alimina a los tratamientos térmicos y transiciones de fases. Por otra
parte la preparacion, permite variar las propiedades de la alimina para obtener una

optima performance del catalizador a preparar [9].

Estructura

En la Figura 2 se muestra un corte transversal de la superficie de la alumina
hidroxilada, donde el plano sombreado representa a los d&tomos que se encuentran por

debajo de la capa superficial.

Figura 2: corte transversal de alimina hidroxilada.

El oxido de aluminio recién preparado precipita como so6lido hidratado a
temperatura ambiente, y su superficie estd cubierta por grupos oxhidrilos que actiian
como acidos de Brensted débiles [10]. Cuando el 6xido de aluminio hidratado se
calienta a temperaturas superiores a 150 °C, se producen reacciones de deshidratacion

en la superficie, como se muestra en la Figura 3.

OH OH OH o) OH

| | | — | |
Al Al Al Al Al Al

Figura 3: deshidratacion del 6xido de aluminio.
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De este modo, algunos atomos superficiales de Al presentan un déficit parcial de
carga electronica, y se comportan como acidos de Lewis. También se encuentran
atomos superficiales de oxigeno con exceso parcial de carga electronica que se
comportan como bases de Lewis. Desde el punto de vista catalitico, los acidos de Lewis

tienen mayor importancia [11].

Influencia de halogenos

Si bien el estudio del aumento de la acidez causada por la fijacion de un
halogeno a la superficie de la alimina se estudia hace mucho tiempo, ain no se
determind la naturaleza de los complejos halogenados que se forman. La acidez puede
ser promovida de maneras diferentes seguin el haldgeno usado, F o Cl [12-14].

La cloracion de la alumina se estudié usando CCly o HCI [15-20]. El tipo de
acidez, Bronsted o Lewis, depende de la concentracion del Cl fijado y del precursor
clorado utilizado. Gates et al. [21] propusieron un mecanismo que se ilustra en la Figura
4, para la promocion de la acidez Brensted. La acidez de un grupo OH se manifiesta por

el efecto inductivo provocado por un i6n Cl” adyacente al grupo OH.

H H H H* H H

| | | | | |

O O O \’ cl> ‘/ O O O
Al Al Al

Figura 4: mecanismo de promocion de acidez Bronsted.

Los catalizadores empleados en reformado, usualmente contienen un porcentaje
de Cl del 1% en peso.

Cuando el contenido de cloro supera al 10% en peso, se forman sitios acidos de
Lewis fuertes [18-20]. Estos sitios corresponden a la formacion de un complejo de
aluminio di-diclorado sobre la superficie [19, 20]. Se obtuvieron a partir de compuestos
con por lo menos 2 atomos de Cl por cada dtomo de C, como por ejemplo: CH,Cl,,

CHCl; y CCl, [20].
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Interaccion con un dcido del tipo HX

Los grupos oxhidrilos presentes en la superficie de una alimina de transicion, se
comportan como bases respecto a los protones de un acido del tipo HX en solucion
acuosa [22-34]. De acuerdo a varios autores, la reaccion puede representarse por dos

mecanismos diferentes, A y B:

H
A >A1<O<® X + H,O
S o+ o 4
‘\\‘\ X + 2H,0
/ \

En el mecanismo A, el grupo OH es protonado y su interaccion con el anion es
electrostatica [22-24, 26, 28, 32].

En el mecanismo B [27-31, 33], el anién X reemplaza al grupo OH" en la esfera
de coordinacion del complejo. Debido a que la superficie de las aliminas de transicion
estd cubierta por grupos OH, el mecanismo que predomina es el A.

También puede producirse la protonacion de un dtomo de oxigeno superficial y

provocar la ruptura de un enlace Al-O de acuerdo con la siguiente reaccion:

| O | H
Nl N Al + HO+X NMaiZo® x + DalZoH
/S | N/ AN VAN /7 N\

| H

Las interacciones de acidos del tipo HX especialmente el clorhidrico junto al
acido cloroplatinico pueden ser relacionadas con el mecanismo A y con esta ultima

reaccion.

Influencia del pH

La tendencia de la superficie de un 6xido a quedar cargado positivo o negativo
depende de su composicion y se analiza considerando el ZPC (zero point of charge), es
decir, el pH para el cual el nimero de cargas positivas es igual al de cargas negativas.

A valores de pH menores que el ZPC, que para la alimina es aproximadamente

8, la superficie esta cargada positivamente por protonacion de grupos oxhidrilos y por lo
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tanto pueden fijarse aniones de 4cido (X') mediante uniones electrostaticas. La cantidad
méaxima de aniones que pueden fijarse, se relaciona al nimero de grupos OH
protonados.

Ademas del pH, otro parametro esencial que gobierna la cantidad de aniones
fijados en el equilibrio, es la carga de los aniones [24], a mayor carga mayor
interaccion. La influencia de la concentracion idnica en el medio sobre la cantidad fijada
es significativa solo si los sitios disponibles no estdn completamente saturados. La
fuerza i6nica del medio tiene poca influencia. El proceso de fijacion de iones sobre la
superficie es rapido [24]. La difusion de las especies ionicas en los poros de la alimina
puede ser un paso limitante y esto depende del tipo de alimina.

En un medio acido, simultdneamente con la reaccion de protonacién de grupos
OH, ocurren procesos de ataque y disolucion del soporte [22, 32, 35]. Estos procesos se

ilustran en la Figura 5 [9].

kS
=
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®
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Figura 5: procesos de ataque y disolucion de la alimina.

En la Figura 5, se observa que a pH 4cido las especies de alimina soluble
formadas tienen carga positiva del tipo [Al(HzO)y(OH)X](3 )" A pH basico las especies
de alimina soluble tienen carga negativa y son del tipo AlO,". Cuando el pH difiere
considerablemente del que corresponde al ZPC (donde la carga neta del soporte es cero)

la solubilidad aumenta tanto en medio 4cido como basico. Cuando la superficie de la
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alimina esta positivamente cargada, existe adsorcion de aniones. Si la superficie de la
alimina estd cargada negativamente, se adsorben cationes. Puede definirse

arbitrariamente que la solubilidad es despreciable a pH superiores a 4.5 y menores a 11.

PROMOTORES

Un promotor puede definirse como una sustancia que se afiade durante la
preparacion de un catalizador, a fin de mejorar su actividad, selectividad y estabilidad.
Los efectos del promotor pueden explicarse mediante las siguientes hipotesis:
O El promotor puede cambiar las propiedades electronicas del solido.
U El promotor puede catalizar una etapa intermedia de la reaccion. En este sentido,
¢éste puede actuar como un componente de un catalizador de funcion dual.
O El promotor puede aumentar o disminuir la velocidad de sinterizacion de la fase
activa. Este efecto puede conducir también al aumento de la actividad.
Los promotores pueden afectar la selectividad inhibiendo reacciones indeseables o
aumentando la velocidad de las reacciones intermedias deseadas, incrementando asi el

rendimiento a un producto dado.

PREPARACION DE CATALIZADORES

La eleccion de una técnica de fabricacion de un catalizador se basa en la:
facilidad de preparacion, homogeneidad y estabilidad del catalizador, reproducibilidad
del método y bajo costo. En la Figura 6 se presenta un esquema de las etapas
comunmente seguidas en la preparacion de catalizadores, que seran desarrolladas en

esta seccion.
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Distribucién deun Algunas técnicas empleadas son:
compuesto precursor (fase * Impregnacion (por exceso de solucion,
activa) sobrela superficie —> incipiente, por aspersion, etc).

* [ntercambio i6nico
= Coprecipitacion

l * Reduccion catalitica
Secado ) Eliminacion del solvente absorbido y
adsorbido.

Eliminaciéon de materiales extrafios, asi
Calcinacion - como cationes y aniones inestables no

deseados en el catalizador final.
Generalmente se emplea aire.

Activacié Reduccion del 6xido metélico, con flujo

ctivacion ) | de H, y comunmente a altas

temperaturas.

Figura 6: etapas de preparacion de catalizadores soportados.

ETAPASDE PREPARACION
Introduccion del compuesto precursor
Impregnacion

Bésicamente consiste en el llenado de los poros del soporte con una solucion del
precursor y posterior evaporacion del solvente.

Se puede mantener un buen control sobre determinados pardmetros como: carga
metalica, dispersion y localizacioén del metal.

Es muy importante la correcta eleccion del precursor y las condiciones de
impregnacion.

La técnica mas comun es la impregnacion a humedad incipiente, donde se utiliza
un volumen de solucion que corresponde al volumen de poros del soporte. Una

desventaja es que la carga metélica estd limitada al volumen del precursor metélico.
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Este método se utiliza cuando hay poca o ninguna interaccion entre el precursor
metalico y el soporte.

En otros casos en los que tampoco se presenta interaccion precursor-soporte, la
solucion se introduce por capilaridad (si es que los poros estan con aire) o por difusion
(si previamente tienen solvente).

Otra técnica es impregnacion hiimeda, el soporte es sumergido en una solucion

del precursor. Se emplea cuando existe interaccion precursor-soporte.

Secado

El objetivo de esta etapa es eliminar el solvente usado en la deposicion del
precursor. Es un tratamiento térmico que se lleva a cabo entre 100 y 220 °C.

Un secado lento puede lograrse empleando estufas de secado, mientras que en
secadores de lecho fluidizado y mediante un proceso de secado spray puede obtenerse
un secado moderadamente rapido y radpido respectivamente [36-38].

En esta etapa se pueden ocasionar movimientos sustanciales de la solucién
generando una redistribucion significativa de los precursores aun presentes en estado
disuelto en las particulas del soporte. En el caso de los catalizadores empleados en
reformado, el precursor se impregna uniformemente en presencia de HCl y la

redistribucioén puede despreciarse [9].

Calcinacion

Mediante la calcinacién se procura descomponer el compuesto precursor de la
funcién metalica, a temperaturas medianamente altas [36-38].

Durante la calcinacion, efectuada en atmosfera oxidante, tienen lugar las
siguientes transformaciones:
U Descomposicion del precursor y formacion de una especie oxidada.
O Reaccion del 6xido formado con el soporte.
QO Sinterizacion de las especies oxidadas formadas.

La calcinacion puede afectar los siguientes parametros: reducibilidad, dispersion
y distribucion del metal. La reducibilidad es afectada solo en el caso en que se formen
soluciones solidas muy estables entre el 6xido formado y el soporte. La disminucioén en

la facilidad de reduccion puede compensarse aumentando la temperatura de reduccion.
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En muchos casos se quiere lograr un aumento de la interaccion precursor-soporte
durante la calcinacion de modo tal de alcanzar alta dispersion del metal en el catalizador
final.

Si la calcinacion se lleva a cabo con flujo de aire, se produce una disminucion en
el contenido del cloro de la alumina, la presencia de trazas de agua en el aire acentia

este fenomeno [33].

Activacion

Esta etapa consiste en la transformacion del precursor metéalico o de su 6xido al
estado metalico, es decir, &tomos metalicos y/o clusters de metal pequenos [36-38].
Generalmente se emplea hidrégeno.
Las reacciones de reduccion se inician en distintos sitios en la superficie del
solido y contintian en el interior del mismo [8]. El proceso de reduccion de oxidos y
haluros puede representarse como:
MOy + Ho — M) + H,O
2MX) + Ho — 2M) + 2HX (g

Técnicas de preparacion

Los métodos de preparacion mdas comunes son: impregnacion, intercambio

i6nico, adsorcion y desorcion-precipitacion [3, 5, 6, 39-42].

I mpregnaciones sucesivas

Inicialmente un catalizador monometalico es activado por calcinacion-
reduccion. Luego es sumergido en una solucion de HCI diluido y seguidamente se
agrega la solucién que contiene el precursor del segundo metal. Después se elimina el
solvente (evaporacion hasta obtener un polvo seco), se completa el secado en estufa y
finalmente el catalizador es activado por calcinacion-reduccion. Para obtener un
catalizador trimetalico, se repite el procedimiento partiendo de un catalizador bimetélico

activado por calcinacion-reduccion.
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Co-impregnacion

Con el objeto de lograr una deposicion mas uniforme de los metales en el
soporte, las sales precursoras son co-impregnadas sobre el soporte que se encuentra
inmerso en una solucion diluida de HCI. Los iones cloro en soluciéon se adsorben
débilmente sobre el soporte y compiten con los metales por los sitios de adsorcion.
Posteriormente se evapora el solvente, se seca en estufa y luego se realiza la activacion
del catalizador.

Este método requiere menos etapas que el de impregnaciones sucesivas, lo cual

constituye una ventaja.

Método de larecarga

Favorece el depdsito de un segundo metal sobre el primero que se encuentra pre-
reducido [43-45]. Entre el hidrégeno quimisorbido sobre el primer metal y el cation del
segundo metal ocurre la siguiente reaccion:

nHus + M"Y —> My + nH'
Donde, Hasq = hidrogeno adsorbido sobre el metal superficial,

M"" = catién del segundo metal,

M,4s = segundo metal adsorbido.

Este método tiene la ventaja de lograr una fuerte interaccion entre los metales
pero para lograr cantidades apreciables del segundo metal deben realizarse multiples
recargas. La cantidad del segundo metal esta limitada por la dispersion y carga del

primer metal depositado y por el estado de oxidacion del segundo metal a depositar.

M étodo de reduccion catalitica

Presenta el mismo principio que el método de la recarga. Sin embargo, en la
técnica de reduccion catalitica la cantidad de hidrogeno adsorbido inicialmente sobre el
primer metal no es limitante y es posible depositar mayores cantidades del segundo
metal en atmosfera de hidrogeno. Esto se debe a que a medida que el hidrégeno se
consume durante la reaccion de reduccion, se repone desde la fase gas por disolucion y

transporte a la superficie del catalizador.
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Catalizadores bimetalicos

El método de reduccion catalitica trata de producir la reducciéon del cation del
segundo metal sobre el primer metal depositado a través de una reaccion superficial.

En el caso de catalizadores PtRe, el primer metal (Pt) es depositado por un
método de impregnacion convencional y luego es modificado por la reaccion superficial
entre el hidrogeno quimisorbido y el catiéon del segundo metal (Re). La reaccion

involucrada es:
7+ +
7Pt-H + Re _, PtRe + 7H

Empleando el método de reduccion catalitica en la preparacion de catalizadores
bimetalicos, la adicion del segundo metal se realiza en presencia de hidrégeno. La
adsorcion de hidrogeno se produce simultdneamente con su consumo por la reaccion de
reduccion del Re. Esta técnica de preparacion fue descripta en detalle por Pieck et al.
[46, 47], quienes activaron estos catalizadores por dos procedimientos diferentes: 1)
reduccion directa, ii) calcinacion seguida de reduccion. Se encontrod que la interaccion
Pt-Re en los catalizadores preparados por reduccion catalitica era mayor que el de los
preparados por co-impregnacion. Los catalizadores activados por reduccion directa

poseian mayor interaccion Pt-Re que los activados por calcinacion-reduccion [48].

Catalizadores trimetalicos

Son objeto de esta tesis, los catalizadores de Pt-Re-Ge/Al,O; y Pt-Re-
Sn/Al,O3 preparados por € método de reduccion catalitica. En este caso se espera
obtener una fuerte interaccion entre los metales, como consecuencia de la deposicion
del tercer metal, directamente sobre la primera fase metdlica Pt-Re. Las reacciones
superficiales de interés que tienen lugar son:

(Pt-Re)-Hags + Ge** — (Pt-Re)-Ge Vg + xH
(Pt-Re)-Hags + Sn** — (Pt-Re)-Sn®™yqs+ xH'

Es importante tener en cuenta los potenciales estandar de reduccion (€°), ya que

cuanto que mas negativo es €° resulta mas dificil la reduccion. A continuacion se

presentan los €° (v) en solucion acida.
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Sn4+ 0.15 Sn2+ -0.137

s |

-0.088 -0.104 -1.071
SnO, — ™ SnO — ™ Sn —™ SnH4

L0.124
| 0247 |

Ge4+ - > Gez-l- - >
-0.37 0.255 l -0.29

G602 — GeO —— Ge E— GCH4

Segun los valores de €°, desde el punto de vista termodindmico, resulta mas facil

. +. +
reducir el Ge™ a Ge” que Sn*" a Sn”.

I ntercambio iénico

Consiste en reemplazar un 16n unido electrostaticamente con la superficie de un
soporte por otra especie idnica [3, 6, 39, 40]. El soporte que contiene iones A es
sumergido en un volumen de solucion (en exceso comparado con el volumen de poro)
que contiene iones B. Los iones B penetran gradualmente en los poros del soporte,
mientras que los iones A pasan a la solucion. La carga superficial estd controlada por el

siguiente equilibrio:

+ H + OH
S-OH," — S-OH — S-O0” + H,0
— -H - OH -
Intercambio Intercambio
de aniones de cationes

Se utiliza este método cuando el precursor interactia con el soporte.

Las interacciones estan controladas por:
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Q El tipo de soporte y el estado de la superficie (numero y naturaleza de grupos
funcionales y propiedades acido-base).
U La solucion de impregnacion (pH, tipo y concentracion del precursor metalico,
existencia de iones en competencia).
El soporte es inmerso en una solucién del compuesto metélico y agitado durante
un tiempo dado. Luego es filtrado y si es posible lavado antes del secado.
Con este método se logra un mayor control sobre la dispersion y distribucion de
las especies activas. El porcentaje metalico esta gobernado por la concentracion de
sitios de adsorcion en el soporte 6xido por lo tanto existe una cantidad limitada de fase

activa.

EXPERIMENTAL: PREPARACION DE CATALIZADORES

SOPORTE

Para la preparacion de todos los catalizadores se us6 como soporte y-Al,Os
(Cyanamid Ketjen CK-300, volumen de poro = 0.5 cm’ g”', Sg = 180 m? g, 35-80
mesh) calcinada 4 h a 500 °C en aire (10 °C min™). Las principales impurezas de esta la

alimina son Na (5 ppm), Fe (150 ppm), y S (50 ppm).

COIMPREGNACION
Catalizador base Pt-Re/Al,O5

Fue preparado por el método de coimpregnacion. Primeramente se agregdé HCI
(0.2 M) 1.5 cm® g™ al soporte y se dejo 1 h en reposo, luego se adicionaron las sales
precursoras: H,PtClg (aq) y NH4ReOy4 (aq). Nuevamente se dejé 1 h en reposo a fin de
permitir la distribucién uniforme de los precursores en el interior de los pellets de la
alimina. Se seco hasta obtener un polvo seco a 70 °C y luego se dejo durante una noche
en la estufa a 120 °C. Finalmente, se calciné (aire, 60 cm’ min'l, 300 °C, 10 °C min'l, 4
h) y se redujo (Ha, 60 cm® min™, 500 °C, 10 °C min™, 4 h). Este catalizador con 0.3 %
de Pty 0.3% de Re se denomina catalizador base y se indica como PtRe.

La utilizacion de HC1 0.2 M se debe a que los iones CI” que se producen por la
disociacion del acido compiten con los aniones de Re y Pt por los sitios de adsorcion

fuerte de la alimina. De acuerdo a Ardiles et al. [37] la concentracion de 0.2 M de HCl
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es suficiente para permitir una distribucion uniforme de los precursores metalicos en el

interior de las particulas de alumina.

Catalizadores trimetalicos

Se siguid el mismo procedimiento descrito en la preparacion del catalizador
base. En este caso las sales precursoras adicionadas fueron: H,PtCls (aq.), NH4ReO4
(aq.) y GeCly (aq.) o SnCl;, (aq.), de modo de obtener 0.3 % de cada uno de los metales
en el catalizador a preparar. Estos catalizadores se designan PtReGe o PtReSn CCR
(coimpregnacion, calcinado y reducido). Las condiciones de activacion fueron las
mismas que la del catalizador base.

También se prepararon catalizadores en los que la reduccion se llevo a cabo sin
calcinacion previa, se los denomina PtReGe o PtReSn CR (coimpregnacion, reducido).
Se usaron las mismas condiciones de activacion que las del catalizador base (Ha,, 60 cm’

min™', 500 °C, 4 h).

IMPREGNACION SUCESIVA DEL TERCER METAL

Catalizadores trimetalicos

Al catalizador base se afiadié HC1 0.2 M (1.5 cm’ g') se dejo reposar 1 h y se
adiciond GeCls(aq) o SnCly(aq) en cantidad suficiente para obtener un 0.3% de Ge o un
0.3% de Sn. Después de 1 h de reposo, se secd a 70 °C hasta lograr un polvo seco.
Luego se dejo en estufa una noche. Posteriormente, se calcin6 (aire, 60 cm’ min'l, 300
°C, 4 h) y por tltimo se redujo (H,, 60 cm® min™', 500 °C, 4 h). Estos catalizadores se
indican PtReGe o PtReSn ISCR (impregnacion sucesiva, calcinado, reducido).

También se prepararon catalizadores en los que la activacién se realizd por
reduccion directa sin calcinacién previa, se los denomina PtReGe o PtReSn ISR
(impregnacidn sucesiva, reducido). Se emplearon las mismas condiciones de reduccion

de los catalizadores previamente calcinados.

Nota: se realizé impregnacion humeda. Los volumenes de solucion utilizados para la
preparacion de 5 g de catalizador por coimpregnacion o impregnacion sucesiva fueron:
H,PtClg (9.52 mgPt/ml) = 1.57 ml

NH4ReO4 (20.18 mgRe/ml) = 0.74 ml
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GeCly (2.79 mgGe/ml) = 5.37 ml
SnCl; (5 mgSn/ml) = 3 ml

REDUCCION CATALITICA
Descripcion del equipo

El equipo de preparacion consta de un reactor provisto de una placa porosa
donde se coloca el catalizador base. El equipo cuenta con un accesorio (ampolla
superior) que permite el desgasado de la solucion de impregnacion a fin de eliminar
oxigeno disuelto. Ademads, posee una valvula de tres vias que posibilita el burbujeo de
hidrégeno o nitrégeno a través del lecho del reactor o de la ampolla. En la Figura 7 se

muestra un esquema del reactor.

Ny o Ha Catalizador

Horne

Mz o Hp

Figura 7: esquema del reactor empleado en la preparacion de catalizadores mediante
reduccion catalitica.
Solucién de impregnacion

Los medios de impregnacion utilizados fueron H,O destilada, solucidon

amoniacal (pH = 10) y una solucion de HC1 0.2 M.
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De acuerdo al tercer metal a depositar y a la cantidad nominal del mismo (0.1,
0.3, 1y 2 %) a los distintos medios de impregnacion se agregaron soluciones: GeCly o
SnCl,, constituyéndose asi la solucion de impregnacion. Volumen de soluciéon de
impregnacion empleado: 25 ml. Si bien se vari6 la cantidad de solucion de precursor y

la cantidad de solvente, el volumen total fue el mismo para todas las preparaciones.
Catalizadores trimetalicos

En primer lugar se coloc6 una muestra (2.5 g) de catalizador base sobre la placa
porosa del reactor de lecho fijo de vidrio. Luego el catalizador base se redujo en H, (60
cm’ min™, 1 h, 300 °C, velocidad de calentamiento: 10 °C min™); y después se enfrio a
temperatura ambiente (con circulacion de H;). Previo desgasado (por burbujeo de Ny, 10
min), la solucidon de impregnacion, se puso en contacto con el catalizador base durante
una hora, acompafiado de un flujo de H, de 300 cm’ min™'. Después de la reaccion, se
eliminod la solucién y se realizé un enjuague con H,O destilada. Posteriormente, se seco
con pasaje H, (60 cm’min”, 100 °C, 2 °C min™, 12 h). Finalmente se realizo la
activacion del catalizador por reduccion, durante 2 h con H, (60 cm’min’) a 500 °C
(rampa de calentamiento 2 °C min™).

A los catalizadores asi preparados se los designa PtReGe 6 PtReSn(numero;
medio de impregnacion); el numero representa el porcentaje nominal de Ge 6 Sn a
depositar.

Se prepararon los siguientes catalizadores PtReGe(0.1, 0.3, 1, 2; H,O, HCI,
NH;) y PtReSn(0.1, 0.3, 1, 2; H,O, HCI). No se empled solucion amoniacal como
medio de impregnacion en la preparacion de catalizadores PtReSn, debido a la

precipitacion de sales de Sn.
Catalizadores bimetalicos sometidos al proceso de reduccion catalitica

Experiencias previas y resultados encontrados por otros investigadores
mostraron que el método de reduccion catalitica modifica a la fase metalica y al soporte
de los catalizadores base [49]. A fin de determinar la influencia del medio de
impregnacion sobre las propiedades del catalizador base, este fue sometido al mismo
tratamiento de preparacion de un catalizador trimetdlico, pero sélo se agregd una
solucion de H,O, HCI o NH; en ausencia del tercer metal. Estos catalizadores, se

indican respectivamente como PtRe(H,0), PtRe(HCl) y PtRe(NH3).
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RESUMEN DE NOMENCLATURA DE CATALIZADORES

En la Tabla I, se presentan a modo de resumen los catalizadores preparados, en

todos los casos el porcentaje de Pt y de Re es de 0.3 %.

Tablal: resumen de los catalizadores estudiados.

CATALIZADOR

METODO DE PREPARACION

% NOMINAL DE
TERCER METAL

PtRe

Coimpregnacion

PtReGe CCR
PtReSn CCR

Coimpregnacion, calcinado y
reducido

0.3

PtReGe CR
PtReSn CR

Coimpregnacion, reducido

0.3

PtReGe ISCR
PtReSn ISCR

Impregnacion sucesiva, calcinado
y reducido

0.3

PtReGe ISR
PtReSn ISR

Impregnacioén sucesiva, reducido

0.3

PtRe (H,0)

PtReGe (0.1, H,O)
PtReSn (0.1, H,O)

PtReGe (0.3, H,O)
PtReSn (0.3, H,O)

PtReGe (1, H,O)
PtReSn (1, H,O)

PtReGe (2, H,0)
PtReSn (2, H,0)

Reduccidn catalitica, medio de
impregnacion: H,O

0.1

0.3

PtRe (HCI)

PtReGe (0.1, HCI)
PtReSn (0.1, HCI)

PtReGe (0.3, HCI)
PtReSn (0.3, HCI)

PtReGe (1, HCI)
PtReSn (1, HCI)

PtReGe (2, HCI)
PtReSn (2, HCI)

Reduccidn catalitica, medio de
impregnacion: HC1 0.2 M

PtRe (NHs)

PtReGe (0.1, NHs)

PtReGe (0.3, NHs)

PtReGe (1, NHj3)

PtReGe (2, NH3)

Reduccidn catalitica, medio de
impregnacion: NH; (pH = 10)
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CARACTERIZACION DE CATALIZADORES

Las caracterizaciones son utiles para las siguientes aplicaciones:

U Corroborar que la técnica de preparacion permite preparar repetitivamente un
catalizador con las mismas propiedades.

U Obtener informacion sobre actividad y selectividad; efectuar un seguimiento de la
performance del catalizador y ajustar condiciones para mantener las
especificaciones durante mas tiempo de operacion.

La caracterizacion de catalizadores de reformado principalmente involucra:

U

Medida de la cantidad, fuerza y distribucion de la funcién acida.

U

Dispersion de la fase metélica.
U Medida de la actividad de la funcion metalica. Para catalizadores que contienen
dos 0 més metales este punto presenta mayores dificultades.
Ademas de diversas técnicas de caracterizacion, pueden emplearse las reacciones
que ocurren en el reformado catalitico de nafta ya que estas son utiles para evaluar las

propiedades de las funciones acida y metélica del catalizador [50].

TECNICASDE CARACTERIZACION

DETERMINACION DE Ge, Sn Y ClI

La composicion de la funcion metalica se determind por espectroscopia de
emision atomica con plasma inductivamente acoplado (ICP-AES).
El cloro retenido en el soporte se determind por el método de Volhard

Charpentier modificado [51].

FUNCION METALICA
Reduccion a temperatura programada (TPR)

La técnica consiste en la reduccion de una muestra sélida inmersa en una
corriente de gas, acompanado por un cambio controlado de temperatura del sistema.
Comunmente el gas reductor es H, (mezclado con un inerte) y el andlisis radica en
registrar el consumo de H, como una funcién de la temperatura. Del estudio se obtiene

una curva continua de sefal del detector en funcion de la temperatura, los picos en esta
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curva se asocian a la reduccidon de especies o componentes quimicos del solido. La
posicion del pico en el perfil determina la naturaleza quimica y el entorno de la especie,
mientras que el area del pico manifiesta la concentracion del componente presente en el
solido.

Los parametros experimentales a tener en cuenta son:

a) Velocidad de calentamiento.

b) Cantidad inicial de especies reducibles (informacion util para determinar la masa de
la muestra a emplear).

c¢) Caudal de la mezcla de gas reductor.

d) Concentracion de H; en la mezcla reductora.

Esta técnica permite el andlisis de la reducibilidad de la funcion metalica y del
grado de interaccion de los metales entre si y de los metales con el soporte. No provee
una medida directa de la estructura quimica o del estado quimico. Tampoco proporciona
informacion directa sobre la especie que esta siendo reducida. Sin embargo, de acuerdo
a la temperatura en que ocurre la reduccion se puede inferir de qué especies se trata si se
dispone de curvas de TPR de materiales de referencia obtenidas en iguales condiciones.
Como los resultados estan influenciados por variaciones en las condiciones
experimentales, para obtener informacion 1util sobre la reducibilidad de especies
presentes en las muestras se debe trabajar en las mismas condiciones experimentales
[52,53].

Puede considerarse a los perfiles de TPR como “la huella dactilar” de los
catalizadores metalicos de Pt [54]. Por ejemplo, en la referencia [55] al estudiar la
reduccion de Pt-, Ir-, y Pt-Ir/AL,Os, se concluyo que la reduccion de Pt en un catalizador
Pt/Al,O3 ocurre en un amplio rango de temperaturas con un pico alrededor de los 250
°C; el oxido de iridio se reduce en un estrecho rango de temperatura centrado en los 550
°C. En el caso de Pt-Ir/Al,O3 la curva de reduccion no es una composicion de las curvas
de los componentes individuales si no que la reduccidon ocurre a una menor temperatura.
Esta informacion es consistente con la formacion de una aleacion Pt-Ir sobre el soporte,
sin embargo esto no puede determinarse con esta técnica [9].

Las curvas de TPR de los catalizadores Pt/Al,O3 y Re/Al,O3 muestran que el Pt
se reduce a una temperatura muy inferior a la del Re. En caso de los catalizadores Pt-
Re/Al,O;3 cuando los dos metales estan en interaccion se presenta un solo pico de
reduccion a una temperatura ligeramente superior a la del Pt solo. Este resultado se

explica considerando el rol catalitico del Pt durante la reduccién del Re [56-61].
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Algunos autores consideran que la aparicion de un solo pico de TPR no es sinénimo de
una fuerte interaccion entre el Pt y el Re, porque el Pt puede catalizar la reduccion del

Re por un efecto de spillover [58].

Experimental: reduccion a temperatura programada

La reduccion se realizd con una mezcla 5% Hj/Ar, desde temperatura ambiente
hasta 700 °C a una velocidad de calentamiento de 10 °C min™'. Previamente la muestra
de 400 mg se calcin en aire a 400 °C (10 °C min™, 1 h) y el aire se evacué con flujo de
Ar durante 15 min. La caracterizacion se realizé empleando un equipo Ohkura TP2002S
equipado con un detector de conductividad térmica (TCD).

Para fijar las condiciones experimentales, esta técnica también se realiz6 con las

siguientes variantes: muestras de 200 mg y calcinacién previa a 250 °C (2 °C min™, 1h).

Quimisorcion de COy deH»

La utilizacion de esta técnica proporciona una medida de la dispersion de las
particulas de Pt en la superficie del catalizador.

La dispersion puede definirse como la razén entre el nimero de atomos en la
superficie expuesta (V) y el numero total de dtomos presentes en el catalizador (Nyar)-
Si bien N,y puede ser determinado con precision, la determinacion experimental de N
se dificulta.

Los métodos empleados para determinar la dispersion se pueden agrupar en
métodos fisicos y métodos de quimisorcion gaseosa. Los métodos de quimisorcion
pueden ser volumétricos o gravimétricos. Los primeros se basan en la determinacién del
volumen del gas quimisorbido, ya sea por técnicas dinamicas o estaticas. Los
gravimétricos miden el incremento del peso por adsorcion de un gas. En el caso de los
métodos fisicos los ejemplos tipicos son: microscopia electronica de transmision y
difraccion de rayos X.

La parte experimental de los métodos volumétricos concluye con la medicion de
la cantidad de gas quimisorbido sobre el metal al completar la monocapa. Este volumen

de monocapa, combinado con un correcto conocimiento de la estequiometria de
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adsorcion gas-metal, permite determinar la dispersion metalica. En la practica debe
tenerse en cuenta fundamentalmente:

a) El gas a utilizar como adsorbato. Debe seleccionarse de manera que produzca una
rapida y selectiva adsorcion sobre el metal, minimizando la adsorcion sobre el soporte y
evitando cualquier fenomeno de adsorcion o interaccion en multicapas. Los gases mas
utilizados en quimisorciéon son H,, O, y CO. El método de quimisorcion dindmica
requiere pequefias inyecciones o pulsos de cantidades precisamente conocidas de
adsorbato, en una corriente de gas inerte que fluye a través del lecho de la muestra. Los
pulsos se inyectan hasta alcanzar la saturacion de la muestra.

b) Las condiciones en que se efectua la quimisorcion. Es necesario elegir las
condiciones de temperatura y presion que para un sistema dado hagan méaxima la
diferencia de adsorcion sobre el metal y el soporte sin interferir en la definicion del
punto de monocapa.

¢) Informacion adecuada de la estequiometria de la adsorcion del adsorbato sobre el

metal.

Los dos primeros factores se seleccionan en la parte experimental. El tercero es

esencial para la etapa posterior de calculo.

Experimental: quimisorcion de CO

Se realizd en un equipo dindmico de adsorcion, inyectando pulsos hasta lograr la
saturacion. En primer lugar se efectu6 la reduccion de la muestra de 400 mg a 500 °C
(10 °C min™) durante 1 hora. Luego se hizo circular N, durante 1 hora a 500 °C con el
objeto de eliminar todo el H, adsorbido. Finalmente se enfri6 hasta temperatura
ambiente en presencia de N, y se inyectaron pulsos de 0.6 umoles de CO con una

frecuencia de 5 min. La Figura 8 muestra un esquema del equipo utilizado.
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CO/N> Venteo

N>
FID
2 3
H>
Referencias: ®
1- Valvula de muestreo
2- Reactor

3- Metanador

Figura 8: equipo de quimisorcion de CO.

Experimental: quimisorcion dinamica de H,

A diferencia del CO que presenta una adsorcion lineal sobre el Pt, el H, se
adsorbe disociativamente.

En este caso, la muestra (350 mg) se redujo durante 1 hora a 500 °C (caudal de
H,: 50 cm’ min'l) se alcanzo esta temperatura a una velocidad de 10 °C min’. Se trato
con flujo de Ar (50 cm’min™), 1 hora a 500 °C y se enfrio hasta temperatura ambiente
con circulacion de Ar manteniendo el mismo caudal. Se efectuaron pulsos de 5 % de H,

en Ar. Se emple6 un equipo Micromeritics AutoChen 11 RS232 Status.
FUNCION ACIDA

Desorcion a temperatura programada (TPD) de piridina

Esta técnica permite estudiar la cantidad y fuerza de sitios acidos. Cuando una
base como la piridina es adsorbida sobre los sitios acidos de una superficie, el enlace
entre las moléculas adsorbidas sobre sitios acidos fuertes es muy fuerte y son necesarias

altas temperaturas para desorber la base. En el caso de las moléculas de piridina
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adsorbidas sobre sitios acidos débiles, la desorcion ocurre a bajas temperaturas. La
medicion de base evacuada en funcion de la temperatura proporciona informacion sobre
la distribucion de la fuerza 4cida.

Como la piridina se adsorbe indistintamente sobre los sitios de acidez Bronsted y
Lewis permite medir la acidez total del catalizador.

El proceso de desorcion puede enmascararse por:
a) Fenomenos de difusion.
b) Superficie heterogénea con una distribucion de energias de adsorcion.

¢) Re-adsorcion del gas desorbido.

Experimental: desorcion a temperatura programada de piridina

Muestras de 200 mg de catalizador se impregnaron con exceso de piridina
(Merck, 99.9%). El exceso de piridina fue evaporado bajo campana a temperatura
ambiente hasta obtener un polvo seco. Luego se colocaron en un microreactor de cuarzo
con flujo de nitrégeno 40 cm’ min™. La piridina débilmente adsorbida se elimin6 a 110
°C durante 1 hora. Luego la temperatura se varié de 110 a 450 °C calentando a una
velocidad de 10 °C min™. La piridina desorbida se midi6 conectando la salida del

reactor de cuarzo a un detector de ionizaciéon de llama (FID).

FUNCION ACIDA O METALICA

Absorcion infrarroja con transformada de Fourier (FTIR) de COy de piridina

La espectroscopia infrarroja (IR) brinda informacion cualitativa acerca del modo
en que las moléculas se adsorben o enlazan a la superficie, asi como informacion
estructural sobre solidos [62]. También puede usarse para medir la cantidad de material
adsorbido, y en algunos casos, puede usarse para estudiar la velocidad con que ocurren
ciertos procesos superficiales.

En el caso de la quimisorcion de CO, IR puede usarse para detectar el nimero de
atomos metalicos enlazados al CO por observacion de las frecuencias correspondientes
de las distintas especies. Los cambios en la frecuencia de absorcion, también son

importantes en la dilucidacion de la interaccion del CO-metal.
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También la acidez de un soporte puede ser caracterizada por la adsorcion de una
molécula sonda sobre su superficie. La adsorcion de piridina permite diferenciar los
sitios 4cidos de Brensted (banda piridinium PyH" 1540 cm™) y los sitos acidos de Lewis

(banda Py-Lewis 1451 y 1455 cm™).

Experimental: absorcion infrarroja con transformada de Fourier (FTIR) de piridina

Para el analisis se usaron pastillas de 16 mm de didmetro y 20-25 mg. Cada
pastilla se pretratd con H, a 500 °C (2 °C min™") durante 12 horas y en vacio a 400 °C
durante 1 h. Luego se enfri6 a 150 °C y se inyect6 piridina al sistema (2.5 atm, 10 s). El
exceso no adsorbido se elimind por aplicacion de vacio (2.107® bar, 60 s). El espectro de
absorcion IR se registr6 en un espectrofotometro Nicolet 750 Magna IRTM con
transformada de Fourier (resolucién 2 cm™).

A fin de evaluar la fuerza de los sitios acidos, las medidas de termodesorcion se
efectuaron también a 250, 350, 450 y 500 °C.

La cantidad total de sitios acidos de Lewis (Q) a 150 °C, se calcul6 mediante la
siguiente expresion:

* *
0= %
Donde: 4 = area integrada de la banda de infrarrojo en unidades de absorbancia (cm™);

&= coeficiente de extincion molar (1.28 cm pmol™, para la banda Py-L [63]);

S = superficie de la pastilla (cm®);

m = masa de la pastilla (mg);

Experimental: absorcion infrarroja con transformada de Fourier (FTIR) de CO

Se utilizé esta técnica para registrar el espectro de adsorcion infrarroja de CO
adsorbido sobre las especies de Pt, Re, Ge y Sn.

Se obtuvo el espectro FTIR de los distintos catalizadores, en el rango 4000-1000
cm’ a temperatura ambiente en un espectrometro Shimadzu Prestige-21 con una
resolucion de 4 cm™. En primer lugar se redujo una muestra de catalizador a 400 °C (10

°C min™") con flujo de H, durante 30 min y después se desgaso a 2 10” Torr y 400 °C
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por 30 min. Luego de registrar el espectro IR (I), se puso en contacto la muestra con 30
Torr de CO durante 5 min y se obtuvo el espectro (II). La absorbancia del CO

quimisorbido de los catalizadores se obtuvo por diferencia entre el espectro (1) y (I).

REACCIONESTEST

Debido a que la catélisis aun no tiene los elementos necesarios para predecir la
actividad, selectividad y estabilidad de un catalizador a partir de informacion de
caracterizacion estructural es necesario evaluar la actividad catalitica por medio de
reacciones modelo. Esto permite correlacionar la actividad real en reaccion con las
propiedades del catalizador posibilitando la preparacion de catalizadores mas activos y

selectivos.

FUNCION METALICA
Deshidrogenacion de ciclohexano

La deshidrogenacion de ciclohexano es la mas rapida de las reacciones que
ocurren durante el reformado. Esta reaccion es endotérmica y es catalizada por la
funciéon metalica de los catalizadores soportados. Tiene la particularidad de ser
insensible a la estructura del catalizador [64]. Por esta razon, puede ser empleada
como un método indirecto para caracterizar los sitios metalicos.

La velocidad de reaccion es proporcional al nimero de atomos metélicos activos
superficiales. Tanto el Ge como el Sn son inactivos en esta reaccion, la medida de la

actividad especifica permite evaluar la interaccion Ge-fase activa y Sn-fase activa.

Experimental: deshidrogenacion de ciclohexano (CH)

El catalizador (50 mg) se introdujo en un reactor de vidrio de lecho fijo. Se
activo con H, a 500 °C (36 ml min™', 1 h). La reaccion se realizo a 300 °C, a presion
atmosférica y con una relacion molar Hy/CH = 30 (flujo de H, = 80 cm’ min'l). Se
efectuaron inyecciones cada 5 min durante 2 h de reaccion. Los productos se analizaron
por cromatografia gaseosa (Varian 3400CX y columna capilar Phenomenex ZB-1,

FID).
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La actividad especifica (4E) se define del siguiente modo:

7, *D

m

AE =

Donde: 7p= conversion a tiempo cero, se obtiene por extrapolacion a tiempo cero
de reaccion de la parte lineal de la curva de conversion a benceno (inico producto en las
condiciones de reaccion) en funcion del tiempo.

D = flujo molar inyectado (mol h™").

m = masa del catalizador (g).

Hidrogendlisis de ciclopentano

Durante la hidrogendlisis se produce la ruptura de enlaces C-C y la formacion de
enlaces C-H. Es una reaccion muy exotérmica.

La determinacion de la actividad hidrogenolitica de los catalizadores puede ser
utilizada como una medida indirecta de la interaccion de los componentes de la fase
metalica de catalizadores multimetalicos. La hidrogenolisis de ciclopentano es una
reaccion demandante [65-67] que se produce preferencialmente sobre ensamble de
atomos. La reaccion es sensible a la estructura y la distribucion de los productos
depende del tamafio de la particula metalica [68].

El tamafio del cristal de Pt incide en la distribuciéon de productos de
hidrogenolisis. Para una muy alta dispersion de metal (cristales < 2 nm) la ruptura del
anillo no es selectiva, es decir, todos los enlaces C-C del anillo tienen la misma
probabilidad de romperse. La ruptura de enlaces C-C es selectiva cuando se presentan
cristales mas grandes que 2 nm y no se produce n-hexano [9].

Se requieren ensambles mds grandes para la hidrogenolisis que para la
isomerizacion y la deshidrociclizacion [69]. Barbier y Marécot [70] estudiaron la
hidrogendlisis de ciclopentano sobre Pt/Al,O3 y encontraron que la actividad por a&tomo
de Pt disminuye cuando la dispersion del metal aumenta. Los cristales pequefios son
menos activos debido a que no tienen el numero de atomos requeridos. Un efecto
similar al de la disminucion del tamafio de particula se obtuvo por sulfuracion de Pt o
por formacion de aleaciones entre el Pt y un atomo inactivo (Au, Sn, Pb) [71]. En el
caso de Pt-Re/Al,O; no sulfurados se obtuvo una alta actividad hidrogenolitica,
considerada una caracteristica de la formacion de aleaciéon [69]. Esta propiedad

indeseable puede eliminarse presulfurando al catalizador. El S adsorbido sobre el Re
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reduce el nimero efectivo de dtomos de Pt contiguos disponibles requeridos para la
hidrogendlisis. Catalizadores del tipo Pt-Sn/Al,O; y Pt-Ge/Al,Os no requieren
presulfuracion porque el Sn y el Ge producen una disminucion en el tamafio de
ensambles de Pt apropiados para la hidrogenolisis.

En el caso del Pt y del Re, existe un efecto sinérgico en la reaccion de
hidrogendlisis, debido a que el calor de adsorcion de los precursores de la hidrogenodlisis
sobre los ensambles es un pardmetro decisivo en la formacion del complejo que
conduce a la ruptura del enlace C-C. A valores bajos de calor de adsorcion, la velocidad
de reaccion global esta limitada por la baja adsorcidon, mientras que a valores muy altos
esta limitado por la baja velocidad de desorcion. Un ensamble de atomos de Pt tiene
bajo calor de adsorcidon, mientras que para el Re puro es alto y posee un valor
intermedio para los ensambles de Pt-Re. Es por ello que un ensamble de Pt y Re tiene
mayor actividad que los metales por separado, por lo tanto puede tomarse a la

hidrogendlisis como una medida indirecta de la interaccion Pt-Re [72].

Experimental: hidrogendlisis de ciclopentano

Las muestras de 150 g de catalizador previamente se redujeron en H, (40 cm’
min'l, 500 °C, 1 h) en un reactor de lecho fijo. La reaccion se llevo a cabo durante 2
horas a 350 °C (H, = 40 cm’ min™, ciclopentano = 0.48 cm® h™). Los productos se
analizaron por cromatografia gaseosa (Varian 3400CX) usando una columna capilar

Phenomenex ZB-1.

FUNCION ACIDA

| somerizacion de n-Cs

Esta reaccion permite evaluar la funcion acida del catalizador; a medida que la

acidez aumenta, la actividad es mayor.

Las reacciones tipicas, en orden decreciente de conversion de n-pentano, son las

siguientes:
Isomerizacion n-CsH;, — i-CsH,
Hidrocraqueo n-CsH;, + H, - C,H¢ + Cs3Hg
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Hidrogenolisis n-CsHy;, + H— CHy + n-C4H

Dehidrociclizacion #-CsHi;, — CsHio + Hs

La isomerizacion puede tener lugar por un mecanismo “bond shift” [73] que
involucra s6lo a la funcion metélica del catalizador o por un mecanismo bifuncional
donde el n-alcano primero es deshidrogenado por la funcion metélica, luego el alqueno
formado es isomerizado por la funcion acida a un i-alqueno y finalmente el i-alqueno es
hidrogenado a i-alcano sobre la funcion metélica [74]. Los resultados de muchos
estudios muestran que la isomerizacion puede considerarse controlada por la funcion
acida del catalizador [50]. Esto esta de acuerdo con las conclusiones de Sinfelt [75] y
Sterba y Haensel [76] quienes sostienen que bajo las condiciones industriales de
reformado, la velocidad de isomerizacion sobre los sitios metalicos es despreciable
comparada con la velocidad del mecanismo bifuncional. El hidrocraqueo bifuncional de
n-pentano que produce C3;Hg también se considera controlada por la funcion acida del
catalizador. Las reacciones de hidrogendlisis y deshidrociclizacion ocurren mediante un
mecanismo metalico monofuncional [77]. Con respecto a las reacciones controladas por

la funcidn 4cida, el craqueo requiere sitios acidos mas fuertes que la isomerizacion [78].

Experimental: isomerizacion de n-Cs

La reaccion se llevdo a cabo en un reactor de vidrio de lecho fijo. Previa
reducciéon con H; (23 ml min'l, 1 h, 500 °C, 1 atm) de la muestra de 150 mg, se llevo a
cabo la reaccion durante 4 h utilizando una relacion molar H,/n-Cs = 6 y una velocidad
espacial WHSV = 4.5 h™'. Los productos se analizaron en linea mediante cromatografia
gaseosa (Varian 3400Cx columna provisto de una columna capilar Phenomenex ZB-1 y
detector FID).

Las formulas utilizadas para el célculo de la conversion y selectividad de la
reaccion son las siguientes:

i 0
nCs; —nC;
i
nC;

Conversion nCs =
Donde: nC's = concentracion de n-Cs a la entrada del reactor,
nC’ 5 = concentracion de n-Cs a la salida del reactor.

La selectividad a cada producto i (S;) esta definida como:
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_ produccion; A fn,

S, *100

conversion . A fin,
nCs Ml(z }é; l)convesio'nnp

5
1

Donde: A4; = area del pico cromatografico de producto i,
f; = factor de respuesta de i,
n; = namero de atomos de carbono de i,

M; = masa molecular de i.
| somerizacion de 3,3-dimetil-1-buteno

Para caracterizar la acidez Breonsted se emplea la reaccion de isomerizacion de
3,3-dimetil-1-buteno (33DMI1B). Kemball et al. [79, 80] demostraron que los centros
Lewis de la alimina no estan involucrados en esta reaccion.

La isomerizacion del 33DM1B ocurre mediante un mecanismo protoénico puro
[81-83]. El mecanismo de reaccion que se presenta a continuacion pasa por la formacion

de un carbocation secundario que conduce a la produccion de dos isémeros.

HaC

CHg HaC CH'
H3C H+ s \CH3
ok g CH
HaC °
HsC . HsC
H5C CH\ (etapa lenta)
CHj HsC
= ¢t CHj
CHs \
CHj
CH
HsC 3 HsC
)\ -H HaC k
H3C HZC
~ct CH
C CHs = \[/ 3 X CH,
HaC
CHs CHs
2,3-dimetil-2-buteno 2,3-dimetil-1-buteno
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Experimental: isomerizacion de 3,3-dimetil-1-buteno

Las medidas se efectuaron en un microreactor dindmico, constituido por un
saturador termostatizado (bafio de hielo) que contiene el reactivo liquido y un sistema
de dos by pass que permiten el tratamiento in situ del catalizador depositado en un
reactor. El catalizador (100 mg), se redujo (H,, 60 ml min™', 500 °C). Luego se calcind
(aire, 300 °C, 60 m® min™) a fin de desactivar la fase metalica. La muestra se enfrio en
N (30 m® min™) hasta la temperatura de reaccion, 250 °C. A esta temperatura el reactor
fue aislado de manera de hacer circular el N; por el saturador. De este modo el reactivo
es arrastrado por el pasaje de N, sobre la muestra. Las condiciones de reaccion fueron:
temperatura del saturador 0 °C; presion parcial de reactivo 20.9 kPa, y caudal de
reactivo 15.2 mmol h™'. Los productos se analizaron por cromatografia gaseosa en linea
(Varian 3900, Squalane de 100 m de longitud, FID). La inyeccidon del reactivo se
efectud automaticamente mediante una valvula de 6 vias a intervalos de tiempos
regulares. Debido a la rapida desactivacion del catalizador, las inyecciones después del
2% minuto de reaccién se realizaron con intervalos de 2 min.

Los datos de actividad global (4G) se obtuvieron del siguiente modo:

_ D*TTG
100* S

Donde: D = flujo molar de reactivo (mmol h™")
S = superficie del 6xido (m?)

TTG = tasa de conversion, expresada en porcentaje y calculada como:

2. productos *100

2. (productos + reactivos)

1TG =

FUNCION METALICA Y FUNCION ACIDA
Reformado de n-C;

Las principales reacciones de parafinas que requieren catalizadores
bifuncionales son las siguientes: deshidrogenacion a olefinas, isomerizacion,
deshidrociclizaciéon a aromaticos o naftenos, craqueo o hidrogendlisis a parafinas
livianas. Los hidrocarburos nafténicos son alquilciclopentanos y alquilciclohexanos y

las posibles reacciones son deshidroisomerizacion de alquilciclopentanos 'y
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deshidrogenacién de alquilciclohexanos para producir aromaticos, isomerizacion y
apertura de anillo para producir parafinas. Las cadenas parafinicas de alquilaromaticos
pueden ser parcial o totalmente craqueadas y el anillo también puede ser craqueado para
generar una parafina.

Es una reaccién modelo en el reformado de nafta, produce tolueno, isomeros de
C; y parafinas livianas. Se utiliza para caracterizar ambas funciones cataliticas (acida y
metalica). Permite determinar si existe un adecuado balance entre ellas. Fung et al. [84]
determinaron que en el reformado de n-heptano sobre un catalizador de Pt-Re/Al,O3 no
sulfurado se producen naftenos de 5 miembros que son los precursores de coque mas
importantes. Proponen un mecanismo de reaccion para el reformado de n-heptano para
Pt/Al,0O3 y Pt-Re/AlLOs.

Considerando, que el n-heptano es un componente tipico de la nafta, en la Figura

9 se muestra un esquema de sus reacciones sobre un catalizador de reformado.

Deshidrociclizacion
. Tolueno
I Deshidrociclizacion
Isomerizacion ‘
I’l-C7 o l-C7
l Hidrocraqueo
Craqueo .
Parafinas livianas (C;-Cg)

v

Figura 9: esquema de reacciones de n-heptano sobre un catalizador de reformado.

La reaccion deseada, es la deshidrociclizacion de n-heptano a tolueno, pero
simultaneamente se producen i-heptano y parafinas livianas. El i-heptano es un producto
intermedio. La selectividad del catalizador y el tiempo de contacto determinan la
distribucion de productos. Al mismo tiempo que tienen lugar estas reacciones, se

producen depdsitos carbonosos sobre el catalizador.
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Experimental: reformado de n-C;

A fin de estudiar la influencia de la presion de operacion sobre la actividad,
selectividad y estabilidad de los catalizadores preparados la reaccion se realizé a dos

diferentes presiones, a alta presion (5 atm) y a presion atmosférica.

A alta presion

Las experiencias de reformado de n-C; se realizaron en un reactor de lecho fijo
de acero inoxidable. La muestra de catalizador se redujo previamente en H, (1 g
catalizador, 500 °C, 60 ml min™, 1 h). La reaccion se llevo a cabo durante 20 horas, en
un reactor continuo de lecho fijo, en las siguientes condiciones: 5 atm, 500 °C, relacién
molar Hy/n-C7 = 7.5 y WHSV =2 h''. El analisis en linea de los productos se realizé por
cromatografia en fase gaseosa.

A partir de los datos cromatograficos el rendimiento de los productos fue
calculado. El rendimiento al producto i (R;) es el porcentaje de n-C; convertido en ese

producto y se calcula mediante la siguiente expresion:

R - %Ci*100* X
! Z%Ci

Siendo:X = conversion total,
C; = concentracion del compuesto i en los productos de la reaccion.
Nota: la suma de los compuestos C; incluye a todos los productos de la reaccion

(el n-C7 no esta incluido).

A presiéon atmosférica

Las reacciones se llevaron a cabo en un reactor tubular de lecho fijo, en las
siguientes condiciones: presion atmosférica, 500 °C, Hy/n-C; (molar) = 6, WHSV =4 h
' El catalizador, se redujo previamente con circulacion de H, (12 cm® min™) durante
una hora a 500 °C. El analisis y cuantificacion de los productos de reaccion se realizd

mediante cromatografia gaseosa (columna capilar ZB-1) con un detector FID.
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En este caso, para los calculos de conversion y selectividad se emplearon las
siguientes expresiones:
i 0
L nC, —nC,
Conversion n-C; = —————
nC;

Donde nC' es el niimero de moléculas de n-C- a la entrada del reactor y nC’ 7 €S

el nimero de moléculas de n-C> a la salida del reactor.

_ produccion; A fin, 100

S, =
conversion A fin,

"G Ml(z }é l)convesio'nnm
i

Experimental: sulfuracion

Para evitar la hiperactividad hidrogenolitica que exhiben los catalizadores de Pt-
Re [85] antes de las reacciones de reformado de n-C; el catalizador bimetalico de
PtRe/Al,O5 fue sulfurado usando una mezcla de 5% H,S/H, durante 1 hora a 500 °C.
Luego se dejo durante 8 h con pasaje de hidrégeno a la misma temperatura a fin de
eliminar el S reversiblemente unido a la fase metalica del catalizador [86]. La cantidad
de S retenida en la funcion metalica depende tanto de la presion parcial del H,S como
de la temperatura. La adsorcion de S se incrementa a medida que aumenta la presion
parcial de H,S y disminuye con el aumento de la temperatura.

De acuerdo al procedimiento mencionado, los catalizadores PtRe y PtRe (H,O,
HCIl, NH3) se sulfuraron antes de ser testeados mediante la reaccion de n-C; a alta

presion.

DESACTIVACION DE CATALIZADORES

El proceso de desactivacion del catalizador puede ser rapido o lento. Si la
desactivacion es rapida y causada por la descomposicion o degradacion de reactivos o
productos sobre la superficie del catalizador, el proceso de denomina ensuciamiento. En
este caso el deposito se forma sobre la superficie o en los poros del catalizador
bloqueando una porcién del catalizador.

Si la actividad del catalizador es lentamente modificada por quimisorcidon de

materiales que no son facilmente removidos, el proceso de desactivacion se denomina

Silvana A. D’lppolito 71



Doctorado en Ingenieria Quimica Tesis

envenenamiento. Esto es usualmente causado por la adsorcion preferencial de pequenas
cantidades de impurezas (venenos) presentes en la alimentacion.

Existe otro tipo de proceso de desactivacion llamado envejecimiento. Involucra
una pérdida de area especifica que puede ser debida a la contraccion del volumen de
poros y sinterizacion de cristales. Este proceso se hace mas rapido a medida que la
temperatura aumenta.

Ademas, los catalizadores de reformado se desactivan a causa de pérdida de fase
activa o promotor (volatilizacion). Tipicamente es la pérdida de cloro debido a la
humedad excesiva de la nafta. Se compensa inyectando compuestos clorados con la

carga.

Experimental: desactivacion por formacion de coque

Este método se usa para depositar coque sobre ambas funciones cataliticas. Se
tratd de depositar cantidades importantes de coque para luego estudiar su eliminacién
por combustién con oxigeno y con 0zono.

Se tomaron muestras de 1g de catalizador. Previa reduccion en H, (30 cm’ min™,
500 °C, 1h) se alimento ciclopentano (1.2 cm® h™) a 500 °C, con circulacién de H, (30
m’ min™") durante 7 horas en un reactor de lecho fijo.

Se usoé ciclopentano debido a que es un reactivo de la formacion de coque muy

potente [87-89].

DETERMINACION DE COQUE
Oxidacion a temperatura programada (TPO)

La principal causa de desactivacion de los catalizadores de reformado es la
formacion de depositos carbonosos sobre los sitios activos del catalizador [90, 91]. El
coque se acumula simultaneamente sobre la funcién metélica y sobre la funcion acida
[92-95], su cantidad y su naturaleza dependen de las caracteristicas del catalizador [96-
99], de la composicion de la alimentacion [98, 100, 101] y de las condiciones de
operacion [92, 93].

La técnica de TPO permite realizar un analisis cuantitativo y cualitativo de la

deposicion de coque. Es posible diferenciar el coque depositado sobre el metal de aquel
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depositado sobre el soporte [91, 102-105]. Pueden observarse dos picos en el perfil de
TPO: el primero a baja temperatura (250-300 °C) corresponde al coque depositado sobre
la funcidon metalica, el segundo alrededor de los 400-550 °C se atribuye al coque
depositado sobre la funcion acida [91, 102-105].

La medicion del oxigeno y del dioxido de carbono consumidos, permite
determinar el tenor de hidrogeno del depdsito carbonoso y deducir la relacion H/C. Si el
coque se deposita sobre la funcion metalica esta relacion es aproximadamente 1. Si el
coque se encuentra sobre la funcion &cida, dependiendo de las condiciones de

operacion, varia entre 0.3 y 0.5 [97].

Experimental: oxidacion a temperatura programada (TPO)

Una muestra de 40-60 mg de catalizador coqueado se cargd en un reactor de
cuarzo. Luego, el coque fue continuamente oxidado con una corriente (60 cm® min™) de
5% 0O,/N; (vol Vol'l). La temperatura del reactor se aumentd desde 30°C hasta 650 °C
con una velocidad de calentamiento de 10°C min™. Los gases de salida se alimentaron a
un metanador donde el CO; y el CO cuantitativamente se transformaron en CHy4 sobre
un catalizador de Ni/Kieselgur en presencia de H,. La salida del metanador se conecto
directamente al FID y la sefial fue continuamente monitoreada. La concentracion de
carbon del catalizador se calculd a partir del area del diagrama del TPO por calibracion
de los experimentos de TPO con muestras estandar de contenidos conocidos de carbon.

El esquema del equipo en el que se realizaron las experiencias se presenta en la

Figura 10.

O2IN: FID

A "

% Reactor M etanador

T

HzT

Figura 10: diagrama de equipo de TPO montado en el laboratorio.
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REGENERACION

EXPERIMENTAL: REGENERACION CON O3

Dicha regeneracion se llevo a cabo en un reactor de lecho fijo a 125 °C. Se vario
el tiempo de regeneracion (0.5, 1 y 2 h). Hasta alcanzar la temperatura fijada se hizo
circular aire (40 cm’ min™), posteriormente se cambié a flujo de ozono. Se emplearon
muestras de 500 mg de catalizador previamente desactivado.

La baja temperatura de regeneracion usada para eliminar el coque usando ozono
fue determinada en trabajos anteriores donde se encontré que la temperatura dptima de
quemado usando ozono es de 125 °C [106]. Esto fue explicado considerando que la
reactividad del ozono aumenta con la temperatura. Por otro lado, temperaturas elevadas

producen la eliminacién del ozono sin llegar a reaccionar con el coque.

EXPERIMENTAL : REGENERACION CON O»/N»

Se tomaron muestras de 500 mg de catalizador previamente coqueado. La
regeneracion se efectué en un reactor de lecho fijo a 450 °C (10 °C min™). La muestra se
calent6 hasta la temperatura fijada con flujo de N,. Una vez alcanzada la temperatura de
regeneracion se cambio6 a flujo de Oo/N; (5 % O, 40 cm® min™). Este proceso de realizo

a los siguientes tiempos: 0.5, 2 y 4 h.
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REDUCCION CATALITICA: INFLUENCIA
DEL MEDIO DE IMPREGNACION

El azar en campo de la observacion, favorece a las mentes
preparadas.
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OBJETIVOS

» Evaluar la incidencia del medio de impregnacion: H,O destilada, NH3 en H,O
(pH = 10) y una solucion de HC1 0.2 M, en la actividad y selectividad de los

catalizadores base tratados por reduccion catalitica.

ANALISISDE RESULTADOS

Trabajos reportados en la literatura mostraron que el método de reduccion
catalitica produce modificaciones sobre el catalizador bimetalico base atn en ausencia
de un promotor [1]. Por esta razon se realizaron experimentos denominados blancos, en
los cuales el catalizador (base) de PtRe fue sometido al procedimiento de reduccion

catalitica, sin el agregado de un tercer metal.

REDUCCION A TEMPERATURA PROGRAMADA

En primer lugar, resulta conveniente considerar algunos resultados de reduccion
a temperatura programada (TPR) de catalizadores monometélicos de Pt y Re [2]. Se
determind que el catalizador de Pt/Al,O; produce un gran pico de consumo de
hidrogeno centrado alrededor de los 250 °C. Este pico puede deconvolucionarse en tres;
el primero a 228 °C corresponde a la reduccion de grandes cristales de 6xidos de Pt en
interaccion débil con el soporte. El segundo pico a 257 °C se asigna a la reduccion de la
mayor parte del oxido de Pt, el cual esta distribuido en pequefios cristales con una
interaccion media con el soporte. El tercer pico de reduccion a 293 °C se atribuye a la
reduccion de especies de oxicloruros (PtClL,O,) de Pt altamente dispersas en el soporte y
en fuerte interaccion con la alimina. Por otro lado, se determin6 que el Pt se reduce
totalmente a Pt metélico. El perfil de TPR del catalizador de Re presentd un pico de
reduccion centrado a los 580 °C con un pequefio hombro a menor temperatura, que

posiblemente represente a particulas que poseen menor interaccion con el soporte
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debido a su gran tamafio. El 4rea bajo la curva del TPR indica que el 90 % de los 6xidos

de Re se reduce a Re®°.

La Figura 1 muestra los perfiles TPR del catalizador PtRe sin tratar y tratado en
agua destilada (H,O), solucion acida (HCI) y solucion basica (NHj) siguiendo el
procedimiento de reduccion catalitica.

Se observa que el catalizador base presenta tres zonas de reduccidn, la primera a
250 °C corresponde a la reduccion del Pt y a una parte del Re en fuerte interaccion con
el Pt. La segunda zona a 350 °C se asigna a la reduccion del Re por accion catalitica del

Pt. La tercera a 570 °C se asocia a la reduccion de Re segregado.

NH

HCI

HZOMA

0 100 200 300 400 500 600 700
Temperatura, °C

Sefial TCD, a. u.

Figura 1: perfiles TPR del catalizador base y los catalizadores PtRe (H,O, HCI, NH3)

En el caso del catalizador PtRe(HCI) se observa un corrimiento de los picos de
reduccion a mayor temperatura respecto al catalizador base. Esto se atribuye al aumento
del contenido de Cl, que incrementa la interaccion metal-soporte y por ende la
temperatura de reduccion. Un efecto contrario se observa en el catalizador PtRe(NH3)
donde la pérdida de Cl produce un desplazamiento de los picos de reduccién a menor

temperatura. El catalizador PtRe(H,O) muestra un comportamiento intermedio.
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DESHIDROGENACION DE CICLOHEXANO

La deshidrogenacion de ciclohexano es una reaccion catalizada por la funcion
metalica y es insensible a la estructura del catalizador [3]. La velocidad de reaccion es
proporcional al nimero de atomos metélicos superficiales activos. En la Tabla I se
presenta la actividad especifica (4E) de los distintos catalizadores.

El catalizador PtRe, como se observa en la Tabla I, presenta un mayor valor de
actividad especifica respecto de los catalizadores modificados. Por otra parte, a medida
que el pH de la solucion de impregnacion disminuye, la AE de los catalizadores
aumenta. La actividad en deshidrogenacion de ciclohexano depende de la dispersion
metalica y del grado de interaccion entre el Pt y el Re. A mayor interaccion Pt-Re
menor es la actividad deshidrogenante [4]. Esto puede explicarse considerando que el
Re posee una muy baja actividad deshidrogenante. Si el Re se deposita sobre el Pt
puede bloquear los atomos de Pt activos (efecto geométrico) o disminuir su actividad
por modificacion de la estructura electronica del Pt (efecto electronico). En el caso del
catalizador PtRe(HCl) se producen compuestos oxiclorados de Pt y Re en fuerte
interaccion con el soporte que impiden la interaccion entre estos elementos después de
la reduccion [5]. Cuando se usa NHj, el bajo tenor de Cl permite lograr una mayor
interaccion entre el Pt y el Re. Los perfiles TPR muestran que en este caso existe una
débil interaccion metal-soporte que permite que las especies superficiales de Pt y Re
migren y se co-reduzcan. Dado que el Re posee menor actividad deshidrogenante, este
elemento bloquea los sitios activos del Pt. El catalizador tratado en H,O presenta un

comportamiento intermedio.

Tablal: actividad especifica de los catalizadores Pt-Re base y Pt-Re (H,O, HCI, NH3).

Catalizador Actividad especifica
(mol ht gh)

PtRe (base) 2.10

PtRe (HCI) 1.99

PtRe (H,0) 1.83

PtRe (NH3) 1.56
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QUIMISORCION DE CO

En la Figura 2 se muestran los resultados de la quimisorcion de CO en funcioén
del porcentaje de conversion de ciclohexano. Analizando la serie de catalizadores
preparados en distintos medios de impregnacion se observa que una mayor dispersion
de las particulas de Pt, i.e. mayor quimisorcion de CO, se corresponde con una menor
conversion de ciclohexano. La mayor interaccion Pt-Re impide la deshidrogenacion de
ciclohexano pero no afecta del mismo modo a la quimisorcion del CO sobre el Pt. Esto
se explica considerando que la reaccién de deshidrogenacion necesita al menos dos

atomos contiguos de Pt mientras que la quimisorcion lineal de CO necesita solo uno.

6,4

Base

o
o
T

o
(e}
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Figura 2: pmoles de CO/g catalizador en funcion del porcentaje de conversion

promedio de ciclohexano.

HIDROGENOLISISDE CICLOPENTANO

La actividad hidrogenolitica proporciona una medida indirecta de la fase
metalica, debido a que requiere una determinada configuracion de atomos metalicos.

Los resultados que se muestran en la Figura 3, permiten corroborar la mayor
interaccion de la fase metélica en el caso del catalizador tratado en una solucion
amoniacal como medio de impregnacion ya que presenta una mayor conversion de
ciclopentano. Previamente se sefial6 (Capitulo II) que en el caso del Pt y del Re existe
un efecto sinérgico en la reaccion de hidrogenolisis, por ello el ensamble de Pt y Re

tiene mayor actividad que los metales por separado. De acuerdo a lo expresado
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anteriormente el catalizador PtRe(HCl) presenta una menor interaccion de la fase

metalica, que explica la menor conversion de ciclopentano.

a1
o
T T

N
o
T T T

W
o
T

Conversion, %
N
o

=
o o
T T

PtRe(NH,) PtRe PtRe(H,0) PtRe(HCI)

Figura 3: conversion a los 5 min de reaccion de hidrogenolisis de ciclopentano para los

catalizadores PtRe, PtRe(H,0), PtRe(HCI) y PtRe(NH3).

DESORCION A TEMPERATURA PROGRAMADA DE PIRIDINA

Se puede observar en la Tabla II que durante el tratamiento de reduccion
catalitica se modifica la acidez total del catalizador base. En medio alcalino la acidez
disminuye. En medio dcido aumenta y en agua no se modifica sustancialmente. Estos

valores estan de acuerdo con los porcentajes de cloro de los catalizadores.

Tabla I1: pH del medio de impregnacion, porcentaje de Cl y areas de TPD de piridina
de los catalizadores PtRe base y PtRe (H,O, HCI, NH3) referidas al catalizador base.

Catalizador Cl (%) Areade TPD pH
PtRe (base) 1.10 1.00 -

PtRe (HCI) 1.32 1.44 22
PtRe (H,0) 1.10 1.08 5.0
PtRe (NH3) 0.20 0.33 9.8
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La Figura 4 muestra los resultados de los experimentos de desorcion a
temperatura programada de piridina. En el caso del catalizador PtRe(HCI) es notable el
aumento de la acidez en la zona de 220-320 °C debido a la presencia de sitios de acidez
fuerte. En el caso del catalizador PtRe(H,O) la distribucion de los sitios acidos
practicamente no se modifica respecto al catalizador base. En el catalizador PtRe(NH3)
se confirma que el agregado de NHj3 durante la preparacion disminuye la acidez de la
alimina. Esto se debe a la eliminacion de Cl debido a la formacion de NH4Cl durante la

etapa de lavado.

_/\ NH3

HCI

HO

Sefial FID, a. u.

Pt-Re

100 200 300 400
Temperatura, °C

Figura 4: perfiles de TPD de los catalizadores PtRe y PtRe (H,O,HCI,NH3)

ABSORCION INFRARROJA CON TRANSFORMADA DE FOURIER DE PIRIDINA

La acidez del soporte se estudié mediante espectroscopia FTIR de piridina (Py)
adsorbida. Esta técnica permite distinguir sitios acidos de Brensted y de Lewis. Los
picos correspondientes al i6n piridinium (PyH" 1540 cm™) no fueron detectados por esta
técnica. La ausencia de la banda a 1540 cm™, en dichos espectros posiblemente se deba
a que los sitios 4cidos de Brensted son demasiado débiles para obtener el i16n
piridinium. Las bandas a 1451 y 1455 cm™ corresponden a piridina adsorbida sobre
sitios acidos de Lewis Unicamente. A fin de evaluar la fuerza de los sitios 4cidos se
efectuaron medidas de termodesorcion a 150, 250, 350, 450 y 500 °C. A partir de dichas
medidas (los espectros se muestran en el Anexo A) se determin6 que los sitios acidos de
Lewis registrados a 1451 cm™ son sitios fuertes ya que a temperaturas superiores a 250

°C la base es aun retenida.
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Los espectros IR en el rango 1700-1200 cm™ de numero de onda, se muestran en
la Figura 5. Del analisis de esta figura puede inferirse que la acidez Lewis del soporte
no se ve afectada significativamente por el medio de impregnacion empleado. La
cantidad total de sitios acidos (Q) a 150 °C, para los catalizadores preparados en los
distintos medios de impregnacion, varia entre 235 y 250 umol g"'. En el rango 1612—
1630 cm™ se encuentran los picos de absorcién IR de compuestos ciclo aromaticos
fuertes. Las bandas presentes en la region entre 3621 y 3749 cm™ corresponden a los
distintos tipos de OH™ de la ALO;, (en el Anexo A se presentan los espectros que
incluyen dicha region). Considerando que la acidez Lewis no se modifica por los
tratamientos de impregnacion, las variaciones de acidez total determinadas por TPD de

piridina se atribuyen a modificaciones de la acidez Brensted.
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Figura5: espectros FTIR a 150 °C de los catalizadores PtRe y PtRe (H,O, HCI, NH3).

| SOMERIZACION DE n-Cs

La reaccion de isomerizacion de n-Cs permite evaluar la funcion acida del
catalizador. A medida que la acidez aumenta, la actividad es mayor. Los resultados

de la Figura 6, conversion de n-Cs en funcion del tiempo, concuerdan con los valores
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de acidez mostrados en la Tabla II. El catalizador de mayor acidez, PtRe(HCI), es el
mas activo mientras que el de menor acidez, PtRe(NHj3), es el menos activo. El
catalizador base sufre una fuerte desactivacion debido a la deposicion de coque. Esto
puede explicarse considerando que el catalizador base posee la mayor actividad
deshidrogenante. Por lo tanto, produce mas compuestos deshidrogenados que son

precursores de coque y se depositan sobre los sitios activos del catalizador [6].

40

Conversion, %

0 50 100 150 200 250
Tiempo, min

Figura 6: conversion de n-Cs en funcion del tiempo.

Las Figuras 7 y 8 presentan los valores de selectividad a metano e i-Cs en
funcion del tiempo respectivamente. El catalizador PtRe(NHs;) posee la menor
selectividad a i-Cs mientras que el catalizador PtRe(H,O) es el mas selectivo a i-Cs. El
catalizador PtRe(HCI) presenta un comportamiento intermedio. Estos resultados se
relacionan con la acidez adquirida por el catalizador al ser tratado en distintos medios.
El catalizador PtRe(NH3) posee baja selectividad a i-Cs debido a su baja acidez. El
catalizador PtRe(HCl) posee una acidez suficientemente alta como para craquear parte
de las olefinas con lo cual disminuye la selectividad a i-Cs. Aparentemente el
catalizador tratado en agua posee el balance dcido-metal adecuado para la reaccion de

isomerizacion de n-Cs.
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Figura 7: selectividad a C; en funcion del tiempo.

El comportamiento de la selectividad a metano puede explicarse considerando
que el metano se forma por hidrogendlisis sobre los sitios metalicos. En esta reaccion
tiene un rol decisivo el grado de interaccion entre Pt y Re. El catalizador PtRe(NH3)
posee la mayor selectividad a metano. Esto se correlaciona con los resultados de TPR,
quimisorcion de CO y deshidrogenacion de CH que muestran la mayor interaccion Pt-

Re del catalizador tratado en NHj.
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Figura 8: selectividad a i-Cs en funcion del tiempo.
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OXIDACION A TEMPERATURA PROGRAMADA (TPO)

A partir de las curvas de TPO y los correspondientes porcentajes de carbon
hallados en los catalizadores PtRe y PtRe (H,O, HCI, NH3) luego de la isomerizacion de
n-Cs presentadas en la Figura 9, puede explicarse la gran desactivacion que sufre el
catalizador PtRe durante la reaccion. Teniendo en cuenta que, la baja temperatura de
combustion (250-300 °C) corresponde al coque depositado sobre la fase metalica,
mientras que la segunda zona (400-450 °C) se atribuye al coque depositado sobre el
soporte [7-10] y que dichas zonas se encuentran desplazadas a menores temperaturas en
el caso de los catalizadores estudiados; puede observarse en la Figura 9 que el coque se
encuentra depositado mayoritariamente sobre el soporte, segin el area de los picos de

oxidacién encontrados entre los 300 y 400 °C.

PtRe, 0.25% deC

Sefal FID, a. u.

HCI, 0.18% deC
H,0, 0.11% deC
NH,, 0.12% de C

0 100 200 300 400 500

Temperatura, °C

Figura 9: perfiles de TPO y porcentaje de carbon de los catalizadores PtRe y PtRe

(H,0, HCI, NHj3) después de la reaccion de isomerizacion de n-Cs.

REACCION DE n-C7 A ALTA PRESION

Los catalizadores Pt-Re/Al,O3 tienen una fuerte actividad hidrogenolitica, con
efectos indeseables como la produccion de metano y el aumento de la temperatura de
reaccion [11]. Por este motivo los catalizadores se pasivaron por sulfuracion antes de las

reacciones test con n-C;. Asi se obtuvo una selectividad a metano en todos los
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catalizadores estudiados menor al 1% (resultados no mostrados). Los resultados de
conversion, rendimiento a tolueno y a C;-C4 a 6 y 20 h de reaccion se presentan en la
Tabla III (la evolucion temporal de estos resultados se encuentran en el Anexo A). Se
observa que el catalizador base es el mas activo y el mas estable, mientras que los
catalizadores PtRe(HCl) y PtRe(NH;) poseen la menor actividad y estabilidad. El
catalizador PtRe(H,O) es el menos afectado. Estos resultados pueden explicarse
considerando las modificaciones producidas por los tratamientos en diferentes medios
sobre las funciones metalica y acida del catalizador base. El mejor desempefio exhibido
por el catalizador base puede deberse a un adecuado balance metal-acido [12]. Un
exceso o defecto de sitios acidos modifican este balance tornando al catalizador menos
activo y estable. Un exceso de sitios acidos beneficia la deposicion de coque,
desfavoreciendo la estabilidad del catalizador. La baja acidez del catalizador PtRe(NHs)
explica su menor actividad, ya que sus pocos sitios acidos son bloqueados por coque. El
catalizador PtRe(H,O) sufre la menor modificacién de la acidez (ver Tabla II), por lo

tanto su actividad es menos afectada que los otros catalizadores.

Tabla I11: resultados de la reaccion test n-C7 a 5 atm de los catalizadores PtRe base y

PtRe (H,O, HCI, NH3) presulfurados.

Catalizador Tiempo de Conversion  Rendimientoa Rendimiento a

reaccion (h) (%) tolueno (%) C1-C4 (%)
PtRe (base) 6 94.7 41.2 27.4
20 91.4 33.9 28.3
PtRe(H,0) 6 93.6 30.1 32.8
20 88.5 25.1 322
PtRe(HCI) 6 87.4 39.5 34.0
20 76.3 21.7 28.2
PtRe(NH3) 6 87.2 32.1 19.0
20 79.3 234 16.6

Al analizar los valores de rendimiento a tolueno presentados en la Tabla III debe
considerarse que la reaccion de deshidrociclizacion de n-C; procede a través de un
mecanismo bifuncional metal-acido. La velocidad de reaccién es controlada por la
funcion acida. El catalizador PtRe(NHj3) presenta el menor rendimiento a tolueno,

mientras que el catalizador PtRe(HCI) posee inicialmente un rendimiento a tolueno
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similar al del catalizador base, y debido a la formacion de coque pierde selectividad a
tolueno. Es importante sefialar que el coque se deposita sobre los sitios acidos y
metalicos del catalizador. El catalizador PtRe(H,O) presenta un bajo rendimiento a
tolueno a pesar de poseer una acidez ligeramente mayor al catalizador base. Esto puede
justificarse considerando los rendimientos a C;-C4 que muestran que este catalizador
posee una fuerza acida excesiva para la reaccion de n-C; que conduce al craqueo y
desfavorece la formacion de tolueno.

Los compuestos deshidrogenados producidos por la funciéon metdlica se
transforman sobre la funcion acida en productos mas livianos (C;-Cy4) por la reaccion de
craqueo, en isomeros de C; por la reaccion de isomerizacion o en tolueno por la
reaccion de deshidrociclizacion. La fuerza é4cida requerida para las reacciones de
craqueo es mayor que la requerida para la isomerizacién o deshidrociclizacion, por lo

tanto un exceso de acidez conduce a la produccién de compuestos livianos.

CONCLUSIONES

Mediante reduccidén a temperatura programada se determind que el medio de
impregnacion influye sobre las interacciones metal-soporte. Cuando se usa NHj; aq., el
catalizador retiene menos Cl y los metales son reducibles a menor temperatura
indicando una débil interaccion metal-soporte. Lo contrario sucede cuando se utiliza
HCI como medio de impregnacion, obteniéndose un comportamiento intermedio en el
caso del H,O.

A partir de la reaccion de deshidrogenacion de ciclohexano se puede concluir
que el grado de interaccion Pt-Re disminuye a medida que el pH de la solucion de
impregnacion disminuye dado que la actividad especifica aumenta. La reaccion de
hidrogendlisis de ciclopentano corrobora la mayor interaccion Pt-Re de los catalizadores
tratados en NHj.

Con respecto a la acidez de los catalizadores, se pudo establecer por desorcion a
temperatura programada que la acidez total del catalizador disminuye a medida que
el pH de la solucion de impregnacion aumenta; y por FTIR de piridina que la acidez
Lewis del soporte no se ve modificada significativamente por la variacion del medio

de impregnacion.
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La funcion éacida de los catalizadores preparados se evalué mediante la reaccion de
1somerizacion de n-Cs y se corrobord una mayor conversion en el caso de los
catalizadores de mayor acidez (medio de impregnacion de menor pH). También al
evaluar la selectividad a metano se verifico una mayor interaccion Pt-Re a medida
que el pH de la solucidon de impregnacion aumenta, manifestado en el incremento de

la selectividad a metano.

Empleando la reaccion test de n-C7, se determind que la actividad y estabilidad del
catalizador base son semejantes a las del catalizador tratado en H,O. Tanto la
actividad como la estabilidad son menores para los catalizadores tratados en HCl y
NHj;. Debido a la formacion de coque en los catalizadores tratados en H,O, HCl aq. y

en NHj aq. poseen menor rendimiento a tolueno respecto al catalizador base.
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ANEXO A
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Figura 1: espectro FTIR del catalizador PtRe a distintas temperaturas de desorcion.
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Figura 2: espectro FTIR del catalizador PtRe(H,O) a distintas temperaturas de

desorcion.
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Figura 3: espectro FTIR del catalizador PtRe(HCl) a distintas temperaturas de

desorcion.
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Figura 4: espectro FTIR del catalizador PtRe(NH3) a distintas temperaturas de

desorcion.
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Figura5: espectro FTIR de los catalizadores PtRe y PtRe (H,O, HCI, NH3) a 150 °C.
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Figura 6: conversion de n-C7 a 5 atm en funcion del tiempo, para los catalizadores PtRe

y PtRe (H,0, HCI, NH;).
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Figura 7: porcentaje de rendimiento a tolueno en la reaccion test de n-C; a 5 atm en

funcion del tiempo, para los catalizadores PtRe y PtRe (H,O, HCI, NH3).
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Figura 8: porcentaje de rendimiento a C;-Cy4 en la reaccion test de n-C; a 5 atm en

funcion del tiempo, para los catalizadores PtRe y PtRe (H,O, HCI, NHj3).
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REDUCCION CATALITICA: INFLUENCIA
DEL CONTENIDO DE Ge

La realizacion de todos los posibles a la vez es imposible.
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OBJETIVOS

» Determinar la influencia del Ge depositado, mediante reduccion catalitica
desde diferentes medios de impregnacion.

» Estudiar la actividad y selectividad de los catalizadores PtReGe (0.0, 0.1, 0.3,
1, 2; H,O, HCI, NH3)

ANALISISDE RESULTADOS

DEPOSICION DE GEEN LOSDISTINTOSMEDIOS DE IMPREGNACION

En la Figura 1 se compara el porcentaje de Ge depositado en funcion del
porcentaje de Ge nominal en los distintos medios de impregnacion empleados (H,O,
HCl y NH3). Se observa que a medida que aumenta el porcentaje nominal de Ge, en los

tres medios de impregnacion estudiados, aumenta el porcentaje de Ge depositado.
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Figura 1. porcentaje de Ge depositado en funcion del porcentaje nominal de Ge a

distintos pH en catalizadores Pt-Re.
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Es importante senalar que los rangos de pH de la solucién de impregnacion
fueron 3.84 <pH <4.31y 2.04 <pH < 2.16 para H;O y HCI respectivamente, mientras
que para NHj el pH fue de 9.5. Ademas, se observa que el aumento del pH favorece la

deposicion de Ge. Este hecho se advierte particularmente a altos contenidos de Ge.

PORCENTAJE DE ClI

La Figura 2 muestra la variacioén del porcentaje de Cl de los catalizadores en
funcion del porcentaje nominal de Ge agregado para los distintos pH estudiados. Se
observa que a medida que aumenta el tenor en Ge, el contenido de Cl aumenta para las
tres series de catalizadores. Esto puede deberse a la incorporacion de Cl como
consecuencia del precursor usado, GeCly. Por otro lado, es notable que el contenido de
Cl dependa fuertemente del medio usado en la impregnacion de Ge.

El porcentaje de Cl determinado en los catalizadores preparados usando tanto
H,0 como HCI en la impregnacion estd comprendido entre 1.1 y 1.3, respectivamente.
Mientras que al emplear NHj3 este valor disminuye al 0.2 % y tiene un valor maximo de
0.4%.

El bajo tenor en Cl de los catalizadores preparados en NH; se debe posiblemente
a la formacion de NH4Cl que es eliminado durante la etapa de lavado que se realiza

luego de la impregnacion.
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Figura 2: porcentaje de Cl en funcién del porcentaje de Ge nominal a distintos pH,

catalizadores PtReGe (0.0, 0.1, 0.3, 1, 2; H,O, HCI, NHj3).
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REDUCCION A TEMPERATURA PROGRAMADA

En la Figura 3 se presentan las curvas de TPR del catalizador PtRe (base) y de
los catalizadores preparados en distintos medios con el proposito de depositar 1 % de
Ge. Es importante recordar que la curva de TPR del catalizador de Pt/Al,Os3 presenta un
gran pico de consumo de hidrégeno centrado alrededor de los 250 °C. Dicho pico puede
deconvolucionarse en tres; a 228, 257 y 293 °C que corresponden a la reduccion de
especies de Pt con distinto grado de interaccion con el soporte. Todo el Pt presente se
reduce a Pt°. El perfil de TPR del catalizador de Re posee un pico de reduccion centrado
a los 580 °C con un pequefio hombro a menor temperatura. El perfil de TPR del
catalizador monometalico de Ge presenta un ancho pico de reduccion centrado
alrededor de 600 °C (resultado no mostrado). En la Figura 3 se observa que en todos los
casos el pico que se encuentra alrededor de los 600 °C es mayor comparado con el
catalizador base, esto se debe a la reduccion de Ge segregado. La zona de reduccion
entre 240 °C y 480 °C del catalizador preparado en HCI, indica una fuerte interaccién
Pt-Re-Ge. Ademas el catalizador PtReGe(1; NHj3) presenta el menor pico en la zona de
reduccion intermedia, esto puede atribuirse a la menor interaccién entre los metales.
Comportamientos similares se observan al analizar los perfiles de TPR del resto de los
catalizadores. Se concluye que la interaccion de la fase metdlica presenta el siguiente

orden: HC1 > H,O > NHs.
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Figura 3: perfiles de TPR de catalizadores PtRe y PtReGe(1; H,O, HCI, NHj3).
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Para analizar la incidencia del agregado de distintas cantidades de Ge, se
selecciond como solucion de impregnacion HCI 0.2 M. Las curvas de TPR se muestran

en la Figura 4.
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Figura 4: perfiles de TPR de catalizadores PtRe y PtReGe (0.1, 0.3, 1, 2; HCI)

Se observa que el pico de reduccion del Pt (que se encuentra a 250 °C en el
catalizador Pt-Re) se desplaza a mayor temperatura a medida que aumenta el contenido
de Ge. Este retraso se debe a la interaccién o cubrimiento del Pt por el Ge. Ademas, se
observa un notable crecimiento del tamafo del pico correspondiente a la zona media de
reduccion (350-500 °C) atribuido a la reduccion de Ge depositado en la proximidad del
Pt. Por ultimo, es remarcable el crecimiento del pico de reduccidon a temperaturas
superiores a 600 °C, este se asigna a la reduccién de Ge segregado. Estos resultados
indican que parte del Ge se deposita sobre el metal 6 en su proximidad y parte en el
soporte, es decir, segregado del Pt.

Resultados similares se encontraron al analizar los perfiles de TPR de los

catalizadores impregnados en H>O y en NHj3 con distinta carga de Ge.

HIDROGENOLISISDE CICLOPENTANO

La hidrogendlisis de ciclopentano es una reaccion sensible a la estructura.
Requiere un conjunto de 4tomos de metal con una dada configuracion. Si se tienen

cristales muy dispersos la actividad hidrogenolitica es baja [1]. Como se sefial6 en el
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Capitulo II en el caso de Pt-Re existe un efecto sinérgico que hace que los ensambles de
Pt-Re posean mayor actividad hidrogenolitica que los metales por separado.

Debido a que el catalizador sufre una répida desactivacion a causa de la
formacion de coque, en la Figura 5 se muestran los resultados de conversion de
ciclopentano a los 5 min de reaccion. La Figura 5 permite mostrar el efecto pasivante
del Ge. La disminucion de la actividad a medida que el porcentaje de Ge aumenta,
refleja el bloqueo del ensamble Pt-Re. Al emplear catalizadores que contienen 1 % de
Ge nominal, el grado de conversion de ciclopentano es inferior al 1%. Estos resultados
también muestran que catalizador PtReGe(0.1, NH3) posee menor interaccion del Ge
con la fase activa que los catalizadores del mismo tenor de Ge pero preparado usando
otro medio de impregnacion. Los resultados concuerdan con los hallados por TPR
donde se encontr6 que el pico de reduccion a 600 °C correspondiente al Ge segregado

es mayor en los catalizadores preparados en NHj.
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Figura 5: conversion de ciclopentano a los 5 min de reaccion, en funcion del contenido

nominal de Ge.

DESHIDROGENACION DE CICLOHEXANO

La deshidrogenacion de ciclohexano es catalizada por la funcion metélica de los
catalizadores soportados. Tiene la particularidad de ser considerada insensible a la

estructura del catalizador [2]. El Ge es inactivo en esta reaccidon, la medida de la
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actividad especifica permite evaluar la interaccion Ge-fase activa. El Re en las
condiciones de reaccion usadas posee una actividad insignificante, entonces su
influencia sobre la actividad del Pt es pequefia [3]. Por lo tanto, los cambios de la
actividad se asignan a la accion del Ge.

En la Figura 6 se presenta la conversion promedio de ciclohexano en funcion del
porcentaje de Ge nominal, empleando los catalizadores PtReGe (0.0, 0.1, 0.3, 1; H,O,
HCI, NHs3). De acuerdo a lo observado en la Figura 6, a medida que aumenta el
contenido de Ge, depositado por reduccion catalitica, la actividad disminuye. Esto
puede atribuirse a una fuerte interaccion entre el Ge y la fase activa. A altos tenores de
Ge (1 %) todos los catalizadores poseen una muy baja actividad independientemente del
medio de impregnacion usado. Esto se explica considerando que un exceso de Ge
agregado bloquea casi todos los sitios activos del catalizador. A menores contenidos de
Ge (£ 0.3) los catalizadores exhiben distinta actividad dependiendo del medio de
impregnacion usado. La actividad de los catalizadores con 0.1 % de Ge referida al
catalizador blanco de cada serie es 40, 74 y 80 % usando H,O, HCI, NH;
respectivamente. Estos resultados indican que el Ge se depositd preferentemente sobre
la fase metalica al usar H;O y mayoritariamente sobre el soporte al emplear NH3. Debe
notarse que el en caso de emplear HCI también se logra una buena interaccion del Ge
con el resto de los metales y que el catalizador con 0.3 % de Ge tiene menor actividad
que el preparado en agua de igual tenor de Ge.

Tanto en la reaccion de hidrogendlisis de ciclopentano como en la de
deshidrogenacion de ciclohexano se produce una perdida de actividad por agregado de
Ge. Comparando la evolucion de la actividad con el tenor de Ge en las Figuras 5y 6, se
concluye que la reaccion de hidrogendlisis es mas afectada. Esto se justifica
considerando que la reaccion de hidrogenoélisis es demandante mientras que la
deshidrogenacién es no demandante. Asi, la hidrogendlisis es fuertemente afectada por
la interaccion de pocos atomos de metal inerte con la fase activa. Se espera que la
deshidrogenacion disminuya linealmente con el agregado de Ge. Sin embargo, una
deposicion selectiva del Ge sobre la fase activa puede provocar una caida abrupta para
bajos porcentajes de Ge y luego mayores agregados de Ge no modifican marcadamente
la actividad. En el caso de los catalizadores preparados en NH; se observa una
disminucioén casi lineal de la actividad deshidrogenante con el agregado de Ge, lo cual

indica una deposicion no selectiva del Ge. Puede deducirse que en los catalizadores
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preparados en H,O y en HCI la deposicion de Ge se realizo en forma selectiva sobre la

funcidén metalica.
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Figura 6: conversion promedio de ciclohexano en funcion del porcentaje de Ge

nominal.

QUIMISORCION DE CO

Los resultados de quimisorcion de CO de algunos catalizadores se muestran en
la Tabla I. A medida que se adiciona Ge al catalizador, la cantidad de dtomos de Pt
capaces de quimisorber CO disminuye. Esto puede explicarse considerando un efecto
geométrico del Ge sobre el Pt (simplemente el Ge bloquea los 4&tomos superficiales) o
un efecto electronico (el Ge modifica la densidad electronica del Pt) que trae aparejado
una disminucion de la capacidad del Pt para adsorber CO. Se debe tener en cuenta que
resultados previos mostraron que tanto el Ge como el Re no quimisorben CO en las
condiciones usadas. No se espera obtener una relacion lineal entre la quimisorcion de

CO vy la deshidrogenacioén de ciclohexano [4, 5].
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Tablal: relacion atdbmica CO/Pt obtenida por quimisorcion de CO.

Catalizador CO/Pt
PtRe 0.47
PtReGe(0.1, H,0) 0.45
PtReGe(2, H,0) 0.31
PtReGe(0.1,NHs) 0.50
PtReGe(2, NHs) 0.39
PtReGe(0.1, HCI) 0.44
PtReGe(2, HCI) 0.26

DESORCION A TEMPERATURA PROGRAMADA (TPD) DE PIRIDINA

La piridina debido a su caracter basico se adsorbe sobre sitios acidos. Su
desorcion a bajas temperaturas se relaciona a sitios acidos débiles, mientras que la
desorcion a altas temperaturas corresponde a sitios acidos fuertes. De este modo,
mediante experiencias a temperatura programada se obtiene una distribucion de la
fuerza acida. Evaluando el area bajo los perfiles de TPD se puede tener una medida de
la acidez total del catalizador.

La Figura 7-a presenta los perfiles de TPD de piridina del catalizador base PtRe
y de los tratados en los diferentes medios de impregnacion sin el agregado de Ge. Se
observa que el método de reduccion catalitica (sin agregar Ge) produce un aumento de
la acidez respecto al catalizador base en el caso de usar H;O o HCl como medio de
impregnacion, siendo notable el aumento de la acidez en la zona de 220-520 °C, debido
a sitios de mayor fuerza acida. Ademas se confirma que el agregado de NH; durante la
preparacion disminuye la acidez de la alimina debido a la eliminacién de Cl.

En la figura 7-b se presentan los resultados de TPD de los catalizadores con 0.1
% de Ge nominal preparados en distintos medios. Se observa el mismo fenémeno de la
Figura 7-a, respecto de la influencia del pH, ademas puede apreciarse que el agregado
de pequefias cantidades de Ge no modifica significativamente los perfiles de TPD

respecto al catalizador base tratado por el método de la reduccion catalitica.
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Figura 7: perfiles de TPD de catalizadores (a) PtRe y PtReGe(0.0; H,O, HCI, NH3); (b)

PtReGe(0.1; H,O, HCI, NHj3)

La Figura 8 muestra los resultados de las curvas de TPD de piridina de los

catalizadores preparados en NHs con distintos contenidos de Ge. Se observa que el

agregado de Ge incrementa la acidez del catalizador, lo cudl concuerda con el aumento

de Cl al agregar Ge (Figura 2). Sin embargo, los sitios de acidez fuerte (300-400 °C) no

son modificados significativamente.
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Figura 8. perfiles de TPD de piridina de catalizadores PtReGe(0.0, 1, 2; NH3)
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En la Figura 9 se presentan las areas bajo la curva de los TPD de piridina
referidas al catalizador base de los catalizadores preparados por reduccion catalitica en

estudio.
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Figura 9: relacion de areas de TPD de piridina, area [PtReGe(0.0, 0.1, 0.3, 1, 2; H,0,
HCI, NH3)] seglin corresponda/area[PtRe].

Se observa que el agregado de Ge en NH; produce un aumento marcado de la
acidez del catalizador, mientras que en agua este aumento es menor. Por otro lado, en el
caso de los catalizadores preparados en HCI se observa una disminucion en la acidez
con el agregado de Ge. Esto puede explicarse considerando en forma simultanea el
efecto del Cl y del Ge sobre la acidez de la alumina. En el caso de los catalizadores
preparados en NHs, el contenido de Cl varia entre 0.2 y 0.4 %, al incrementar el
porcentaje de Ge al 2 % nominal aumenta la acidez debido a la accion conjunta del Cl y
de los 6xidos de Ge (4cidos débiles). En los catalizadores preparados en HCI, el tenor de
ClI permanece practicamente constante alrededor del 1.3 % por lo tanto la variacion de
la acidez solo puede atribuirse al 6xido de Ge. La disminucién de la acidez es
consecuencia de la débil acidez del 6xido de Ge, que probablemente bloquee un sitio de
acidez fuerte del soporte. Los catalizadores preparados en agua presentan un

comportamiento intermedio entre los preparados en HCl y NHs.
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ABSORCION INFRARROJA CON TRANSFORMADA DE FOURIER

A fin de complementar los estudios de acidez se efectuaron experiencias de
espectroscopia FTIR de piridina. La adsorcion de piridina (Py) permite diferenciar los
sitios 4cidos de Bronsted (banda piridinium PyH™ 1540 cm™) y los sitos 4cidos de Lewis
(bandas Py-L 1451 y 1455 cm™). En la Figura 10 se presentan los espectros IR de los
catalizadores con distintos porcentajes de Ge nominal, preparados empleando H,O
como medio de impregnacién. La ausencia de la banda a 1540 cm™, en dichos espectros
indica que la fuerza de los sitios acidos de Bronsted es demasiado débil para obtener el
16n piridinium. Este mismo resultado se obtuvo para los catalizadores preparados en

HCl y en NHj3 (los resultados se muestran en el Anexo B).

Absorbancia

1700 1600 1500 1400 1300 1200
- -1
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Figura 10: espectros FTIR de piridina adsorbida de los catalizadores PtRe base y
PtReGe(0.0, 0.1, 0.3; H,O) a 150 °C.

En el rango de longitudes de onda 1612-1630 cm™ se encuentran los picos de
compuestos ciclo aromaticos fuertes.

Las bandas presentes en la region de numero de onda comprendida entre 3621 y
3749 cm™, corresponden a los distintos tipos de OH™ de la Al,O;3 (los espectros en un
rango mas amplio de numero de onda se muestran en el Anexo B).

Para los catalizadores preparados en los distintos medios de impregnacion y con
distintos porcentajes de Ge, la cantidad de sitios Lewis (Q) a 150 °C toma valores

comprendidos entre 235 y 250 umol g'. A partir del analisis de los espectros obtenidos
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puede decirse que la acidez Lewis del soporte no se modifica significativamente por el
agregado de pequefas cantidades de Ge, asi como tampoco por el medio de
impregnacion empleado.

También se realizaron medidas de termodesorcion a 150, 250, 350, 450 y 500 °C
con el objeto de evaluar la fuerza de los sitios acidos. Considerando que un sitio fuerte
retiene la base a alta temperatura, se determiné que los sitios acidos de Lewis
registrados a 1455 cm™ corresponden a sitios acidos débiles debido a su ausencia a

temperaturas superiores a 250 °C (espectros mostrados en el Anexo B).

| SOMERIZACION DE 3,3-DIMETIL-1-BUTENO

Mediante FTIR se determind que la fuerza de los sitios acidos de Bronsted es
demasiado débil para obtener el i6n piridinium, por lo tanto para caracterizar dicha
acidez se emple6 la reaccion de isomerizacion de 3,3-dimetil-1-buteno (33DMI1B). En
la Tabla II se presentan los datos de actividad global (AG), de los catalizadores PtReGe
(0.0, 0.1, 0.3; H,O, HCI, NH3).

Tabla I1: actividad global de los catalizadores referida al catalizador PtRe (4G = 605

umol h™' em™ [flujo molar de reactivo por superficie de 6xido]).

Contenido nominal de Ge, Actividad global referida al catalizador base
% peso H.0O HCI NH3
0.0 0.91 0.96 0.84
0.1 0.71 0.75 0.67
0.3 0.68 0.71 0.55

La tendencia que puede observarse en la Tabla II, indica una disminucién en la
acidez Bronsted, empleando cualquiera de los medios de impregnacion, a medida que el
contenido de Ge depositado sobre el soporte aumenta. La acidez Brensted de los
catalizadores preparados en HCI es ligeramente superior a los preparados en H,O.
Teniendo en cuenta los valores de CI reportados en la Figura 2 puede decirse que los
catalizadores de mayor contenido de cloro poseen mayor acidez Bronsted.

Los sitios acidos de Lewis de la alimina se producen por eliminacion de agua

durante la etapa de calcinacion o reduccion. Se llevan a cabo reacciones de
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deshidratacién que deja algunos atomos superficiales de aluminio con un déficit parcial
de carga electrdnica, los cuales se comportan como acidos de Lewis. También aparecen
en la superficie &tomos de oxigeno con un exceso parcial de carga electronica (bases de
Lewis) que act@ian en forma simultdnea y coexisten con los sitios acidos de Lewis. Sin
embargo los sitios acidos de Lewis son los mas importantes desde el punto de vista
catalitico ya que a ellos se unen las particulas del metal soportado [6]. Los sitios de
acidez Bronsted se deben a las especies AI-OH. Su acidez es aumentada por efecto
inductivo del Cl1 [7, 8].

De acuerdo a los resultados de FTIR de piridina, la acidez Lewis no es afectada
por el contenido de Ge ni por el medio de impregnacion. Esto se debe a que el grado de
hidratacion de la alimina es el mismo en todos los catalizadores dado que el tratamiento
de activacion (tiempo y temperatura) es el mismo independiente del medio de
impregnacion usado. Por lo tanto, la superficie de la alimina posee el mismo grado de
hidratacion. La acidez Bronsted depende del contenido de cloro y de la carga metalica.
El Ge se deposita parte en el soporte y posee caracteristicas de acido débil,
consecuentemente influye sobre la acidez total del soporte. La disminucion de la acidez
a medida que aumenta el contenido de Ge puede explicarse considerando que el Ge
reemplaza al cloro de los sitios de aluminio que generan fuerte acidez por otros sitios de

aluminio donde el cloro se torna un simple espectador [9].

REACCION n-C; A PRESION ATMOSFERICA

Se muestra en la Figura 11 la variacion de la conversion de n-C; en funcion del
tiempo empleando los catalizadores: PtRe y preparados por reduccidn catalitica PtReGe
(0.1; H,O, HCI, NHj3). Se observa que el catalizador de Pt-Re posee una conversion
inicial del 80 % y la misma disminuye a medida que transcurre el tiempo de reaccion.
Esto se debe a la formacion y acumulacion progresiva de coque que se deposita tanto
sobre la funcion metalica como sobre la funcion acida del catalizador [3,4]. El mismo
fenémeno de desactivacion ocurre en los catalizadores con Ge. Sin embargo, presenta
un comportamiento diferente segun el medio en que se depositd el Ge. Si la deposicion
de Ge se realiza en agua se mejora la actividad catalitica, si la deposicion se realiza en
medio alcalino (NHj3) la actividad respecto al bimetalico de PtRe disminuye, mientras
que con el agregado de Ge en HCI el deposito de Ge no modifica apreciablemente la

actividad del catalizador de PtRe. Esto puede deberse a dos factores: a) diferente
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cantidad de Ge depositado y b) diferente distribucion del Ge depositado (sobre las
funciones metdlica o 4cida). Los resultados presentados en la Figura 1 de este capitulo
muestran que para 0.1 % de Ge nominal la cantidad de Ge depositada es practicamente
la misma en los distintos medios de impregnacion. Esto indica que la distribucion del

Ge posee una gran importancia sobre la actividad inicial y estabilidad de los

catalizadores.

100

Conversion, %

0 i 1 i 1 i 1 i 1 i
0 50 100 150 200 250
Tiempo, min

Figura 11: conversion de n-C; en funcion del tiempo para catalizadores PtRe y PtReGe
(01, Hzo, HC], NH3)

La Tabla III muestra la conversion a los 240 min de reaccion para los distintos
catalizadores preparados variando el pH de la solucion de impregnacion y la cantidad
teorica de Ge a depositar. Al aumentar el contenido de Ge la actividad catalitica
disminuye, debido a que la mayor deposicion de Ge bloquea los sitios activos del
catalizador. Los catalizadores mas activos se obtienen cuando la impregnacion de Ge se

realiza en agua, luego en HCl y el menos activo en medio alcalino.

Tablalll: conversion de #n-C7 a los 240 min.

Ge, %
Medio deimpregnacion 0.1 0.3 1.0 20
H,O 54.6 38.1 234 19.2
HCl 40.7 32.1 15.8 12.1
NH; 11.8 13.7 9.3 4.20
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Los valores de selectividad a tolueno de los diferentes catalizadores a los 240
min de reaccion se presentan en la Tabla IV. Considerando que la selectividad a tolueno
del catalizador PtRe es de 51.1 %, a partir de los resultados mostrados en la Tabla IV se
puede decir que el agregado de pequefias cantidades de Ge (0.1 %) aumenta la
selectividad mientras que mayores cantidades de Ge la disminuyen. De la Tabla IV,
puede inferirse que los catalizadores preparados en agua poseen mayor selectividad a
tolueno. La menor selectividad a tolueno podria explicarse por la deposicion de Ge
sobre los ensambles Pt-Re o en sus inmediaciones, lo cual produciria una modificacion
de la fuerza 4cida en el entorno de los metales activos que son los responsables de

producir las olefinas que se deshidrociclizan sobre el sitio acido.

TablalV: selectividad a tolueno a los 240 min de reaccion test n-Cs.

Ge, %
M edio deimpregnacién 0.1 0.3 1.0 2.0
H,O 62.9 59.6 47.8 32.4
HCl 54.3 47.0 47.6 35.6
NH; 53.9 47.0 423 38.4

La selectividad a gases (C;-C4) disminuye con el agregado de Ge (estos
resultados no se muestran) debido a que el Ge se deposita, en parte sobre el metal y en
parte sobre el soporte; esta ultima deposicion produce una modificacion de la fuerza
acida. Como se mencion6 anteriormente, en el caso de los catalizadores preparados en
NHj; el aumento de la acidez no modifica apreciablemente los sitios de fuerte acidez que
son los responsables del craqueo. Un fendmeno similar explicaria la menor formacion
de gases de los catalizadores preparados en H,O y HCl sumado a que en los
catalizadores preparados en HCI la acidez total disminuye.

La caida en la formacion de gases se debe a que la reaccion de craqueo se
produce sobre los sitios acidos del catalizador (principalmente sobre los sitios mas
fuertes). También debe considerarse que el agregado de Ge destruye los ensambles Pt-

Re que producen metano a través de la reaccion de hidrogendlisis.
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OXIDACION A TEMPERATURA PROGRAMADA (TPO)

La Figura 12 presenta los valores del porcentaje de carbono obtenido por TPO
luego de la reaccion de reformado de n-C; a presion atmosférica. Se observa que el
agregado de Ge disminuye la formacion de coque, es decir aumenta la estabilidad del
catalizador PtRe. La deposicion de coque es el resultado de varios factores entre ellos la
produccion de precursores (principalmente olefinas) y destruccion de estos precursores
por la funcién metalica mediante las reacciones de deshidrogenacion e hidrogenolisis
respectivamente. También la fase metdlica estabiliza el coque por medio de un
mecanismo de spillover inverso. La funcidon 4cida interviene en las reacciones de

polimerizacion que conduce a la formacion del coque.

15

—a—HO
—e—HCI

0,0 0,5 1,0 1,5 2,0
Genominal, %

Figura 12: porcentaje de carbono de los catalizadores usados en el reformado de n-C; a

presion atmosférica.

La disminucién de la deposicion de coque con el agregado de Ge es el resultado
de una menor produccion de precursores deshidrogenados y de una menor fuerza 4cida.
Puede notarse que la mayor acidez del catalizador se corresponde con una mayor
deposicion de coque (ver Figura 9).

La Figura 13 presenta las curvas de TPO de los catalizadores luego de la
reaccion de reformado de n-C; a presion atmosférica. Se observa que el coque

depositado es poco polimerizado debido a su baja temperatura de combustioén (< 450
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°C). La zona de combustion a temperaturas menores de 200 °C se asigna a la

combustion de hidrocarburos adsorbidos durante la reaccion.

Sefial del FID, u.a.

100 200 300 400 500
Temperatura, °C

Figura 13: perfiles de TPO de los catalizadores luego de la reaccion de reformado de n-

C; a presion atmosférica.

REACCION N-C;ABATM

La Tabla V presenta los valores de conversion, rendimiento a tolueno y
rendimiento a gases (C;, C;,Cs4 y C;-Cy) y relacion molar C,/Cs obtenidos en la reaccion
de reformado de n-C; a las 6 y 20 h de reaccion; empleando los catalizadores PtRe,
PtReGe (0.0, 0.1, 0.3, 1, 2; H,O) y PtReGe (0.0, 0.1, 0.3; HCI, NH3). Los catalizadores
bimetalicos fueron sulfurados a fin de eliminar su hiperactividad inicial.

En el Anexo B se incluyen las graficas de conversion, rendimiento a tolueno y a
C;-C4 en funcién del tiempo de reaccion de n-C; para los catalizadores PtReGe (0.0,
0.1, 0.3, 1, 2; H,O) y PtReGe (0.0, 0.1, 0.3; HCI, NH3).

Comparando los catalizadores bimetalicos, el catalizador base es el mas activo y
el mas estable. El tratamiento en HCI reduce estas propiedades en el catalizador en

mayor medida que el H»O. Estos resultados pueden explicarse considerando las
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modificaciones producidas por los tratamientos en diferentes medios sobre la funcion
metalica y acida del catalizador base (ver Capitulo III). El mejor desempefio del
catalizador base puede deberse a que posee un adecuado balance metal-acido [10]. Un
exceso de sitios acidos, beneficia la deposicion de coque desfavoreciendo la estabilidad
del catalizador.

Tabla V: reaccion de reformado de n-C; a 5 atm de los catalizadores PtRe base y

PtReGe(0.0, 0.1, 0.3; H,0, HCI, NH;).

Rendimiento (%)

Catalizador Tiempo X CJCs3 C; Tolueno C;-C;, Cz3 Cy4
(h) (%)
PtRe(base) 6 947 026 0.88 41.2 28.4 92 6.1
sulfurado 20 914 025 0.82 33.9 27.8 9.0 6.0
PtRe(H,0) 6 93.6 025 097 30.1 328 106 8.1
sulfurado 20 88.5 0.26 1.00 25.1 32.2 10.5 8.2
PtReGe(0.1; H,0) 6 929 023 0.80 32.6 28.5 9.6 6.5
20 88.3 0.21 0.71 28.1 28.2 93 64
PtReGe(0.3; H,0) 6 93.7 027 0.87 35.0 27.5 89 52
20 92.0 025 0.75 33.1 25.2 82 4.7
PtReGe(1.0; H,0) 6 624 0.15 043 14.2 22.1 7.7 52
20 588 0.15 0.34 13.7 18.2 64 42
PtReGe(2.0; H,0) 6 90 026 0.18 1.15 4.3 1.9 04
20 7.1 026 0.18 0.74 3.6 1.5 0.5
PtRe(HCI) 6 874 033 0.76 39.5 29.2 7.6 6.1
sulfurado 20 76.3 028 0.80 21.7 28.2 94 74
PtReGe(0.1; HCI) 6 648 023 0.77 15.5 27.4 93 175
20 539 023 0.65 10.5 244 84 6.6
PtReGe(0.3; HCI) 6 80 021 0.57 25.1 26.6 88 7.0
20 76.0 0.18 0.56 21.7 26.3 8.7 6.8
PtRe(NH3) 6 872 038 0.86 32.1 19.0 6.2 4.6
sulfurado 20 79.3 036 0.72 234 16.6 55 4.0
PtReGe(0.1; NH3) 6 66.8 027 0.57 14.6 17.8 59 42
20 57.1 023 045 11.7 16.0 54 39
PtReGe(0.3; NH3) 6 603 021 0.34 13.8 124 45 29

20 56.8 0.22 0.34 12.7 12.3 43 2.8

Hasta valores iguales a 0.3 % de Ge nominal en los catalizadores preparados en
H,O la conversion se modifica ligeramente. En los catalizadores con alto contenido de
Ge (1.0 y 2.0 %) la actividad disminuye drasticamente. Por ello para los catalizadores
con estos contenidos de Ge preparados en HCI y NH3 no se realizaron los ensayos de
reaccion de n-C;. Considerando que el catalizador base en las mismas condiciones de
reaccion no sulfurado posee un rendimiento a metano alrededor del 11 %. Puede decirse

que la adicion de 0.1% de Ge produce un efecto pasivante similar al del azufre en los
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catalizadores de reformado de naftas convencional. Mayores contenidos de Ge
disminuyen aun mas la actividad hidrogenolitica del catalizador. Estos resultados estdn
de acuerdo con los valores de hidrogendlisis de ciclopentano reportados anteriormente.
El rendimiento a gases (C;-Cy), el rendimiento a propano (Cs) y el rendimiento a n-
butano (n-C4) disminuye con el agregado de Ge. El rendimiento a gases livianos,
producto de la reaccion de craqueo que se lleva a cabo sobre los sitios acidos del
soporte, disminuye a medida que la acidez decrece. Esto concuerda con la disminucion
de la acidez determinada por TPD de piridina e isomerizacion de 3, 3-dimetil-1-buteno
que se produce a medida que el contenido de Ge aumenta.

El andlisis del rendimiento a tolueno en funcion del contenido de Ge presenta
una evolucion tipo volcan. A bajos contenidos de Ge (< 0.3 %) el rendimiento a tolueno
aumenta mientras que a altos contenidos de Ge disminuye. La reaccion de
deshidrociclizacion es una reaccion bifuncional y la etapa limitante ocurre en los sitios
acidos del soporte [11]. A medida que la cantidad de Ge depositado se incrementa se
produce una drastica disminucion de la acidez. Los sitios de acidez fuerte eliminan y se
crean nuevos sitios de menor fuerza acida. En consecuencia se inhibe el craqueo,
conduciendo a una menor produccion de gases livianos y a una mayor selectividad a
productos formados mediante un mecanismo bifuncional. Asi, se aumenta el
rendimiento a productos de deshidrociclizacion. A altos contenidos de Ge la cantidad de
intermediarios deshidrogenados producidos por los sitios metdlicos es muy baja.
También la fuerza 4cida es muy baja. El efecto global es la disminucién de la velocidad
de la deshidrociclizacion.

Algunos autores, como por ejemplo Carvalho et al. [9] proponen la relacion
C,/Cs como una estimacion de la relacion de actividad de las funciones metdlica y
acida. El metano es producto de la reaccion de hidrogendlisis sobre la funcién metalica
mientras que el propano se obtiene por craqueo de parafinas sobre la funcion acida. Para
las tres series de catalizadores, se observa en la Tabla V que a medida que se incrementa
el contenido de Ge la relacion C,/Cs disminuye, indicando que la funcién metalica es
mas afectada que la funcion acida. Esto sefiala la deposicion preferencial de Ge sobre la
funcion metélica. El catalizador PtRe (NHj3) sulfurado tiene la relacion C,/C; mas alta
de los catalizadores estudiados, esto revela un desbalance entre la funcién acida y
metalica del catalizador.

En el caso de los catalizadores preparados en HCI, el rendimiento a C; es menor

que el catalizador sulfurado, mostrando que el método de pasivacion fue efectivo. No
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obstante, la pasivacion con Ge produce una disminucion del rendimiento a tolueno y un
incremento en la produccién de gases livianos. Este ultimo resultado es inesperado
debido a que el Ge disminuye la acidez del catalizador.

El rendimiento a gases livianos de los catalizadores preparados en H,O es mayor
que el de los catalizadores preparados en HCI. Esta contradiccion puede explicarse
considerando que los catalizadores preparados en HCI se desactivan en mayor medida
por la formacion de coque y entonces su actividad hidrocraqueante disminuye.

El rendimiento a tolueno de los catalizadores preparados en HCl es menor que
los preparados en H,O. Esto puede deberse a un exceso de sitios acidos en los
catalizadores preparados en HCI que conduce a la formacion de coque y a su rapida
desactivacion, disminuyendo su rendimiento a tolueno.

La Figura 14 muestra los valores promedio del rendimiento a isémeros de C;. Se
puede observar que todos los catalizadores poseen un rendimiento superior al del
catalizador base, excepto el catalizador PtReGe (2, H,0). El andlisis de la variacién del
rendimiento a i-C; se efectua de igual modo que el andlisis de la deshidrociclizacion
(formacion de tolueno) dado que ambas reacciones son bifuncionales y la etapa
limitante ocurre sobre los sitios acidos del catalizador. Por lo tanto, el aumento del
rendimiento de isomeros de C; se debe a una eliminacién de los sitios de acidez fuerte y
a la creacion de sitios de menor acidez. El catalizador PtReGe (2, H,O) posee baja
actividad debido a que la funcién metalica estd fuertemente inhibida, impidiendo la
produccion de los intermediarios que requiere la funcién acida. Es notable la gran
formacion de i-C; de los catalizadores preparados en NHj, su menor fuerza 4cida
explica la menor produccion de gases, y los intermediarios producidos por la funcion
acida siguen la reacciéon de isomerizacion en lugar de la de craqueo. Estos
intermediarios pueden ser deshidrociclizados, y aumentar la formacion de tolueno. Dado
que ocurre la reaccion de isomerizacion y no la de deshidrociclizacion, se concluye que
la fuerza 4cida necesaria para la reaccion de isomerizacion es menor que la necesaria
para la deshidrociclizacion. Si bien empleando catalizadores preparados en NHj3 se
pueden producir naftas mas “ecoldgicas” su conversion es baja y por lo tanto no se lo
considera adecuado para su uso industrial. Los catalizadores preparados en NHj3 poseen
el peor desempefio de la serie de catalizadores evaluada. Tienen baja conversion y bajo
rendimiento a tolueno, aunque su rendimiento a isémeros de C; es alto. El pequefio

rendimiento a gases livianos esta de acuerdo con su baja acidez.
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Figura 14: rendimiento promedio a isomeros de C; de los catalizadores estudiados.

CONCLUSIONES

El método de reduccion catalitica permite depositar diferentes cantidades de Ge
sobre los catalizadores de Pt-Re/Al,O;. El aumento del pH de la solucion de
impregnacion favorece la deposicion de Ge.

Mediante TPR se determind que la interaccion entre el Ge y la fase activa (Pt-
Re) depende del medio de impregnacion. La interaccion sigue el orden siguiente HCI >
H,O > NHj3. También se pudo establecer que el Ge se deposita en parte sobre el Pt y en

parte sobre el soporte.

Con respecto a la acidez de los catalizadores el analisis puede dividirse en: a)
influencia del medio de impregnacion, donde la acidez total del catalizador disminuye a
medida que el pH aumenta, b) agregado de Ge, en el caso de usar NH; como solucion
de impregnacion cuanto mayor es la cantidad de Ge depositada mayor es la acidez total
del catalizador, en HCI el comportamiento es opuesto, sin embargo la acidez media y
débil aumentan. Observandose un comportamiento intermedio para el H,O.

La reaccién de isomerizacion de 3,3-dimetil-1-buteno permitié determinar que
las variaciones de acidez se deben a los sitios Bronsted y por FTIR de piridina se
encontrd que la acidez Lewis no varia significativamente con el agregado de pequenas

cantidades de Ge.
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A partir de los resultados de deshidrogenacion de ciclohexano e hidrogenolisis
de ciclopentano se concluye que la interaccion entre el Ge y la fase activa aumenta a
medida que aumenta el contenido de Ge. Como consecuencia de ello se produce una
disminucion de la actividad de la funcion metalica.

Los resultados de reformado de n-C; a presion atmosférica muestran que a
medida que aumenta la cantidad de Ge depositado disminuye la actividad
hidrogenolitica y la selectividad a la formacion de tolueno. El agregado de Ge modifica
tanto la funcion 4cida como la metédlica. El catalizador que presenta mejores
caracteristicas cataliticas es el de menor contenido de Ge, preparado empleando agua
como medio de impregnacion. Los catalizadores con bajos tenores de Ge son mas
selectivos para la formacién de tolueno.

Las experiencias de reformado de n-C; a alta presion muestran que el agregado
de Ge independientemente del medio usado produce una disminuciéon de la actividad
catalitica, menor produccién de tolueno y formacion de gases. Los catalizadores
tratados en agua son mas activos y selectivos a tolueno que los preparados en HCI. Los

catalizadores preparados en NH; poseen la menor conversion.

De acuerdo a los resultados discutidos en este capitulo, la serie de catalizadores
preparados en NH; y los catalizadores PtReGe(1, 2; H,O, HCI) se consideran

inapropiados para el reformado de naftas.
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ANEXO B
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Figura 1: espectros FTIR de piridina registrados a 150 °C de los catalizadores
PtReGe(0.1; H,O, HCI, NH3).
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Figura 2: espectros FTIR de piridina del catalizador PtReGe(0.1; NH3) a distintas

temperaturas de termodesorcion.
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Figura 3: conversion n-C; a 5 atm en funcion del tiempo; catalizadores PtReGe (0.0,

0.1, 0.3, 1, 2; H,0).
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Figura 4: rendimiento a tolueno en la reaccion test #n-C7 a 5 atm en funcion del tiempo;

catalizadores PtReGe (0.0, 0.1, 0.3, 1, 2; H,O)
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Figura 5: rendimiento a C;-Cy4 en la reaccion test n-C; a 5 atm en funcion del tiempo;

catalizadores PtReGe (0.0, 0.1, 0.3, 1, 2; H,O)
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Figura 6: conversion n-C; a 5 atm en funcion del tiempo; catalizadores PtReGe (0.0,

0.1,0.3; HCI)
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Figura 7: rendimiento a tolueno en la reaccion test n-C; a 5 atm en funcion del tiempo;

catalizadores PtReGe (0.0, 0.1, 0.3; HCI)
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Figura 8: porcentaje de rendimiento a C;-Cy4 en la reaccion test n-C; a 5 atm en funcion

del tiempo; catalizadores PtReGe (0.0, 0.1, 0.3; HCI)
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Figura 9: conversion de n-C7 a 5 atm en funcion del tiempo; catalizadores PtReGe (0.0,

0.1, 0.3; NH3)
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Figura 10: rendimiento a tolueno en la reaccion test n-C; a 5 atm en funcion del

tiempo; catalizadores PtReGe (0.0, 0.1, 0.3; NHs)
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Figura 11: rendimiento a C;-Cy4 en la reaccion test n-C; a 5 atm en funcion del tiempo;

catalizadores PtReGe (0.0, 0.1, 0.3; NH3)

100
..‘.—._._._._.\
NF .\.—.—._._. HZO
A
o 80}k
8 \
-
O 70} ON
2 | SE=A-an
~ A
= 60} O~050=8A~ -
5 s
@) ©=0 HCl
50 |
40 1 " 1 " 1 " 1 " 1
0 5 10 15 20
Tiempo, h

Figura 12: conversion n-C; a 5 atm en funcion del tiempo; catalizadores PtReGe (0.1;

H,0, HCI, NH3)
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Figura 13: rendimiento a tolueno en la reaccion test n-C; a 5 atm en funcion del

tiempo; catalizadores PtReGe (0.1; HO, HCI, NH3)
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Figura 14: rendimiento a C;-C4 en la reaccion test #-C7 a 5 atm en funcion del tiempo;

catalizadores PtReGe (0.1; H,O, HCI, NH3)
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Figura 15: conversion n-C; a 5 atm en funcion del tiempo; catalizadores PtReGe (0.3;

H,0, HCI, NH3)
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Figura 16: rendimiento a tolueno en la reaccion test n-C; a 5 atm en funcion del

tiempo; catalizadores PtReGe (0.3; H,O, HCI, NHj3)
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Figura 17: rendimiento a C;-C4 en la reaccion test #-C7 a 5 atm en funcion del tiempo;

catalizadores PtReGe (0.3; H,O, HCI, NHj3)
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REDUCCION CATALITICA: INFLUENCIA
DEL CONTENIDO DE Sn

Si en cada accién pones tu pensamiento, correqirds tu accion y
educards tu pensamiento.
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OBJETIVOS

» Estudiar la influencia del Sn depositado por el método de reduccion
Catalitica desde los diferentes medios de impregnacion.

» Estudiar la actividad y selectividad de los catalizadores PtReSn (0.0, 0.1, 0.3,
1, 2; H,O, HCI)

ANALISISDE RESULTADOS

DEPOSICION DE Sn EN LOSDISTINTOS MEDIOS DE IMPREGNACION

En la Figura 1 se muestra el porcentaje de Sn depositado en los distintos medios
de impregnacion en funcion del porcentaje de Sn nominal. Puede verse que la cantidad
de Sn depositada tanto en los catalizadores preparados en H;O como en los preparados
en HCI difiere notablemente de la cantidad tedrica a depositar cuando el porcentaje
nominal es superior a 0.3 %. Para valores menores o iguales a este valor no se

encuentran diferencias considerables.
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Figura 1: porcentaje de Sn depositado vs Sn nominal.
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PORCENTAJE DE ClI

En la Figura 2 se encuentra el porcentaje de Cl en funcién del porcentaje
nominal de Sn. Se observa que, tanto los catalizadores preparados en H,O como en HCl
no presentan grandes variaciones en su porcentaje de Cl con el aumento del contenido
de Sn. Por otra parte, los catalizadores preparados en HCl poseen un mayor contenido

de Cl que aquellos preparados en H,O.
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Figura 2: porcentaje de Cl en funcion del porcentaje de Sn nominal.

REDUCCION A TEMPERATURA PROGRAMADA

El efecto del agregado de 0.1 % de Sn por medio del método de reduccion
catalitica, se puede analizar a partir de la Figura 3; también puede compararse la
incidencia del Sn en los distintos medios de impregnacion utilizados. Como se observa
en la Figura 3, el perfil de TPR del catalizador PtRe(H,0) presenta un pico a los 225 °C
y una marcada zona de reduccion entre 400 y 500 °C. El primer pico corresponde a la
reduccion de especies de 0xido de Pt en débil interaccidon con la alumina; y la zona de
reduccion presente entre 300 y 400 °C se atribuye a especies oxicloradas de Pt en fuerte
interaccion con el soporte [1]. También en esta zona se produce la reduccion de parte
del Re en fuerte interaccion con el Pt. Esto se debe a que el Pt cataliza la reduccion del

Re [2, 3]. La reduccion del Re segregado se manifiesta entre los 400 y 500 °C.
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Cuando se adiciona 0.1 % de Sn (medio de impregnacion: H,O) el primer pico
se encuentra a 250 °C, y se aprecia una amplia zona de reduccion comprendida entre
300 y 500 °C. Este leve corrimiento del primer pico a mayor temperatura se obtiene
como consecuencia del cubrimiento de Pt por Sn. El incremento de la zona de reduccion
que presenta el catalizador PtReSn (0.1, H,O) respecto al PtRe (H,O), se debe a la
reduccion del Sn depositado en la proximidad del Pt y a la reduccion del Sn segregado.
Como reportaron Carvalho et al. [1] el Sn presenta una zona de reduccion bastante
amplia (150-500 °C) debido a su diferente interaccion entre el 6xido de Sn y la alimina.

El Sn ™ se reduce a Sn*" y no a Sn’ debido a la fuerte interaccién con el soporte [4].

(O_’H/Cl)\/\/\

S
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8

O (0.1, HCI)
(0.1, H.0)
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Temperatura, °C

Figura 3: perfiles de TPR de los catalizadores PtReSn (0, 0.1; H,O, HCI)

La curva de TPR del catalizador PtRe (HCI) mostrada en la Figura 3, presenta un
pico de reduccion alrededor de los 300 °C y una zona de reduccion centrada en los 550
°C con un hombro a los 600 °C. Como se menciono6 en el Capitulo III estas mayores
temperaturas de reduccidon respecto catalizador PtRe (H,O) se deben a la mayor
cantidad de Cl que aumenta la interaccion metal-soporte y retarda la reduccion de las
especies oxidadas de Re y Pt.

Comparando el perfil de TPR del catalizador PtRe (HCI) con el del PtReSn (0.1,
HCI) es evidente el aumento de la zona de reduccion media (300-500 °C) atribuible a la
mayor interaccion entre el Sn y el soporte. También puede decirse que existe una mayor
interaccion entre el Pt, Re y Sn, que se manifiesta en la ausencia de la zona de reduccion

a temperaturas mayores a 550 °C asignada al Re y Sn segregados. Por otra parte, el

Silvana A. D’lppolito 135



Doctorado en Ingenieria Quimica Tesis

primer pico de reduccion del catalizador PtRe (HCI) se desplaza a menores temperaturas
cuando se agrega Sn, segun se observa en el perfil de TPR del catalizador PtReSn (0.1,
HCI). Una menor interaccion de la fase metalica con el soporte puede justificar dicho
comportamiento.

Por ultimo de la Figura 3 puede concluirse, que si se emplea HCI como medio
de impregnacion en lugar de H,O el efecto del agregado de Sn es més notable,
obteniéndose mayor interaccion entre la fase metalica y menor interaccion fase metal-
soporte.

En la Figura 4 se muestran los perfiles de TPR de los catalizadores preparados
empleando H,O como medio de impregnacion y variando la concentracion de Sn, que
permiten estudiar la influencia del agregado de distintas cantidades de Sn. A grandes
cantidades de Sn (1 y 2%) se observa un aumento de Sn segregado, esto se infiere de la
extension de la zona de reduccion hasta los 600 °C. El corrimiento del primer pico de
reduccion a mayores temperaturas (257 °C para el catalizador con 0.1 % y 314 °C para
el catalizador con 2 % de Sn) puede atribuirse a un retardo de la reduccion de los los
oxidos de Pt por el Sn. El crecimiento de la zona de reduccion media (300-500 °C) a
medida que el contenido de Sn aumenta, indica una que parte de Sn se deposita en las

inmediaciones del Pt y este cataliza su reduccién a menor temperatura.
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Figura 4: perfiles de TPR de los catalizadores PtReSn (0.1, 0.3, 1, 2; H,0O)
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Los perfiles de TPR de la serie de catalizadores preparados empleando HCI
como medio de impregnacidn presentan un comportamiento analogo a los catalizadores
preparados en agua, los resultados se muestran en la Figura 5. En este caso, el
corrimiento del primer pico de reduccidon a mayor temperatura también ocurre pero es
menos marcado que en los catalizadores preparados en agua. El crecimiento del tamafio
del primer pico se debe a la reduccion simultdnea de 6xidos de Pt y de 6xidos de Sn en
fuerte interaccion. También se observa que a medida que aumenta el contenido de Sn
aumenta el tamano de la zona de reduccion entre 300 y 500 °C debido a la reduccion de

parte de los 6xidos de Sn en interaccion con el Pt y parte sobre el soporte.
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Figura5: perfiles de TPR de los catalizadores PtReSn (0.1, 0.3, 1, 2; HCI)

HIDROGENOLISISDE CICLOPENTANO

Mediante la reaccion de hidrogendlisis de ciclopentano se evaliia la funcion
metalica del catalizador. Se sabe que la adicion de Sn destruye ensambles Pt-Re e inhibe
la actividad hidrogenolitica [5, 6].

En el Capitulo III se comentd que la diferencia de actividad entre los
catalizadores PtRe (H,O) y PtRe (HCI) se debe a una menor interaccién de la fase
metalica con el soporte en el caso del catalizador PtRe (H,O). Esta diferencia, produce

durante la reduccidon, mayor o menor interaccion Pt-Re.
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En la Figura 6 se observa que pequenas cantidades de Sn presente sobre la fase
metalica son suficientes para destruir o disminuir el tamafio de los ensambles Pt-Re
responsable de la ruptura de los enlaces C-C. Esta inhibicion de la actividad
hidrogenolitica ocurre empleando tanto H,O como HCI como medio de impregnacion.
A altos tenores de Sn (> 1.0 %) la actividad de los catalizadores es casi nula debido a

que el Sn bloquea casi completamente la fase activa de Pt-Re.
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Figura 6: conversion a los 5 min de la reaccion de hidrogendlisis de ciclopentano

empleando los catalizadores PtRe y PtReSn (0.0, 0.1, 0.3, 1, 2; H,O, HCI)

DESHIDROGENACION DE CICLOHEXANO

Esta reaccion es catalizada s6lo por la funciéon metalica y la velocidad de
reaccion es proporcional al nimero de atomos activos en la superficie dado que es una
reaccion no demandante. En la Figura 7, donde se presenta la conversion de ciclohexano
en funcion del porcentaje nominal de Sn agregado en diferentes medios de
impregnacion, se hace evidente que la actividad catalitica de la funcidon metélica en la
deshidrogenacion de ciclohexano disminuye con el aumento del contenido de Sn. El Sn
no presenta actividad deshidrogenante en las condiciones de reaccidon usadas.

Puede observarse en la Figura 7 que a bajos contenidos de Sn se produce una

disminucion de la conversion casi lineal con el agregado de Sn, siendo los catalizadores
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preparados en HCI los mas afectados. A mayores porcentajes de Sn (> 0.3) la caida de
la actividad no es lineal en los catalizadores preparados en HCI, esto puede deberse a
que parte del Sn se deposita preferentemente sobre la fase metélica activa. Ademas,
debe considerarse que la actividad es casi nula en los catalizadores con 1.0 y 2.0 % de
Sn, debido a un efecto geométrico o electronico. El efecto geométrico considera el
bloqueo de los 4&tomos activos de Pt por el Sn, impidiendo de esta manera la adsorcion
del reactivo y por ende la reaccion. El efecto electronico tiene en cuenta la modificacion
de la estructura electronica del Pt por el Sn depositado en sus inmediaciones. Estudios
de Carvalho et al. [1] establecieron que es mas importante el efecto electrénico que el

geométrico.
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Figura 7: porcentaje de conversion promedio de ciclohexano en funcion de porcentaje

nominal de Sn para los catalizadores preparados en H,O y HCI.

QUMISORCION DE CO

Primeramente se determind la capacidad de quimisorcion de la alimina y de los
catalizadores monometalicos de Sn y Re, y se comprob6 experimentalmente que la
alimina y los catalizadores monometalicos de Re y Sn no quimisorben CO. Por lo

tanto, los valores de la Figura 8 solo se deben a la quimisorcion de CO sobre el Pt.
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Se observa, en la Figura 8, que a medida que aumenta la concentracion de Sn
disminuye la capacidad de quimisorber CO de los catalizadores independientemente del
medio de impregnacion usado. Los catalizadores preparados en HCl son menos
afectados que los preparados en H,O. Estudios previos de catalizadores trimetalicos de
PtReSn/Al,Os preparados por el tradicional método de coimpregnacién mostraron una
disminucion lineal de la capacidad de quimisorcion de CO con el contenido de Sn [7].
La Figura 8 muestra claramente que la evolucidon no es lineal. Esto puede justificarse
considerando que el método de reduccion catalitica permite una deposicion selectiva del
Sn sobre la fase metélica activa que disminuye dramaticamente la actividad con
pequetios agregados de Sn.

Nota: los resultados de quimisorcion de CO se corroboraron mediante quimisorcion

dindmica de H, (resultados no mostrados).
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Figura 8: resultados de quimisorcion de CO, umol CO g cat’ vs porcentaje de Sn
nominal. Catalizadores PtReSn (0.0, 0.1, 0.3, 1, 2; H,O, HCI).

La Figura 9 presenta la variacion de la capacidad de quimisorcion en funcion de
la actividad (conversion de ciclohexano) de las dos series de catalizadores estudiados.
Se observa que si bien a medida que aumenta la capacidad de quimisorber CO aumenta
la conversion de CH no hay una relacion lineal similar a la encontrada por Mazzieri et
al. [7]. A mayor interaccion entre los metales, se espera que la influencia del Sn sobre la

estructura electronica del Pt sea mayor. Por lo tanto, la quimisorcion de CO y la
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reaccion de deshidrogenacion de ciclohexano son afectadas de diferente forma. Esto
estd de acuerdo con lo sefialado anteriormente, es decir, que la modificacién de la

estructura electronica del Pt por el Sn es mds importante que su efecto geométrico.
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Figura 9: umoles de CO g cat”’ quimisorbidos en funcién de porcentaje de conversion

de ciclohexano para los catalizadores PtReSn (0.0, 0.1, 0.3, 1; H,O, HCI)

| SOMERIZACION DE 3,3-DIMETIL-1-BUTENO

La Figura 10 muestra la variacion de la conversion de 3,3-dimetil-1-buteno en
funcion del porcentaje nominal de Sn de las dos series de catalizadores estudiados. La
reaccion de isomerizacion de 3,3-dimetil-1-buteno es utilizada para determinar los sitios
acidos de Brensted de los catalizadores. Se puede observar en la Figura 10 una
disminucién marcada de los sitios acidos de Brensted con la adicion de Sn. Para
porcentajes de Sn mayores a 1% la cantidad de Sn no produce gran variacion en el
numero de sitios de Brensted, probablemente a causa de la deposiciéon de Sn sobre
particulas de Sn aisladas conformando aglomeraciones de Sn.

De acuerdo a los resultados presentados en la Figura 10 los catalizadores
preparados en HCl y con el minimo porcentaje nominal de Sn tienen una mayor

actividad en la isomerizacion de 33DMI1B que los preparados en agua, y
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consecuentemente una mayor acidez Bronsted. Esto puede asociarse a la mayor
presencia de especies cloradas en la superficie de la alimina [8], estas especies poseen

un efecto inductivo sobre los grupos funcionales oxigenados.
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Figura 10: conversion promedio de 33DM 1B para los catalizadores PtReSn (0, 0.1, 0.3,
1, 2; H,0O, HCI)

DESORCION A TEMPERATURA PROGRAMADA DE PIRIDINA

Los perfiles de TPD de piridina de la Figura 11 muestran el efecto del agregado
de una pequefia cantidad de Sn (0.1%) por el método de reduccion catalitica en los
distintos medios de impregnacion. La localizacion de los picos en los perfiles de TPD
indica la fuerza de los sitios acidos, los sitios acidos mas fuertes desorben la base a
mayores temperaturas. En el caso del catalizador PtRe (HCI) se presenta un pico
alrededor de los 200 °C con un hombro que se extiende desde los 250 a los 300 °C. El
perfil del catalizador PtReSn (0.1; HCI) s6lo exhibe una zona de desorcion 150-270 °C;
esto muestra que el agregado de Sn empleando HCI como medio de impregnacion
disminuye la acidez total y en particular los sitios acidos fuertes. Comparando los
perfiles de TPD de los catalizadores PtRe (H,O) y PtReSn (0.1; H,O), mostrados en la

Figura 11, puede notarse la disminucion de la acidez total con el agregado de Sn;
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reflejada en la menor area bajo la curva de TPD del catalizador PtReSn (0.1; H,O)
respecto al catalizador PtRe (H,O). Este comportamiento, en ambos medios, estd de

acuerdo al caracter basico de los 6xidos de Sn que producen un envenenamiento de los

sitios acidos [9, 10].

(0.1, HCI)

(0, HCI)
0.1, H.0)

(o, HZO)
PtRe

Sefial FID, a. u.

100 150 200 250 300 350 400
Temperatura, °C

Figura 11: perfiles de TPD de los catalizadores PtRe, PtReSn (0.0, 0.1; H,O, HCI)

La Figura 12 presenta los valores de las areas debajo de las curvas de los TPD de
piridina. Se observa que a medida que el contenido de Sn aumenta, la acidez total de los
catalizadores disminuye. Esta tendencia se observa tanto en la serie de catalizadores

preparados en H,O como en los preparados en HCI, si bien estos ultimos poseen una

mayor acidez.

=
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Areardativa
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o
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0,0 0,5 1,0 15 2,0
Sn nominal, %

Figura 12: area bajo la curva de TPD de los catalizadores PtReSn (0.0, 0.1, 0.3, 1, 2;
H,0, HCI) relativas al area bajo la curva de TPD del catalizador PtRe (base)

Silvana A. D’lppolito 143



Doctorado en Ingenieria Quimica Tesis

En las Figuras 13 y 14 se muestran los perfiles de TPD de los catalizadores
PtReSn (0.1, 0.3, 1, 2; H,O) y PtReSn (0.1, 0.3, 1, 2; HCI) respectivamente. Se puede
apreciar un leve desplazamiento de los picos de desorcion hacia menores temperaturas a
medida que se aumenta el porcentaje de Sn a depositar. Esto indica una ligera
disminucién en la fuerza de los sitios acidos, ademas de la disminucion de la acidez

total. Dicho comportamiento se manifiesta en ambos medios de impregnacion.

0.3

Sefial FID, a. u.
FF

0.1

100 150 200 250 300 350 400
Temperatura, °C

Figura 13: perfiles de TPD de los catalizadores PtReSn (0.1, 0.3, 1, 2; H,0)

Sefial FID, a. u.

100 150 200 250 300 350
Temperatura, °C

Figura 14: perfiles de TPD de los catalizadores PtReSn (0.1, 0.3, 1, 2; HCI)
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La Figura 15 muestra el pH de los distintos medios de impregnacion, en funcién
del porcentaje de Sn nominal. La disminucién de la acidez total, en el caso de los
catalizadores PtReSn (0.0, 0.1, 0.3, 1, 2; HCI) es independiente del pH de la solucion de
impregnacion que se mantiene practicamente constante en un valor de 2, como se
muestra en la Figura 15. Para la serie de catalizadores preparados en H,O, la acidez total
se reduce a medida que el pH disminuye, como consecuencia de la mayor cantidad de
SnCl, (preparada en medio acido) agregada. Puede concluirse que, en la acidez de los
catalizadores el caracter basico del Sn y el bloqueo de los sitios acidos provocado por el

Sn tiene mayor incidencia que el pH de la solucion de impregnacion.

6
: H,0
ar [
3 L
T
Q- M
2} —CO <.O
HCl
1 L
0 1 2 1 2 1 2 1 2 1
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0
Sn nominal, %

Figura 15: pH de la solucion de impregnacion de los catalizadores PtReSn (0.0, 0.1,
0.3, 1, 2; H,O, HC])

| SOMERIZACION DE n-Cs

Como se menciond en capitulos anteriores la isomerizacion de n-parafinas
ocurre segin un mecanismo bifuncional metal-acido [11] controlado por una etapa
elemental que tiene lugar en la funcidn acida del catalizador [12]. Por lo tanto, puede
considerarse a la formacion de i-Cs como una medida indirecta de la funcion acida.

En la Figura 16 se muestra la evolucion de la conversion de #-Cs en funcion del

tiempo para los catalizadores PtReSn (0.1, 0.3, 1, 2; H,O). Se observa que a medida que
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la cantidad de Sn depositada se incrementa la actividad del catalizador disminuye,
siendo notable la baja actividad del catalizador con alto porcentaje de Sn. Ademas, se
observa una rapida desactivacion para los porcentajes de Sn < 0.3 debida a la
acumulacidn progresiva de coque. Los catalizadores con 1 y 2 % de Sn sufren menor
desactivacion probablemente debido a que producen pocos precursores deshidrogenados
ya que la funcidon metalica es poco activa como se seiald en este capitulo. Ademas, el

soporte no posee suficiente fuerza acida para polimerizar los precursores de coque.

50
40}
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°. 30}
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0 0.3
g 20}
c | 1
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| 2
0 1 v 1 v 1 v 1 v 1
0 60 120 180 240

Tiempo, min

Figura 16: conversion de n-Cs en funcion del tiempo para los catalizadores PtReSn

(0.1,0.3, 1, 2; H,0)

Los resultados de conversion de n-Cs en funcién del tiempo empleando los
catalizadores PtReSn (0.1, 0.3, 1, 2; HCIl) se presentan en la Figura 17. Pueden
observarse tendencias similares a las encontradas en los catalizadores preparados en
agua, es decir, a medida que aumenta el porcentaje de Sn disminuye la actividad y los

catalizadores con menor porcentaje de Sn sufren mayor desactivacion.
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Figura 17: conversion de n-Cs en funcion del tiempo para los catalizadores PtReSn

(0.1, 0.3, 1, 2; HCI)

La Tabla I muestra la selectividad a: i-Cs, C; y C,-C4 obtenidos a los 5 y 240
min de reaccion de isomerizacion de n-Cs empleando los catalizadores PtReSn (0.0, 0.1,
0.3, 1, 2; H,O, HCI). Se observa que la selectividad a i-Cs pasa por un maximo con el
porcentaje de Sn. El catalizador PtReSn (0.1; H,O) posee mayor selectividad a i-Cs que
el catalizador PtRe (H,0). Al agregar mas Sn, la selectividad disminuye. Un fenémeno
similar ocurre con los catalizadores preparados en HCIl, encontrandose el maximo de
selectividad a i-Cs en el catalizador con PtReSn (0.3; HCl). Esto puede explicarse
considerando las reacciones de isomerizacion y de craqueo, responsable de la formacion
de gases (C;-C4). Ambas reacciones son bifuncionales metal-acido siendo la etapa
controlante la funcion acida. Sin embargo, la reaccion de craqueo necesita de sitios de
mayor fuerza acida que la reaccion de isomerizacion [13, 14]. A medida que aumenta el
porcentaje de Sn se produce una disminucion de la cantidad total de sitios acidos y una
desaparicion de los sitios de fuerte acidez. Por lo tanto, las reacciones de craqueo que
requieren sitios acidos fuertes disminuyen (como se puede observar en la Tabla I, C;-
C4) mientras que se favorecen la reaccion de isomerizacion que requiere sitios de menor
acidez.

La variacion de la selectividad a metano con el porcentaje de Sn esta de acuerdo

con los resultados reportados en hidrogendlisis de ciclopentano, es decir a medida que
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aumenta el contenido de Sn los sitios o ensambles de Pt-Re capaces de producir la
hidrogenolisis son destruidos por el Sn. A mayor contenido de Sn menor actividad

hidrogenolitica.

Tabla |: porcentaje de selectividad a i-Cs, C; y C;-Cy4 a los 5 y 240 min de reaccion de
isomerizacion de n-Cs, segiin el medio de impregnacion y porcentaje de Sn de la serie

de catalizadores preparados.

Selectividad, %

Sn nominal Tiempo i-Cs C, C;-C4
(%) (min) H.O HCI H,O HCI H,O0 HCI
0.0 5 48. 6 35.2 2.4 14 364 22.7

240 46.5 42.6 3.5 0.6 30.1 22.4
0.1 5 64.8 53.9 2.0 2.1 4.0 4.1
240 56.4 42.8 2.1 1.9 3.6 3.2
0.3 5 55.8 66.5 1.4 1.2 4.7 4.0
240 54.3 61.9 1.1 1.1 3.6 3.5
1 5 48.9 55.6 0.7 0.8 34 3.7
240 33.7 47.4 0.7 0.7 1.7 3.7
2 5 46.1 443 04 0.6 1.1 24

240 31.7 46.5 0.3 0.5 1.0 2.0

OXIDACION A TEMPERATURA PROGRAMADA

La disminucién de la actividad de los catalizadores durante el transcurso de la
reaccion de isomerizacion de n-Cs puede atribuirse a la formacion progresiva de coque.
El analisis de la cantidad de depdsito carbonoso de los catalizadores de reformado de
naftas puede realizarse mediante oxidacion a temperatura programada (TPO). Los
resultados de TPO muestran que a mayor porcentaje de Sn depositado el porcentaje de
carbon es menor, como puede observarse en la Tabla II. Esto justifica la rapida
desactivacion de los catalizadores PtRe (base) y PtReSn (0.0, 0.1, 0.3; H,O, HCl) con
respecto a los catalizadores PtReSn (1, 2; H,O, HCI). Este efecto es mas notable en los
catalizadores preparados en HCl. Los resultados corroboran que la adicion de Sn
destruye los ensambles Pt-Re necesarios para producir los precursores de coque [15,

16].
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Tabla Il: porcentaje de carbon determinado mediante TPO, luego de 240 min de
reaccion de isomerizacion de n-Cs.

Catalizador % de Carbodn
PtRe (base) 0.25
PtReSn (0.0, H,0) 0.11
PtReSn (0.3, H,0) 0.08
PtReSn (1, H,0) 0.05
PtReSn (0.0, HCI) 0.18
PtReSn (0.3, HCI) 0.084
PtReSn (1, HCI) 0.02

Con el objeto de analizar la naturaleza del coque depositado se muestran los
perfiles de TPO de los catalizadores PtRe y PtReSn (0.0, 0.3, 1; H,O, HCI) en la Figura
18. Segln las condiciones de andlisis (concentracion de oxigeno, caudal, velocidad de
calentamiento) y la cantidad de coque depositado; mediante TPO es posible diferenciar
el carbono depositado sobre el metal del depositado sobre el soporte [17, 18, 19]. En
efecto, se pueden observar dos picos de oxidacion: el primero a baja temperatura (250-
300°C) correspondiente al coque depositado sobre la funcidn metélica, el segundo
alrededor 500-550°C corresponde al carbono depositado sobre la funcion acida. La
asignacion de los picos se confirmé por TPO de catalizadores monofuncionales (Al,O;
y Pt/S10,) [20] y por la oxidacion de coroneno en catalizadores bifuncionales [21]. La
comparacion del oxigeno consumido y el didxido de carbono producido permiten
determinar la relacion H/C del coque depositado. Barbier [21] reportd que la relacion
H/C del carbono depositado sobre el metal es cercano a 1 mientras que sobre la funcién
acida varia entre 0.3 y 0.5. El coque depositado varia con el tiempo de operacion,
tornandose mas polimerizado y mas grafitico (menor relacion H/C) a medida que
transcurre el tiempo de operacidn, este fendmeno hace que el coque se queme a mayor
temperatura [21, 22].

Se puede observar en la Figura 18 que el catalizador base posee un pequefio pico
de quemado alrededor de 120 °C que puede atribuirse a hidrocarburos adsorbidos y no a
la combustiéon de coque. En este caso debido al poco tiempo de reaccion el coque
depositado es poco polimerizado y quema a menor temperatura. Ademads, se observa
que el coque depositado sobre el metal (200-300 °C) es pequefio en relacion al coque
depositado sobre la funcion &cida (300-420 °C). A medida que aumenta el contenido de
Sn el area bajo la curva de TPO disminuye indicando una disminucion de la cantidad de

coque depositado. La sefial de combustion correspondiente al coque depositado sobre la
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funcion metalica es casi nula. Esto se debe a que la deposicidon de coque sobre el metal
requiere de ensambles determinados de 4&tomos que son destruidos por el Sn.

La deposicion de coque es un fendmeno complejo donde el metal por un lado
crea los precursores de coque (por deshidrogenacion) y por el otro lado los destruye (por
hidrogendlisis.) El coque se estabiliza por medio de un mecanismo de spillover inverso.
La funcion 4cida interviene en la formacion y estabilizacion del coque dado que las
reacciones de polimerizacidbn son promovidas por sitios acidos del catalizador.
Considerando que el porcentaje de carbon disminuye con el agregado de Sn al igual que
la acidez Brensted y la deshidrogenacion, puede afirmarse que la deposicion de coque
estd principalmente relacionada a la acidez Bronsted y a la menor formacion de

precursores de coque de la funcién metélica.

PtRebase

(0.0, HCI) )
©OHO)....... S

Sefial FID, a. u.

O3HOL.. ..o

(1, HCl) _

Temperatura, °C

Figura 18: perfiles de TPO de los catalizadores PtRe (base) y PtReSn (0.0, 0.3, 1; H,O,

HCI) luego de la reaccion de isomerizacion de n-Cs.

REACCION Nn-C7A5ATM

Esta reaccion permite analizar las funciones acida y metalica del catalizador
debido a que se lleva a cabo segun un mecanismo bifuncional [23-26], ademas es una

reaccion tipica que ocurre en los reactores de reformado de naftas.
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Dada la importancia de la produccion de tolueno en la industria petroquimica es
deseable una alta selectividad y estabilidad a este producto. Por otra parte se busca
minimizar la formacion de C; a C4 que son gases de poco valor comercial.

En la Tabla III se presentan los valores de conversion de n-C; y rendimiento a
tolueno, isémeros de C;, C; y C1-C4 a las 6 y 20 h de reaccion para los catalizadores
PtRe (H,O) y PtRe (HCI) previamente sulfurados y de los catalizadores PtReSn (0.1,
0.3, 1, 2; H,O, HCI). Se puede observar que para cada serie de catalizadores que la
conversion del catalizador trimetalico con baja carga de Sn (< 0.3 %) es mayor que la
del correspondiente catalizador sulfurado. Ademas, dada la menor pérdida de actividad
se puede asegurar que los catalizadores trimetalicos son mas estables que los sulfurados.
A altas cargas de Sn, la disminucién de la acidez y de la capacidad de deshidrogenacion
de la funcion metalica hace que estos catalizadores sean menos activos a excepcion del

catalizador PtReSn (1; H,O).

Tabla I11: porcentajes de conversion y rendimiento a tolueno, i-C7, C;, C;-Cyalas 6 y
20 h de reaccion de n-C; para los catalizadores estudiados.

Catalizador Tiempo, | Conversion, Rendimiento, (%)

(h) (%)
Tolueno i-C7 C.-Cy Ci
PtRe(H20) 6 93.6 30.1 6.2 | 32.8 1.0
sulfurado 20 88.5 25.1 7.2 32.2 1.0
PtReSNn(0.1; H,0) 6 95.3 37.6 85 | 289 | 1.7
20 93.7 37.4 8.8 28.7 1.4
PtReSNn(0.3; H,0) 6 95.5 39.7 63 | 332 | 19
20 94.8 34.1 7.4 31.6 1.2
PtReSn(1; H,0) 6 97.9 35.8 52 | 363 1.1
20 96.5 32.8 5.6 34.7 0.9
PtReSn(2; H,0) 6 85.4 21.4 11 26.7 0.6
20 83 19.9 10.5 ] 26.8 | 0.6
PtRe(HCI) 6 87.4 39.5 6.5 34.0 0.7
sulfurado 20 76.3 21.7 6.4 | 282 | 09
PtReSn(0.1; HCI) 6 93.2 23.1 7.1 39.6 0.9
20 88.9 19.9 7.7 | 379 | 0.8
PtReSn(0.3; HCI) 6 97.9 33.8 6.2 36.9 1.1
20 96.5 314 7.6 | 347 | 09
PtReSn(1; HCI) 6 81.1 18.3 9.2 29.6 0.6
20 75.1 16 9.1 | 27.6 | 0.6
PtReSn(2; HCI) 6 74 14.1 9.1 28.6 0.5
20 66.7 12.1 8.7 | 26,5 | 0.5
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La Tabla III muestra también que la sulfuracion fue efectiva para inhibir la
actividad hidrogenolitica del ensamble Pt-Re dado que el catalizador PtRe (base) sin
sulfurar tiene un rendimiento a metano de 11.9 y 10.6 % a las 6 y 20 horas de operacion
respectivamente. El agregado de Sn produce un efecto similar al S y su efecto es mayor
a medida que el porcentaje de Sn aumenta. Ademas, se puede observar en la Tabla III
que los catalizadores preparados en HCl producen menos metano que los catalizadores
preparados en agua. Los resultados de hidrogenolisis estan de acuerdo con los valores
mostrados en la Figura 6 de este capitulo que indican una actividad hidrogenolitica
menor de los catalizadores preparados en HCI.

La formacién de gases C;-Cy4 estd directamente relacionada a la acidez de los
catalizadores debido a que la reaccién de craqueo sigue un mecanismo bifuncional
controlado por la funcion acida del catalizador. Previamente se mencion6 que a medida
que aumenta el contenido de Sn, en ambas series de catalizadores, la acidez total
disminuye y a su vez se eliminan los sitios de mayor acidez, debido al caracter basico de
los 6xidos de Sn. Los resultados de rendimiento a C;-C4 estan de acuerdo con esta
tendencia, es decir, a medida que aumenta el tenor de Sn diminuye la formacién de
gases para cada serie. La Uinica excepcion es el catalizador con 1 % de Sn preparado en
agua.

Por ultimo el rendimiento a tolueno pasa por un maximo con el agregado de Sn,
obteniéndose el valor maximo para 0.3 % de Sn en ambas series de catalizadores. Esto
se explica considerando que la reaccion de deshidrociclizacion al igual que la de
craqueo es bifuncional siendo la etapa limitante la ciclizacion sobre la funcion acida. La
principal diferencia entre la reaccion de craqueo y la deshidrociclizacion es que la
ultima reaccidon requiere sitios de menor fuerza éacida. Por lo tanto, a medida que
aumenta el contenido de Sn, la distribucidon de sitios acidos del catalizador es
desplazada hacia los sitios de menor fuerza acida que favorecen la reaccion de

deshidrociclizacion y desfavorecen el craqueo.

CONCLUSIONES

Respecto a la influencia del agregado de Sn mediante el método de reduccion
catalitica, empleando H,O y HCI (0.2 M) como medios de impregnacion, del analisis de

los resultados surgen las siguientes conclusiones.
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A partir de los resultados de reducciéon a temperatura programada, puede
concluirse que: una pequefia cantidad de Sn (0.1 %) presenta una mayor interaccion Pt-
Re-Sn y una menor interaccion de la fase metalica con el soporte, este comportamiento
es mas acentuado en los catalizadores preparados en HCI; a cantidades de Sn mayores
(Sn > 1.0%) aumenta el Sn segregado si bien parte de Sn se deposita en las
inmediaciones del Pt, esto ocurre en ambos medios de impregnacion.

Pequenas cantidades de Sn son suficientes para destruir o disminuir el tamafio de
de los ensambles Pt-Re, este efecto es mas notable en los catalizadores preparados en
HCI. Esto se manifiesta en la disminucién de la actividad hidrogenolitica evaluada
mediante la reaccion de hidrogendlisis de ciclopentano, asi también como por la
disminucién en la selectividad a C; en la reacciéon de isomerizacion de Cs y en el
rendimiento a C; en la reaccion test de n-C; a 5 atm.

La actividad catalitica de la funcion metalica, determinada mediante la reaccidon
de deshidrogenacion de ciclohexano, es menor a medida que el contenido de Sn
aumenta. Esta tendencia es mas importante en los catalizadores preparados en HCI.

Si bien a medida que aumenta el porcentaje de Sn depositado, la capacidad de
quimisorber CO disminuye; la quimisorcion de CO y la deshidrogenacion de
ciclohexano son afectadas en forma diferente. Esto puede deberse a la preponderancia
de la modificacion de la estructura electronica del Pt sobre el efecto geométrico por la
adicion de Sn. Los resultados de quimisorcion de CO permiten inferir que por medio del
método de reduccion catalitica se obtiene una deposicion selectiva del Sn sobre la fase
metalica.

La acidez de los catalizadores se evalu6 mediante desorcién a temperatura
programada y a través de la reaccion de isomerizacion de 3, 3-dimetil-1-buteno. Se
determiné que la acidez total y la acidez tipo Brensted disminuyen con el agregado de
Sn. En particular se encontré que el Sn disminuye los sitios acidos fuertes. Los
catalizadores preparados en HCIl poseen mayor acidez Brensted y mayor acidez total
que los preparados en H,O. A porcentajes de Sn > 1.0 % no se presenta gran
modificacion de la acidez Brensted quizas a causa de la formacion de aglomeraciones
de Sn. Por otra parte, la disminucion de la actividad acida, reflejada por la menor
selectividad a i-Cs a medida que el porcentaje de Sn aumenta, concuerda con el
envenenamiento de los sitios acidos por la presencia de 6xidos de Sn que poseen un

caracter basico.
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Se verifica que el agregado de Sn modifica la fuerza de los sitios acidos,
mediante la reaccion de isomerizacion de n-Cs, ya que se favorece la isomerizacion que
no requiere sitios acidos fuertes y se reduce el craqueo que produce C;-Ci.

Los resultados de oxidacion a temperatura programada muestran que a mayor
porcentaje de Sn depositado el porcentaje de carbon es menor, esto justifica la rapida
desactivacion de los catalizadores PtRe (base) y PtReSn (0.0, 0.1, 0.3; H,O, HCI) con
respecto a los catalizadores PtReSn (1, 2; H,O, HCIl) durante la reaccion de
isomerizacion de n-Cs. Este efecto es mas notable en los catalizadores preparados en
HCI. Los resultados corroboran que la adicién de Sn destruye los ensambles Pt-Re
necesarios para producir los precursores de coque. Se comprobd que el coque se
encuentra depositado principalmente sobre la funcidon éacida. Considerando que el
porcentaje de carbon disminuye cuando lo hace la acidez Breonsted, puede afirmarse que
la deposicion de coque esta principalmente relacionada a la acidez Bronsted.

La produccion de gases C;-Cq, en la reaccion test de n-C;, también disminuye al
incrementarse el porcentaje de Sn a depositar, confirmando una menor actividad de
craqueo de olefinas y la modificacion de la acidez de los catalizadores. Se observa una
disminucién en el rendimiento a tolueno a medida que el porcentaje de Sn aumenta,
tanto en la serie de catalizadores preparados en agua como en los preparados en HCI, en
este ultimo caso el efecto es mds marcado. La produccion de tolueno depende de la
actividad de deshidrociclizacion que requiere sitios de menor acidez que la reaccion de
craqueo.

Es importante destacar que el agregado de pequefias cantidades de Sn (0.1 y 0.3
%) permite evitar la sulfuracion de los catalizadores bimetélicos. Los catalizadores
PtReSn atentian la superactividad metalica. Ademas una ventaja de los catalizadores

trimetalicos, respecto a los bimetalicos sulfurados radica en su mayor estabilidad.
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PERFORMANCE DE CATALIZADORES
PREPARADOS POR REDUCCION
CATALITICA PtReGe/Al,O;
PtReSn/ A1203

No destruyas las creencias que hacen a otros felices si no
puedes inculcarles otras mejores.
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OBJETIVOS

» Evaluar la incidencia del tercer metal depositado por reduccion catalitica.
» Comparar los catalizadores PtReGe (0.1, 0.3; H,O, HCI), PtReSn (0.1,
0.3; H,0O, HCI), PtRe (H,0) y PtRe (HCI).

ANALISISDE RESULTADOS

En este capitulo solo se comparan los catalizadores con 0.1 y 0.3 % de Sn y Ge.
Los catalizadores PtReSn (1, 2; H,O, HCI) y PtReGe (1, 2; H,O, HCI) no se tienen en
cuenta en el andlisis de resultados que se realiza en este capitulo dada la baja

performance exhibida, sobre todo por los ultimos, en las reacciones de reformado.

GeY Sn DEPOSITADO POR REDUCCION CATALITICA

En la Figura 1 se presenta el porcentaje de tercer metal depositado en funcidon
del porcentaje nominal, puede notarse que las diferencias entre el Sn y Ge nominal con
el Sn y Ge depositado son similares y solo se observa una diferencia importante en el
caso de los catalizadores preparados en H,O cuyo contenido nominal supera el 1%. Por
este motivo se incluyen en la Figura 1 los catalizadores con un contenido de tercer metal

(nominal) mayor al 0.3 %.
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Figura 1: porcentaje de tercer metal depositado vs porcentaje de tercer metal nominal.
REDUCCION A TEMPERATURA PROGRAMADA

En la Figura 2 se presentan los perfiles de TPR de los catalizadores PtRe (base),
PtReGe (0.1, 0.3; HCl) y PtReSn (0.1, 0.3; HCI), se observa que el agregado de Sn
produce un corrimiento del pico de reduccion del Pt (que incluye a parte del Re en
interaccion con el Pt) a mayor temperatura. Este se corre desde los 250 °C a 252 y 265
°C al agregar 0.1 % y 0.3 % de Sn, respectivamente. Un fendmeno similar ocurre al
agregar Ge pero el corrimiento a mayor temperatura es mas marcado (259 y 321 °C para
0.1 y 0.3 % de Ge). También se observa en la Figura 2 que existe una marcada
diferencia en la zona de reduccion media (300-550 °C), atribuida a la reduccion del
tercer metal en la proximidad del Pt. Esta zona de reduccion intermedia se asigna a la
reduccion simultanea de Pt-Re-Sn y Pt-Re-Ge en interaccion. De acuerdo a la amplitud
y crecimiento de la zona de reduccién media puede decirse que la interaccion Pt-Re-Sn

es ligeramente superior a la interaccion Pt-Re-Ge.
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Figura 2: perfiles de TPR de los catalizadores PtRe (base), PtReGe (0.1, 0.3; HCl) y
PtReSn (0.1, 0.3; HCI)

Los perfiles de TPR de los catalizadores PtRe (base), PtReGe (0.1, 0.3; HO) y
PtReSn (0.1, 0.3; H,O) se presentan en la Figura 3. En el caso de emplear H,O como
medio de impregnacion, los catalizadores trimetalicos que contienen Sn poseen una
fuerte interaccion entre el Pt-Re-Sn. Esto se refleja por la ausencia de una zona de
reduccion a temperaturas superiores a 550 °C en los catalizadores PtReSn (0.1, 0.3;
H,0). Los catalizadores trimetalicos que contienen Ge también muestran una fuerte
interaccion entre los metales que forman la fase metélica. Esto justifica el retardo del
pico de reduccion del Pt con el agregado de Ge, ademas gran parte de los 6xidos
presentes se reducen a temperaturas inferiores a los 600 °C. El corrimiento del pico de
reduccion del catalizador PtRe (base) hacia mayores temperaturas en el caso de los
catalizadores PtReGe (0.1, 0.3; H,O) puede deberse al cubrimiento del Pt por el Ge, este
efecto en mas notable en los catalizadores que contienen Ge en lugar de Sn.

Trabajos previos en los que se usaron muestras de Pt-Ge/Al,Os reducidas a 650
°C [1-4] mostraron que el Ge se reduce parte a Ge*” y parte Ge’, siendo el Ge® el que
forma aleaciones o se encuentra en fuerte interaccion con el Pt. El corrimiento del pico
de reduccion del oxido de Pt a mayor temperatura observado principalmente en el
catalizador de Pt-Re-Ge(0.3)/Al,0; indica que el Ge retarda la reduccion del oxido de Pt
debido a la interaccidén o cubrimiento del Pt por el Ge y que el Pt cataliza la reduccion

del oxido de Ge [2]. Parte de los 6xidos de Ge se reducen a alta temperatura (> 600 °C)
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indicando que algunas particulas de Ge se encuentran segregadas y en interaccion con el
soporte. En el caso de los catalizadores que contienen Sn, es necesario tener en cuenta
que la mayor cantidad de Sn se encuentra fuertemente ligado a la alimina como Sn*" o
Sn*" [5, 6] y sélo una pequefia cantidad de Sn se reduce al estado metalico y forma

aleaciones con el Pt. Algunos autores sostienen que no se forman aleaciones entre el Pt

y el Sn [7].

(0.3, Sn)
M
(0.3, Ge)

(0.1, Ge

N

100 200 300 400 500 600 700
Temperatura, °C

Sefial TCD, a. u.

Figura 3: perfiles de TPR de los catalizadores PtRe (base), PtReGe (0.1, 0.3; H,O) y
PtReSn (0.1, 0.3; H,0)

HIDROGENOLISISDE CICLOPENTANO

La conversion de ciclopentano en funcidn del porcentaje de tercer metal (Ge, Sn)
se presenta en la Figura 4. Como la hidrogendlisis de ciclopentano es una reaccion
demandante puede tomarse como una medida indirecta de la interaccion metdlica entre
el Pty el Re. El Ge y el Sn son inactivos en las condiciones de reaccion usadas. Por lo
tanto, el agregado de Sn 6 Ge produce una disminucion de la actividad hidrogenolitica
al romper o bloquear los ensambles de Pt-Re.

Se observa en la Figura 4 que si bien en ambos medios de impregnacion la
adicion de un tercer metal disminuye la actividad hidrogenolitica el efecto es mas
acentuado cuando se utiliza H,O en lugar de HCl. Ademas, la disminucion es mas

abrupta en los catalizadores PtReGe (0.1, 0.3; H,O) respecto a los PtReSn (0.1, 0.3;
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H,0). Estos resultados estan de acuerdo con los resultados de TPR presentados en la
Figura 3, donde se encontrd que en los catalizadores PtReGe preparados en agua el Ge
produce un retardamiento mayor de la temperatura de reduccion de los 6xidos de Pt que
el Sn en los catalizadores PtReSn. Esto indica que el Ge se encuentra en mayor
interaccion que el Sn. Por lo tanto, la disminucién de la actividad hidrogenolitica es
mayor en los catalizadores Pt-Re-Ge.

En el caso de los catalizadores preparados en HCI, se produce la misma
disminucién de la actividad hidrogenolitica independiente del metal usado (Ge o Sn).
Es suficiente el agregado de 0.1 % de tercer metal, para destruir o disminuir el tamafio
de los ensambles Pt-Re responsables de la ruptura de enlaces C-C. Mayores cantidades
de Ge o Sn disminuyen un poco mas la actividad hidrogenolitica. Estos resultados estan
de acuerdo con los datos de TPR (Figura 2) donde se muestra una fuerte interaccion de

los ensambles Pt-Re con el Ge y el Sn al emplearse HCI como medio de impregnacion.
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Figura 4: porcentaje de conversion a los 5 minutos de la reaccion de hidrogendlisis de
ciclopentano para los catalizadores PtReGe (0.0, 0.1, 0.3; H,O, HCl) y PtReSn (0.0, 0.1,
0.3; H,0, HCI)
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DESHIDROGENACION DE CICLOHEXANO

La accesibilidad metalica puede evaluarse a través de la reaccion test de
deshidrogenacion de ciclohexano. Como se menciond, los metales Re, Ge y Sn son
inactivos en las condiciones de reaccion usadas.

Los resultados de la Figura 5, muestran la disminuciéon de la actividad
deshidrogenante a causa de la adicion de Sn o de Ge independientemente del medio de
impregnacion empleado en la preparacion. Se encuentra un comportamiento muy
similar entre los catalizadores PtReSn (0.1, 0.3; HCl) y PtReGe (0.1, 0.3; H,O). El
catalizador PtReGe (0.3; HCI) posee la menor actividad deshidrogenante de la serie de
catalizadores estudiados. La disminucion en la actividad de los sitos metalicos, tanto
con la adicion de Ge como con la de Sn, esté relacionada con el bloqueo de los atomos
superficiales de Pt (efecto geométrico) y con la modificacion electronica del Pt (efecto
electronico). Ambos efectos, en el caso de adicionar Sn a catalizadores Pt/Al,O3, se
reportaron y discutieron en los trabajos de Burch y Garla [8] y Chien et al. [9]. Por otra
parte Borgna et al. concluyeron que el agregado de Ge a catalizadores Pt/Al,O3; aumenta
el caracter electrofilico del Pt y diluye los 4&tomos de Pt superficiales disminuyendo la
actividad deshidrogenante [10]. Carvalho et al. [11] al estudiar catalizadores
trimetalicos de Pt-Re-Sn/Al,O3 preparados por impregnacion sucesiva cambiando el
orden de agregado de los precursores metalicos concluyeron que el efecto electronico es

mas importante que el geométrico.
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Figura 5: conversion promedio, reaccion de deshidrogenacion de ciclohexano,

catalizadores PtReSn (0.0, 0.1, 0.3; H,O, HCI) y PtReGe (0.0, 0.1, 0.3; H,O, HCI).
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Es importante sefialar que los catalizadores PtReSn preparados en agua poseen la
mayor actividad deshidrogenante y también la mayor actividad hidrogenolitica (Figura
4) esto indica que los catalizadores trimetalicos de Sn preparados en agua poseen la

menor interaccion entre los metales.

QUIMISORCION DE CO

La quimisorcién de CO también proporciona una medida de la accesibilidad
metalica del Pt. Segun los resultados que se presentan en la Figura 6, la cantidad de
umol CO g cat” disminuye a medida que el porcentaje de tercer metal depositado
aumenta. En ambos medios de impregnacién y con ambos metales se encuentra la
misma tendencia. La menor dispersion, es decir, valores de pmol CO g cat’
quimisorbidos mas bajos pueden asociarse al mayor cubrimiento de la superficie de Pt a
medida que aumenta la cantidad de tercer metal depositado. Se puede observar,
ademas, que los catalizadores que contienen Ge poseen mayor capacidad de quimisorber
CO que los catalizadores de Sn preparados en el mismo medio de impregnacion. Los
catalizadores preparados en HCI poseen menor quimisorcion de CO que los
catalizadores preparados en agua. Esto ocurre para los catalizadores que contienen Sn y
Ge. Estos resultados confirman que los catalizadores preparados en HCI poseen mayor

interaccion del tercer metal con la fase activa.
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Figura 6: umol CO g cat "' quimisorbidos de acuerdo al porcentaje de tercer metal (Sn,

Ge) depositado en los medios de impregnacion H,O, HCI.
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La Figura 7 permite comparar los resultados obtenidos en la quimisorcion de CO
con los hallados durante la reaccion test de deshidrogenacion de ciclohexano. Se
encuentra una disminuciéon en la quimisorcion de CO y en la actividad de
deshidrogenacion. Es interesante remarcar que en la Figura 7 no existe una correlacion
lineal que vincule la conversion de ciclohexano con la capacidad de quimisober CO. Por
esta razon la disminucion de la actividad no se debe sdlo al efecto de bloqueo de los
atomos activos de Pt por un inerte (Sn o Ge) (efecto geométrico). Por lo tanto, la no
linealidad de los puntos de la Figura 7 se explica considerando un efecto electronico del
Sn y del Ge sobre el Pt. A medida que aumenta la carga de Ge o Sn la densidad
electronica del Pt cambia y se vuelve muy poco activo [12]. A mayor interaccion entre
los metales, se espera que la influencia del tercer metal sobre la estructura electrénica
del Pt sea mayor. Puede concluirse que la modificacion de la estructura electrénica del
Pt por el Sn o Ge es mas importante que su efecto geométrico. Otra explicacion a la
falta de linealidad puede ser que la reaccion de deshidrogenacion de ciclohexano cuando
los cristales del metal activo son muy pequefios pierda la propiedad de no demandante
[13]. Si el tamano del cristal disminuye mucho, a pesar de tener los d&tomos del metal
activo expuestos, estos se vuelven inactivos dado que se necesita un ensamble de
atomos. Este limite se puede lograr incorporando un metal inactivo (Ge o Sn) en el
ensamble activo. Con el método de reduccion catalitica posiblemente se logre esta
“dilucion” de los atomos activos por inclusion de atomos inactivos. En el caso de la
quimisorcidon de CO, este fendémeno de dilucion no es importante dado que los atomos

de CO pueden unirse a un solo atomo de Pt.
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Figura 7: pmol CO g cat ' quimisorbidos vs porcentaje de conversion de ciclohexano.

Los valores de la figura son los porcentajes nominales de tercer metal.

ABSORCION | NFRARROJA CON TRANSFORMADA DE FOURIER (FTIR) DE CO

La adsorcion de CO revela la naturaleza de los sitios metéalicos superficiales en
los catalizadores reducidos. El estiramiento del enlace CO estd relacionado con la
estructura electronica del metal, mientras que el modo de adsorcion depende de los
factores geométricos. Producen cambios en las caracteristicas del sitio de adsorcion
modificando asi su interaccién con el adsorbato: la dispersion, la cara expuesta, la
homogeneidad de la superficie metalica, la interaccidon metal-soporte y la interfase
metal-soporte.

En la Figura 8 se muestran los espectros de IR en el intervalo de nimero de onda
1950-2250 cm™. La banda presente a 2060 cm™ que puede aparecer corrida hasta 2100
cm’ es tipica de la adsorcion lineal del CO sobre el Pt’ y la adsorcion de CO tipo
puente se observa alrededor de 1850 cm’' [14-17], esta Gltima no sera tenida en cuenta
en el presente analisis. Asi, la banda cuyo pico se presenta a 2070 cm™ corresponde a la

adsorcion lineal del CO sobre el Pt.
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Figura 8: espectros IR de adsorcion de CO de los catalizadores base, PtReGe (0.3;
H,0, HCl) y PtReSn (0.3; H,O, HCI).

La banda observada a 2201 se atribuye a las interacciones entre el CO y la Al,O3
[18, 19]. Los sitios acidos de la alimina son iones AP’" con coordinacion tetraédrica,
(Al3+)tet, y octaédrica, (Al3+)oct. Como los sitios (Al3+)tet poseen una vacancia de oxigeno,
deben ser mas electrofilicos que los (Al3+)oct. Algunos autores sugieren que las bandas
encontradas alrededor de 2200 cm™, a temperatura ambiente y con corrimientos de ~
20-25 cm™, estan asociadas a sitios (Al3+)tet [20-23]. A favor de esta hipotesis, Zecchina
et al. [21] reportaron que esta banda no se observd con a-Al,O3; que no posee sitios
(AP )ger.

Si bien otros investigadores atribuyen bandas a 2200 cm™ [24-26] y a 2169-2145
cm™ [26, 27] a la adsorcion de CO sobre iones Sn™. Sin embargo, otros autores

determinaron que el Re, el Ge y el Sn no adsorben CO [28]. Ademas, resultados
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presentados en esta tesis corroboran que el Ge y el Sn no quimisorben CO en las
condiciones experimentales usadas. Por lo tanto las bandas observadas pueden atribuirse
a especies de Pt modificadas por los promotores.

Se sabe que el agregado de bases o acidos produce un corrimiento en las
frecuencias de las bandas de IR de los enlaces Pt-CO. Por ejemplo, la adicion de bases
de Lewis produce un desplazamiento hacia bajas frecuencias debido a la transferencia
de electrones de la base hacia el Pt. Se encontr6 que con el agregado de Sn [29] o de Re
[30] a Pt, disminuye la frecuencia de la banda IR de Pt-CO. Esto indica que hay una
transferencia electronica del Re y el Sn hacia el Pt que produce un cambio en el estado
electronico del Pt influenciando sus propiedades cataliticas.

Por otra parte Del Angel et al. [31] asignan al efecto del cloro la banda de
absorcion presente alrededor de 2120 cm™, en el caso de los catalizadores estudiados
dicha banda se encuentra en el amplio pico principal. Se puede observar que su
influencia es despreciable en el espectro de absorcion del catalizador base. Los mismos
autores sostienen que el corrimiento de la banda correspondiente a Pt (2070 cm™) hacia
mayores frecuencias se debe a la interaccion de los dtomos de Pt con SnOy y LayO;
donde el Pt es estabilizado en su estado oxidado (Pt*"); como resultado de la
disminucion de retrodonacion dnm — 2n* del metal a los orbitales antienlazantes de CO.
Para los catalizadores estudiados se infiere que este efecto lo producen los 6xidos de Sn
y los de Ge.

Otros autores encontraron que para catalizadores Pt/Al,O; las bandas entre 2145
y 2120 cm™ caracterizan complejos estables. Estas bandas se asignan a Pt*"-CO [32] o
Pt"-CO [33]. Posiblemente la temperatura de reduccion empleada en el pretratamiento
de muestras (400 °C) no fue lo suficientemente alta para reducir las especies presentes
(ver Figura 3). Por esta razon pueden encontrarse 6xidos de Ge y de Sn cercanos al Pt
que provoquen una transferencia electroénica por parte del Pt hacia ellos. A mayor
proximidad de estos 6xidos con el Pt se esperan obtener mayores modificaciones en la
adsorcion de CO. Esto puede justificar el corrimiento y la presencia de hombros
alrededor de los 2100 a 2150 cm™.

Al comparar los espectros de IR de los catalizadores PtReGe (0.3; H,O, HCI)
con los de PtReSn (0.3, H,O, HCI) puede notarse que el medio de impregnacion afecta
de modo diferente a la adsorcion de CO. En ambos casos las modificaciones producidas

por los 6xidos de Sn y Ge son mds importantes cuando la preparacion se realizé en HCI
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e indica una mayor interaccion Ge (o Sn) con la fase activa. Esto esta de acuerdo con los
resultados hallados en dispersion, hidrogenolisis de ciclopentano, deshidrogenacion de

ciclohexano y reduccidn a temperatura programada.

| SOMERIZACION DE 3,3-DIMETIL-1-BUTENO

La acidez Bronsted se estudia mediante la reaccién de isomerizacion de 3, 3-
dimetil-1-buteno (33DMI1B). La Figura 9 muestra la actividad global (AG) de los
catalizadores PtReSn (0.0, 0.1, 0.3; HO, HCl) y PtReGe (0.1, 0.3; H,O, HCI) referida a
la del catalizador PtRe en la reaccion de isomerizacion de 33DM1B. Se observa que los
catalizadores que contienen Sn presentan menor AG y consecuentemente menor acidez
Brensted que aquellos que contienen Ge, a excepcion del catalizador PtReSn (0.1; HCI)
cuya AG es ligeramente superior a la del catalizador PtReGe (0.1; HCI). Ademas, se
observa que los catalizadores preparados en HCI poseen mayor acidez Brensted que los

preparados en agua.

1,0
T - - (Ge, H,0)
&0 —7—(Ge, HCI)
= 0.9F - ® - (Sn, H,0)
g —e—(Sn, HCI)
N 08F

o

S o7l

<

©

S o6}

O

D

5 0’5 B 1 . 1 . 1 . 1

< 0,0 0,1 0,2 0,3

Tercer metal, %

Figura 9: actividad global (AG) de los catalizadores PtRe(H,0), PtRe (HCI), PtReGe
(0.1, 0.3; H,O, HCI1) y PtReSn (0.1, 0.3; H,O, HCI) referida al catalizador base PtRe,

reaccion de isomerizacion de 33DM1B.
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La disminucion de la acidez con el agregado de Sn se explica a partir del
caracter basico de los 6xidos de Sn y que parte del Sn depositado en el catalizador se
encuentra sobre el soporte y no se reduce a Sn°. Del mismo modo, parte del Ge se
encuentra sobre el soporte como 6xido. Sin embargo, los 6xidos de Ge poseen un
caracter ligeramente 4cido, por lo tanto se espera un aumento de la acidez. Esta aparente
contradiccion estd relacionada al efecto del cloro sobre la acidez. Se reportdé que un
atomo de cloro genera 1.8 sitios acidos [34]. Debido a que la cantidad de cloro retenida
por los catalizadores después de la calcinacion a 500 °C es practicamente constante (1.2
% de Cl) la disminucion de la acidez por el agregado de Sn o Ge puede explicarse por el
desplazamiento de los 4tomos de Cl de los sitios de la alimina (sitios acidos), a otros

sitios donde el Cl es sélo un espectador.

DESORCION A TEMPERATURA PROGRAMADA DE PIRIDINA

La acidez total de los catalizadores se determind por desorcion a temperatura
programada (TPD). En la Figura 10 se encuentran las areas bajo las curvas de TPD de
los catalizadores PtReGe (0.0, 0.1, 0.3; H,O, HCI) y PtReSn (0.1, 0.3; H,O, HCI)
referidas al area del catalizador base. Es significativa la mayor acidez que presentan los
catalizadores preparados en HCI respecto a los preparados en H,O, los resultados
indican que tiene mayor incidencia el medio de impregnacion que el tercer metal
adicionado. También puede apreciarse en la Figura 10 que el agregado de Sn o Ge

disminuye la acidez total.
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Figura 10: area bajo la curva de TPD referidas al catalizador base, de los catalizadores

PtReGe (0.0, 0.1, 0.3; H,0, HCI) y PtReSn (0.0, 0.1, 0.3; H,0, HC)

La distribucion de la fuerza de los sitios 4cidos no es sensiblemente modificada
por la naturaleza del tercer metal adicionado, como puede verse en la Figura 11, dado
que para el mismo porcentaje de Sn o Ge, los perfiles de TPD resultan similares si se
compara el mismo medio de impregnacion. Tanto el agregado de Sn como de Ge
disminuye los sitios de acidez méas fuerte. Esto ocurre en los catalizadores preparados en
H,O y en HCI. Siendo mas notoria la eliminacion de los sitios de fuerte acidez en los
catalizadores preparados en HCI (ausencia del hombro presente en el catalizador PtRe
(HCI) entre los 250 y 350 °C). Ademas, puede observarse que son mas afectados los

sitios de fuerte acidez en los catalizadores de Ge que en los catalizadores de Sn.
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Figura 11: perfiles de TPD de los catalizadores PtRe (H,0O), PtRe (HCI), PtReGe (0.1;

H,0, HCI) y PtReSn (0.1; H,0, HCI).

Para los catalizadores que contienen un 0.3% nominal de tercer metal se

encuentra un comportamiento andlogo, como puede observarse en la Figura 12.
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Figura 12: perfiles de TPD de los catalizadores PtRe (H,0O), PtRe (HCI), PtReGe (0.3;

H,0, HC1) y PtReSn (0.3; H,0, HCI).
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| SOMERIZACION DE 1n-Cs

La isomerizacion de n-parafinas procede segun un mecanismo bifuncional,
controlado por una etapa que ocurre sobre la funcion acida [35], entonces el grado de
selectividad a i-Cs proporciona informacion a cerca de la actividad de la funcion acida
del catalizador. De acuerdo a los resultados presentados en la Tabla I, el agregado de Sn
favorece la isomerizacion en mayor medida que el agregado de Ge, en el caso de los
catalizadores preparados en HO. Lo mismo ocurre con los catalizadores preparados en
HCI, como lo muestran los resultados de la Tabla I.

El metano es un producto caracteristico de la reaccion de hidrogenolisis [36] y
diminuye con el agregado de Ge y Sn independientemente del medio de impregnacion
usado. El catalizador PtRe (HCl) presenta un valor muy bajo de hidrogendlisis, este

resultado se considera fuera de la tendencia.

Tabla |: reaccion de isomerizacion de n-Cs. Porcentaje de conversion, selectividad a i-

Cs y selectividad a C; a los 240 min de reaccion de isomerizacion de n-Cs.

Catalizador Conversion, Selectividad ai-Cs, Selectividad a Cy,

(%) (%) (%)
PtRe (H,0) 11.3 46.4 3.5
PtReGe (0.1; H,O) 17.0 36.8 1.0
PtReGe (0.3; H,0) 15.2 41.0 1.2
PtReSn (0.1; H,0) 28.0 56.4 2.1
PtReSn (0.3; H,0) 223 54.3 1.1
PtRe (HCI) 19.5 42.6 0.6
PtReGe (0.1; HCI) 17.8 354 1.3
PtReGe (0.3; HCI) 15.3 39.4 1.1
PtReSn (0.1; HC) 25.7 42.8 1.9
PtReSn (0.3; HCI) 15.2 62.0 1.1

OXIDACION A TEMPERATURA PROGRAMADA

A fin de evaluar la desactivacion de los catalizadores durante la reaccion de

1somerizacion de n-Cs se analizé la deposicion de coque. La formacion de depodsitos
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carbonosos esta asociada a la fuerza acida de los catalizadores y también a su actividad
metalica. El metal genera precursores de coque por deshidrogenacion [37] y los
destruye por hidrogendlisis [38]. La funcion acida es responsable de la acumulacion de
coque, ya que polimeriza a los precursores de coque insaturados [39]. De acuerdo con
los resultados analizados hasta el momento, se espera que el agregado de un tercer metal
disminuya la formacion de coque. Esto se verifica con el agregado de pequefias
cantidades de Sn o Ge (0.1 y 0.3 %), como se muestra en la Figura 13, asi también
como para porcentajes de tercer metal mayores (resultados no mostrados) en ambos
medios de impregnacion. Se puede observar en la Figura 13 que ambos metales (Ge y

Sn) producen catalizadores que poseen aproximadamente la misma cantidad de carbono.

- MY H,0
0,16} NN HCl

00 BReblanco (0.1; Ge) (0.1; Sn) (0.3; G (0.3; Sn)

Figura 13: porcentaje de carbon a los 240 min de reaccion de isomerizacion de n-Cs de

los catalizadores PtReGe (0.0, 0.1, 0.3; H,O, HCl) y PtReSn (0.1, 0.3; H,O, HCI).

REACCION n-C7A5ATM

El reformado de n-C; abarca varios mecanismos de reaccion que involucran
diferentes tipos de sitios activos. Compiten las siguientes reacciones: craqueo,
hidrogendlisis, deshidrogenacion, deshidrociclizacion, isomerizacion y aromatizacion.
Algunas de estas reacciones ocurren sobre sitios metalicos, otras sobre sitios acidos y

otras requieren un mecanismo bifuncional [40]. Los sitios metalicos estan involucrados
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en reacciones donde se adiciona o elimina hidrogeno, mientras que los sitios acidos
estan involucrados en reacciones con pasos de rearreglo de la cadena carbonada [41,
42].

Los porcentajes de conversion y de rendimiento a tolueno de los catalizadores
estudiados, a las 6 y 20 h de reaccion de n-C; se presentan en la Tabla II.

Se observa en la Tabla II que s6lo el tratamiento de reduccion catalitica alin sin
el agregado del tercer metal (catalizador sulfurado) tiene mucha influencia sobre la
actividad de los catalizadores. Debe notarse que los catalizadores tratados en agua
poseen mayor conversion que los tratados en HCI. El agregado de Ge o Sn en agua
mejora ligeramente la actividad del catalizador base sulfurado (se obtiene mayor
conversion). Los catalizadores con Sn exhiben una mejor actividad que los catalizadores
que contienen Ge independientemente del medio de impregnacion usado. El
rendimiento a tolueno de los catalizadores que contienen Sn es mayor respecto a los

catalizadores de Ge.

Tabla |l: porcentaje de conversion y rendimiento a tolueno, a las 6 y 20 h de reaccion
de n-C; a 5 atm, catalizadores PtReGe (0.0, 0.1, 0.3; H,O, HCI) y PtReSn (0.0, 0.1, 0.3;
H,O, HCI)

Tercer Porcentaje Tiempo Conversion, % Rendimiento a
metal detercer (h) tolueno, %

metal H,0 HCI H,0 HCI

Sulfurado 0.0 6 93.6 87.4 30.1 39.5

20 88.5 76.3 25.1 21.7

Ge 0.1 6 92.9 64.8 32.7 15.5

20 88.3 53.9 28.1 10.5

0.3 6 93.7 80.0 35.0 25.1

20 92.0 76.0 33.1 29.0

Sn 0.1 6 95.26 93.2 37.56 23.1

20 93.69 88.9 37.37 20.0

0.3 6 95.54 97.9 39.70 33.8

20 94.77 96.5 34.14 31.4
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La Tabla III contiene los porcentajes de rendimiento a C; y C1-C4 alas 6 y 20 h
de la reaccion de reformado de n-C; para la serie de catalizadores estudiados. En primer
lugar se debe observar que los catalizadores trimetalicos poseen rendimiento a metano
similar a los catalizadores sulfurados. Esto indica que el agregado del tercer metal es
efectivo para reducir la actividad hidrogenolitica y resulta ser mas conveniente el Ge
que el Sn. Ademas, se observa que los catalizadores preparados utilizando HCI como
medio de impregnacion presentan menor rendimiento a C; a igual porcentaje y tercer
metal adicionado que los preparados en H,O. A medida que el porcentaje de tercer
metal depositado aumenta, el rendimiento a C; disminuye, asi el catalizador PtReGe
(0.3; HCI) posee el menor rendimiento a C;. Es importante sefialar que el catalizador
base sin sulfurar tiene un rendimiento a C; alrededor del 11 %. Esto se debe a la alta
actividad hidrogenolitica de los ensambles Pt-Re. Por ese motivo estos catalizadores se

usan en el reactor industrial después de su pasivacion (sulfuracion).

Tabla Ill: porcentaje de rendimiento a C; y C;-Cq, a las 6 y 20 h de reaccion de n-C; a
5 atm, catalizadores PtReGe (0.0, 0.1, 0.3; H,O, HCIl) y PtReSn (0.0, 0.1, 0.3; H,O,
HCI)

Tercer Porcentaje Tiempo Rendimientoa C;, Rendimiento a
metal detercer (h) % C1-C4, %

metal H,0 HCI H>0 HCI

Sulfurado 0.0 6 0.97 0.66 32.8 34.0

20 1.00 0.86 32.2 28.2

Ge 0.1 6 0.80 0.77 28.5 27.4

20 0.71 0.65 28.2 24.4

0.3 6 0.87 0.57 27.5 26.6

20 0.75 0.47 25.2 26.3

Sn 0.1 6 1.74 0.96 28.9 39.6

20 1.43 0.83 28.7 37.9

0.3 6 1.97 1.15 33.2 36.9

20 1.23 0.95 31.6 34.7
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Se observa en Tabla III una disminucion del rendimiento a C;-C4 a medida que
el porcentaje de Ge aumenta, en ambos medios de impregnacion. En el caso de los
catalizadores de Sn, se puede observar que el rendimiento a C;-C4 a medida que
aumenta el porcentaje de Sn, disminuye empleando HCl como medio de impregnacion,
y aumenta en los catalizadores preparados en H,O. La formacion de gases en los
catalizadores de reformado se debe a la reaccion de craqueo. La misma procede por un
mecanismo bifuncional metal-acido, donde el metal produce los compuestos
deshidrogenados que luego son craqueados sobre los sitios dcidos (principalmente los
de mayor fuerza 4cida). La reaccion estd controlada por la funcion acida. Estos
resultados estan de acuerdo con lo mencionado anteriormente, que el deposito de Ge y
Sn disminuye la capacidad de deshidrogenacion y la acidez del catalizador base PtRe.
Por lo tanto, se espera una disminucion de la formacion de gases con el agregado de Sn
y Ge, y también que los catalizadores preparados en agua produzcan menos gases
debido a su menor acidez. Sin embargo, los catalizadores de Ge producen en promedio
24.7 % de gases mientras que los de Sn tienen un rendimiento a gases del 33.9 %
(promedio de todos los valores reportados en la Tabla III) aun cuando los catalizadores
de Sn poseen menor acidez que los de Ge. Esta contradiccion puede explicarse

considerando que el Ge afecta mas los sitios de acidez fuerte que el Sn.

CONCLUSIONES

La adicién de un tercer metal, Ge o Sn, por el método de reduccion catalitica a
catalizadores Pt-Re/Al,Os, produce modificaciones en las funciones metélica y 4cida.
Disminuye la actividad hidrogenolitica y deshidrogenante, asi también como la acidez
Bronsted y en consecuencia la acidez total del catalizador.

El Ge posee mayor interaccion con la fase activa (Pt-Re) que el Sn, esto se
traduce en una menor actividad deshidrogenante e hidrogenolitica de los catalizadores
PtReGe que la de los catalizadores PtReSn. A su vez, en los catalizadores preparados en
H,O y que contienen Ge la disminucion de la capacidad hidrogenolitica es mas
acentuada, de acuerdo con los resultados de TPR que mostraron que el Ge se encuentra
en mayor interaccion con Pt-Re que el Sn.

A medida que aumenta el porcentaje de tercer metal depositado, disminuye la

dispersién como consecuencia del mayor cubrimiento de la superficie de Pt. Este efecto
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es mas marcado en los catalizadores preparados en HCl y en particular en aquellos que
contienen Ge.

El Sn y el Ge disminuyen la acidez Bronsted del catalizador. El efecto es mas
notorio en los catalizadores que contienen Sn. Tanto el agregado de Ge como de Sn
disminuye los sitios acidos fuertes, esto se produce en mayor medida en los
catalizadores preparados en HCI.

Comparando los resultados hallados en la reaccion de isomerizacion de n-Cs, se
encontrd que al agregar Sn la isomerizacion se ve favorecida con respecto a la adicion
de Ge. Por otra parte, luego de esta reaccion se determind por oxidacion a temperatura
programada que los catalizadores en estudio poseen aproximadamente la misma
cantidad de carbon depositado.

Los catalizadores trimetalicos de Sn poseen mayor actividad y rendimiento a
tolueno que los catalizadores de Ge en la reaccion de reformado de #-C;. Sin embargo,

el rendimiento a gases de los catalizadores de Ge es menor.
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DISTINTOS METODOS DE PREPARACION,
TERCER METAL: Ge y Sn

EL que suefia solo, solo suefia. EL que suefia con otros,
construye.
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OBJETIVOS

» Estudiar los catalizadores trimetalicos PtReGe/Al,O3y PtReSn/Al,03, 0.3%
de Ge y de Sn nominal respectivamente, depositado mediante los siguientes
métodos: coimpregnacion, impregnacion sucesiva y reduccion catalitica.

» Evaluar la incidencia del método de preparacion en las propiedades de los
catalizadores.

» Determinar la influencia de las etapas de activacion y del método de
preparacion.

» Comparar el efecto del tercer metal en los distintos métodos.

ANALISISDE RESULTADOS

Los catalizadores se indicaran de acuerdo a método de preparacion del siguiente
modo:
ISCR = impregnacion sucesiva, calcinado y reducido;
ISR = impregnacion sucesiva, reducido;
CCR = coimpregnacion, calcinado y reducido;
CR = coimpregnacion, reducido;
H,0 = reduccidn catalitica, HO como medio de impregnacion, reducido;
HCI = reducciodn catalitica, HCI como medio de impregnacion, reducido.
PtReGe/Al,0O3 y PtReSn/Al,O; representan a la serie de catalizadores en los
cuales el tercer metal depositado es Ge y Sn respectivamente. Para la identificacion de

cada catalizador se seguira la nomenclatura especificada en el Capitulo II.

REDUCCION A TEMPERATURA PROGRAMADA

El grado de interaccioén de la fase metalica y de esta con el soporte se evalua
mediante reduccion a temperatura programada (TPR). La temperatura a la cual ocurre la

reduccion y el nimero de picos de reduccion dependen de las siguientes caracteristicas
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del catalizador: del tipo de metal y su estado de oxidacion, la interaccion entre ellos y
con el soporte, asi también como de la posible accion catalitica del Pt.

Los perfiles de TPR de los catalizadores PtRe y PtReGe/Al,O3 se presentan en la
Figura 1. Los perfiles de TPR de los catalizadores PtRe y PtReGe ISR presentan las
siguientes diferencias: a) la zona de reduccion del PtRe a 250 °C (reduccion del Pty
parte del Re en fuerte interaccidon) se encuentra levemente desplazada a mayores
temperaturas y su area es mucho menor en el PtReGe ISR; b) la zona de reduccion del
PtRe a 350 °C (reduccion del Re por accion catalitica del Pt) no es apreciable en el
perfil de TPR de PtReGe ISR; c) la zona de reduccion del PtRe con un pico alrededor de
570 °C (reduccion del Re segregado), en el caso del PtReGe ISR de extiende desde 400
°C hasta 700 °C, con un pico alrededor de 610 °C y un hombro entre 400 y 550 °C; el
pico se atribuye a la reduccion de particulas de Re y Ge segregadas y el hombro puede
deberse a la reduccion del Re y Ge catalizada por el Pt, teniendo en cuenta que los
oxidos de Ge se reducen a 620 °C [1].

En la curva de TPR del catalizador PtReGe ISCR se observa una amplia region
de reduccion entre 200 y 700 °C, en la que tiene lugar la reduccion del Pt, particulas de
Re y Ge vecinas al Pt, especies oxicloradas en fuerte interaccion con el soporte, 6xidos
de Ge y Re segregados que no interaccionan con el Pt (en ese orden).

El perfil de TPR del catalizador PtReGe CR presenta un rango de reduccion
comprendido entre 250 y 700 °C que incluye dos picos de reduccion a 400 y 600 °C, el
primero puede atribuirse a la reduccion de Pt y particulas de Re y Ge, el segundo se
asigna a la reduccion de particulas de Re y Ge segregadas. Se observa que el perfil de
TPR del catalizador PtReGe CCR es similar al del PtReGe CR. Sin embargo, la
reduccion del catalizador CR se inicia a mayor temperatura que la del CCR, esto indica
un retardamiento de la reduccion del Pt por efecto del Ge. Ello implica una menor
interaccion Pt-Re-Ge en el catalizador CCR respecto al PtReGe CR.

Al emplear el método de reduccion catalitica, es importante diferenciar el medio
de impregnacion utilizado en la preparacion y tener en cuenta que la cantidad de Ge
depositada es 0.21 % y 0.26 % si se trata de HCI y H,O respectivamente. El perfil de
TPR del catalizador PtReGe (0.3; HCI) presenta una zona de reducciéon (250 -550 °C)
que se atribuye a la reduccion del Ge proximo al Pt; mientras que el PtReGe (0.3; H,0)
muestra dos zonas de reduccion, la primera entre 220 y 380 °C y la segunda entre 380 y

700 °C, cuyos picos se encuentran alrededor de 320 y 550 °C respectivamente que se
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asignan a la reduccion de Pt junto a particulas de Re vecinas (primera zona) y a la
reduccion de 6xidos de Ge y Re que no interaccionan con el Pt (segunda zona).

Se observa que las curvas de reduccién de los catalizadores PtReGe ISCR,
PtReGe CCR y PtReGe CR poseen una gran zona de reduccion media (350 - 550 °C), la
mayor de la serie de catalizadores PtReGe/Al,O3. También estos catalizadores poseen la
mayor parte del Ge segregado (pico de reduccion a temperaturas > 600 °C). Esto indica
que parte del Ge estd en interaccion con el Pt y parte segregado. En el caso de los
catalizadores preparados por reduccion catalitica, la cantidad de Ge segregado es menor,

principalmente en el preparado en HCI.

HCI
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Figura 1: perfiles de TPR de los catalizadores Pt Re y PtReGe/Al,Os.

Comparando la curva de TPR del catalizador PtReGe CR con la de PtReGe CCR
de la Figura 1, puede establecerse el efecto de la etapa de calcinacion. En el método de
coimpregnacion la reduccion directa favorece la interaccion entre el Ge y los metales
activos (Pt-Re). Por esta razon se observa un corrimiento de la curva de reduccion a
mayores temperaturas para el catalizador PtReGe CR. Un fendmeno similar se observa
en los catalizadores en los cuales el Ge se depositd por impregnacion sucesiva, es decir
un retardamiento de la reduccion del Pt y del Re en los catalizadores ISR.

El andlisis de la Figura 2, en la que se presentan las curvas de TPR de los

catalizadores PtRe y PtReSn/Al,Os, permite determinar la forma en que el método
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empleado para depositar el tercer metal (Sn) influye sobre su distribucion en el
catalizador.

Respecto al perfil de TPR del catalizador PtRe, el de PtReSn ISCR presenta las
siguientes variaciones: un desplazamiento hacia mayores temperaturas y un crecimiento
de la primera zona de reduccidon que en caso del PtReSn ISCR se encuentra entre 250 y
350 °C, indicando una mayor interaccion del Pt con el resto de los metales, ademas en el
rango 350 -520 °C ocurre la reduccion de los 0xidos de Re y Sn vecinos a cristales de Pt
que catalizan su reduccion.

La curva de TPR del catalizador PtReSn ISR presenta una zona de reduccion
entre 320 y 550 °C con un pico centrado alrededor de 400 °C y un hombro que se
encuentra entre 200 °C y 320 °C. La zona representa a la reduccion de las especies
metalicas en interaccion y el hombro a la reduccion de grandes cristales de Pt en débil
interaccion con el soporte.

El perfil de reduccion del catalizador PtReSn CCR muestra un pico en el rango
150 - 300 °C y una zona de reduccion entre 300 y 650 °C. Estas mismas zonas se
encuentran en el perfil de TPR del catalizador PtReSn CR levemente desplazadas hacia
la derecha y es notable el crecimiento de la segunda region, esto muestra que la
activacion del catalizador por reduccion directa produce una mayor interaccion entre los
metales.

Es considerable la similitud entre las curvas de TPR de los catalizadores PtReSn
CCR y PtReSn (0.3; H,0). Sin embargo, cuando el Sn se deposita por reduccion
catalitica empleando H,O como medio de impregnacién, se observa que la reduccion
termina aproximadamente a 530 °C, mientras que la reduccion del catalizador CCR atn
continta hasta 700 °C, indicando la reduccién de Sn segregado en fuerte interaccién con
la alumina. Por lo tanto, el catalizador preparado por reduccion catalitica en agua posee
menor cantidad de Sn segregado. Si se emplea HCI como medio de impregnacion, de
acuerdo al perfil de TPR del catalizador PtReSn (0.3; HCI) puede decirse que existe una
mayor interaccion entre los metales que componen la fase metélica cuando se emplea
HCI1 como medio de impregnacién en lugar de H,O. Debe tenerse en cuenta que la
cantidad de Sn depositada empleando el método de reduccion catalitica es 0.20 % y 0.23
cuando se utiliza HCI y H,O como medio de impregnacion respectivamente.

Al comparar las curvas de TPR del catalizador PtReSn ISR, PtReSn ISCR,
PtReSn CR y PtReSn CCR puede decirse que cuando el tercer metal depositado es Sn el

efecto de la etapa de calcinacion es el mismo en ambos métodos de preparacion. Se
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produce segregacion de parte del Sn al activar por calcinacion-reduccion. Este efecto es

similar al ocurrido en los catalizadores que contienen Ge.
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Figura 2: perfiles de TPR de los catalizadores PtRe y PtReSn/Al,O;.

HIDROGENOLISISDE CICLOPENTANO

Como se menciond en capitulos previos, la reaccion de hidrogendlisis de
ciclopentano proporciona informacion acerca del grado de interaccion entre los metales
que componen el catalizador. La fase activa estd compuesta por Pt-Re y el agregado de

Ge o Sn destruye los ensambles activos disminuyendo la actividad catalitica.

La Figura 3 presenta los valores de conversion de ciclopentano a los 5 min de
reaccion. Es importante sefialar que el catalizador PtRe posee una actividad
hidrogenolitica muy alta (32 % de conversion), por lo tanto el agregado de Ge por
cualquier método y modo de activacion resulta sumamente efectivo para reducir
significativamente la actividad hidrogenolitica. Como la hidrogendlisis de ciclopentano
es una reaccion demandante, pocos atomos de Ge destruyen los ensambles activos de la
reaccion. De acuerdo a los resultados observados en la Figura 3, el orden de actividad

hidrogenolitica es el siguiente: PtReGe (0.3; HCl) > PtReGe CCR > PtReGe CR >

Silvana A. D’lppolito 186



Doctorado en Ingenieria Quimica Tesis

PtReGe (0.3; H,O) > PtReGe ISCR > PtReGe ISR. Segun estos resultados, el
catalizador PtReGe ISR posee la mayor interaccion entre la fase metélica activa (Pt-Re)
y el Ge de la serie de catalizadores PtReGe/Al,Os. Los resultados obtenidos con los
catalizadores preparados por reduccion catalitica no se corresponden con una mayor
interaccion entre el Ge y la fase activa (Pt-Re). Esto se explica teniendo en cuenta que
los catalizadores preparados por reduccidn catalitica poseen menor tenor de Ge. En
efecto, en el caso del catalizador preparado en HCI posee un 30 % menos de Ge que el
valor nominal. Por esta razoén poseen una actividad hidrogenolitica ligeramente superior
a los catalizadores preparados por los métodos tradicionales.

El efecto de la activaciéon por calcinacion-reduccion o reduccion directa se
puede determinar examinando los catalizadores preparados por coimpregnacidon e
impregnacion sucesiva. En ambos casos, los catalizadores activados por calcinacion —
reduccion poseen mayor actividad hidrogenolitica que los activados por reduccion
directa. De acuerdo a Pieck et al. [2] la calcinacion a 450 °C destruye parcialmente la
interaccion entre dos metales. Esto se debe a que durante la etapa de calcinacion se
producen 6xidos de los metales. Estos se segregan e interaccionan fuertemente con el
soporte. Durante la reduccion solo una parte de ellos vuelve a interaccionar. La
migracion de los 6xidos esta limitada por el grado de humedad del soporte. Mieville [3]
reportd que la migracion de los 6xidos de los catalizadores Pt-Re/Al,O3 es fuertemente
inhibida si el catalizador es calcinado a temperaturas superiores a 300 °C. Wagstaff y
Prins [4] obtienen la misma conclusion y especulan que las especies de oOxidos
hidratados son las especies moviles. Hilbrig et al. [5] mostraron que el grado de
interaccion Pt-Re esté relacionado a la temperatura de calcinacion de la muestra. Malet
et al. [6] demostraron que el cloro presente en el soporte en atmodsfera oxidante
reacciona con los metales produciendo especies oxicloradas fuertemente unidas la
alimina. Por lo tanto, la migracion, de las especies metdlicas es inhibida y se forma
menor cantidad de “aleaciones”. En el caso de los catalizadores activados por reduccion
directa, los 6xidos de los metales pueden migrar para correducirse debido a que el tenor

de humedad del soporte permite una mejor movilidad de los 6xidos metalicos.
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Figura 3: conversion de ciclopentano a los 5 min de reaccion, en los catalizadores

PtReGe/AlLOs5.

La conversion de ciclopentano de los catalizadores PtReSn/Al,Os se presenta en
la Figura 4. La menor conversion de ciclopentano alcanzada con los catalizadores
PtReSn/Al,Os respecto al catalizador base, se debe al bloqueo de los ensambles Pt-Re
por parte del Sn. Se puede observar que la actividad hidrogenolitica de los catalizadores
presenta el siguiente orden: PtReSn ISCR > PtReSn ISR > PtReSn (0.3; H,O) > PtReSn
CCR > PtReSn CR > PtReSn (0.3; HCI). Estos resultados indican que el catalizador
PtReSn preparado en HCI por reduccion catalitica posee la mayor interaccion del Sn

con la fase activa.

Conversion, %

Figura 4: conversion de ciclopentano a los 5 min de reaccion de los catalizadores

PtReSn/AlOs.

Al igual que en la serie de catalizadores PtReGe/Al,Os, los catalizadores

activados por reduccion directa muestran una mayor interaccion de la fase metalica
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activa (Pt-Re) con el tercer metal (Sn) que sus correspondientes calcinados-reducidos.
Nuevamente el efecto de la calcinacion es producir la segregacion del metal no activo

(Sn) de la fase activa, con el consiguiente aumento de la actividad hidrogenolitica.

DESHIDROGENACION DE CICLOHEXANO

En la Figura 5 se presentan los porcentajes de conversion promedio de
ciclohexano empleando los catalizadores PtReGe/Al,O3 y PtReSn/Al,O;. En el caso de
emplear catalizadores preparados por impregnacion sucesiva y por coimpregnacion, se
obtiene mayor conversion con aquellos catalizadores activados por calcinacion-
reduccion que con los activados por reduccion directa, siguiendo la tendencia
encontrada en la hidrogendlisis de ciclopentano.

El Re no es activo para la deshidrogenacion de ciclohexano [7], asi como
tampoco lo son el Ge y el Sn. Si bien el grado de conversion en la reaccion de
deshidrogenacion de ciclohexano es mayor empleando catalizadores PtReSn/Al,O3 que
PtReGe/Al,O3, las tendencias observadas son las mismas. Puede decirse que la
interaccion entre el Ge y la fase activa es mayor que la que existe entre el Sn y la fase

activa (Pt-Re).
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Figura 5: conversion promedio de ciclohexano, empleando los catalizadores

PtReGe/Al,O3 y PtReSn/AlLOs.
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Cabe destacar que la caida de la actividad deshidrogenante por el agregado de
Ge o Sn (Figura 5) es mucho menor que la disminucion de la actividad hidrogenolitica
(Figuras 3 y 4). Esta diferencia se debe a que la reaccion de hidrogenolisis es

demandante mientras que la reaccion de deshidrogenacion es no demandante.

QUIMISORCION DE CO

Dadas las condiciones de quimisorcion empleadas, el CO selectivamente se
quimisorbe sobre el Pt y no sobre el Re, Ge 6 Sn. En las Figuras 6 y 7 se muestran los
resultados de quimisorcion obtenidos para la serie de catalizadores PtReGe/Al,O3 y
PtReSn/Al,O5 respectivamente. Comparando las Figuras 6 y 7 se puede deducir que los
catalizadores trimetalicos que contienen Ge poseen mayor capacidad de quimisorber CO
que los catalizadores de que contienen Sn. Este hecho es destacable dado que los
catalizadores de PtReSn poseen mayor capacidad deshidrogenante que los catalizadores
de PtReGe. La pérdida de actividad esta relacionada al efecto inhibidor del Sn y del Ge,
que bloquea los sitios activos del Pt (efecto geométrico) o modifica las propiedades del

Pt que es el elemento activo (efecto electronico).
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Figura 6: pmol CO geat™, para los catalizadores PtRe y PtReGe/ALO;.
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Figura 7: umol CO geat™ para los catalizadores PtRe y PtReSn/Al,05

Se reportd una correlacion directa entre la disminucion de la actividad
deshidrogenante de ciclohexano y la quimisorcion de CO a medida que aumenta el
contenido de Sn en catalizadores preparados por coimpregnacion [8]. Un efecto andlogo
ocurre en los catalizadores que contienen Ge, sin embargo no existe una variacion lineal
entre deshidrogenacion de ciclohexano y quimisorcion de CO [9]. Esto puede deberse a
que las modificaciones inducidas por el Ge sobre el Pt impiden en menor medida la
quimisorcion de CO respecto a la de hidrégeno. Woostsh et al. [10] obtuvieron que el
agregado de 1 o 2 monocapas de Ge al catalizador de Pt produce una modificacion de la
interaccion entre el Pt y el Ge que puede quimisorber CO pero no quimisorber
hidrégeno, como consecuencia de la formacion de una solucidn solida entre el Pt y el
Ge, originando un “catalizador bimetalico masico” enriquecido superficialmente con

atomos de Pt.

ABSORCION INFRARROJA CON TRANSFORMADA DE FOURIER DE CO

La interpretacion del espectro IR provee informacidon sobre la naturaleza y

propiedades de los sitios de adsorcion de los catalizadores estudiados.

En la Figura 8 se presentan los espectros de IR en el intervalo de nimero de
onda 1950-2250 cm™. La banda presente a 2070 cm™ corresponde a la adsorcién lineal

del CO sobre el Pt [11-14].
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La banda observada a 2201 se asigna a las interacciones entre el CO y la Al,Os

[15, 16].

Absorbancia, a. u.
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- -1
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Figura 8. espectros IR de los catalizadores Pt/Al,O03;, PtRe, PtReGe y PtReSn

preparados por reduccion catalitica y por los métodos convencionales CR y ISR.

Como se menciono en el Capitulo VI, Del Angel et al. [17] atribuyen el
corrimiento de la banda correspondiente a Pt’ (2070 cm™) hacia mayores frecuencias se
debe a la interaccion de los d&tomos de Pt con SnOy y La,O3; donde el Pt es estabilizado
en su estado oxidado (Pt*"). Para los catalizadores en estudio se deduce que este efecto
es producido por los 6xidos de Sn y los de Ge. También otros autores encontraron en
catalizadores Pt/AL,O5 que las bandas entre 2145 y 2120 cm™ caracterizan complejos
estables asignadas a Pt*"-CO [18] o Pt'-CO [19]. Dadas las condiciones de reduccion
empleadas es posible que 6xidos de Ge y de Sn cercanos al Pt generen una transferencia
electronica por parte del Pt hacia ellos, esto puede justificar el corrimiento y la
presencia de hombros alrededor de los 2100 a 2150 cm™. A mayor proximidad de los
oxidos con el Pt se esperan obtener mayores modificaciones en la adsorcion de CO. De
acuerdo a lo mencionado anteriormente, se infiere que en la serie de catalizadores

PtReGe/Al,O3 evaluados mediante FTIR-CO aquellos preparados por ISR, CR y
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reduccion catalitica en HCI presentan mayor interaccion del Ge con la fase activa. En el
caso de los catalizadores PtReSn/Al,O3 se observa una mayor modificacion del pico
principal respecto al catalizador base, en el espectro del catalizador PtReSn (0.3; HCI).
Esto indica que por el método de reduccién catalitica empleando HCI se logra mayor
interaccion entre el Sn y la fase activa.

Si bien, los resultados de FTIR-CO reflejan una mayor interaccion entre el Sn y
Pt-Re en los catalizadores preparados por reduccion catalitica al compararlos con los
preparados por métodos tradicionales, no se verifica una mayor interacciéon entre el
tercer metal y la fase activa en la serie de catalizadores PtReGe/Al,O; del catalizador
preparado por reduccion catalitica empleando H,O como medio de impregnacion
respecto a los preparados por métodos convencionales.

Ademas se corrobora que la interaccion del Ge con la fase metélica es mayor a la

del Sn.

DESORCION A TEMPERATURA PROGRAMADA DE PIRIDINA

La acidez total de los catalizadores y la distribucion de sitios acidos se evalua
mediante desorcion a temperatura programada (TPD). La Figura 9 muestra los perfiles

de TPD de los catalizadores PtRe y PtReGe/Al,0;.

HCI
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Figura 9: perfiles de TPD de los catalizadores PtRe y PtReGe/Al,Os.
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Teniendo en cuenta que los sitios de acidez fuerte retienen piridina a altas
temperaturas, segun las temperaturas de desorcion halladas, puede decirse que con el
agregado de Ge independientemente del medio de impregnacion utilizado se eliminan
parcialmente los sitios de fuerte acidez. Los sitios débiles o medios sufren
modificaciones que dependen de la forma de incorporacion del Ge.

Se observa que la activacion por calcinacion-reduccion conduce a catalizadores
con menor fuerza 4acida que los catalizadores activados por reduccion directa. Esto
puede observarse comparando los perfiles de desorcion de piridina de los catalizadores
preparados por coimpregnacion e impregnaciones sucesivas. Esto resulta de la
eliminacion de cloro durante la etapa de calcinacion. La mayor acidez del catalizador
preparado por reduccion catalitica usando HCI respecto al preparado en H,O puede
explicarse por el diferente contenido de cloro de ambos catalizadores (1.34 y 1.06 %
respectivamente) [20].

En la Figura 10 se muestran los perfiles de TPD de los catalizadores PtRe y
PtReSn/Al,Os, al igual que los catalizadores trimetalicos que contienen Ge, los
resultados indican una leve variacion en la distribucion de la fuerza de los sitios acidos
segun el método de preparacion utilizado. Puede notarse que en el caso del catalizador
PtReSn ISR la zona de desorcion atribuida a sitios de baja acidez (150-180 °C) es mayor
a la del catalizador PtReSn ISCR. Por otra parte, esa misma zona es mayor en la curva

de desorcion del catalizador PtReSn CCR que en la del PtReSn CR.

Sefal FID, a. u.
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Figura 10: perfiles de TPD de los catalizadores PtRe y PtReSn/Al,0;
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La Tabla I muestra las areas bajo la curva de los catalizadores PtReGe/Al,O3 y
PtReSn/Al,O3 referidas al catalizador PtRe. Se observa que los catalizadores
PtReSn/Al,O3 poseen una menor acidez total que la serie PtReGe/Al,Os. Esta tendencia
se explica teniendo en cuenta que los 6xidos de Ge son acidos débiles y que los 6xidos

de Sn son bases débiles.

Tabla|: areas bajo la curva de TPD de los catalizadores PtReGe/Al,0; y PtReSn/AL,O5

referidas al catalizador PtRe (base).

M étodo de preparacion Arearédativa al catalizador PtRe
Ge Sn
ISCR 0.89 0.80
ISR 1.02 0.92
CCR 0.72 0.71
CR 0.89 0.93
H,O 0.80 0.90
HCI 1.25 1.10

| SOMERIZACION DE n-Cs

Durante la reaccion de n-Cs, se produce isomerizacion, hidrocraqueo e
hidrogendlisis. De acuerdo a los productos obtenidos pueden evaluarse la funcion acida
y metalica del catalizador. En la Tabla II se presentan los resultados de conversion, y
selectividad a i-Cs, C; y C;-C4 a los 5 y 240 min de reaccion de n-Cs empleando los
catalizadores PtRe y PtReGe/Al,O3. Ademads, en la Tabla II se incluye el parametro (X;-
X¢)/X; que representa la disminucion de la conversion desde el inicio del experimento
(Xj) hasta la conversion final (Xy) relativa al valor de conversion inicial. Cuanto mayor
es este parametro mayor es la desactivacion que sufre el catalizador.

La selectividad a i-Cs puede considerarse representativa de la funcidon 4cida
(requiere sitios de mediana acidez), la selectividad a C; representa la actividad de la
funcion metalica (hidrogenolisis) y por ultimo la selectividad a gases livianos (C;-Cy)
permite estudiar la reaccion de hidrocraqueo que estd controlada por la funcion 4cida

(principalmente sitios de fuerte acidez).
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Tabla I1: porcentajes de conversion, selectividad a i-Cs, C; y C1-C4 a los 5 y 240 min
de reaccion de isomerizacion de n-Cs, y caida relativa de la actividad empleando los

catalizadores PtRe y PtReGe/Al,0;.

Catalizador Tiempo | Conversion | (Xi-Xq)/X; Selectividad (%)
(min) (%) i-Cs | C1 | C1-Cs
PtRe 5 32.0 46.6 | 4.05 16.0
240 6.3 0.80 273 | 1.6 7.3
PtReGe ISCR 5 23.1 332 | 23 12.1
240 6.0 0.74 240 | 1.1 2.9
PtReGe ISR 5 27.0 436 | 1.8 4.4
240 16.6 0.38 447 | 1.5 5.5
PtReGe CCR 5 16.4 36.6 | 1.9 6.1
240 14.4 0.12 269 | 1.7 5.8
PtReGe CR 5 20.3 36.8 | 2.2 5.8
240 5.8 0.71 36.0 | 0.9 1.4
PtReGe (0.3; H,O) 5 37.0 56.0 | 1.1 7.2
240 15.2 0.59 41.0 | 1.2 3.7
PtReGe (0.3; HCI) 5 39.2 55.8 | 1.3 7.8
240 15.3 0.61 394 | 1.1 2.9

Al analizar los resultados de conversion y del pardmetro (X;-X¢)/X; se observa
que el catalizador base posee una buena actividad inicial pero sufre una fuerte
desactivacion. Ademas, se puede observar que el agregado de Ge disminuye la actividad
inicial excepto en los catalizadores preparados por reduccion catalitica. El catalizador
PtReGe ISCR también es fuertemente desactivado durante la reaccion pero el valor de
actividad inicial es menor que la del catalizador base. De acuerdo al valor de (X;-Xy)/X
el catalizador mas estable es el PtReGe CCR pero posee una baja actividad inicial. Por
ultimo se observa que todos los catalizadores son mas estables que el catalizador base.

Es notable el efecto de la calcinacion sobre la actividad catalitica, los
catalizadores activados por calcinacion — reduccion que poseen menor acidez (de
acuerdo a los valores de TPD de piridina mostrados anteriormente) tienen menor
actividad (conversion) que los activados por reduccion directa preparados por el mismo

método. El catalizador PtReGe (0.3; HCl) es el mas activo en concordancia con su

Silvana A. D’lppolito 196




Doctorado en Ingenieria Quimica Tesis

mayor acidez. También puede observarse los catalizadores que contienen Ge preparados
por los métodos tradicionales (impregnacion sucesiva y coimpregnacion) poseen menor
selectividad a i-Cs que el catalizador PtRe (base). Con los catalizadores trimetalicos
preparados por reduccion catalitica se obtiene mayor selectividad a i-Cs. Ademas, se
puede apreciar que la etapa de calcinacién en los catalizadores preparados por
impregnacion sucesiva y por coimpregnacion disminuye la selectividad a i-Cs. Estos
resultados pueden explicarse considerando que la reaccién de isomerizacion procede a
través de un mecanismo bifuncional metal-acido, siendo la etapa limitante aquella que
ocurre sobre la funcion 4cida.

Con respecto a la selectividad a C;-C4, que permite evaluar la reaccion de
craqueo que requiere sitios de mayor acidez que los necesarios para la isomerizacion,
puede decirse que las diferencias poco significativas halladas en la distribucion de sitios
acidos determinadas por TPD se reflejan en los resultados de selectividad a C;-C4 que
se muestran en la Tabla II. El catalizador PtReGe ISCR posee una alta selectividad
inicial a C;-C4 que se explica considerando la presencia de sitios acidos fuertes (ver
Figura 9).

El catalizador base posee la mayor selectividad inicial a C, la cual disminuye
drasticamente por la deposicion de coque. Esta alta selectividad a C; explica la razon
por la cual estos catalizadores se usan industrialmente luego de ser pasivados con
azufre. El agregado de Ge por cualquier método disminuye la capacidad hidrogenolitica,
esto concuerda con la disminucion observada en la reacciéon de hidrogendlisis de
ciclopentano (ver Figura 3).

En la Tabla IIT se muestran los valores de conversion, y selectividad a i-Cs, C; y
Ci-C4 a los 5 y 240 min de reaccidon de n-Cs, empleando los catalizadores PtRe y
PtReSn/Al,O3. También se encuentran los valores del parametro (X;-Xy)/X;. Se observa
que la serie de catalizadores trimetalicos presenta una mayor actividad, estabilidad y
selectividad a i-Cs que el catalizador base. Esta mayor selectividad a i-Cs hallada
concuerda, en términos generales, con los resultados de desorcion de piridina a
temperatura programada. En el caso de los catalizadores PtReSn/Al,Os preparados por
los métodos de coimpregnacion e impregnacion sucesiva, la etapa de calcinacion
aumenta la actividad (mayor porcentaje de conversion) y disminuye la selectividad a i-
Cs.

En referencia al porcentaje de selectividad a C,;, puede establecerse que el

agregado de Sn, mediante los tres métodos de preparaciéon empleados, disminuye la
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actividad hidrogenolitica, en la reaccion de n-Cs al igual que en la reaccién de
hidrogendlisis de ciclopentano.

La produccion de gases livianos en la reaccion de n-Cs, al emplear catalizadores
PtReSn/Al,O5 es apreciablemente menor que la obtenida con el catalizador PtRe. La
unica excepcion es el catalizador PtReSn ISCR que produce una gran cantidad de C;-Cy4
al inicio de al reaccion. Esto esta de acuerdo con la mayor cantidad de sitios de acidez

fuerte que posee este catalizador (ver Figura 10).

Tablalll: porcentajes de conversion, caida relativa de la actividad y selectividad a i-Cs,
Cyy Ci-C4 a los 5 y 240 min de reaccion de isomerizacion de n-Cs, empleando los

catalizadores PtRe y PtReSn/Al,0s.

Catalizador Tiempo | Conversion | (Xi-Xp/Xi Selectividad (%)
(min) (%) i-Cs | C1 | Ci-Cq
PtRe 5 32.0 46.6 | 4.05 | 16.0
240 6.3 0.80 27.3 1.6 7.3
PtReSn ISCR 5 43.5 49.9 1.7 19.7
240 31.8 0.27 654 | 1.2 4.0
PtReSn ISR 5 43.5 63.5 1.5 6.8
240 29.3 0.33 50.6 | 0.6 3.8
PtReSn CCR 5 38.0 65.1 | 1.7 4.8
240 33.9 0.11 63.5 | 0.6 3.5
PtReSn CR 5 31.3 70.6 1.0 3.5
240 15.1 0.52 51.7 | 0.7 1.6
PtReSn (0.3; H,0) 5 39.2 55.8 | 1.4 4.7
240 22.3 0.43 543 | 1.1 3.6
PtReSn (0.3; HCI) 5 43.0 66.5 1.2 4.0
240 15.2 0.65 62.0 | 1.1 3.5

El agregado de Sn al catalizador PtRe (base) incrementa la isomerizacion; esto
esta relacionado a que la reaccion de isomerizacion estd controlada por la funcion acida.
Shen et al. [21] sefialaron que el Sn disminuye la acidez del soporte principalmente los

sitios de fuerte acidez (esto se confirm6 mediante TPD de piridina). Mientras que los
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sitios de acidez débil y media son incrementados. En consecuencia la isomerizacion es
mejorada porque no necesita de sitios de fuerte acidez [22, 23]. Por lo tanto, el
hidrocraqueo que ocurre en los sitios de fuerte acidez es inhibido. Con respecto a la
actividad hidrogenolitica, el agregado de Sn también disminuye la actividad del
catalizador base. Asi se produce un incremento indirecto de los productos de
isomerizacion debido a la disminucidn del craqueo sobre la funcion metalica.

Si se sigue la evolucion de la selectividad a i-Cs y C,-C4 del catalizador PtReSn
ISCR se encuentra que inicialmente la selectividad a C;-Cy4 es alta y luego disminuye
mientras que con la selectividad a i-Cs ocurre lo contrario. Este comportamiento esta
vinculado con la fuerza de los sitios acidos que requieren las reacciones de craqueo
(fuerte) e isomerizacion (media). El coque depositado a lo largo de la experiencia
bloquea principalmente los sitios de fuerte acidez favoreciendo las reacciones de
isomerizacion en lugar de las de craqueo.

Tanto la serie de catalizadores PtReGe/Al,O3; como la de PtReSn/Al,Os, poseen

mayor estabilidad, es decir menor caida de conversion, que el catalizador base.

REACCION n-C7 A PRESION ATMOSFERICA

Como se mencion6 en capitulos precedentes, mediante esta reaccion se estudian
las funciones acida y metalica del catalizador. En la Tabla IV se presentan los valores de
conversion y selectividad a tolueno, metano y C;-Cy4 a los 240 min de reaccion de n-C;
junto al parametro de desactivacion, (X;-Xy)/X;, de los catalizadores PtReGe/Al,O5 y del
catalizador base (sin sulfurar). Se puede observar que el agregado de Ge
independientemente del método utilizado mejora la estabilidad del catalizador base
(menor valor de (Xi-Xy)/Xj). Siendo el catalizador preparado por reduccion catalitica en
HCI el mas estable. La mejora en la selectividad a C; se debe a la eliminacion de la
actividad hidrogenolitica y estd de acuerdo con los resultados mostrados anteriormente.
Para evaluar el efecto del Ge sobre la formacion de tolueno es necesario recordar que el
mismo se produce por deshidrociclizacion de »n-C; a través de un mecanismo
bifuncional [24]. El mecanismo de deshidrociclizaciéon incluye reacciones de
hidrogenacion-deshidrogenacion (rapidas) sobre la funcion metdlica y reacciones de
isomerizacion (lenta) sobre la funcion acida [25]. Dado que la funcién acida controla la

formacion de compuestos aromaticos, se espera obtener mayor cantidad de aromaticos
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totales con los catalizadores de mayor acidez. Considerando los resultados de desorcion
a temperatura programa de piridina, con el catalizador PtReGe (0.3; HCl) se deberia
obtener el mayor rendimiento a tolueno. Sin embargo, su selectividad a tolueno, si bien
es superior a la de los catalizadores trimetalicos preparados por los métodos
tradicionales, es inferior a la del catalizador PtReGe (0.3; HO) que posee menor acidez.
Esto puede justificarse considerando que el exceso de sitios &cidos conduce a la
produccion de gases (C;-Cs) por craqueo que es también una reaccion bifuncional
controlada por la funcién acida pero que requiere de sitios de mayor fuerza.

La selectividad a C;-Cg4, de la serie de catalizadores PtReGe/Al,O; es inferior a
la del catalizador PtRe. Esto puede explicarse considerando la disminucion de la
actividad hidrogenolitica (produccion de C;) como consecuencia del agregado de Ge.
Ademés debe tenerse en cuenta que la reaccion de hidrocraqueo, depende de la

presencia de sitios acidos fuertes, que también son disminuidos por el agregado de Ge.

Tabla IV: conversion, caida relativa de la actividad, selectividad a tolueno, C; y C;-Cg,
a los 240 min de reaccion de n-C; a presion atmosférica empleando a los catalizadores

PtRe y PtReGe/Al,Os.

Selectividad, %

Catalizador Conversion, %  (Xi-X¢)/X;
Ci Tolueno  Ci3-C4

PtRe 34.0 0.56 2.6 47.0 12.2
PtReGe ISCR 34.1 0.52 1.2 35.0 10.0
PtReGe ISR 37.0 0.48 1.1 39.3 11.3
PtReGe CCR 30.0 0.56 1.3 36.3 11.4
PtReGe CR 24.0 0.53 1.0 41.0 9.8
PtReGe (0.3; H,0) 38.1 0.49 1.2 59.6 11.8
PtReGe (0.3; HCI) 32.1 0.46 1.0 47.1 15.3

En la Figura 11 se presentan los resultados de conversion de n-C; en funcion del
tiempo empleando catalizadores PtReSn/Al,Os preparados por métodos convencionales
(ISCR y CCR) y por reducciéon catalitica utilizando H,O y HCI como medio de
impregnacion. Durante la primera hora de reaccion los catalizadores preparados por
reduccion catalitica se desactivan en menor medida que los catalizadores preparados por

ISCR y CCR; al término de la reaccion los catalizadores preparados por reduccion
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catalitica presentan mayor actividad. El catalizador PtReSn (0.3; H,O) resulta ser el mas

estable de los catalizadores comparados.

Conversion, %

M M 1 M 1 1 M
0 40 80 120 160 200 2

Tiempo, min

Figura 11: conversion de n-C; en funcion del tiempo, empleando catalizadores

PtReSn/AlLOs.

La selectividad a tolueno en funcion del tiempo en la reaccion test de n-C;
empleando catalizadores PtReSn/Al,O3; ISCR, CCR, H,O y HCI se muestra en la Figura
12. Puede observarse que a los 240 min de reaccion ambos catalizadores preparados por
reduccidn catalitica presentan mayor selectividad a tolueno que los preparados por
métodos convencionales. Considerando que la formacién de compuestos aromaticos
procede segin un mecanismo bifuncional controlado por la funcion 4cida, el catalizador
preparado en HCI presenta la mayor selectividad a tolueno de la serie de catalizadores

comparados, de acuerdo a su mayor acidez (determinada mediante TPD).
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Figura 12: selectividad a tolueno en funcion del tiempo, empleando catalizadores

PtReSn/Al,O; en la reaccion test de n-C.

Se presenta en la Figura 13 la evolucion temporal de la selectividad a C;-C4 en la
reaccion test de n-C; empleando catalizadores PtReSn/Al,O; preparados por reduccion

catalitica (H,O y HCIl) y mediante ISCR y CCR.
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Figura 13: seclectividad a C-C4 en funcion del tiempo, empleando catalizadores

PtReSn/Al,O3 en la reaccion test de n-Cs.
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Segun los resultados de selectividad a C;-C4 puede decirse que: los catalizadores
preparados por métodos convencionales exhiben menor capacidad de hidrocraqueo
(menor produccion de compuestos livianos). Se observa que la selectividad a C;-Cy
disminuye en el transcurso de la reaccién, como consecuencia de la deposicion de

coque.

OXIDACION A TEMPERATURA PROGRAMADA

Durante las reacciones de isomerizacion de n-Cs y reformado de n-C; se deposita
coque, el cual desactiva lentamente al catalizador. Dadas las condiciones usadas
(presion atmosférica) la deposicion es importante y en poco tiempo se observa una gran
disminucion de la actividad catalitica. Por medio de TPO es posible diferenciar el
quemado del coque que se encuentra sobre el metal del que se encuentra sobre el
soporte. Pueden observarse, de acuerdo al tipo de soporte, concentracion de coque y las
condiciones operacionales (concentracion de O,, velocidad de calentamiento y caudal)
dos picos o zonas de quemado. El coque que se quema a menor temperatura es el
depositado sobre el metal (normalmente es mas hidrogenado) y el coque que
combustiona a mayor temperatura corresponde al coque depositado sobre el soporte
[26-30]. Comunmente entre 350 y 370°C se considera el limite de las dos zonas. No
obstante, este limite depende del tipo de catalizador, tiempo de reaccion y presion de
operacion. Ademas, por TPO es posible determinar cualitativamente el grado de
polimerizacién del coque, dado que a mayor polimerizacién mayor es la temperatura de
quemado. Si hay un solo pico de quemado la primera parte se considera sobre el metal
y la segunda al coque sobre el soporte. Las Figuras 14 y 15 muestran los perfiles de
TPO al final de la reaccion de n-Cs para los catalizadores PtRe y PtReGe/Al,Os, y
catalizadores PtRe y PtReSn/Al,Os, respectivamente. En la Figura 14 se observa, que el
catalizador base de PtRe posee un pico de combustion alrededor de 360 °C y se
atribuye a la combustion del coque depositado en el soporte. También se puede
observar un pico de quemado a baja temperatura (120 °C) debido a la desorcion de
hidrocarburos adsorbidos sobre el catalizador. A mayores temperaturas (120 — 250 °C)
ocurre la combustion del coque depositado en el metal. Al agregar un tercer metal a la
fase metalica, se produce una notable disminucion de la cantidad de coque depositado

en ambas funciones, siendo la cantidad de coque sobre la funcion metalica
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practicamente despreciable. Esto se debe a que la deposicion de coque sobre el metal es

una reaccion sensible a la estructura, y los atomos de Ge destruyen los ensambles de Pt

y Re impidiendo la deposicion de coque sobre la funcién metélica.

Sefial FID, a. u.
T
&

100 200 300 400 500
Temperatura, °C

Figura 14: perfiles TPO de los catalizadores PtRe y PtReGe/Al,O5 luego de la reaccion

de isomerizacion de n-Cs.
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Figura 15: perfiles de TPO de los catalizadores PtRe y PtReSn/Al,O; luego de la

reaccion de isomerizacion de n-Cs.
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Finalmente, en la Figura 16 se presentan los perfiles de TPO de los catalizadores
PtRe y PtReGe/Al,O3 luego de la reaccion de n-C; corrobora que el coque se deposita

preferencialmente sobre los sitios 4cidos.

HCI
M
CR

con N\

PtRe

Sefal FID, a. u.

100 200 300 400 500
Temperatura, °C

Figura 16: perfiles de TPO de los catalizadores PtReGe/Al,O; luego de la reaccion test
de l’l-C7.

Independientemente del método de preparacion empleado, la adicion de un
tercer metal al catalizador PtRe, disminuye de manera importante la formacion de
coque. Este comportamiento se observa en las Tablas V y VI, en las que se presentan
los porcentajes de carbon obtenidos por oxidacion a temperatura programada. La Tabla
V presenta los valores de porcentaje de carbono de los catalizadores PtRe y
PtReGe/Al,O5 al final de las reacciones de n-Cs y de n-C; y la Tabla VI de los
catalizadores PtReSn/Al,Os luego de la reaccion de n-Cs.

De acuerdo al porcentaje de carbono depositado al final de la reaccion de n-Cs
(Tabla V), en el caso de los catalizadores preparados por impregnacion sucesiva y por

coimpregnacion de la serie PtReGe/Al,O3, los activados por reduccion directa poseen
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una menor cantidad de carbon depositado que aquellos previamente calcinados. Esto

también se verifica en la reaccion de n-C.

Tabla V: porcentaje de C depositado en los catalizadores PtRe y PtReGe/Al,O5 al final

de las reacciones de isomerizacion de n-Cs y test n-Cs.

Catalizador C, %

n-Cs n-C;
PtRe 0.25 0.43
PtReGe ISCR 0.09 0.16
PtReGe ISR 0.08 0.09
PtReGe CCR 0.11 0.12
PtReGe CR 0.06 0.09
PtReGe (0.3; H,0) 0.11 0.12
PtReGe (0.3; HCI) 0.11 0.14

Segun los resultados presentados en la Tabla VI, el efecto de la calcinacion en la
formacion de coque al término de la reaccion de n-Cs, en los catalizadores preparados
por coimpregnacion e impregnacion sucesiva de la serie PtReSn/Al,Os, es contrario al

hallado en la serie PtReGe/Al,O5.

Tabla VI: porcentaje de C depositado en los catalizadores PtRe y PtReSn/Al,O; al final

de la reaccion de isomerizacion de n-Cs.

Catalizador C,%
PtRe 0.25
PtReSn ISCR 0.08
PtReSn ISR 0.12
PtReSn CCR 0.08
PtReSn CR 0.09
PtReSn (0.3; H,O) 0.09
PtReSn (0.3; HCI) 0.11

El agregado de Re al Pt conduce generalmente a una disminucion de la cantidad
de coque que se acompana por un aumento de la formacion de productos gaseosos [31-
33]. Algunos autores concluyen que la disminucion de depdsitos carbonosos resulta de

la destruccion de los precursores del coque por hidrogendlisis [34]. También se ha
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sugerido que la formacion de precursores por deshidrogenacién es menor en los
catalizadores Pt-Re [35]. En el caso de los catalizadores trimetalicos la menor
formaciéon de coque respecto al catalizador base se debe a la menor formacion de
precursores de coque. Estos son compuestos deshidrogenados (olefinas) que
polimerizan sobre el soporte dacido. Las experiencias de deshidrogenacion de
ciclohexano mostraron que el agregado de un tercer metal inactivo (Ge o Sn) disminuye
la actividad de deshidrogenacion del catalizador PtRe. Otro factor que influye sobre la
deposicion de coque es la funcion acida [36, 37]. Los sitios de fuerte acidez son los
responsables de las reacciones de polimerizacion que conducen a la formacion y
deposicion de coque. Por lo tanto, la menor formacion de coque se atribuye a la menor
produccion de precursores y a la menor acidez de los catalizadores respecto al
catalizador base.

La menor deposicion de coque en los catalizadores activados por reduccion
directa respecto a los activados por calcinacion reduccion observada en los catalizadores
que contienen Ge, posiblemente se deba a la menor capacidad de producir compuestos

deshidrogenados.

CONCLUSIONES

Los resultados experimentales muestran que el agregado de Ge y Sn al
catalizador PtRe (base) modifica tanto la funcién metéalica como la funciéon acida. Sin
embargo estas modificaciones dependen del método de preparacion y de la forma de
activacion.

La activacion por calcinacion conduce a una pequefia segregacion del metal
inerte (Ge o Sn) de la fase metélica activa (Pt-Re). Se logra mayor interaccion entre los
tres metales si el catalizador se activa por reduccion directa. También la activacion
influye sobre la funcion acida, siendo los catalizadores activados por reduccion directa
los que poseen mayor acidez.

Tanto el agregado de Ge como el de Sn disminuyen la actividad deshidrogenante
e hidrogenolitica del catalizador base, siendo el Ge el que mdas afecta la funcion
metalica.

Las reacciones de isomerizacion de n-Cs y reformado de n-C; mostraron que el

agregado de Ge o Sn aumenta la estabilidad de los catalizadores debido a que se
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minimizan las reacciones que conducen a la formacion de coque. Mediante oxidacion a
temperatura programada se determind menor cantidad de coque en los catalizadores
trimetalicos que contienen Ge activados por reduccion directa que en los activados por
calcinacion-reducccion, en el caso de los catalizadores cuyo tercer metal es Sn ocurre lo
contrario.

El catalizador PtReGe (0.3; H,O) mostr6 la mas alta actividad, estabilidad y

selectividad a tolueno en la reaccion de reformado de n-C; a presion atmosférica.
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DESACTIVACION Y REGENERACION

Haz que tu opinion tenga el peso suficiente en el medio en el
que estamos inmersos, para que no sea desplazada por las

fuerzas de empuge del medio.
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OBJETIVOS

» Estudiar las condiciones de regeneracion: flujo de O,, O3 y tiempo, para los
catalizadores preparados por reduccion catalitica que exhibieron mejor
performance: PtReGe (0.1; H,O) y PtReSn (0.1; H,O).

P Se estudia a la desactivacion de los catalizadores producida por la formacion

y acumulacion progresiva de coque.

ASPECTOS GENERALES

REGENERACION DEL CATALIZADOR DE REFORMADO

Durante el proceso de reformado de naftas el catalizador se desactiva por
formacion de coque. Para compensar la disminucion de la actividad, industrialmente, se
aumenta la temperatura de operacion. Sin embargo, el catalizador debe ser regenerado
mediante una combustién continua o periddica de coque. En el caso de un reactor de
lecho fijo la regeneracion se efectua después de cierto tiempo de operacion.

Los principales pardmetros que afectan la desactivacion de los catalizadores de
reformado por coque son: las presiones de hidrogeno y de hidrocarburo, la velocidad
espacial, la temperatura de reaccion y la composicion de la alimentacion [1].

La velocidad de acumulacion de coque para una dada reaccion y bajo
determinadas condiciones puede variar significativamente con la estructura del
catalizador que incluye el tipo de metal, el tamafio de los cristales, promotores y soporte
[2].

La regeneracion y desactivacion fueron ampliamente estudiadas en cuanto a la
naturaleza de la deposicion de coque sobre diferentes sitios metalicos y acidos del
catalizador, mediante oxidacién a temperatura programada o técnicas similares, como
hacen referencia Kern y Jess [3], Beltramini et al. [4], Parera [5], Zhang et al. [6] y
Fung et al. [7] entre otros [8-14].
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La regeneracion en flujo de oxigeno de una particula con coque involucra
procesos de transporte y de reaccion quimica, dado que el oxigeno debe ser transportado
por transferencia de masa externa y difusion en el poro a la superficie interna coqueada
[3]. Kern y Jess en su publicacion [3] presentan un modelo de regeneracion de un
catalizador de reformado de nafta comercial; se recomienda su lectura para detalles
relacionados por ejemplo a: cinética intrinseca del quemado de coque, parametros
difusionales, modelado de regeneracion en un reactor de lecho fijo, influencia de la
transferencia de masa interna, modelo del nucleo no reaccionado con influencia de
reaccion quimica, efecto de la temperatura de regeneracion, etc.

Durante la primera etapa de regeneracion, quemado de coque, los efectos
exotérmicos son el parametro clave a controlar. El componente metalico activo es
principalmente sinterizado durante la fase de quemado de coque, debido al excesivo
aumento de temperatura (> 500 °C).

Segiin AdZzami¢ et al. [15] pueden lograrse largos ciclos de operacion:
reduciendo la severidad de operacion (disminuyendo el valor de nimero de octano),
disminuyendo la capacidad basada en los requerimientos de reformado de numero de

octano, y obteniendo la mejor dispersion del componente activo del catalizador.

FORMACION DE COQUE

Las reacciones de formacion de coque son muy complejas. La carga total de
coque se debe a la combinacion de la formacion de precursores de coque (compuestos
insaturados), su polimerizacion (sobre el soporte o la fase metalica) y su destruccion por

mecanismos acidos o metalicos.

El coque esta constituido por compuestos aromaticos polinucleares [16, 17] y el
nimero de anillos en esos compuestos aumenta en funcion del tiempo de operacion
[16]. En consecuencia, el contenido de hidrégeno disminuye cuando el tiempo de
coqueado aumenta [17-19] y el coque gradualmente se vuelve mas grafitico [20, 21].

Se demostrd que la deposicion de coque ocurre en primer lugar sobre la funcion
metalica y luego sobre la funcion acida [19, 22-26]. Con respecto a la funcién que
controla la duracion del tiempo de desactivacion se encuentran discrepancias. Algunos

autores sostienen que la funcion controlante es la acida [26, 27] mientras que otros
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consideran a la funcion metélica como controlante [28, 29]. Parera y Figoli [30]
concluyeron que si bien la funcién 4acida determina la duracién del tiempo de
desactivacion y la finalizacion del ciclo de operacion, puede ocurrir lo contrario
dependiendo de la composicion de la funcion metalica.

Durante el proceso de regeneracion con oxigeno se elimina en primer lugar el
coque sobre la fase metalica, mientras que el coque depositado sobre el soporte requiere
mayor tiempo y temperaturas mas altas para ser eliminado [17].

Se proponen dos mecanismos de formacion de coque. El primer mecanismo
involucra una serie de reacciones de fragmentacion y sucesivas reacciones de
deshidrogenacion, que conducen a la formacion de atomos de carbono y estos d&tomos (o
intermediarios parcialmente deshidrogenados) pueden combinarse para formar
depositos carbonosos mas grafiticos y mas téxicos [31, 32]. El segundo mecanismo
sugiere que la formacion de coque se basa en reacciones de polimerizacion con la
formacion de diferentes tipos de depdsitos carbonosos sobre la superficie metalica [22,

31-34].

Se asume que la formacién de coque sobre sitios acidos surge de la
polimerizacion de intermediarios deshidrogenados generados por la funciéon metalica

[16, 31, 36-38].

En catalizadores bifuncionales, las propiedades de la fase metalica son

responsables de la formacion de coque [39] considerando que:

U Las olefinas se producen alli y pueden ser polimerizadas sobre los sitios acidos del
catalizador.

U Los polimeros producidos sobre el soporte pueden ser estabilizados a través de
deshidrogenacion por spillover inverso de hidrogeno.

U Los precursores de coque pueden ser destruidos a alta temperatura por el metal (y

también sobre el soporte por spillover de hidrogeno).

La adicién de Re, Sn y Ge al Pt conduce a la deposiciéon de coque con una
estructura mas ordenada, principalmente sobre el soporte alimina. Ademas, el agregado
de Ge o Sn disminuye el efecto de spillover del metal, disminuyendo la velocidad de

combustion de coque. Por estas razones se requiere mayor tiempo de regeneracion [40].
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ANALISISDE RESULTADOS

En este capitulo se estudia la desactivacion de los catalizadores a causa de la
deposicion de coque que es un proceso reversible.

La desactivacion se llevd a cabo empleando ciclopentano, ya que como se
menciond en el Capitulo II, es un fuerte promotor de la formacion de coque [41-43]

La regeneraciéon en presencia de oxigeno puede ocasionar problemas de
sinterizado del metal, provocado por las altas temperaturas [44]. La temperatura de
regeneracion con O; se fij6 en 450 °C a partir del analisis realizado sobre los resultados
obtenidos por V. Mazzieri [45].

En el caso de la regeneracion usando ozono, la temperatura de quemado es baja
debido a su mayor reactividad. Ademas, a altas temperaturas el ozono se descompone
en la fase gas sin llegar a reaccionar con el coque del catalizador [46]. A fin de evitar la
segregacion de la fase metélica otros investigadores utilizaron ozono para eliminar el
coque [47-49]. El costo de la implementacion tecnoldgica del quemado de coque al

emplear ozono es mayor que al emplear oxigeno.

DESACTIVACION POR FORMACION DE COQUE

La Tabla I presenta los valores de porcentaje de carbono y otros resultados
experimentales ya presentados en esta tesis referidos a la actividad metalica y acida de
los catalizadores PtReGe (0.1; H,O) y PtReSn (0.1; H,O). Las experiencias de
desactivacion con ciclopentano son importantes para determinar que promotor (Sn o
Ge) favorece mas la estabilidad dado que ambas fueron realizadas durante un tiempo de
operacion relativamente largo (7 h).

De acuerdo a publicaciones anteriores la cantidad de coque depositado sobre el
metal depende de la dispersion de la fase metalica. Ha sido reportado que la resistencia
a la deposicion de coque es mayor si se tienen pequenas particulas de Pt [22, 35, 50].
También se encontrd que la dispersion metdlica tiene influencia en la deposicion total
de coque (sobre ambas funciones), ya que se obtuvo una mayor cantidad de coque en
catalizadores con alta dispersion [51]. La reaccion de hidrogenolisis y la deposicion de

coque son reacciones sensibles a la estructura [52] y ambas requieren el mismo tipo de
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sitios metalicos [33]. El Ge y el Sn producen el mismo efecto que el S, destruir los
ensambles de Pt-Re. La deposicion de coque también ocurre sobre el soporte (funcion
acida), donde se llevan a cabo reacciones de polimerizacion [36, 53, 54]. El porcentaje
de carbon en los catalizadores PtReGe (0.1; H,O) y PtReSn (0.1; H,O) luego de la
desactivacion y sin regenerar es de 0.56 y 0.48 respectivamente. Esto indica que el
catalizador PtReSn (0.1; H,O) es mas resistente a la desactivacion por coque. La mayor
estabilidad de este catalizador puede explicarse a partir de los resultados mostrados en

la Tabla I.

Tabla I: valores de deshidrogenacion de ciclohexano, hidrogendlisis de ciclopentano,
quimisorcion de CO, acidez total y acidez Bronsted de los catalizadores PtReGe (0.1;

H,0) y PtReSn (0.1; H,0).

Catalizador C,% CH® CP° CO/Pt Cl, % Acidez  AreaTPD

Bronsted® piridina®
PtReGe (0.1; H,0) 0.56 159 0.7 045 1.10 0.71 0.97
PtReSn (0.1; H,0) 048 32.0 89 0.4 0.97 0.60 1.00

a: Conversion de ciclohexano, b: conversion de ciclopentano, c: conversion promedio de 3,3-dimetil-1-

buteno relativa al catalizador base, d: relativa al catalizador base (PtRe/Al,O;)

Segun los resultados presentados en la Tabla I el catalizador que contiene Sn
posee mayor actividad deshidrogenante que el catalizador de Ge, a pesar de su menor
capacidad de quimisorber CO. Esta aparente contradiccion se discutio en el Capitulo
VII y se atribuyd a la formaciéon de una solucion solida entre el Pt y el Ge
superficialmente enriquecida en Pt que puede quimisorber CO pero no quimisorbe
hidrogeno. Ademads, la Tabla I muestra que la capacidad hidrogenolitica de los
ensambles Pt-Re es afectada en mayor medida por el Ge. Respecto a la acidez total,
ambos catalizadores poseen practicamente la misma acidez total pero difieren en la
acidez Bronsted. La menor deposicion de coque en el catalizador trimetalico de Sn se
explica considerando su mayor actividad hidrogenolitica (destrucciéon de los
precursores) y una menor cantidad de sitios de acidez Brensted. La reaccion de
deshidrogenacion, de acuerdo a los resultados observados, posee menor influencia. Esto
confirma que la polimerizaciéon del coque es controlada por la fuerza acida del

catalizador.
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La localizacion del coque (sobre el metal o sobre el soporte) y la naturaleza del
mismo (soft o grafitico) son pardmetros més importantes para la estabilidad de los
catalizadores que el contenido de coque [39]. A baja temperatura de combustion (250-
300 °C) ocurre la combustion del coque depositado sobre la fase metalica, mientras que
la segunda zona de quemado (400-450 °C) se atribuye al coque depositado sobre el
soporte [55-58]. En los catalizadores coqueados en condiciones de laboratorio, dichas
zonas se encuentran desplazadas a menores temperaturas.

En catalizadores bimetalicos Pt-Re/Al,Os; se determind que el coque se
encuentra finamente disperso (“soft” coque) y localizado principalmente sobre el
soporte [59]. El factor de distribucion de coque metal/soporte de los catalizadores
bimetalicos es menor respecto al monometalico Pt/Al,Os. En los catalizadores
trimetalicos en estudio, de acuerdo a las areas bajo las curvas de TPO atribuidas a la
deposicion de coque sobre la fase metalica y sobre el soporte, también se observa un
comportamiento similar al de los catalizadores bimetalicos (menor cantidad de coque
sobre el metal respecto al que se encuentra sobre el soporte).

Por otra parte la cantidad de Cl afecta a la acidez del soporte y
consecuentemente a la deposicion de coque. El contenido de Cl para los catalizadores
PtReGe (0.1; H,O) y PtReSn (0.1; H,O) es de 1.1 y 0.97 % respectivamente. Sachtler et
al. reportaron que el cloro modifica la localizacion del coque, a alta carga de Cl
corresponde una alta relacion de deposicion de coque soporte/metal [60]. Esto se
verifica al comparar los perfiles de TPO de los catalizadores PtReGe (0.1; H,O) y
PtReSn (0.1, H,O) sin regenerar que se muestran en la Figura 1, donde la mayor
deposicion de coque en el soporte del catalizador PtReGe (0.1; H,O) esta de acuerdo
con su porcentaje de cloro.

En la Figura 1 se puede observar que la mayor diferencia se encuentra en el
coque depositado sobre el soporte siendo muy baja cantidad de coque depositado en la
funcién metalica. La pequefia cantidad de coque depositada sobre la fase metalica se
debe a que la misma esta compuesta por ensambles de los tres metales que dificulta la
deposicion de coque que es una reaccion demandante [33]. El pico de combustion del
catalizador PtReGe (0.1; H,O) a los 120 °C se debe a la eliminacién de hidrocarburos

adsorbidos durante la reaccion de coqueo con ciclopentano.
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Figura 1: perfiles de TPO del catalizador PtReGe (0.1; H,O) y PtReSn (0.1; H,O).

REGENERACION DE LOS CATALIZADORES USANDO OXIGENO Y OZONO

En la Tabla II se muestra el porcentaje de carbon remanente determinado por
TPO de los catalizadores de PtReGe (0.1; H,O) y PtReSn (0.1; H,O) parcialmente
regenerados con oxigeno y ozono, también se incluye el porcentaje de carbon eliminado
al realizar la regeneracion. Seguin los resultados obtenidos, puede decirse que la
regeneracion en corriente de O, resulta ser mas conveniente para efectuar la eliminacion
de coque. Ademas los catalizadores estudiados presentan la siguiente ventaja respecto
catalizadores PtReGe y PtReSn con la siguiente carga metalica Pt = 0.3%, Re =0.3 % y
Ge = Sn = 0.1 % preparados por coimpregnacion [45]: menor temperatura y tiempo de
regeneracion para eliminar casi la totalidad del coque depositado que no se logra en el
caso de los catalizadores coimpregnados. En [45] se encontrd la misma tendencia, es
decir mayor deposicion de carbono en el catalizador de Ge que en el de Sn (1.61 y 1.16

%, respectivamente). Estos valores casi triplican a los encontrados para los catalizadores

preparados por reduccion catalitica.
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Tabla II: porcentaje de carbon hallado para los catalizadores PtReGe (0.1; H,O) y
PtReSn (0.1; H,O) regenerados en flujo de O, a 450 °C y O3 a 125 °C a distintos

tiempos.
Catalizador Tiempo de Carbon, % Carbon eliminado, %
regeneracion (h) 0, O3 0, O3
PtReGe (0.1; H,0O) 0.0 0.56 0.56 0.0 0.0
0.5 0.18 0.36 67.9 35.7
1.0 - 0.17 - 69.6
2.0 0.03 0.07 94.6 87.5
4.0 0.01 - 98.2 -
PtReSn (0.1; H,0) 0.0 0.48 0.48 0.0 0.0
0.5 0.15 0.37 68.8 22.9
1.0 - 0.23 -- 52.1
2.0 0.03 0.07 93.8 85.4
4.0 0.01 - 97.9 -

- Experiencias no realizadas.

Usando oxigeno en la regeneracion, el porcentaje de eliminacion de coque en
funcion del tiempo de regeneracion en ambos catalizadores es practicamente el mismo.
Este resultado indica que el coque posee la misma reactividad hacia el O, y
aparentemente la cantidad total de carbon parece no afectarla. Sin embargo, debe
considerarse que la cantidad de carbon depositada no es muy diferente en ambos
catalizadores. En el caso de regenerar con Os a bajos tiempos de regeneracion (<2 h) la
combustion es mas efectiva en el catalizador de Ge mientras que a altos tiempos de
regeneracion la cantidad de carbono eliminado es practicamente la misma.

Las diferencias en la combustién probablemente se deban a que la reactividad
del oxigeno a 450 °C es tan alta que posee practicamente la misma reactividad y el
efecto catalitico de la funcidon metalica sea despreciable o igual en ambos catalizadores.

A continuacion se presentan los perfiles de TPO de los catalizadores PtReGe
(0.1; H,O) y PtReSn (0.1; H,O) regenerados con flujo de O, a 0.5 y 2 h y sin regenerar;
Figura 2 y 3 respectivamente. Se puede observar que mayoritariamente el coque se
deposita sobre el soporte y se hace evidente la disminucion del contenido de coque

obtenida por la regeneracion.
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Figura 2: perfiles de TPO del catalizador PtReGe (0.1; H,O) regenerado en O, a 0.5y 2

h y sin regenerar.

Es interesante comparar la evolucion del quemado del coque en el tiempo. En las
Figuras 2 y 3 se observa que aun a bajos tiempos de combustion (0.5 h) practicamente,
el coque remanente no posee pico o zona de quemado a baja temperatura. Esto indica la
eliminacion del coque sobre los sitios metalicos mientras aiin permanece el coque sobre
el soporte. Pieck et al. [61, 62] encontraron resultados similares al estudiar la

eliminacion de coque por quemado con oxigeno en catalizadores de PtRe/Al,Os.
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Figura 3: perfiles de TPO del catalizador PtReSn (0.1; H,O) regenerado en O, a 0.5y 2

h y sin regenerar.
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En las Figuras 4 y 5 se presentan las curvas de oxidaciéon a temperatura
programada de los catalizadores PtReGe (0.1; H,O) y PtReSn (0.1; H,O) sin regenerar y
parcialmente regenerados en flujo de O;. En dichas figuras puede apreciarse que al
efectuar la regeneracion ozono, a medida que se aumenta el tiempo de regeneracion se
modifica drasticamente el perfil de quemado. A 2 horas de quemado, en ambos
catalizadores, se observa una zona de combustion alrededor de 200-250 °C mientras que
la zona de combustidon del coque sobre el soporte practicamente ha desaparecido. Este
cambio el perfil de combustion del coque se debe a la formacién de especies oxidadas
de carbono producidas durante la combustion con ozono y que luego durante el TPO se

queman a menor temperatura por el O,. Este fendmeno ya ha sido reportado por Pieck

etal. [63, 64].
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Figura 4: perfiles de TPO del catalizador PtReGe (0.1; H,O) regenerado en O3 a 0.5, 1

y 2 hy sin regenerar.
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Figura5: perfiles de TPO del catalizador PtReSn (0.1; H,O) regenerado en Oz a 0.5 y 2

h y sin regenerar.

Para facilitar la comparacion de la combustion empleando oxigeno y ozono, en

la Figura 6 se presentan los perfiles de TPO de los distintos catalizadores luego de ser

regenerados en O, y O3 durante 2 h.
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Figura 6: perfiles de TPO de los catalizadores PtReGe (0.1; H,O) y PtReSn (0.1; H,0)

regenerados con Oz y con O, durante 2 h.
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DESHIDROGENACION DE CICLOHEXANO

Las Figuras 7 y 8 presentan los resultados de conversion promedio de
ciclohexano empleando PtReGe (0.1; H,O) y PtReSn (0.1; H,O); desactivados y
regenerados parcialmente en flujo de O, y de Oz en funcidon del porcentaje de coque
eliminado. La actividad en deshidrogenacion de ciclohexano de ambos catalizadores
coqueados fue nula. Se puede observar que a medida que disminuye la cantidad de
coque (en forma gradual con el aumento del tiempo de regeneracion) la conversion
aumenta. Esta tendencia puede justificarse considerando el menor cubrimiento de la
cantidad de 4tomos metalicos superficiales a medida que disminuye el porcentaje de
carbon en los catalizadores regenerados. En ambos catalizadores la combustion con
oxigeno resultd mas efectiva para recuperar la actividad de la funcion metalica. Estos
resultados estan de acuerdo con los de TPO donde se encontrd que la eliminacion ocurre
preferencialmente sobre el coque depositado sobre la funcién metalica cuando se usa O,
como comburente. Sin embargo, la eliminacion con O, produce una segregacion del Sn
y del Ge de la fase activa y por este motivo los catalizadores regenerados poseen mayor
actividad que el catalizador fresco. El catalizador PtReSn (0.1; H,O) sufri6 mayor
segregacion que el catalizador PtReGe (0.1; H»,O). Si se regenera con ozono, la
actividad de la funcion metalica no se recupera totalmente. Esto se debe a que se

elimino alrededor del 85 % de coque.

20

Conversion catalizador " fresco” =15.9
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Figura 7: porcentaje de conversion de ciclohexano empleando el catalizador PtReGe

(0.1; H,0) en funcion del coque eliminado en flujo de O, y de Os.
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Figura 8: porcentaje de conversion de ciclohexano empleando el catalizador PtReSn

(0.1; H,0) en funcién coque eliminado en flujo de O, y de Os.

HIDROGENOLISISDE CICLOPENTANO

La reaccion de hidrogenolisis es una reaccion no deseada en el reformado de
naftas, sin embargo es muy util para evaluar la interaccion entre los metales que
componen la fase metalica. En la evaluacion de los catalizadores resulta sumamente til
para determinar si el Ge o el Sn estan en interaccion con la fase activa. Una alta
actividad hidrogenolitica indica que el Ge y el Sn estan segregados.

Las figuras 9 y 10 presentan los valores de conversion de ciclopentano de los
catalizadores coqueados y regenerados parcialmente. Se observa en las dos figuras que
la recuperacion de la actividad hidrogenolitica es mayor cuando la regeneracion se
realiza con oxigeno. Es sorprendente la mayor actividad de los catalizadores
regenerados que la del catalizador fresco. Esto se debe a que la regeneracion produce
oxidos metalicos que se segregan y durante la etapa de reduccion no pueden migrar para

correducirse.
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Figura 9: porcentaje de conversion de ciclopentano a los 5 min de reaccion, empleando
el catalizador PtReGe (0.1; H,O) en funcién del porcentaje de coque eliminado en flujo

de Oz y de 03.
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Figura 10: porcentaje de conversion de ciclopentano a los 5 min de reaccion,
empleando el catalizador PtReSn (0.1; H,O) en funcion del porcentaje de coque

eliminado en flujo de O, y de Os.

Menon [14] propuso la clasificaciéon de reacciones en: sensibles al coque o

insensibles al coque, andlogamente a la clasificacion mas general de Boudart (sensible a
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la estructura o insensible a la estructura). Es una reaccion sensible al coque aquella en la
que la deposicion de coque sobre los sitios activos provoca una disminucidén en la
actividad; un ejemplo de este tipo de reacciones es la hidrogendlisis [2]. De acuerdo a
esta clasificacion, en la actividad catalitica, la estructura y localizacién del coque son
mas importantes que su cantidad. Seglin esta teoria la recuperacion de la actividad
hidrogenolitica debe producirse cuando se elimina casi todo el coque depositado sobre
el metal. Esto se cumple para los catalizadores regenerados con O, ya que por TPO se
determind la eliminacion de todo el coque sobre la fase metalica. De acuerdo al modelo
de combustion de coque de los catalizadores PtRe/Al,O3 propuesto por Pieck et al. [61-
64] el quemado del coque con O, es selectivo, en primer lugar se elimina el coque
depositado sobre la funcién metélica y luego el coque que se encuentra en el soporte.
Los catalizadores estudiados poseen una pequena cantidad de coque depositado sobre la
fase metalica, por lo tanto se espera eliminarlo con un quemado de corta duracion (30
min) y asi recuperar la actividad deshidrogenante e hidrogenolitica a los valores del
catalizador fresco. Sin embargo, los resultados experimentales muestran un aumento de
la actividad en ambas reacciones a medida que se produce la eliminacion del coque.
Esto puede deberse a dos fendmenos: a) el quemado del coque no es selectivo y b)
segregacion del metal inactivo (Ge o Sn) durante la regeneracion. La falta de
selectividad del quemado de coque puede deberse a que la temperatura maxima de
combustion (ver Figura 1) es inferior a los 450 °C que es la temperatura a la cudl se
realizaron las experiencias de regeneracion con O,. Es decir, la regeneracion se realizé a
una temperatura donde cualquier tipo de coque puede combustionar. La segregacion del
elemento inactivo (Sn o Ge) se manifiesta en los resultados de actividad
deshidrogenante e hidrogenolitica superiores a la de los catalizadores frescos. La
segregacion que ocurre durante la regeneracion con O, es superior a la obtenida al

regenerar con Os.

REACCION n-C; A PRESION ATMOSFERICA

En la Figura 11 se presenta la conversion de n-C; en funcion del tiempo
utilizando los catalizadores frescos y luego de ser regenerados durante 2 h en flujo de
O, o de Os. Puede notarse que con los catalizadores regenerados, independientemente

del flujo usado, no se logra alcanzar el grado de conversion de los catalizadores frescos;
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ademas los catalizadores regenerados se desactivan drasticamente. Este comportamiento

posiblemente se debe a la pérdida de Cl durante la regeneracion.
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Figura 11: conversion de n-C; en funcion del tiempo, empleando catalizadores
PtReSn(0.1; H,0), PtReGe(0.1; H,0) frescos (Sn y Ge) y después de ser regenerados en
0O, 0 en O3 durante 2 h.

En el Anexo C se incluyen los resultados de selectividad a tolueno y a gases C;-
C,4 obtenidos durante la reaccion de n-C; utilizando los catalizadores PtReSn(0.1; H,O),
PtReGe(0.1; H,O) frescos (Sn y Ge) y después de su regeneracion en flujo O, o en O;
durante 2 h. Dichos resultados no se analizan dado la gran pérdida de actividad que

presentaron estos catalizadores, como puede verse en la Figura 11.

REJUVENECIMIENTO

Estudios previos de rejuvenecimiento de catalizadores de PtReGe/Al,Os y
PtReSn/Al,Os preparados por coimpregnacion de similar carga metalica a los usados en
esta tesis realizados por Mazzieri en su tesis doctoral [45] no fueron efectivos para
recuperar la actividad y selectividad de los catalizadores a su valor original. Se reporta
en dicha tesis que los tratamientos de rejuvenecimiento realizados (Cl/aire, alta
temperatura) no lograron restaurar la funcion metélica original y que si bien la acidez es
casi totalmente recuperada los resultados de isomerizacion de n-Cs mostraron que el

balance entre ambas funciones es diferente al la de los catalizadores frescos. Por este
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motivo se deja para un estudio posterior el analisis del rejuvenecimiento. Se tratard de
estudiar el fendmeno en condiciones mas suaves a las ensayadas por Mazzieri [45]. Es
decir, menores temperaturas de tratamiento y menor relacion Cl/aire. Posiblemente para

compensar se debera prolongar los tiempos de oxicloracion.

CONCLUSIONES

Los resultados de desactivacion con ciclopentano mostraron que el catalizador
PtReSn(0.1 H,O) es mas estable que el catalizador PtReGe(0.1 H,0), esto se atribuye a
una mayor capacidad de destruccion de los precursores del coque y una menor cantidad
de sitios de acidez Brensted.

La regeneracion de ambos catalizadores con oxigeno muestra la misma
eliminacion de carbono en funcion del tiempo mientras que la eliminaciéon con ozono es
mas efectiva en el catalizador PtReSn (0.1 H,0O).

El quemado con oxigeno y con ozono no es selectivo, se elimina el coque
depositado sobre el metal y sobre la funcién acida por igual.

Las medidas de actividad catalitica de la funcion metalica (deshidrogenacion e
hidrogendlisis) muestran que ocurre segregacion del metal no activo de la fase metalica,
siendo mayor esta segregacion cuando se regenera con Os.

Por ultimo a partir de los resultados obtenidos en la reaccion test de n-C;, puede
decirse que luego de la regeneracion no se logra restituir las propiedades de la funcion

acida de los catalizadores evaluados.
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ANEXO C
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Figura 1: selectividad a C;-C4 en funcion del tiempo, empleando catalizadores
PtReSn(0.1; H,0), PtReGe(0.1; H,0) frescos (Sn y Ge) y después de ser regenerados en

0O, 0 en O3 durante 2 h en la reaccion test de n-C,.

Los catalizadores regenerados con Oz poseen mayor selectividad a C;-C4 que los
regenerados con O,. En el caso del catalizador PtReGe (0.1; H,O) regenerado en flujo

de O3, su selectividad a C;-C4 es incluso superior a la del catalizador fresco.

80 | —&—GeO,
° L —o—GeO,
[S) 1o —A—Sn-0
- 70 TT—— 2
% o T~ —v—5n-0,
V. O O || —o—
> 60F N \O/ Sn
S —O0—Ge
) | |
© 50 -.\ %\
-% @ A\.\D_‘U
T 40}
S wf \ A~ a
8 3o} J
20 i 1 i 1 i 1 i 1 i 1 i 1
0 40 80 120 160 200 240
Tiempo, min

Figura 2: selectividad a tolueno en funcion del tiempo, empleando catalizadores
PtReSn(0.1; H,0), PtReGe(0.1; H,O) frescos (Sn y Ge) y después de ser regenerados en

0O, 0 en O3 durante 2 h en la reaccion test de n-C.
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En la Figura 2 puede observarse que en aquellos catalizadores cuyo tercer metal
es Ge, al efectuar la regeneracion con O, se obtiene mayor selectividad a tolueno que si
se realiza con Os;. Los catalizadores cuyo tercer metal es Sn presentan un
comportamiento opuesto. En cualquiera de los casos no se logra restituir el porcentaje

de selectividad a tolueno de los catalizadores frescos.
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Si no tienes pupilas te faltard luz; si careces de ciencia,
no afirmes nada.
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CONCLUSIONES

Respecto a la influencia del agregado de un tercer metal (Ge o Sn) a un
catalizador PtRe/Al,O3 preparado por coimpregnacion, segun el método de preparacion
y condiciones empleadas se presentan las siguientes conclusiones.

En términos generales, los resultados experimentales mostraron que el agregado
de Ge y Sn al catalizador base de PtRe/Al,O; modifica tanto la funcién metalica como
la funcion acida. Sin embargo estas modificaciones dependen del método de
preparacion y de la forma de activacion.

Sobre la acidez total de los catalizadores preparados por reduccion catalitica se
establecio que el agregado de Sn o de Ge modifica a los sitios acidos, aumentando los
de mediana y débil acidez. La disminucioén de la acidez total se atribuye a los sitios
acidos de Brensted (determinado por isomerizacion de 3, 3-dimetil-1-buteno), dado que
los resultados de absorcion infrarroja con transformada de Fourier de piridina mostraron
que los sitios de Lewis no son afectados significativamente.

Al comparar la serie de catalizadores PtReGe/Al,O3 y PtReSn/Al,O; preparados
por diferentes métodos, se puede decir que los catalizadores que contienen Sn poseen
menor acidez total que los que contienen Ge. Ademds al comparar la forma de
activacion de los catalizadores preparados por métodos convencionales, se encontré que
los activados por calcinacion - reduccion poseen menor acidez que los activados por
reduccion directa.

Empleando el método de reduccion catalitica es posible depositar diferentes
cantidades de Ge y de Sn, esta cantidad depende del medio de impregnacion utilizado
en la preparacion. En los catalizadores preparados por este método el medio de
impregnacion empleado afecta a la interaccion metal-soporte. Dicha interaccion
presenta el siguiente orden: NH3 < H,O < HCI. Por otra parte, el grado de interaccion
Pt-Re disminuye a medida que el pH de la solucion de impregnacion disminuye.

Mediante reduccion a temperatura programada se determind que los
catalizadores preparados por reduccion catalitica empleando HCI presentan una mayor
interaccion entre el tercer metal y la fase activa (Pt-Re). Este efecto es mas notable en
los catalizadores que contienen Ge y se corrobord con absorcion infrarroja con
transformada de Fourier (FTIR) de CO.

En el caso de los catalizadores preparados por reduccion catalitica se encontro

que a medida que el contenido del tercer metal aumenta, la actividad de la funcion
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metalica disminuye. El Ge posee mayor interaccion con la fase activa (Pt-Re) que el Sn,
esto se traduce en una menor actividad deshidrogenante e hidrogenolitica de los
catalizadores PtReGe que la de los catalizadores PtReSn. Esta misma tendencia se
encontr6 en los catalizadores preparados por impregnacidon sucesiva y por
coimpregnacion. Los catalizadores activados por reduccion directa presentaron menor
capacidad hidrogenolitica y deshidrogenante que los activados por calcinacion —
reduccion.

Es importante destacar que en la serie de catalizadores PtReSn/Al,Os, los
resultados de FTIR-CO mostraron que al emplear el método de reduccion catalitica se
logra una mayor interaccion de la fase metdlica con respecto a los catalizadores
preparados por técnicas convencionales; mientras que en la serie de catalizadores
PtReGe/Al,Oz se obtiene un fuerte interaccidon de la fase metalica tanto con los
catalizadores preparados por los métodos tradicionales como con el preparado por
reduccidn catalitica empleando HCl como medio de impregnacion.

Las reacciones de isomerizacion de n-Cs y reformado de n-C; mostraron que el
agregado de Ge o Sn, en los catalizadores preparados por reduccion catalitica, aumenta
la estabilidad de los mismos debido a que las reacciones que conducen a la formacion
de coque son minimizadas. La produccion de gases C;-Cg4, en la reaccion test de n-C,
también disminuye al incrementarse el porcentaje de Sn depositado, confirmando una
menor actividad de craqueo de olefinas y la modificacion de la acidez de los
catalizadores. Ademas con los catalizadores preparados por reduccion catalitica cuyo
tercer metal es Sn se obtuvo el mayor rendimiento a tolueno en la reaccion de
reformado de n-C; a alta presion (condiciones proximas a las industriales).

Es importante destacar que el agregado de pequenas cantidades de tercer metal
permiten evitar la sulfuracion de los catalizadores bimetalicos. Los catalizadores
trimetalicos atentan la superactividad metalica. Ademds una ventaja de los
catalizadores trimetalicos, respecto a los bimetélicos sulfurados radica en su mayor
estabilidad.

La desactivacion llevada a cabo con ciclopentano mostrd que el catalizador
PtReSn (0.1; H,O) es mas estable que el catalizador PtReGe (0.1; H,0), esto puede
atribuirse a la destruccion de los precursores de coque y una menor cantidad de sitios de

acidez Bronsted.
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Al realizar la regeneracién con oxigeno en ambos catalizadores se elimind la
misma cantidad de carbono. Al efectuar la regeneracion con ozono eliminaciéon de
coque fue mas efectiva en el caso del catalizador PtReSn (0.1; H,O).

Tanto con oxigeno como con ozono se elimina indistintamente el coque
depositado sobre el metal y sobre la funcion acida.

Finalmente, a partir de los resultados de deshidrogenacion e hidrogenolisis se
estableci6 que durante la regeneracion el metal no activo se segrega de la fase metalica,
esto ocurre en mayor medida al emplear O,. Con la regeneracion no se logra recuperar
las propiedades de la funcion acida del catalizador fresco.

Segun todas las propiedades evaluadas los mejores catalizadores de de la serie
preparada por reduccidon catalitica serian PtReSn (0.1, 0.3; H,O), se prefiere el
catalizador PtReSn (0.1; H,O) dado el mayor rendimiento a i-C; en el reformado de n-
C; a alta presion (en condiciones similares a las industriales). Este mayor rendimiento a
1-C; contribuye al aumento de nimero de octanos, favoreciendo la obtencién de naftas
“mas ecoldgicas” ya que no se aumenta la produccion de aroméaticos. También es
importante destacar que su gran estabilidad conduce a disminuir la frecuencia de

regeneracion.
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