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Resumen.

El término alquilacion en quimica comprende una serie de reacciones que
poseen como caracteristica la incorporacion de un grupo alquilo, con un determinado
nimero de &tomos de carbono, a un agente alquilante que puede ser un alqueno, un
alcohol, o un halogenuro de alquilo [1]. Sin embargo, en la industria petroquimica y
mas precisamente en la refinacion de petréleo, la alquilacion es un proceso que se
realiza aguas abajo de la unidad de craqueo catalitico (FCC) [2]. El objetivo es convertir
los hidrocarburos de C4 que vienen de la unidad de FCC (butenos lineales, isobuteno,
butano e isobutano) en una compleja mezcla de alcanos ramificados, que cominmente
se denomina alquilado, y que es el componente de mayor valor que se agrega al pool de
gasolina para su refinacion o reformulacion.

Las caracteristicas principales de este producto alquilado son su elevado namero
de octanos (research octane number RON y motor octane number MON) [3], su baja
presion de vapor, y que no contiene aromaticos, alquenos ni azufre. Esto lo hace
atractivo para mezclar con la gasolina, sobre todo por las regulaciones cada vez mas
estrictas acerca de los limites en los contenidos de azufre, olefinas, aromaticos y
oxigeno.

Existen diversos agregados que pueden realizarse a la gasolina para aumentar la
calidad de la misma, pero dentro de todos ellos el producto de alquilacion resulta ser el
mas beneficioso. Por ejemplo, el agregado del corte de reformado al pool de gasolina
resulta positivo para bajar el contenido de azufre. Sin embargo, la cantidad de
reformado a adicionar esta limitada ya que el mismo esta principalmente formado por
compuestos aromaticos, los cuales deben reducirse en el producto final. Otro aditivo
para las naftas es el metil-terbutil-eter (MTBE), un compuesto oxigenado de elevado
octanaje. Pero se ha prohibido su uso porque se encontré que al filtrar a las napas
subterraneas, desde los tanques de almacenamiento, produce la contaminacion del agua
con olores importante alin en concentraciones muy bajas del orden de ppb. Por otro
lado, los alcoholes como el etanol, que podrian reemplazar al éter como fuente de
oxigeno, tienen la desventaja de producir un aumento importante en la presion de vapor
al mezclarlos con la gasolina.

La reaccion de alquilacion es catalizada por &cidos fuertes, siendo el sulfurico
(H2SO4) y el fluorhidrico (HF) los empleados comercialmente [4]. Pero estos
catalizadores tienen una serie de desventajas en lo que respecta a la seguridad y el



impacto ambiental. En el caso del HF, es muy corrosivo y altamente tdxico, y posee un
punto de ebullicion muy cercano a la temperatura ambiente. EI H,SOy si bien también
es corrosivo, no es volatil y su manejo es un poco mas seguro. La principal desventaja
en el uso de este acido viene dada por el elevado consumo del mismo, siendo alrededor
de un tercio del costo de operacién total de la unidad de alquilacion [5]. En ambos
procesos se tiene como desventajas la corrosion de los equipos, los peligros en el
manejo y transporte, y los riesgos medioambientales asociados con el depoésito de los
catalizadores agotados [6].

Debido a los inconvenientes enunciados para los acidos liquidos, hace varios
afios ha surgido el interés por reemplazarlos por catalizadores sélidos acidos, que sean
faciles de manejar y ambientalmente benignos. Se han estudiado diferentes solidos
como ser zeolitas [7-10], sulfato zirconias superacidas [11,12], y heteropoliacidos [13-
15]. Dentro de las zeolitas las méas estudiadas fueron la Y [7,10,16-24], la X [25-29], y
mordenita [8,24]. Muchos de los catalizadores mencionados mostraron buena actividad
y selectividad para la produccion de trimetilpentanos (TMP), que son los productos
deseados con mayor octanaje. Sin embargo, se tiene el inconveniente de la rapida
desactivacion de los sélidos, lo que impide hasta el momento su aplicacion en
tecnologias a escala industrial de manera competitiva con los procesos existentes.

En esta tesis se evalUan diferentes tipos de catalizadores para la aplicacion en la
reaccion de alquilacién de isobutano con olefinas de C4. Las principales diferencias
entre ellos vienen dadas por aspectos fisicos, como ser su estructura y el tamafio de los
poros, como asi también por sus propiedades quimicas, principalmente en la acidez de
la superficie interna.

Por un lado en el Capitulo 3 es estudian zeolitas microporosas, Y, X, y Beta de
estructuras porosas tridimensionales, y Mordenita con una red bi-dimensional de poros.
Estos materiales ademas, presentan diferentes relaciones Si/Al. La regulacion de la
acidez se realiza mediante intercambio iénico con La*® y/o NH,".

En el Capitulo 4 se presenta el disefio de catalizadores mesoporosos,
estudiandose silices del tipo SBA-15 funcionalizadas con grupos sulfonicos. Se
proponen diferentes métodos de preparacion para lograr la acidez adecuada y se los
ensaya en la reaccion de alquilacion y en la de esterificacion de acidos grasos.

En todos los casos se utilizan diversas técnicas de caracterizacion, tanto en los
materiales frescos como desactivados, que permiten comprender el comportamiento

catalitico de cada material.



Como tendencia general, los materiales microporosos con niveles de acidez
moderados son los que presentaron una mejor actividad y estabilidad en reaccion. Esto
se logré en las muestras con intercambio ionico parcial de lantano y amonio. Estos
solidos mostraron una correlacién directa entre estabilidad y contenido de coque luego
de la reaccion. Si bien mediante regulaciones en la cantidad de La* se logra producir
sensibles mejoras en la estabilidad, esta no resulta suficiente como para reemplazar los
catalizadores liquidos. Debido a esto, en el Capitulo 5 se plantean alternativas de
operacion para poder emplear estos catalizadores. Se evalla la reaccion de alquilacion
en fase gas y se estudian secuencias de reaccion-regeneracion con Hs.

En las silices SBA-15 se logro la funcionalizacion efectiva de la superficie con
sitios &cidos, lo que fue confirmado por experiencias de caracterizacion y por la
actividad mostrada por estos materiales en la esterificacion de &cidos grasos. Sin
embargo no fueron activos para la reaccion de alquilacién, lo que se atribuye a que el
ambiente polar debido a la presencia de grupos sulfénicos no favorece la adsorcion de la
olefina, e impide la formacion del carbocation necesaria para iniciar el mecanismo de
reaccion.

Como parte del trabajo de tesis, se desarroll6 una técnica transiente de pulsos de
alta frecuencia para poder realizar busquedas (screenings) de formulaciones adecuadas,
prediciendo si el comportamiento catalitico, tanto en lo que refiere a la actividad como a

la estabilidad, podria ser el adecuado.
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Objetivos.

El problema central en estudio es el desarrollo de un proceso de alquilacion de
isobutano que pueda llevarse a cabo con una tecnologia que implique un menor impacto
ambiental. En este trabajo de tesis se propone evaluar distintos tipos de catalizadores

solidos para la reaccion en estudio fijando como objetivos generales:

- Realizar la investigacion empleando distintas técnicas de anélisis de modo de
lograr correlacionar las propiedades de los solidos estudiados con su
comportamiento catalitico.

- Estudiar nuevos materiales con posibilidades de aplicacion para la reaccion
en estudio.

- Aplicar los resultados obtenidos al desarrollo de nuevos procesos.

Como objetivo especifico de este trabajo, se buscO desarrollar ensayos de
laboratorio que permitan predecir de forma rapida y sencilla el comportamiento
catalitico de un solido acido, en lo que refiere a su actividad y estabilidad en la reaccién

de alquilacién de isobutano.

Para lograr estos objetivos, se estudiaron diferentes solidos, tales como las
zeolitas Y, X, Mordenita, Beta, intercambiadas con diferentes elementos, y silices
mesoporosas funcionalizadas. Se realizaron experiencias de actividad a alta presién en
fase liquida, se caracterizaron los sélidos con técnicas clésicas de catélisis heterogénea
evaluando propiedades texturales y fisicoquimicas, se caracterizaron los depositos de
coque en los catalizadores desactivados y se desarrollaron métodos transientes de

adsorcion con el objetivo de predecir en forma sencilla el comportamiento en reaccion.






Capitulo 1

“Introduccion™







Introduccion.

1.1 El proceso de alquilacion de isobutano.

La alquilacion de isobutano con olefinas de 4 atomos de carbono (C4) fue
descubierta a principio de 1930. En ese momento, los catalizadores que se empleaban
eran una combinacion de acidos de Lewis fuertes como AlCl; o BF5 con una fuente de
protones como HCI, HF o agua [1,2].

Durante la segunda guerra mundial, los aviones de los aliados empleaban un
combustible de 100 octanos que tenia al producto alquilado como uno de sus
componentes, y los catalizadores elegidos industrialmente desde ese momento han sido
el acido sulfurico (H2SO4) y el fluorhidrico (HF) anhidro [3-6]. Hace 50 afios,
aproximadamente el 75 % del alquilado era producido usando &cido sulfurico, pero
durante los siguientes 30 afios, el empleo de HF fue creciendo hasta alcanzar el 50 % de
la produccion.

En 1986 y 1987 ocurrieron dos incidentes que pusieron en evidencias los
peligros asociados al HF, como ser su alta toxicidad, elevada presion de vapor y la
tendencia a formar aerosoles estables en caso de pérdidas al ambiente. En el primero, se
hicieron pruebas que indicaron que el HF liquido puede formar nubes de aerosol
conteniendo niveles letales de 4cido, que pueden llegar con el viento a importantes
distancias (entre 8 y 10 km). El segundo accidente ocurri6 en una refineria de Texas
donde considerables cantidades de HF fueron liberadas a la atmdsfera, provocando la
evacuacion de mas de 1000 personas.

También a fines de los 80, dos trabajadores murieron en una planta de
alquilacion a causa de un escape de HF en Corpus Christi-Texas. Desde entonces, no se
han instalado plantas con esa tecnologia en los Estados Unidos, aunque si se
construyeron instalaciones basadas en el uso de acido sulfurico.

Sin embargo, debido a que desde el punto de vista quimico el HF es un buen
catalizador para la reaccion y ademads es barato, se han realizado intentos para mejorar
la seguridad de las plantas con esta tecnologia. Por ejemplo se han empleado aditivos
para bajar la presion de vapor y minimizar la cantidad de HF liberado a la atmdsfera en
caso de accidentes. Texaco y UOP desarrollaron la tecnologia Alkad [7-9], la cual
emplea compuestos de “onium” como sales de HF o aminas como aditivos [10].

También Phillips y Mobil han desarrollado tecnologias ReVAP basadas en aditivos,
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aunque se desconoce que tipo de compuestos son [11,12]. Phillips también posee
patentes relacionadas con catalisis con HF en presencia de sulfones [13].

En las tecnologias Alkad y ReVAP, la volatilidad del HF se logra reducir de
manera significativa. En combinacién con otras acciones de mitigacion como ser
cortinas de agua, la cantidad de HF liberada a la atmosfera en caso de accidente se logra
disminuir en un 90 - 95%.

Por otro lado, la presencia de aditivos mejora la calidad del producto. En
contrapartida, el manejo y reciclado del aditivo agrega complejidad y costos al proceso
y aunque se mejora la seguridad, grandes cantidades de HF debe ser manipuladas en la
refineria.

Las tecnologias con sulfurico son generalmente consideradas mas seguras que
aquellas con fluorhidrico. Sin embargo, las plantas con sulftrico producen gran cantidad
de acido agotado que debe ser regenerado. El transporte del 4cido fresco y usado desde
y hacia las plantas de regeneracion obligd a las refinerias a instalar plantas de
tratamiento cerca de la unidad de alquilacidon, y no se han realizado otras mejoras en

estas plantas en lo que respecta al manejo del acido luego de su uso en reaccion.

1.1.1 Resumen de las tecnologias reportadas a la fecha.

1.1.1.a Tecnologias con acido sulfurico.

Los procesos con acido sulfurico fueron disefiados por Stratco (comprado por
DuPont Co. hace algunos afios), Exxon-Mobil, y M.W. Kellogg Co [14]. No se han
construido nuevas plantas con tecnologia Kellogg en los tultimos 35 afios, pero
continuan en operacion muchas de ellas. Los reactores de Kellogg y Exxon-Mobil son
de disenos parecidos.

Phillips Petroleum (actual Conoco-Phillips) y UOP, disefian unidades que
utilizan HF como catalizador. En diciembre del 2007, UOP anunci6 la compra de la
tecnologia de Conoco-Phillips, lo que le permitié ampliar su oferta de alquilacion.

De las tecnologias con acido sulftrico, la de mayor mercado es la de Stratco,
con su Proceso de Alquilacion con Efluente Refrigerado [15]. El reactor consiste en un

recipiente horizontal presurizado denominado Contactor TM conteniendo un tubo de
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circulacion interno, un intercambiador de calor de tubos para remover el calor de

reaccion y un mezclador en uno de los extremos, tal como se indica en la Figura 1.1.

A — CARCASA DEL REACTOR
B - HAZ DE TUBOS
C — CABEZAL HIDRAULICO

D - MOTOR

E — IMPULSOR

F — TUBO DE CIRCULACION
EMULSION A
SEPARACION

SALIDA REFR. ﬁ

l/'

ENTRADA REFR. f

Figura 1.1: Tecnologia Stratco. Proceso con acido sulfrico.

Las corrientes de hidrocarburos y 4cido se alimentan en la zona de succion del
impulsor, dentro del tubo de circulacion. Esto permite que se forme una fina y continua
emulsion dcida, y la elevada velocidad de circulacion que se logra evita que se
produzcan gradientes de temperatura dentro del reactor.

Una parte de la emulsion que sale del reactor se envia a un tanque, donde se
separa la fase hidrocarburo de la fase acida. La fase hidrocarburo se expande y se
evapora parcialmente. Previo a dicha evaporacion, el efluente frio se hace pasar por el
haz de tubos dentro del reactor tomando calor de reacciéon. Ademads, para aumentar la
eficiencia del sistema de enfriamiento suele alimentarse propano. La corriente gaseosa
de hidrocarburos se comprime y se refrigera, separando luego el propano en una
columna despropanizadora.

El 4cido recuperado se recicla al reactor, junto con una corriente de acido fresco
que reemplaza en forma continua la cantidad de acido agotado. Para aumentar la calidad
del producto y reducir el consumo de acido, el acido puede hacerse pasar a través de
cuatro reactores, siendo cada uno de ellos alimentado con una corriente fresca de
hidrocarburos. La fuerza acida del catalizador se mantiene alrededor del 90 %p de

H,S0s.
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Se opera con relaciones isobutano/olefina (I/0) en la alimentacion de 7:1 a 10:1,
con velocidades espaciales referidas a la olefina (WHSV) de 0,06 a 0,19 h™, y con

temperaturas en el rango de 6 a 10 °C (aunque existen unidades que operan a 18 °C).

El proceso con sulfurico de ExxonMobil (previa licencia de Kellog) consiste en
un proceso con agitacion auto-refrigerado [16]. En la Figura 1.2 se muestra el esquema
del reactor que consiste en un recipiente horizontal dividido en varios compartimentos
cada uno de ellos con agitacion. La corriente de olefinas se premezcla con isobutano
reciclado y se alimenta en paralelo a todos los compartimentos, al mismo tiempo que el
acido e isobutano adicional ingresan en la primer zona y pasan internamente por rebalse
de una zona a otra.

El calor de reaccion es removido por la evaporacion de isobutano mas propano
que se agrega en las zonas de reaccion. En este proceso, la manera de evitar gradientes
de temperatura en el reactor es dividir el mismo en dos zonas a diferentes presiones,
siendo la segunda la que opera a menor presion para disminuir el punto de ebullicién de
la mezcla de hidrocarburos.

Los vapores son enviados a etapas de compresion y refrigeracion, retornando al
reactor como corriente de refrigeracion. La corriente liquida que sale del reactor se
envia a un tanque donde se separan las fases y el acido recuperado es reciclado al

reactor.

VAPORES DE HIDROCARBUROS
A COMPRESION

—

REFRIGERANTE

REACTOR

Y HC
ALIMENTACION DE
ALQUENO + ISOBUTANO
RECICLADO T T T T T SEPARADOR

ACIDO RECICLADO

Figura 1.2: Tecnologia Exxon. Proceso con acido sulfurico.
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En este caso, debido al gran tamafio de los reactores, el proceso opera a muy
baja velocidad espacial, WHSV = 0,03 h™', lo que ayuda a aumentar el octanaje obtenido
en el producto y a disminuir el consumo de acido. La temperatura de reaccion esta
alrededor de los 5 °C, la concentracion del acido usado se mantiene en 90 %p, y la

concentracion de isobutano en la fase hidrocarburo entre 50 y 70 %v.

1.1.1.b Tecnologias con acido fluorhidrico.

En lo que respecta a las tecnologias con HF, Phillips Petroleum posee un
proceso que consiste en un reactor vertical sin refrigeracion, como se muestra en la
Figura 1.3. La mezcla de hidrocarburos ingresa por ¢l fondo a través de boquillas y en
posiciones localizadas a lo largo del reactor. El acido ingresa por el fondo. El reactor
posee bandejas perforadas que ayudan a mantener una buena dispersion de los
hidrocarburos en la fase 4dcida. La mezcla reaccionante ingresa luego a un tanque, donde
el &cido se retira por el fondo enfridndose en un intercambiador de calor con agua para
remover el calor de reaccion. Una vez frio, se alimenta nuevamente al reactor. El

movimiento de dcido se hace por gravedad.

SEPARADOR

REACTOR d 3 PUNTOS
VERTICAL ADICIONALES PARA
LA INYECCION DE
HIDROCARBUROS

ALMACENAMIENTO
CATALIZADOR

SALIDA
DE AGUA

BOQUILLAS DE
INYECCION DE
HIDROCARBUROS

ENTRADA DE

AGUA

Figura 1.3: Tecnologia Phillips. Proceso con acido fluorhidrico.

13



Bruno O. Dalla Costa.

La corriente de hidrocarburos que sale del tanque pasa a la seccion de
fraccionamiento. El 4cido se regenera por destilacion, removiendo la fraccion soluble en
agua (ASO: acid soluble oil) y agua.

Las condiciones de operacion tipicas son 24 °C de temperatura, I/O = 15 y

concentraciones de acido de 86-92 %p.

Otra tecnologia con HF es la de UOP, que consiste en un reactor vertical pero
con intercambio de calor, Figura 1.4. La mezcla de hidrocarburos se inyecta en el
reactor a través de boquillas laterales, mientras que el acido ingresa por el fondo. El
calor de reaccidon se remueve con agua de enfriamiento, que circula por tubos internos.
Luego de la separacion de fases el 4cido se recicla al reactor. La fase hidrocarburo se
alimenta a la seccion de fraccionamiento recuperandose el isobutano que se reinyecta en
el reactor. El 4cido es destilado junto con el producto, por lo que no se requiere en este
caso regeneracion externa. Sin embargo se dispone de una columna de destilacion

externa para los arranques de planta o en el caso de que ocurra contaminacion.

»
A SEPARADOR
AGUA DE
ENFRIAMIENTO

ALIMENTACION

DE OLEFINAS
HF DEL
SEPARADOR
ISOBUTANO
RECICLADO

HF REGENERADO

Figura 1.4: Tecnologia UOP. Proceso con acido fluorhidrico.
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1.1.2 Ventajas del proceso con HF vs H,SO,.

Las temperaturas de operacion en este proceso van de 30 a 40 °C frente a los 5

a 10 °C en el proceso con sulftrico.

Los costos asociados con la remocion del calor de reaccion mas el producido
por la agitacion son mucho menores. Puede emplearse agua de enfriamiento,

mientras que para las unidades con sulflrico es necesario un refrigerante.

La cinética de la reaccion es mucho mas rapida en las unidades con HF. El
reactor de Conoco-Phillips es un simple tubo vertical, con un tiempo de
residencia estimado en 10 s. En cambio para el sulftrico, los tiempos de
residencia van de 20 a 30 min. Asi, los costos de los reactores para HF son

significativamente menores.

Para regenerar el HF se emplea una destilacion, donde los costos operativos
son relativamente bajos. El sulfurico usado es generalmente enviado a una
planta cercana que produce dicho 4acido. Los costos de regeneracion del

mismo son alrededor del 25-30% del costo total de operacién [14,17].

Cuando el catalizador es HF, debido a su menor viscosidad, los costos para
obtener grandes areas interfaciales en la dispersion son considerablemente

menores que en el proceso con sulfurico.

1.1.3 Ventajas del proceso con H,SO, vs HF.

Se producen menores cantidades de dimetilhexanos (DMH), lo que se traduce
en una mejor calidad del alquilado. Con HF, el 1-buteno siempre produce

cantidades significativas de DMH [14,18,19].

Se consume menos isobutano, el ahorro estimado va de 5 al 10 % [20],

dependiendo de la olefina empleada.
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= Larelacion de isobutano/olefina (I/O) en la alimentacion es entre 7 y 9, siendo
de 12 a 15 para el HF [14,17]. Esto lleva a que los costos de destilacion para
recuperar y recircular el isobutano sin reaccionar sean considerablemente

menores en las unidades con sulfurico.

1.1.4 Consideraciones de seguridad de los procesos anteriores.

Conoco-Phillips y UOP han desarrollado y empleado aditivos para HF en sus
unidades con el objetivo de disminuir los riesgos. Conoco-Phillips recomienda
sulfolane, mientras que UOP emplea Piridina o Picoleno. Estas empresas plantean que
pueden reducir el contenido de HF en las nubes de aerosoles desde un 60 a 90%. Pero
no se reporta que tan lejos pueden llegar las nubes toxicas cuando se emplean aditivos,
ni tampoco las cantidades de los mismos. Ademas, estos aditivos deben ser recuperados
y reciclados.

Por otro lado, en algunas plantas se utilizan sprays de agua alrededor de las
unidades de alquilacion con HF. Pero su efectividad en la reduccion de las fugas de HF
no ha sido reportada. En caso de accidente, es incierto si el spray continuaria siendo
operable.

Instalaciones para una rdpida transferencia del HF liquido a un tanque de
almacenamiento alternativo suelen estar presentes en algunas unidades.

Todos estos procedimientos de seguridad obviamente producen un aumento
sustancial en los costos de operacion.

En el caso del 4cido sulfurico, el mismo es un quimico peligroso, pero los
peligros estan relativamente localizados. Uno de ellos es la formacion de una capa de
pseudoalquilado en la superficie del 4acido agotado, en los tanques de almacenamiento
[17,21,22]. Se sabe que algunos sec-alquil sulfatos producidos en el reactor de
alquilacion son llevados al tanque de almacenamiento del 4cido agotado, lugar donde
descomponen formando polimeros junto con el pseudoalquilado. Algunas compafiias
mantienen un pulmon de nitrogeno en los tanques de almacenamiento y drenan el

pseudoalquilado en forma periddica.

16



Introduccion.

1.2 Unidades de alquilacién recientemente instaladas.

En sus ediciones de Junio del 2007 y Octubre del 2008, Hydrocarbon Processing
[23] reportd que existen 36 unidades de alquilacidon en construccion o ampliacion de
capacidad. 7 unidades estan siendo ampliadas en Estados Unidos y otras 7 siendo
construidas en Asia. Las restantes estan localizadas en Europa, Africa, Sudamérica,
Canada y M¢jico. La mayoria de las nuevas plantas emplean unidades disefiadas por
Stratco, Phillips-Conoco, y UOP. Una unidad en Rumania, disefiada por South Korean
Engineering and Construction (SKEC), usa sulfurico como catalizador, pero no se
tienen datos del tipo de reactor. Para varias de las otras unidades, el disefio no fue

informado en ese reporte.

1.3 Procesos de alquilacion con catalizadores solidos.

De lo analizado anteriormente se tiene que los costos, no solo econdmicos sino
también ambientales, para las tecnologias empleadas hasta el momento son
considerables. El desarrollo de las acciones de mitigacion no ha sido suficiente, por lo
que desde hace algunos anos, se ha tratado de desarrollar catalizadores sélidos para
reemplazar a los liquidos minerales.

Han sido estudiados por mas de 50 afios distintos tipos de catalizadores s6lidos
porosos, para tener un area lo suficientemente grande como para catalizar la reaccion.
En lo que respecta a la tecnologia se han testeados al menos tres tipos de lechos
cataliticos: lechos fijos, fluidizado, y lecho mévil.

Dentro de los procesos que utilizan catalizadores sélidos, se encuentra el de
Exelus, que emplea un lecho fijo y el catalizador es reactivado cada 12 h [24,25]. Se
emplean dos reactores, uno en reaccion y otro en regeneracion.

Para la tecnologia Alkylene de UOP, hay reportes de ensayos que indican 9000
ciclos de reaccién/regeneracion en mas de 9 meses [26]. Por lo tanto las reactivaciones
fueron hechas cada 0,7-0,8 h. Se emplea hidrégeno para la reactivacion. Los
catalizadores tienen Pt depositado en su superficie, por lo que el H, actia para
hidrogenar las “especies desactivantes”. UOP reporta que en sus unidades, el catalizador

estd parcialmente desactivado en un reactor de lecho movil, y luego completamente
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activado en otro reactor. Oxigeno o aire son también empleados en la reactivacion de
otros catalizadores.

La tecnologia Alkylene™ de UOP [27] utiliza un reactor riser vertical, como se
indica en la Figura 1.5. La corriente de olefina se mezcla con isobutano reciclado y se
inyectan junto con el catalizador fresco reactivado en el riser. En la parte superior del
riser, las particulas de catalizador se separan y caen a la zona de reactivacion. La
corriente de hidrocarburos sale por arriba y se envia a la seccion de fraccionamiento. El

isobutano recuperado se enfria y luego se recicla al riser.

PRODUCTOS
LIVIANOS
TN REACTOR
ALKYLENE
LPG
| SEPARACION
i-C,/ H,
ZONA DE TANQUE DE
REACTIVACION \ REACTIVACION ALQUILADO
i-C,/ H,

ALIMENTACION
OLEFINAS ZONA DE
REACTIVACION

TRATAMIENTO

|'

RECICLO DE
ISOBUTANO

Figura 1.5: Tecnologia Alkylene™ de UOP. Catalizador sélido.

La zona de regeneracion consiste en un lecho empacado, donde las particulas de
catalizador descienden lentamente a través de una corriente de isobutano saturado con
hidrégeno a baja temperatura. El catalizador reactivado se recicla en la parte inferior del
riser. Debido a que la reactivacién no es completa en la zona de regeneracion, una
pequefia corriente de catalizador se envia a un tanque de regeneracidon, que opera en
forma batch o semibatch con hidrégeno a elevada temperatura.

La composiciéon del catalizador UOP HAL-100"™ no se ha dado a conocer,
aunque en algunas patentes [28] se menciona el uso de catalizadores de AICIs

soportados en alumina modificados con metales alcalinos y con Pd o Pt para la
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hidrogenacion. El proceso opera a una temperatura comprendida entre 10 y 40 °C, con
una relacion I/O en la alimentacion de 6 a 15. No se dispone de datos de la velocidad
espacial de la olefina, pero conversiones de 93 al 100 % dan idea de muy bajos tiempos
de contacto en el reactor riser.

Otra tecnologia es la de Akzo Nobel/ABB Lummus AlkyClean™ [29]. No se
ha dado difusion al disefio del reactor, pero se sabe que el proceso consiste en varias
etapas de reaccion con inyecciones de reactivos y con elevado grado de mezclado para
evitar gradientes de concentracion. Se emplean multiples reactores intercalando etapas
de regeneracion.

El catalizador empleado es Pt/USY con un aglomerante de alumina [30], la
temperatura de operacion 50 — 90 °C y la relacion I/O en la alimentacion se mantiene
entre 8 y 10. No se reporta la velocidad espacial.

Otros procesos patentados son los de LURGI EUROFUEL® [31] y el FBA™
de Haldor Topsge. Este ultimo emplea un catalizador liquido, acido

trifluorometanosulfénico, soportado en un so6lido poroso [32,33].

1.3.1 Consideraciones para el uso de catalizadores solidos.

Las tecnologias descriptas anteriormente no han podido aplicarse a escala
industial en forma masiva, debido a la répida desactivacion de los catalizadores y las
complicaciones en la regeneracion que les impide ser competitivos con los procesos
convencionales.

Sherwood et al. [34] resume distintos problemas que ocurren en los
catalizadores porosos. Las velocidades de transferencia o difusion varian segin cada
molécula, por diferencias de tamafio, forma y peso molecular. Las condiciones en los
poros llevan a que se formen, ademas del alquilado, polimeros y el pseudoalquilado. La
difusion de estos polimeros es lenta y probablemente no ocurra, quedando los mismos
enlazados en la superficie interior del catalizador.

Algunas compaiias [24-26] que comercializan procesos con catalizadores
solidos aseguran que estos polimeros no son producidos en sus procesos. Sin embargo,

no reportan ninguna evidencia experimental para dar soporte a sus planteos. Mencionan

19



Bruno O. Dalla Costa.

que se forma coque, presumiblemente en su mayor parte carbon; pero sin embargo falta
evidencia experimental.
La discusion de Sherwood et al. [34] da soporte a conclusiones que indican que

la desactivacion del catalizador se ve afectada por distintas variables:

1°) La porosidad y el tamafio de poro. A menor tamafio de poros, mayor velocidad de
desactivacion.

2°) El tamafio de las particulas de solido tiene impacto. Particulas mas chicas
probablemente se desactivan mas rapido que aquellas mas grandes.

3°) La desactivacion es afectada por las dimensiones del lecho. La zona de reaccion
en el lecho catalitico que produce el alquilado se mueve en el lecho mientras estd en
flujo. Lechos grandes tendran puntos calientes mas pronunciados en el medio del
mismo, debido a la pobre transferencia de calor.

4°) Mayores temperaturas resultan en una mas rapida desactivacion y en corrientes
reducidas en el producto alquilado deseado.

5°) La relacion de isobutano a olefina tiene efectos en la desactivacion. Relaciones de
10 a 15 son recomendadas. La composicion de reactivos en la fase fuera de los poros es
generalmente muy diferente a la que se tiene dentro de los mismos.

6°) La composicion de olefinas tiene influencia ya que olefinas ramificadas causan

una desactivacion mas rapida.

Por lo tanto, las refinerias que consideren el uso de catalizadores sélidos deben
analizar los siguientes factores: (1) tiempo requerido antes del que catalizador necesite
ser regenerado; (2) calidad y produccion de alquilado como una funciéon del tiempo
mientras el catalizador es usado y por lo tanto desactivado; (3) Informacion del
catalizador incluyendo composicion, presencia de metales preciosos, rango de tamafio
de poro y de particula, y la durabilidad esperada del mismo; (4) condiciones para operar
con diferentes olefinas; (5) predecir calidad y produccion de alquilado obtenidas para
distintas condiciones de operacion y para diferentes olefinas; y (6) condiciones de

operacion recomendadas para la regeneracion del catalizador.
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1.4 Catalizadores solidos estudiados.

A partir de un trabajo pionero de J. Weitkamp de 1980 [35], las zeolitas fueron
los primeros materiales estudiados en la reaccion [36,37]. También se han estudiado
heteropolidcidos [38-40], sulfato zirconia [41,42], entre otros materiales.

Las zeolitas Y son los solidos que se han estudiado con mayor detalle [35-37,43-
49]. También las Betas [42,44,49-51], mordenitas [52], EMT [46,48], y MCM-22
[50,52] han sido usados, como asi también zeolitas de tamafio de poros medios como
ZSM-5 [53] y ZSM-11 [54]. Sin embargo, estos dos catalizadores no son activos para la
produccion de trimetilpentanos a bajas temperaturas debido a limitaciones espaciales
dentro de los poros.

Como ya se menciond, la limitante para llevar a escala industrial aquellos
catalizadores que son activos y selectivos ha sido la estabilidad muy pobre que poseen
los mismos. Esta rapida desactivacion que sufren los materiales sélidos no ha sido
resuelta aun. Existen pocos trabajos que atacan el problema de la caracterizacion de los
depositos de coque [43,55] o la regeneracion de los so6lidos en esta reaccion [48]. Se
hace necesario investigar en detalle las técnicas disponibles y buscar técnicas novedosas
para remover los depdsitos carbonosos.

En nuestro grupo se ha reportado previamente en este aspecto, tanto en la
caracterizacion del coque como en la regeneracion de los materiales [56,57]. Se
encontrd que los catalizadores que muestran la mejor estabilidad son los que forman
mas coque. Esto fue asociado a que los mecanismos de desactivacion que tienen lugar
en los materiales microporosos, tales como mordenitas y zeolitas Y, son tanto cobertura
de sitios como bloqueo de poros. A mayor efectividad en el uso de la superficie interna
del catalizador mayor es la cantidad de coque depositada.

Por otro lado, durante la misma regeneracion del catalizador con aire, el coque
cambia su estructura de alifatica a aromatica, haciendo que deban alcanzarse
temperaturas superiores a los 600 °C para lograr la completa remocion del depdsito
carbonoso [48]. Esto complica el proceso y lleva a que sea necesario el uso de otras
técnicas de eliminacion de coque a baja temperatura, como por ejemplo la extraccion

con solventes.
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1.5 Mecanismo de la reaccion de alquilacion.

Las primeras investigaciones relacionadas con el mecanismo de la reaccion de
alquilacion fueron realizadas a partir del afio 1945 por Schmerling [58-60], quien
planteo un mecanismo basado en iones carbenios, con un conjunto de etapas de
reacciones consecutivas y simultaneas.

En trabajos posteriores Albright et al. [61] realizaron aportes acerca del
mecanismo para el proceso con H,SO4, mientras que para el proceso con HF no existe
demasiada informacion disponible en la literatura.

El mecanismo de alquilacion también se plantea para los catalizadores solidos,
tomando como referencia a las zeolitas, y analizando las similitudes y diferencias con lo
correspondiente a los catalizadores acidos liquidos.

El producto alquilado contiene no solo los productos primarios, trimetilpentanos,
sino también dimetilhexanos, metilheptanos, isopentano, isohexanos, isoheptanos e
hidrocarburos con 9 o mas atomos de carbono. Por lo tanto, para arribar a estos
compuestos a partir de dos moléculas simples como lo son el isobutano y el buteno, un
mecanismo con diferentes reacciones consecutivas y en paralelo debe estar involucrado.
Algunas de las reacciones que se encuentran presentes son las de isomerizacion,
oligomerizacion, ruptura B y transferencia de hidruro.

La reaccion global de alquilacién es altamente exotérmica, siendo la energia
liberada de 82 a 93 KJ por mol de isobutano consumido [62].

A continuacion se describen las diferentes etapas y caminos de reaccion

involucrados en el mecanismo propuesto.

1.5.1 Etapas de iniciacion.

Es la primera etapa de la reaccion y consiste en la activacion de la olefina, que se
produce al adicionarse el 4acido sobre el 4&tomo de carbono mas sustituido (regla de
Markovnikov), formandose el éster correspondiente. Por otro lado se forman mono y di
alquil sulfatos, si se emplea H,SO4, o fluoruros en el caso de usar HF.

Los ésteres formados son estables a bajas temperaturas y bajas relaciones

acido/hidrocarburo. Sin embargo, en las condiciones de operacion reales con elevada
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concentracion de acido, el éster se estabiliza en la forma de ion carbenio y el anién

correspondiente, tal como se esquematiza en forma genérica en la reaccion 1.
X
. — — i (1)
X+ HX — — T~ t+t X

Diversos autores plantean que esta estabilizacion viene dada por una solvatacion
del éster en el medio acido [63-65]. Esta formacion de éster a su vez se da a partir de
alquenos lineales, ya que si los mismos son ramificados se protonan facilmente y
polimerizan [66].

En el caso de las zeolitas no se forma un ion carbenio libre, sino un alcoxido
superficial. Se dice que el alqueno sufre una “solvatacion” por los atomos de oxigeno
basicos en la superficie del solido, y de acuerdo a la basicidad de estos oxigenos
superficiales, la transferencia de protones hacia la olefina adsorbida implica la
formacion de un alcoxido superficial mas o menos covalente, en lugar de los iones
carbenio [67,68]. Calculos cuanticos ab initio realizados por Kazansky [67,69]
mostraron que cuando el alqueno se adsorbe sobre el sitio acido forma un complejo, que
es un estado de transicion del tipo ion carbenio, y a partir del cual se forma el alcoxido.
Este estado de transicion forma un ciclo con los atomos de oxigeno y de aluminio de la
zeolita, y posee una carga mucho mas positiva que el alcoxido.

El alcoxido formado no queda unido al oxigeno con el cual estaba conectado el
hidrégeno, sino que lo hace con el atomo de oxigeno vecino. Este fenomeno que
involucra a ambos oxigenos y el cambio (switching) entre ellos es una caracteristica de
las transformaciones de hidrocarburos en sitios acidos de zeolitas [70]. En la Figura 1.6

se representa el esquema para la protonacion del isobuteno.
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Figura 1.6: Perfil de energia potencial para la formacion del alcoxido por
adsorcion de isobuteno en una zeolita.

También puede plantearse como etapa de iniciacion la protonacion de la
molécula de isobutano. Esta reaccion daria lugar a la formacion de un ion carbenio
butilo terciario (ter-butilo) e hidrogeno, o también podria obtenerse un ion carbenio
propilo secundario y metano [71-73]. Sin embargo, esta reaccioén no se ve favorecida en
las condiciones tipicas para la alquilacion. Por ejemplo con zeolitas se requieren
temperaturas por encima de 200 °C para que esta reaccion tenga lugar, por lo que la
etapa de iniciacion viene dada necesariamente por la adsorcion de la olefina [74].

En general las transformaciones de hidrocarburos a baja temperatura comienzan

con la adsorcién de los alquenos, que son mucho mas reactivos, mientras que los

alcanos ingresan al ciclo de reaccidon por medio de la transferencia de hidruro como se

explica mas adelante.

Cuando la olefina reactiva es un buteno lineal, se forma el ion carbenio/butéxido
secundario. A partir del mismo puede formarse el ion carbenio terciario, ya sea por
isomerizacion mediante corrimiento de un metilo (reaccion 2), o al recibir un hidruro de
una molécula de isobutano (reaccion 3). Si en cambio el alqueno que reacciona es el

isobuteno, se forma directamente el ion terciario.
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+ Corrimiento metilo
T~ ———————» > (2)
. Transf. hidruro /I\ (3)
T~ + —_— . +

La reaccién 2 involucra un estado de transicién con un ion carbenio primario,
para el que se tiene una energia de activacion de 130 KJ/mol [75] elevada, y en las
condiciones de alquilacion no se produce.

Por otro lado, en esta etapa se detectan cantidades apreciables de butano, lo que

confirma el mecanismo via la reaccion 3.

En el proceso de alquilacion con sulfirico se observa un comportamiento
diferente en la etapa inicial, formandose muy poca cantidad de butano. Solo se consume
algo de isobutano, mientras que el buteno reacciona inmediatamente [76]. Sucede que la
olefina oligomeriza dando lugar a la formacion de un conjunto de polimeros, a los que
se denomina ASO (acid soluble oil) o red oil ya que se encuentran en la fase acida y
poseen un color rojo oscuro. Se trata de una mezcla de hidrocarburos altamente
ramificados con simple o dobles enlaces y anillos de 5 y 6 atomos de carbono, con
pesos moleculares de 265 a 360 [77]. Estos compuestos pueden tomar un hidruro de una
molécula de isobutano, formando el ion carbenio terciario [78,79]. Existen reportes que
muestran que se obtiene una mejor calidad del producto alquilado cuando la reaccion se
inicia con sulfurico conteniendo algo de ASO [80], reduciéndose de esta manera el

periodo inicial con bajo rendimiento y mala calidad del producto [81].

1.5.2 Adicion de alqueno e isomerizacion.

Los iones carbenios terciarios formados en la etapa de iniciacion pueden sufrir
adicion electrofilica con moléculas de alquenos segun la reaccion 4. Se trata de una
reaccion exotérmica con importante contribucion al calor de reaccion total. También se
ha planteado que sean los ésteres los que se adicionen al ion carbenio, regenerandose de

esta manera el acido (reaccion 5) [82], siendo el producto obtenido el mismo.
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Dependiendo de que isdmero de buteno y que tipo de ion carbenio se adicionen
se obtienen diferentes cationes iso-octilos, como se muestra en la Figura 1.7. El
conjunto de reacciones en las que participa el ion carbenio secundario son despreciables

en el caso de catalizadores liquidos y de menor importancia para las zeolitas.

2-buteno + ion carbenio terc. 2-buteno + ion carbenio sec.
+
+ —+
I+ AlL\ %/\ e Tl T S
2,2,3 TMP* 3,4 DMH*
isobuteno + ion carbenio terc. 1sobuteno + ion carbenio sec.
+
/J\ + A\ - Al\/l‘_\ /K + s T /l\‘/l\'"/
2.2.4 TMP* 2.4-DMH*
1-buteno + ion carbenio terc. 1-buteno + ion carbenio sec.
+ +
A+ )Jr\ ' /)\N F + T > \)\/\/
2,2 DMH* 3-MHp*

Figura 1.7: Productos primarios producidos por la adicion de isomeros de buteno a iones
butilos secundarios y terciarios.

Puede verse que cuando se alimenta 2-buteno, luego de la transferencia de
hidruro se obtendria el 2,2,3-TMP como producto. Sin embargo este isOmero se
encuentra en muy pequefias cantidades, siendo los mayores componentes de la fraccion
de trimetilpentanos el 2,3,3-TMP, el 2,3,4-TMP y el 2,2,4-TMP, cambiando la
selectividad segun el catalizador empleado y las condiciones de reaccion. Lo que ocurre
es una rapida isomerizacion del cation TMP+ primario, mediante el corrimiento de

hidruros y metilos, como se indica en la Figura 1.8.
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Figura 1.8: Corrimientos de hidruro y metilo entre isdmeros de TMP.

Cuando se alimenta 1-buteno se produce una rapida isomerizacion del mismo,
alcanzandose casi las composiciones de equilibrio, donde el 2-buteno estd favorecido.
Es por eso que a partir de 1-buteno en la mayoria de los casos no se obtienen sélo
dimetilhexanos (DMH) como se esperaria, sino también una mezcla de TMP.

En general, aun las zeolitas que poseen baja acidez son excelentes catalizadores
de isomerizacion por corrimiento de doble enlace. Con zeolitas H-BEA se obtienen
selectividades similares ya se empleando 1-buteno o 2-buteno [83].

En el caso del acido sulfurico se obtienen productos de alquilacion muy
parecidos con 1- y 2-buteno [80,84]. EI HF en cambio, produce mayores cantidades de
DMH al emplear 1-buteno [85,86].

Los productos deseados en la reaccion de alquilacion son los TMP, pero
lamentablemente en las condiciones de operaciéon ocurre una importante isomerizacion
de los cationes TMP+ hacia cationes DMH+ (y cationes metil-heptil), si bien este tipo
de isomerizacion tiene una energia de activacion mucho mayor que los corrimientos de

hidruro y metilo.
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1.5.3 Transferencia de hidruro.

Esta es la etapa clave en la reaccion de alquilaciéon. Una molécula de isobutano

transfiere un hidruro al ion alquil-carbenio, transformandolo en el correspondiente

alcano y regenerandose el cation ter-butilo para continuar la secuencia de reaccion.

J\/l\+/}\—-%\/l\+)+\ (6)

La importancia de la transferencia de hidruro radica en que permite asegurar

continuidad en el ciclo de reaccion vy lleva a la desorcion de compuestos saturados. En

general las transformaciones de hidrocarburos catalizadas por acidos tienen como etapa
elemental la transferencia de hidruro entre alcanos e iones alquil-carbenios [87].

La transferencia de hidruro entre dtomos de carbono terciarios es mucho mas
rapida que entre carbonos secundarios. Ademds esta reaccion es acelerada por la
presencia de grupos vecinos, que ayudan a la estabilizacion del ion resultante [88].

Estudios en fase gas de esta reaccidon mostraron que la misma se produce con
baja energia de activacion [89-92]. También se encontré que la velocidad de reaccion
presenta un régimen de cinética rapida a baja temperatura, y otro de baja cinética a
elevada temperatura. Esto se explica por un mecanismo de dos etapas consecutivas que
son primero la formacion de un complejo libre entre el ion y el alcano, que luego
reacciona para dar otro complejo, inmovil, que tiene un puente de hidrogeno entre los
dos fragmentos.

Las velocidades de reacciones de transferencia de hidruro entre distintos iones
carbenios y diferentes alcanos dependen de la entalpia de reaccion y de factores
estéricos, involucrando interacciones de tipo van der Waals entre el ion que se aproxima
y el hidrogeno y los grupos metilos del 4&tomo de carbon adyacente, cercano al carbon
terciario. En experiencias llevadas a cabo en fase liquida con catalizadores superacidos
también se ha reportado la presencia de impedimento estérico en reacciones de
transferencia de hidruro terciario a terciario [93]. Estas restricciones estéricas son
probablemente las responsables de la baja selectividad al isomero 2,2,3-TMP. Esto se
debe a que el corrimiento de hidruros o metilos es mucho mas factible que la

transferencia de hidruro a un atomo de carbono centro de carga positiva de dificil
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acceso. En la Figura 1.8 puede verse que los iones carbenios precursores de los TMP
mas abundantes poseen el centro de carga proximo al final de la cadena carbonada, en
un atomo de carbono terciario.

Mientras que en fase gas la transferencia de hidruro ocurre con baja energia de
activacion, en fase liquida existe una barrera de 13 a 17 KJ/mol y no se detectan iones
carbonio como intermediarios, cuando iones carbenio secundarios o terciarios estan
presentes [63]. Estas diferencias se explican por la solvatacion que ocurre en fase
liquida. Los iones carbenios son mas eficientemente estabilizados por solvataciéon que
los iones carbonio, porque los primeros poseen atomos de carbon trivalentes
insaturados. Es por esto que la barrera de energia entre los dos estados se ve aumentada.

En el caso de las zeolitas, esta barrera de energia es aun mayor. En la etapa de
iniciacion se discuti6 la formacion de alcoxidos en lugar de iones carbenios, debido a la
menor fuerza acida y a la interaccion entre los atomos de oxigeno de la zeolita y
fragmentos de hidrocarburos. Por lo tanto se requiere de energia extra para transformar
los ésteres en iones carbonios como estados de transicion. Se han realizados célculos de
quimica cuantica de transferencia de hidruro entre alquenos adsorbidos y alcanos libres
sobre clusters que representan sitios acidos de zeolitas, dando como resultado energias
de activacion de aproximadamente 200 KJ/mol, por ejemplo para la reaccion entre
isobutano y ter-butoxido [67]. En otro trabajo [94] se report6 una energia de activacion
de 88 a 109 KJ/mol para la transferencia de hidruro isobutano/isobuteno. En este caso
los iones carbonio no se detectaron como estados de transicion sino como
intermediarios de reaccidon de alta energia. Los autores propusieron que estos iones
carbonio existen como intermediarios cuando la carga es deslocalizada y no accesible a
los oxigenos de la red. Estos iones descomponen directamente en el alqueno y el alcano,
sin la formacion de alcoxidos, y por eso la barrera de energia reportada resulta ser 100
KJ/mol menor, ya que no deben romperse enlaces covalentes para alcanzar el estado de
transicion.

Se ha propuesto que la transferencia de hidruro en zeolitas requiere la presencia
de dos sitios acidos Bronsted adyacentes [95]. Sin embargo del analisis tedrico realizado
anteriormente y del resultado de isotermas de adsorcion de 1-buteno y butano en

zeolitas USY con distinto contenido de aluminio [96], esto parece poco probable.
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Por otro lado, la entalpia de reaccion de la transferencia de hidruro generalmente
tiene un bajo valor absoluto, y serd endo o exotérmica dependiendo de la estabilidad
(evidenciada por el calor de formacion) de los iones carbenios involucrados. Los iones
ramificados son mds estables que los lineales, y los mas largos que los cortos. Asi,
cuando se reemplaza un ion de cadena mas larga que el alcano que se forma, el proceso
es endotérmico. Este es el caso de la transferencia de hidruro desde una molécula de

isobutano a un ion carbenio CS.

En el caso de los catalizadores liquidos, y en mayor medida con el sulfurico, la
transferencia de hidruro a los iones carbenios no se da exclusivamente desde el
isobutano, sino que también desde los polimeros formados [79,81]. Los compuestos
ciclicos e insaturados presentes en este conjunto de polimeros (ASO - acid soluble oil)
son donadores de hidruros [97]. Estas especies pueden tomar un hidruro de un isobutano
para formar el ion carbenio ter-butilo, o ceder un hidruro a un ion carbenio para

producir el alcano, por ejemplo TMPs (reacciones 7'y 8).

R++)\—- R+/+L (7)
J\A\+R—-4\/L+ R* (8)

En las zeolitas se forman compuestos poliméricos similares. Se trata de
moléculas pesadas de hidrocarburos, las cuales desactivan el catalizador por bloqueo de
poro o de sitios activos, y que generalmente se las denomina coque blando o de baja
temperatura, ya que no presenta especies aromaticas.

Con respecto a la influencia de la formacién de coque en el mecanismo de la
reaccion, no hay disponible demasiada informacion. Se ha planteado que moléculas
pesadas insaturadas participan en la transferencia de hidruro, similarmente a lo que
ocurre con los polimeros en los acidos liquidos, si bien no existe evidencia directa de
ello [95]. En otro trabajo, se dedujo la transferencia de hidrogeno de anillos de
hidrocarburos insaturados a partir de un periodo de iniciacion en la actividad de zeolitas
NaHY, observandose que la conversion completa del buteno solo se alcanzaba luego de

una suficiente formacion de dichos compuestos [98].

30



Introduccion.

También se realizaron estudios de craqueo de alcanos y alquenos con zeolitas Y
para analizar el efecto de la formacién de coque sobre la conversion [99,100]. Los
autores observaron que el coque presentaba actividad para la transferencia de hidruro, la
cual puede compensar por un tiempo al efecto desactivante de las moléculas de coque.

La transferencia de hidruro desde iso-alcanos mas largos que el isobutano puede
ocurrir tanto en los catalizadores liquidos como en los s6lidos. Sin embargo, no se
dispone de datosacerca de laimportanciade las reaccionesde transferencia

de hidruro de hidrocarburos superiores.

1.5.4 Oligomerizacion y craqueo.

La distribucion de productos obtenida depende de las velocidades relativas de
adicion de alquenos (oligomerizacion) y transferencia de hidruro. La adicion de
alquenos es mucho mas rapida que la transferencia de hidruro con todos los
catalizadores acidos. Por ejemplo con sulftrico la oligomerizacién de buteno es cuatro
veces mas rapida que la transferencia de hidruro [101]. En el caso de las zeolitas,
existen reportes en los que se estima que es dos o6rdenes de magnitud mas rapida [49], y
en otros hasta tres 6rdenes de magnitud [102]. Si la relacion parafina/olefina interna es
muy baja, los alquenos oligomerizan antes de que puedan ser removidos via
transferencia de hidruro. Se forma un polimero que crece rapidamente, el cual
finalmente bloquea los sitios acidos, siendo este el principal problema en el uso de
catalizadores sélidos. En el caso de los catalizadores liquidos se tiene la ventaja de que
los polimeros ayudan a mantener la actividad para transferencia de hidruro. Sin
embargo, cuando la concentracion alcanza un cierto nivel critico, la fuerza acida resulta
ser demasiado baja produciendo un alquilado de baja calidad. Es por eso que en un
proceso continuo se reemplaza constantemente una corriente de acido agotado por otra

de acido fresco para obtener el nivel de fuerza acido 6ptimo.
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En la Figura 1.9 se muestran las posibles rutas de oligomerizacion [102].

kyvcﬂt ky' ng y C12:
PN L S LA L NN
C, Kag Cs Ko Cy, T C —
m Kg %
C, Cq C

Figura 1.9: Caminos de reaccion hacia productos de oligomerizacion.

La velocidad de reaccioén de adicion de alquenos esta definida por la constante
ka; kg corresponde a la velocidad de transferencia de hidruro, y k¢ a la velocidad de
desprotonacion. Un parametro que permite determinar si un catalizador serd efectivo
para la alquilacion o se desactivara rdpidamente es la relacion rp/(ratrc). Altas
relaciones pueden lograrse trabajando con baja concentracion de alqueno (operacion del
reactor) y maximizando la velocidad de transferencia de hidruro (propiedades del
catalizador).

La presencia de reacciones de oligomerizacion se manifiesta por la deteccion de
hidrocarburos de hasta 16 atomos de carbono en el producto alquilado [103]. La
velocidad de oligomerizacion es mayor para los iso-alquenos que para los alquenos
lineales, tanto cuando se emplean catalizadores liquidos [84] como so6lidos [104,105].

De acuerdo al esquema de reacciones de la Figura 1.9 se forman compuestos
con un numero multiplo de 4 de atomos de carbono. Sin embargo en el producto
alquilado estan presentes hidrocarburos C5-C7, C9, C10 y de mas niimero de carbonos.
Esto se debe a reacciones de craqueo que se dan a partir de los cationes de cadena largas
producidos por oligomerizacion. Los mismos tienden a sufrir fragmentaciones de
acuerdo a la regla de ruptura 3, formando cationes C4-C16 y alquenos. En la reaccion 9
por ejemplo, se muestra el craqueo de un ion carbenio dodecilo dando como productos

isopenteno y el cation heptilo.
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El isopenteno se puede protonar, dando isopentano (C5), o adicionarse a otro ion

carbenio, por ejemplo a un butilo dando el ion carbenio nonilo de C9.

Por otro lado el cation heptilo formado puede recibir un hidruro formando
heptano (C7), o adicionarse con buteno para dar el carbenio C11.

Estas son solo algunas de las posibles reacciones, pudiendo formarse una gran
cantidad de productos.

Los productos de oligomerizacion y craqueo generalmente poseen menor
nimero de octano que los TMP. Se han reportado valores de RON de 92-93 para la
fraccion C5-C7 y de 80-85 para C9-C16 [78]. Sin embargo, cierta cantidad de la
fraccion C8 es producida via estas reacciones, como los dimetilhexanos [101]

especialmente cuando se alimenta isobuteno [81], y también algo de TMP [61].

1.5.5 Auto-alquilacion o transferencia de hidrégeno.

El mecanismo de autoalquilacion, también denominado transferencia de
hidrogeno, esta presente en los procesos con HF [62,86] y en menor medida cuando se
usan zeolitas [102,104,106-108]. Para el proceso con sulftrico la auto-alquilacion es
apreciable solo cuando se usan pentenos o alquenos de cadena larga [84,109].

Este mecanismo depende del alqueno, del acido y de la temperatura de reaccion.
Su importancia aumenta a mayor peso molecular y a mayor cantidad de ramificaciones

de la olefina alimentada [110].

33



Bruno O. Dalla Costa.

e
H* P
A Alquilacién A Desoreién 8
A 1

Figura 1.10: Mecanismo de auto-alquilacion. Alimentacion con 2-buteno.

En la Figura 1.10 se esquematiza el mecanismo para una alimentacion de
isobutano y 2-buteno. La etapa principal es la descomposicion del butoxido en
isobuteno y un sitio dcido Bronsted libre, lo cual ocurre por la transferencia de un
proton del ion carbenio ter-butilo a la zeolita. El isobuteno, luego reacciona con otro ion
tert-butilo formando el ion carbenio iso-octilo. Al mismo tiempo, otra molécula de
olefina alimentada repite la etapa de iniciacion para dar un ion sec-butilo, el cual luego
de recibir un hidruro lleva a la formacién de un ion ter-butilo y butano.

La reaccion global para un alqueno lineal C,H,, puede escribirse con la reaccion
10.

2i-CHyy + CHyy — i-CsH s + CH oy (10)

Esta ruta de reaccion tiene la desventaja de generar importantes cantidades de
alcanos lineales, haciendo que el rendimiento hacia los productos deseados se vea
disminuido [78]. Por ejemplo en la alquilacién con HF alimentando con propeno se

llega a producir mas de 15 %v de propano [85].

1.5.6 Reacciones de ciclizacion.

En el caso de las zeolitas usadas en la reaccion, los residuos de carbon que
quedan son altamente ramificados, contienen dobles enlaces simples y conjugados, y
también pueden tener anillos de 5 y 6 atomos [43,98,107]. La relacion H/C es alrededor
de 1,8 [111], que es similar a lo visto en los polimeros formados en alquilacion con

acidos liquidos. En general para temperaturas menores a 200 °C, el coqueo en
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catalizadores acidos involucra etapas de condensacion y reordenamiento, y no se forman
compuestos aromaticos [112].

En las condiciones de la reaccion de alquilacion, ocurre que algunas moléculas
de alqueno oligomerizan y se craquean o desprotonan formando alquenos ramificados
de cadena larga. Estos pueden transferir un hidruro a un ion carbenio y asi formar un ion
carbenio de alqueno, el que finalmente puede desorberse como un dieno via
transferencia de proton (reaccion 11). Una siguiente transferencia de hidruro lleva a que
se forme un cation dienilo, el cual puede reordenarse facilmente dando un anillo
aromatico sustituido a través de una ciclizacion 1,5 y corrimientos de hidruro y metilo

(reaccion 12).

A PN
S A U e AL e o
TF
A A
/w\ "_\ i Wdclizacién/@\: é\-'- H+ (12)
TF

Los iones carbenios ciclo-alquenilos, especialmente los ciclo-pentenilos, pueden
encontrarse como cationes libres en las zeolitas [113,114], debido a que son muy
estables [115,116]. Estos iones polimerizan y bloquean de manera irreversible los sitios
acidos de la zeolita. En el caso de los catalizadores liquidos, estos oligdbmeros producen

una dilucion del 4cido disminuyendo asi su fuerza 4cida.

1.5.7 Conclusiones acerca del mecanismo de reaccion.

Las principales reacciones que ocurren durante la alquilacion pueden resumirse
en la Figura 1.11.

En los catalizadores de zeolitas con sitios acidos de baja fuerza acida o en
catalizadores liquidos diluidos, es donde se hacen mas apreciables las reacciones de
dimerizacion y oligomerizacion.

La autoalquilacion resulta ser mds importante con HF, mientras que con

sulfurico lo es la transferencia de hidruro desde los polimeros.
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Por otro lado, la repeticion del ciclo de alquilacion sin transferencia de hidruro
(alquilacion multiple) y del ciclo de dimerizacion sin transferencia de proton
(oligomerizacion) lleva a la formacion de compuestos pesados, los cuales pueden
craquearse, sufrir transferencia de hidruro o proton y formar anillos.

La transferencia de hidruro es esencial para la alquilacion, ya que cuanto mas
tiempo esté presente dicha reaccion en el catalizador, todas las olefinas reaccionaran y

solo productos saturados dejaran los ciclos de reaccion.

St e
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o, Adicion de
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i ) - N
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-

. e A
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Figura 1.11: Resumen de reacciones involucradas en el mecanismo de reaccion.
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Experimental

2.1 Preparacion de los catalizadores.

2.1.1 S6lidos micropororos: Zeolitas intercambiadas con iones La* y
NH,4".

Las zeolitas a emplear en la reaccion de alquilacion deben ser lo suficientemente
acidas como para formar y estabilizar los carbocationes intermediarios que intervienen
en el mecanismo de reaccion. La capacidad de transferencia de hidrégeno de estos
materiales debe permitir la desorcion de carbocationes Cs, y la generacion de cationes
terbutilicos a partir de cationes sec-butilicos e isobutano. Ademas, el tamafio de sus
poros debe ser tal que permita la difusion de los trimetilpentanos hacia el exterior de la
particula. Por otro lado, la acidez del material no deberia favorecer la polimerizacion de
las olefinas.

La estructura de las zeolitas consiste en una red tridimensional de cationes Si™y
Al", los cuales se encuentran ligados a 4 dtomos de oxigeno vecinos. El tetraedro SiO;
es neutro, mientras que el AlOy4 tiene asociada una carga (-1). La electroneutralidad de
este tltimo es alcanzada por la presencia de cationes compensadores de carga como H',
Na'" o K, los cuales son intercambiables iénicamente. Cuando el cation es un H', se
genera un sitio Bronsted y la zeolita se encuentra en su forma acida.

Un parametro fisicoquimico importante en las zeolitas es el tamafio de celda
unitaria (UCS). El mismo es funcion de la relacion Si/Al en la estructura y es una
medida del nimero total de 4&tomos de aluminio con coordinacion tetraédrica. Debido a
que estos atomos de aluminio son responsables de la acidez en la zeolita, el UCS es un
indicador directo del numero de sitios acidos potencialmente disponibles.

Las zeolitas en las que los cationes compensadores de carga son Na" o K, no
poseen acidez. Sin embargo, estos iones pueden ser reemplazados facilmente por
intercambio i6nico con otros cationes di o trivalentes, o por NH,", entre otros. Una
calcinacion posterior al intercambio idnico permite la formacion de grupos hidroxilicos
acidos. La coordinacién tipo “onium” del atomo de oxigeno es la causa de la elevada
acidez del proton enlazado al mismo como se indica en la Figura 2.1. La presencia de
sitios Bronsted en una zeolita siempre esta acompafiada por la aparicion de sitios de
Lewis, por la interconversion que ocurre entre los mismos debido a la pérdida de agua.

Este proceso es reversible siempre que las temperaturas de calcinacion durante la
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preparacion sean las adecuadas. Temperaturas superiores a los 700 °C producen lo que
se denomina desaluminizacion del material [1], proceso mediante el cual atomos de
aluminio quedan fuera de la red, dando lugar a sitios Lewis que no pueden reconvertirse

en Bronsted al adicionar agua.

H &+ Bronsted

|
NN\ sme N e ON

2 x Sjlv Al Siv Silv Al Silv +

/N /N /N TR /N /N /N

(00
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N

/N /N /N
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Figura 2.1: Interconversion sitios Bronsted con Lewis en zeolitas.

Las distintas Zeolitas empleadas en esta tesis se intercambiaron con iones La”
y/o NH;" a los fines de regular la acidez en las mismas. El catién intercambiado
dependié del material de partida, siendo generalmente zeolitas en forma sédica (Na") o
proténica (H'). En la Tabla 2.1 se indican las distintas zeolitas empleadas como

material de partida y la procedencia de cada una de ellas.

Tabla 2.1: Caracteristicas texturales de las zeolitas empleadas.

Zeolita Proveedor  Si/Al Volumen microporos (cm®*g™?) Sger (M*g™?)
Na-Y UOP 5,3 0,337 700
Na-X ANASORB 1,2 0,228 474
H-Beta uop 15 0,254 588
H-Mordenita PQ Corporation 15 0,3 512

46



Experimental

2.1.1.a Procedimiento de preparacion — Material de partida Zeolita Na-Y.

A continuacién se describe el procedimiento de preparacion de los catalizadores
basados en la zeolita Y por intercambio ionico. El método que se siguid para los otros
materiales zeoliticos es similar.

De acuerdo a la composicion de la zeolita, mas precisamente a la cantidad de
sodio (Na) presente en la misma, puede estimarse la cantidad de lantano (La) a
incorporar para lograr un determinado porcentaje de intercambio. Para el caso de la
zeolita Y empleada, se tiene un 10,34 % de Na,O, por lo que los moles de Na presentes

para una masa M de zeolita seran:
Moles Na=2x 0,1034 x M / PMna2o Ec. 1

M = masa de zeolita, g

PMna20 = peso molecular del NayO, g mol™!

Con el objetivo de intercambiar todo el sodio de la zeolita, se empled una
concentracion de La” de tal manera de lograr un exceso del 300%. Debido a que un ion
de La™ desplaza 3 iones Na®, para trabajar con el exceso mencionado, los moles de
lantano contenidos en la soluciéon de intercambio vienen dados por los moles de Na
presentes en el material de partida, calculados con la Ec. 1.

Se utiliza una solucion acuosa 0,5 M de La(NOs)s, por lo que para las
condiciones de intercambio mencionadas anteriormente, el volumen de solucién a

agregar por gramo de zeolita viene dado por la Ec. 2:
V (ml/g) =[2 x 0,1034 / PMna20] x 1000/ 0,5=6,67 =7 Ec. 2
El intercambio se efectud con agitacion, calentando a reflujo durante 2,5 h.
Luego del intercambio i6nico, se dejo enfriar y se filtré en vacio. El solido se secod en

estufa a 100 °C, y posteriormente se calent6 en flujo de aire a 1,5 °C min™ hasta 550 °C,

temperatura a la que se calciné durante 2 h.
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A continuacién se realizd un segundo intercambio idnico con soluciéon acuosa
0,5 M de NH4NOs. En este caso, se emplearon 20 ml de solucion por gramo de
catalizador, lo que nuevamente corresponde a un exceso de 3 veces la cantidad de sodio
presente en el material de partida, ya que el intercambio entre iones NH; y Na"es 1 a 1.
Las condiciones de temperatura, agitacion y tiempo de intercambio se mantuvieron
iguales a las del primer intercambio.

Finalmente se filtro, se seco en estufa y se calcino siguiendo el mismo programa

que en el caso anterior. Este catalizador se rotul6 Y-LCH.
Por otro lado, a la zeolita Na-Y se la sometid a intercambios idnicos pero
empleando la solucién de La(NO3); tanto en el primer como en el segundo intercambio.

De esta manera se obtuvo el catalizador Y-LCL.

También, al mismo material de partida, se lo intercambi6 solo con la solucién

0,5 M de NH4NO;3 obteniéndose la muestra Y-H.

Los procedimientos de intercambio se repitieron variando los materiales de

partida, obteniéndose los distintos catalizadores como se indican en la Tabla 2.2.

Tabla 2.2: Catalizadores microporosos preparados por intercambio idnico.

Zeolita de partida LCH LCL H
Na-Y Y-LCH Y-LCL Y-H
Na-X X-LCH X-LCL X-H
H-Beta B-LCH B-LCL B-H (*)
H-Mordenita M-LCH M-LCL M-H (*)

(*) Estos catalizadores son idénticos a los materiales de partida correspondientes, que se encuentran en su

forma protonica.
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2.1.2 Solidos mesoporosos: silices del tipo SBA-15 funcionalizadas con

grupos sulfénicos.

El desarrollo de materiales mesoporos se plantea con el objetivo de eliminar
problemas difusivos intraparticula, facilitando la salida de los productos fuera de los
poros para de esta manera disminuir la velocidad de deposicion de coque, y evitar el
bloqueo de los poros a bajos tiempos de reaccion. Por otro lado, la regeneracion se veria
facilitada al tratarse de materiales de poros grandes, siendo factible analizar la
extraccion con solventes de los depositos carbonosos.

En 1998 Stucky et al. propusieron la sintesis de nuevos materiales mesoporosos
con ordenamiento hexagonal, denominados SBA-15 [2], que mostraron mejor
estabilidad hidrotérmica que los MCM-41. Estos materiales pueden sintetizarse con
elevadas superficies especificas (600 — 1000 m? g), volumenes de poros de hasta 2,5
cm’ g, y con tamafios de poros de 4,6 a 30 nm [2-7].

Los SBA-15 funcionalizados, surgen como sélidos de interés debido a sus
aplicaciones en catalisis y en procesos de adsorcion y separacion. Existen trabajos
donde materiales mesoporosos funcionalizados con grupos mercapto (SH) se emplean
como adsorbedores de metales [8-13]. Por otro lado, cuando el grupo mercapto es
oxidado a sulfonico (SO3H), estos solidos han sido utilizados como intercambiadores de
iones [14] y como catalizadores solidos acidos [15-20].

En esta tesis se estudian las silices SBA-15 funcionalizadas con grupos propil-
sulfonico. Estos materiales fueron sintetizados por el grupo de investigacion a cargo de
la Dra. Elena Basaldella del Centro de Investigacion y Desarrollo en Ciencias Aplicadas
(CINDECA) de la Universidad Nacional de La Plata. Se emplearon tres metodologias

para lograr la incorporacion de grupos sulfonicos en la superficie de la silice SBA-15:
A) Funcionalizacion con grupos mercapto (SH) durante la sintesis y posterior
oxidacion a grupos sulfénicos (SO3H).

Los materiales mesoporosos conteniendo grupos propil-SH en la superficie, se

prepararon por co-condensaciéon de tetraetilortosilicato TEOS (Aldrich) y

mercaptopropiltrimetoxisilano MPTS (Aldrich) en presencia de poli(etilenglicol)-block-
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poli(propilenglicol)-block-poli(etilenglicol), (PE-PP-PE) (Aldrich) en medio acidificado
con HCI (Baker). Esta muestra se rotuld6 como SBAsh1. Luego de la funcionalizacion
con el grupo mercapto, se realizd la oxidacion colocando el solido en una solucion
acuosa de perdxido de hidrogeno (H,O, 30 %vol), siguiendo la metodologia descripta
en [17]. Para eliminar el estructurante PE-PP-PE que quedd dentro de los poros, se
realizd un lavado con etanol. Posteriormente se filtro y se secd durante 2 h a 120 °C.

Este catalizador se nombro SBAsulfl.

B) Funcionalizacion con grupos mercapto y oxidacion a sulfénicos en una misma

etapa.

En este caso el material conteniendo los grupos mercapto-propil en la superficie
se prepar6 siguiendo la técnica sol-gel de acuerdo a como se describid en el punto (A),
con la diferencia que la incorporacion del peroxido de hidrégeno para producir la
oxidacién se realizd en forma simultdnea con el MPTS. Esta muestra se rotuld

SBAsulf2 [21].

C) Oxidacion de los grupos mercapto post sintesis seguido de la funcionalizacién con

grupos sulfénicos.

La silice SBA-15 mesoporosa calcinada (muestra SBAoOrig), obtenida
previamente segin el procedimiento descripto por Zhao [6], se coloco a reflujo con una
solucion de MPTS en tolueno, bajo agitacion y en atmosfera de N, durante 24 h. El
s6lido obtenido (SBAsh2) se sumergid en una solucion de acido clorosulfonico (Baker,

99%) siguiendo el método empleado en [22]. Este solido se rotulé SBAsulf3.
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En la Figura 2.2 se muestra un esquema que resume las reacciones involucradas

en la funcionalizacién de las silices mesoporosas SBA-15.

(0]
“ OH  H,co)sio~~sH [ ° N H,0, \_
‘G on T Sganst —— 5 o s~ sop

OH o / (o]
SBAOorig SBAsh SBAsulf

Figura 2.2: Esquema de preparacion SBA-15 funcionalizadas.

2.2 Caracterizacion.

2.2.1 Superficie especifica y volumen de poros.

Las determinaciones de superficie especifica de los solidos se realizaron
mediante experiencias de fisisorcion de Ny, aplicando la teoria BET (Brunauer-Emmett-
Teller) [23] para los célculos. A diferencia de Langmuir, que plantea la adsorcion
molecular en monocapa, BET extiende la adsorcion molecular a multicapas realizando

las siguientes hipotesis:

(a) Las moléculas se adsorben fisicamente formando infinitas capas.

(b) Se consideran las fuerzas entre el adsorbente y el adsorbato, despreciando las

interacciones entre las moléculas de adsorbato vecinas.

(c) Puede aplicarse la teoria de Langmuir a cada capa. Todas las moléculas en
las capas después de la primera se tratan como equivalentes (aunque es de esperar que la

interaccion con la superficie disminuya considerablemente con la distancia a la misma).

(d) La condensacion hasta formar una pelicula de liquido ocurre a la presion de
saturacion del adsorbato (en el caso de poros muy chicos esta condensacion podria
producirse a presiones menores debido a fenomenos de tension superficial). Por lo tanto,

la primer capa de adsorbato se produce con un calor de adsorcién fijo E;, y las
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siguientes capas se caracterizan por un calor de adsorcion que es igual al calor latente de

condensacion o licuefaccion E;.

La ecuacion BET, en su forma linealizada, viene dada por la siguiente expresion:

| c-1({ P 1
= — |+ Ec.3
v[(R,/P)-1] v,c(P ) v,
P = presion de equilibrio a la temperatura de adsorcion.
Py = presion de saturacion a la temperatura de adsorcion.
v = volumen de gas adsorbido.

v = volumen de gas de la monocapa.

C:exp(El_ELj Ec. 4
RT
E| = calor de adsorcion de la primer capa.

Er = calor de adsorcion para las capas sucesivas.

Los datos experimentales se procesaron de modo de graficar 1 / v [(Po/P)-1] vs
P/Py, y se realizd una regresion lineal para determinar la ordenada al origen A y la
pendiente de la recta B. Esto es valido para un rango de presiones relativas 0,05 < P/Py<
0,35, en el caso de isotermas del tipo I y IV como las que se tiene para los sélidos
estudiados. Con los valores de A y B pueden determinarse el volumen de la monocapa

vm Y la constante ¢ de la ecuacion BET de acuerdo a las siguientes expresiones:

1
v, =
A+B

Ec.5 , C:1+E Ec. 6
A

Finalmente la superficie BET viene dada por:

v, Ns107**
Vv

Sger = Ec. 7
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Sger = superficie especifica BET en m? g
Vm = volumen de la monocapa en cm® (STP) g™
N = numero de Avogadro.
s = seccion transversal molécula adsorbato. 0,162 nm? para el N».

V = volumen molar del adsorbato, 22414 cm® (STP) g

Por otro lado, para distinguir entre microporos y superficie externa, se aplicé el
método t-plot. Para calcular el espesor estadistico t de la capa adsorbida de N, se

empled la ecuacion propuesta por Harkins and Jura [24].

13,99
t= ’ Ec.8
\/ 0,034 —log(P/P°) ¢

t = espesor estadistico, en A

En el t-plot se grafico t vs el volumen adsorbido y mediante una regresion lineal
se obtuvieron el volumen de microporos (Viplot) con la ordenada al origen y la superficie

externa Sex con la pendiente de la recta.

Las isotermas de adsorcion de N se llevaron acabo en un equipo Quantachrome
Autosorb 1. Previamente, las muestras se desgasaron en vacio durante 3 h, siendo la
temperatura de tratamiento 250-300 °C para las zeolitas microporosas.

En el caso de los materiales mesoporos SBA funcionalizados, el pretratamiento

consistié en un desgasado en vacio a 100 °C durante 12 h.

2.2.2 Difraccion de Rayos X (DRX).

Un cristal se caracteriza por una distribucion regular del espaciado entre sus
atomos, iones o moléculas constituyentes y la distancia entre ellos es del mismo orden
de magnitud que la longitud de onda de los rayos X, por lo que los sélidos cristalinos,

de acuerdo con las leyes Opticas, produce difracciones del haz incidente. Cada red
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cristalina presenta un patron de difraccion definitivo e inequivoco que es suficiente para
su identificacion.
En la Tabla 2.3 se presenta un resumen de la informacion de un material que

puede obtenerse a partir del andlisis de su difractograma de rayos X.

Tabla 2.3: Informacion contenida en un difractograma de rayos X.

Caracteristicas Informacion
Posiciones de las sefiales (20). Parametros de red.
Linea de base, halo. Material amorfo, cristalinidad.

Posicion e intensidad de las sefiales. Fases cristalinas.

Ancho de las sefiales. Tamarfio de cristalita, distorsiones.

Las experiencias de DRX se realizaron en un equipo marca Shimadzu modelo
XD-D1, con monocromador y radiaciéon CuKa con una velocidad de barrido de 1 ° min®
! Mediante estas experiencias se analizaron las fases presentes y la cristalinidad de los
soportes usados como materiales de partida, y de los catalizadores frescos.

Las principales caracteristicas y componentes del equipo empleado se detallan a

continuacion:

Equipo: Shimadzu, modelo XD-D1.

Tubo de Rayos X:
Anodo: Cobre.
Voltaje de trabajo: 30 kV.

Corriente de trabajo: 40 mA.
Filtro: Ni (Estandar para el Cobre).

Goniémetro:
Tipo: Horizontal.
Radio: 180 mm.
Minimo incremento de angulo: 0.0025°.
Reproducibilidad de angulo: £ 0,002°.
Rango de toma de Datos: -15° a 82°; difractogramas se obtuvieron en el

rango de 10°a 70°.
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Detector:
Tipo: Contador de Centelleo.
Centellador: Nal.
Fotomultiplicador: 9924B.

2.2.3 Espectroscopia Infrarroja con Transformada de Fourier (FTIR).

Un espectro infrarrojo (IR) es la resultante de la interaccion entre la materia y la
radiacion infrarroja. Esta radiacion corresponde a la regiéon del espectro
electromagnético entre 14300 y 400 cm™ expresado en numeros de onda (v), siendo la
zona de mayor interés el infrarrojo medio entre 4400 y 400 cm’.

La caracteristica principal de la espectroscopia IR es que permite identificar
especies quimicas, a través de la determinacion de la frecuencia de vibracién (numero
de onda) a la que los distintos grupos funcionales presentan bandas de absorcion en el
espectro IR.

Esta espectroscopia presenta importantes ventajas como técnica analitica.
Permite analizar todo tipo de muestras, solidas, liquidas y gaseosas. Es una técnica
sencilla, rapida y de una alta sensibilidad y ademds el costo de estos equipos es
relativamente bajo. Como desventajas, la principal es que para que la muestra presente
un espectro IR debe poseer enlaces quimicos. Por lo tanto los 4tomos y los iones
monoatdmicos no absorberan radiacion IR. Tampoco pueden detectarse las moléculas
diatdomicas homonucleares, como O, 0 N,.

Para estas experiencias se emple6 un espectrofotometro Shimadzu, modelo IR-

Prestige 21, con las siguientes caracteristicas:

Equipo: Shimadzu, modelo IR-Prestige 21.

Interferémetro: Interferometro de Michelson (Angulo de Incidencia 30°).

Sistema Optico: Optica de rayo simple.

Divisor del haz de IR: Placa de KBr recubierta con Germanio.

Fuente de IR: Fuente cerdmica de alta energia.

Detector: Detector de alta sensibilidad Piroeléctrico (LiTaO3).
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.., , -1
Precision en el nimero de onda: + 0.5 cm’™.

Las muestras se prepararon en pastillas mezclando aprox. 1% de muestra en KBr.
Los espectros se tomaron con una acumulacion de 40 barridos y una resolucion de 4 cm’
' Se puso especial énfasis en identificar grupos funcionales a los cuales se les atribuye
el comportamiento acido de los catalizadores, y en ver la dependencia de los mismos
con el método de preparacion. En catalizadores desactivados se empled esta técnica para

la observacion de depdsitos de coque.

2.2.4 Analisis Termogravimétrico (TGA).

En un equipo TGA/SDTAS851° Metler Toledo se realizaron experiencias de
termogravimetria en forma dinamica, es decir midiendo la pérdida de masa de la
muestra en funcion de la temperatura y/o tiempo, al calentar la muestra con una rampa
determinada.

Con esta técnica se estudio la estabilidad térmica en funcion de la composicion
del material inicial, asi como la estabilidad de compuestos intermedios que puedan
formarse y del residuo carbonoso.

Aproximadamente 10 mg de la muestra se cargaron en un crisol de alimina,
manteniendo un flujo de N, con un caudal de 90 ml min"' aumentando la temperatura
desde 25 °C hasta 700 °C a 12 °C min".

A los termogramas (TG) obtenidos se les aplico la derivada del cambio de masa
con respecto al tiempo dm/dt, obteniéndose los perfiles de termogravimetria diferencial

(DTG). El perfil de DTG ofrece ventajas como ser:

(a) Una rapida determinacion de la temperatura a la que la pérdida de masa es

maxima, la cual se corresponde con un pico en el perfil del DTG.
(b) El area del pico es proporcional a la pérdida de masa.

(¢) Se puede lograr la separacion de picos superpuestos, caracterizacion y

cuantificacion de efectos muy solapados.

(e) La altura del pico DTG a una dada temperatura representa la velocidad de

pérdida de masa a esa temperatura.

56



Experimental

2.2.5 Microscopia Electronica de Barrido (SEM).

La principal diferencia entre la microscopia Optica y la electronica estriba en la
naturaleza del haz que incide sobre la muestra, siendo luz visible en la primera y un haz
de electrones en la segunda (A = 0,5 a 10 A). Esto origina una mayor ampliacion, mejor
resolucion, mayor profundidad de campo y mayor versatilidad. Asi pues, es posible
examinar la estructura tridimensional y la textura de las superficies porosas objeto de
este trabajo.

En la Tabla 2.4 se presenta un resumen de la informacion que se puede obtener

a partir de esta técnica.

Tabla 2.4: Informacion obtenida a partir de las micrografias SEM.

Topico Detalles

Tipo de material, aspecto y tamafio de cristales,

Forma del cristal 7,
agregacion.

Superficie Morfologia y topologia de cristales, homogeneidad.

Contraste de grises

. i Diferenciacion de la composicion, distribucion.
(retrodispersion)

Para la obtencion de las micrografias se utiliz6 un microscopio electronico JEOL
modelo JSM-35C, que permiti6 observar la morfologia de los materiales.

Previo a la observacion, las muestras se adhirieron sobre cinta de doble faz sobre
portamuestras metalicos. Se cubrieron con oro depositado por bombardeo (sputtering)
empleando un evaporador marca VECCO, modelo VE-300 operado en atmosfera de

argon.

2.2.6 Microanalisis de Rayos X por Sonda de Electrones (EDX).

El microscopio electronico JEOL JSM-35C se encuentra equipado con un
sistema dispersivo de energia, marca EDAX, con el cual se puede realizar analisis
quimico elemental por rayos X. El equipo permite detectar elementos con numeros

atomicos comprendidos entre 11 (Sodio) y 92 (Uranio) inclusive.
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Mediante un método cuantitativo teérico denominado SEMIQ, que no requiere
el uso de estandares, se pudieron obtener resultados semicuantitativos en las muestras
estudiadas. Los espectros de rayos X se adquirieron con una tension de 20 kV.

Se considera como el 100 % el total de los elementos detectados, y la distribucion

porcentual se expresa en base a dicha consideracion.

2.2.7 Espectroscopia Fotoelectronica de Rayos X (XPS).

Esta espectroscopia se basa en el efecto fotoeléctrico, el cual es consecuencia de
irradiar una sustancia con un haz electromagnético de energia superior a la
correspondiente a la ligadura de los electrones de los atomos que componen dicha
sustancia. Por ende, los electrones se desprenden con una energia cinética igual al
exceso de energia del foton respecto a la citada energia de ligadura.

El balance de energia se representa en la Ecuacion 9:
Ec=hv-EL-D,, Ec.9
Donde:
Ec: es la energia cinética del electron desprendido.
hv: es la energia del haz incidente.

EL: es la energia de ligadura.

@: es la funcion de trabajo.

Aun cuando este balance resulta sencillo, ocurren una serie de efectos acoplado
que hacen que la interpretacion de un espectro XPS resulte complejo, entre ellos se
mencionan: la temperatura de analisis, el efecto de incertidumbre, efecto del espin del

electron, efecto de carga, y el efecto de la interaccion entre la radiacion y la materia.

Los analisis de XPS se llevaron a cabo empleando un espectrometro marca
Physical Electronics modelo PHI 5700. El mismo esta provisto de una fuente de
radiacion no monocromatica MgKa (300 W, 15 kV, 1253,6 eV) y un detector

multicanal. Se analizaron las sefiales correspondientes a niveles interiores del O 1s, Si
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2p, S 2p y C 1s. Previo a la adquisicion del espectro, las muestras solidas se desgasaron
durante 12 h en alto vacio. Los espectros fueron tomados con una energia de paso
constante de 29,35 eV, y un area de andlisis de 720 um de didmetro. Las energias de
enlace fueron referidas a la sefial XPS caracteristica del carbon de contaminacion (C 1s):
284,8 eV. La adquisicion y analisis de los datos se hizo empleando el software PHI
ACCESS ESCA-V6.0 y la sustraccion de la linea de base se realizd utilizando un
background del tipo Shirley. El ajuste de los espectros se realiz6 empleando funciones
del tipo Gauss-Lorentz, determinando asi las energias de enlace para los distintos

elementos de una manera mas precisa, con un error estimado de 0,1 eV.

2.2.8 Espectroscopia de emision atomica con plasma inductivo (ICP-
OES).

Mediante esta técnica puede determinarse la concentracion de diferentes metales
en los catalizadores. Las mediciones se realizaron en un equipo Perkin Elmer modelo
Optima 2100 DV.

La utilizacion de esta técnica requiere que las muestras se introduzcan en el
equipo en forma liquida. Por este motivo, previo a las mediciones se realizd una
digestion acida de los catalizadores. Se utilizd una mezcla de acido perclérico y acido
nitrico, y se calent6 para favorecer la disolucion de los sélidos. Posteriormente se llevo

a volumen y se realizo la dilucidén adecuada para proceder a la medicion.

2.2.9 Test de Actividad Catalitica.

2.2.9.a Descripcion del sistema de reaccion.

Los distintos catalizadores fueron ensayados en la reaccion en fase liquida de
alquilacion de isobutano con 1-buteno. La Figura 2.3 muestra un esquema del sistema
de reaccion. Las experiencias se realizaron en un reactor de lecho fjo (R). El mismo
consiste en un cilindro de 1,5 cm de didmetro externo y 7 cm de altura, construido en

acero inoxidable. Para la calefaccion se emplea un horno (H) con control de temperatura.
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La mezcla de reaccion se almacena en un tanque de acero inoxidable (TK),
provisto de indicadores de nivel y presion. Este recipiente se carga con isobutano
(99,9% - Indura) y 1-buteno (99,9%) liquidos, valiéndose del indicador de nivel para
aproximarse a una relacion de isobutano a olefina I/O = 15, la cual es posteriormente
verificada por cromatografia gaseosa. La adsorcion preferencial de las olefinas frente a
las parafinas implica que la relacion I/O en la superficie del catalizador es mucho menor
a la del volumen. Por ese motivo para mejorar la adsorcion del isobutano, la reaccion se
llevdo a cabo con relaciones globales I/O en exceso con respecto a la cantidad
estequiométrica. Esta mezcla se mantiene en estado liquido. Para presurizar y alimentar
el liquido al reactor, el tanque pulmén se carga con N, gaseoso hasta alcanzar una
presion de 25 kg cm™.

En el sistema de alimentacion se tiene instalado un conjunto de valvulas de 3
vias que permite: (a) Cambiar la corriente de alimentacidn entre gas de pretratamiento o
mezcla reaccionante; (b) Sectorizar y detectar posibles puntos de pérdida; (c) Efectuar
un by-pass del reactor, de manera de estabilizar el caudal de operacion como asi
también poder analizar la composicion de la alimentacion.

El caudal de la mezcla liquida se mide con un rotametro (Rt) instalado luego del
tanque de alimentacion y antes del sistema de valvulas. El flujo se estabiliza en un valor
por medio de una valvula de ajuste fino que se encuentra a la salida del reactor, y donde
se produce la despresurizacion.

La corriente proveniente del reactor pasa por un vaporizador (V), por el que
circula N, y se calefacciona a 120 °C, a los fines de facilitar el arrastre de los
hidrocarburos mas pesados. Desde el vaporizador en adelante, todas las lineas se
encuentran calefaccionadas, para evitar que compuestos pesados queden retenidos y
asegurar que toda la corriente llegue al sistema de analisis.

En todo el sistema de reaccion descripto, las lineas han sido construidas en acero
inoxidable 1/16” para disminuir volimenes muertos.

El sistema de analisis se compone de una valvula multiloop, de 10 loops (VM),
que se mantiene calefaccionada a 150 °C, seguida de un cromatografo gaseoso (GC) con
detector FID. Para la identificacion de los compuestos se emplea una columna Petrocol
DH™ 100 m de largo, 0,25 mm de diametro interno y 0,5 um de espesor de fase activa
de silice fundida.

Con este sistema, se pueden colectar muestras de la corriente proveniente de la

reaccion a distintos tiempos, y posteriormente realizar el andlisis de cada una de ellas.
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Esto es necesario debido a que cada determinacién cromatografica insume un tiempo
de entre 40 y 45 min, siendo el tiempo total de corrida de 1 h debido a la rapida

desactivacion de los catalizadores en este sistema.

v, 9

TK

Figura 2.3: Esquema sistema de reaccion. TK: tanque de alimentacion, Rt: rotametro,
H: horno, R: reactor, V: vaporizador, VM: valvula multiloop, GC: cromatdgrafo.

Para la identificacion de los compuestos se realizaron comparaciones con
mezclas de referencias provistas por una empresa productora de este corte (Petrobras,
San Lorenzo), adicion de estandares, y se emplearon los indices de Kovatz como se

describe la bibliografia [25,26], y se reporta en [27].

Para cada ensayo de reaccion, se cargé 400 mg de catalizador, con un tamafio de
particula correspondiente a malla 35-80 (particulas entre 0,425 y 0,180 mm),
soportandolo sobre lana de cuarzo. Se pretrat6 in situ en corriente de N,, H, o aire a
distintas temperaturas dependiendo del material ensayado. La temperatura se estabilizd
en 80 °C, y se operd en fase liquida a una presion comprendida entre 20 y 30 kg cm?,
con una velocidad espacial referida a la olefina (WHSV) de 1 h'. Las reacciones se
llevaron a cabo generalmente durante 1 h. Luego se hizo pasar una corriente de N, 1 h a
la temperatura de reaccion, a los fines de estabilizar el catalizador para posteriormente

descargarlo y realizar experiencias de caracterizacion.
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2.2.10 Oxidacion a temperatura programada (TPO).

Para la caracterizacion de los depdsitos carbonosos se emplean diversas técnicas
con el objetivo de obtener informacion acerca de la localizacion, composicion y
estructura de los mismos. Algunas de ellas son TEM [28-30], Espectroscopia Raman
[31], Espectroscopia Electronica de Pérdida de Energia EELS [32], Espectroscopia de
Resonancia Magnética Nuclear 13C NMR [33] y Oxidaciéon a Temperatura Programada
(TPO), siendo esta ultima la mas empleada.

Los métodos de deteccion comunmente empleados en TPO son:

(a) Determinacion del CO; mediante un detector de conductividad térmica (TCD).
En este caso debe realizarse la separacion del CO, del O, mediante una columna
cromatografica GC [34], lo que resulta en un analisis discontinuo. Ademas este
método tiene como desventaja que se pierde informacion acerca de la estructura

fina, altura y temperatura de los picos.

(b) Cuantificacioén del CO; con espectrometro de masas [35]. En este caso se puede
tomar muestras en intervalos de pocos segundos, pero esta técnica no es tan

simple como TCD.

(c) Empleo de anélisis térmico diferencial (DTA) [36] para el seguimiento del
incremento de temperatura por encima de una muestra de referencia. Este
analisis tiene como inconveniente que la presencia de metales, azufre y otros
contaminantes contribuyen a la sefial. Ademds es complicada la determinacion

de parametros cinéticos.

(d) Medidas de pérdida de peso por analisis termogravimétrico (TGA) [37]. Esta
técnica generalmente no tiene la posibilidad de pasar flujo a través de la muestra,
por lo que la cinética de la oxidacion del coque esta influenciada por la difusion
del O,. Por otro lado, la pérdida de peso no siempre estd asociada solamente a la

combustién del coque y la sensibilidad de esta técnica no es buena.
Por las desventajas enunciadas para los métodos de deteccion anteriores, las

experiencias de TPO realizadas en esta tesis se llevaron a cabo empleando una técnica

modificada, desarrollada por Querini y Fung [38]. El principal cambio consiste en
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convertir el CO, y el CO producidos en la combustion a CHg, detectando este ultimo en
forma continua con un detector FID, lo que permite lograr una elevada sensibilidad.

El sistema se compone de un reactor de cuarzo, donde se carga el catalizador
soportado sobre lana de cuarzo. Dicho reactor se coloca en un horno programable, y la
temperatura de la muestra se aumenta linealmente a la velocidad de calentamiento
deseada desde temperatura ambiente hasta una temperatura suficiente para la oxidacion
completa de los depdsitos de carbon. El control de temperatura y adquisicion de datos se
realiza mediante el software QuickLog PC™ v2.1.0 Strawberry Tree Incorporated.

Por la celda de andlisis se hace pasar una corriente de O, al 4% en N,, con un
caudal de 40 ml min™ a los fines de producir la oxidacion de los compuestos de carbon
a CO y/o COs. Los gases que salen de la celda, CO,, Oz, H,O y N, pasan por un reactor
de metanacion que contiene un catalizador de Ni y opera a 400 °C con flujo de H; (60
ml min"), donde se produce la conversion completa de los CO, a CHy, siendo este
ultimo analizado por un detector de ionizacion de llama FID. En un experimento tipico,
se cargan aproximadamente 10 mg del catalizador y se realiza el analisis de TPO desde
20 °C hasta 700 °C con una velocidad de calentamiento de 12 °C min™.

A los fines de posibilitar la cuantificacion de los depositos de carbon, se efectua
una calibracion del equipo enviando a la celda de analisis pulsos de 1% CO, diluido en
He.

Con esta técnica, no es necesaria una columna cromatografica, ya que el detector
FID es insensible al O, y al H,O presentes en la corriente gaseosa que sale del reactor.
Este método de deteccion permite una mejora importante en la sensibilidad y la
resolucion de los espectros, lo que se demuestra cuando se los compara con los

obtenidos por TCD, TGA y DTA.
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Figura 2.4: Esquema sistema TPO. SV: sistema valvulas, H: horno, R: reactor, T: termocupla,
M: metanador, D: detector FID, SA: sistema adquisicion.

2.2.11 TPD de Piridina.

Una de las técnicas empleadas para las determinaciones de acidez de los
catalizadores es la desorcion a temperatura programada de una base, previamente
adsorbida en los sitios acidos. El compuesto usado en este estudio es la piridina, la cual
estd compuesta por una molécula de benceno donde se reemplaza un grupo CH del
anillo aromatico por un atomo de nitrogeno. El par de electrones ecuatoriales del
nitrégeno no participa en el sistema m aromatico en la piridina. Esto hace que la piridina
sea una base con propiedades quimicas similares a las aminas terciarias, siendo el pKa
de su 4cido conjugado 5,30. La piridina reacciona con acidos, se protona y forma un ion
aromatico poliatomico cargado positivamente al que se le da el nombre de catién
piridinio.

Previo a la adsorcidn de la piridina, los catalizadores se pretrataron in situ con
flujo de N,. Las zeolitas se secaron a 350 °C durante una hora, mientras que la
temperatura de pretratamiento para los materiales SBA mesoporosos fue de 120 °C.

La adsorcion de la piridina se hizo a temperatura ambiente, inyectando piridina
liquida en exceso de manera de inundar el solido. Tipicamente, para 10 mg del
catalizador se agregaron 0,5 ml de piridina. Luego de un tiempo de contacto a 50 °C, se
hizo pasar N, y se calent6 hasta 150 °C, eliminando la piridina fisisorbida (PE = 115 °C).

El sistema de deteccidon y analisis es el mismo que se describid en la técnica de TPO,
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solo que en este caso el carrier es N,. Cuando la senal FID se estabilizé a 150 °C, se
inici6 la experiencia de desorcion de la piridina adsorbida en los sitios acidos,
calentando en flujo de N, a 12 °C min’'.

Se realizaron calibraciones con pulsos de CO; para poder cuantificar la cantidad
de base desprendida en el andlisis de TPD. Suponiendo que se produce la adsorciéon de
una molécula de piridina por cada sitio acido del catalizador, la densidad de sitios puede
estimarse a partir del %C como:

D =10x%C x(1/12)x(1/5) , mmoles Piridina g Ec. 10

piridina

2.2.12 TPD de 1-buteno.

Como se explicd previamente, la adsorcion de la olefina es una etapa clave para
la iniciacién del mecanismo de reaccion. Es por eso que se evaluo la adsorcion de 1-
buteno en los distintos catalizadores, realizando experiencias de desorcion a temperatura
programada.

Los sdlidos se pretrataron como se describi6 en el punto anterior, y la adsorcion
de la olefina se realiz6 pasando una corriente de 1-buteno puro a través de la muestra
durante 15 min. Transcurrido dicho tiempo, se realizé la eliminacion del buteno
fisisorbido con flujo de N, estabilizando la sefial FID a 20 °C, temperatura a partir de la
cual se llevo a cabo el TPD, calentando a 12 °C min™".

En este caso, considerando la adsorcion de una molécula de 1-buteno por sitio
acido, puede calcularse una densidad de sitios disponibles para la adsorcion de buteno
como:

D =10x%C x(1/12)x(1/4), mmoles de buteno g'1 Ec. 11

buteno
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2.2.13 Pulsos de 1-buteno.

Se estudio6 la adsorcion/desorcion dindmica de la olefina en la superficie de los
distintos catalizadores, realizando experiencias en las cuales pulsos de 1-buteno diluido
al 2% en N, fueron enviados a la celda de analisis conteniendo la muestra, cada 10
segundos y a diferentes temperaturas.

Previo a la experiencia, los solidos se pretrataron como se describio
anteriormente para los ensayos de TPD. Posteriormente la temperatura se estabilizd en
el valor deseado para la primera serie de pulsos. Tipicamente, el primer ciclo de pulsos
se realiz6 a 60 °C. A continuacion, luego de estabilizada la sefial FID, la temperatura se
aumentd hasta 70 °C y una nueva serie de pulsos se envio a esa temperatura. Este
procedimiento se repitié6 aumentando la temperatura hasta 100 °C con incrementos de 10
°C. Luego, se fue descendiendo la temperatura a 90 °C, 80 °C, 70 °C y 60 °C, efectuando
nuevas series de pulsos a cada una de las temperaturas. El procedimiento se resume en

la Figura 2.5.

110°C

Pulsos
1100 °C
Pulsos
90 °C
Pulsos
80 °C

Pulsos
| 7o

Pulsos
60°C

Pulsos

Descenso de T

Ascenso de T

Figura 2.5: Esquema del disefio experimental empleado para las experiencias de pulsos de
buteno.

Con este disefio experimental, se obtiene informacion acerca de la fuerza con

que la olefina interacciona con la superficie, y si lo hace de manera reversible o no.
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Ademas, la comparacion de los resultados obtenidos a cada temperatura durante el
aumento de esta variable, con aquellos observados cuando se disminuye la misma,
permite sacar conclusiones con respecto al efecto que el 1-buteno remanente en la
superficie produce en la capacidad de adsorcion del catalizador.

Esta técnica resulta ser una herramienta rapida y simple al momento de
seleccionar catalizadores para la reaccion de alquilacion de isobutano, empleando muy
poca cantidad de solido y reactivos, ademds de ser un experimento simple comparado
con el ensayo de reaccion a alta presion.

A los fines de ayudar en la interpretacion de los resultados de esta técnica, en la
Figura 2.6 (A) se muestra la respuesta obtenida para la experiencia llevada a cabo con
la celda vacia, y que representa el ensayo en “Blanco”. Se pueden observar que los
pulsos enviados salen sin modificacion alguna, ya sea en su amplitud como asi también

en el valor medio (linea punteada).

20 20
A B
. 157 < 15-
© S
z g
= LL
T 10 < 10 2
B 1 1 o L ey v ¢ V VY VY1V 11,1 W_—
5 51 1
0 Ll Ll Ll 'L O Ll L) Ll L) L) L) L) L)
0 50 100 150 200 0 100 200 300 400
Tiempo, s Tiempo, s

Figura 2.6: A) Pulsos de buteno celda vacia “blanco”. B) Pulsos buteno catalizador con
interaccion.

En la Figura 2.6 (B) se tiene la respuesta obtenida cuando existe interaccion
entre la olefina y el catalizador. Se puede observar una primera zona, marcada como 1,
donde el valor medio de los pulsos es menor que la cantidad enviada a la celda. Esto
indica que cierta cantidad del buteno estd siendo adsorbida irreversiblemente en el
catalizador. En la zona 2, se observa una pequefia y constante amplitud de los pulsos, lo

que indica que puede estar ocurriendo difusion dentro y fuera del sistema microporoso
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y/o la adsorcion y desorcion en un estado pseudo estacionario. En ambos casos, todo el
buteno inyectado sale de la celda. Si la olefina estuviese siendo adsorbida
irreversiblemente, la amplitud de oscilacion de los pulsos deberia ir aumentando a
medida que se incrementa el nimero de pulsos debido a una disminucién en la cantidad
de sitios disponibles para la adsorcion.

Cuando la respuesta obtenida para el catalizador se compara con el blanco, si el
valor medio de la sefial es menor al que corresponde al blanco, se concluye que el
buteno se esta adsorbiendo irreversiblemente en el catalizador.

Por otro lado, la comparacion de la respuesta obtenida para un catalizador, a una
dada temperatura, durante el ascenso de temperatura, con la observada durante el
descenso (de acuerdo a la Figura 2.5), permite sacar conclusiones acerca de la
presencia o no de buteno adsorbido irreversiblemente en la superficie y el efecto que el

mismo pueda tener en la capacidad de adsorcion del material.
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Estudio de Catalizadores Sélidos Microporosos

3.1 Introduccion.

Las zeolitas son solidos ampliamente empleados en la refinacion de petroleo
para la sintesis de intermediarios o en la elaboracién de productos de quimica fina [1,2].
La posibilidad de sintetizar estos materiales con diferentes concentraciones y naturaleza
de sitios acidos hace que sean de interés para multiples aplicaciones.

La superficie de las zeolitas, especialmente aquellas con baja relacion Si/Al,
presenta una elevada polaridad que hace que moléculas polares se adsorban de manera
preferencial. Esta quimisorcion fuerte y selectiva de compuestos insaturados es la
principal diferencia de estos catalizadores con los &cidos liquidos. Ademas, dentro de
los poros de las zeolitas existen fuerzas electrostaticas que favorecen la adsorcion de
moléculas polarizables [3]. En el proceso de alquilacién particularmente, este fendmeno
hace que la concentracién de olefinas en los poros sea mucho mayor a la del seno del
liquido, lo que lleva a una mayor velocidad de oligomerizacion frente a la de
transferencia de hidruro, tal como se discutio en el Capitulo 1. Esto a su vez es uno de
los principales factores que llevan a una rapida desactivacion de las zeolitas. Sin
embargo, la adsorcion de alquenos puede variar para una misma zeolita, dependiendo de
la concentracion de aluminio en la red y del procedimiento empleado para la
modificacion de la estructura [4].

En lo que refiere a la acidez, las zeolitas presentan una concentracion de sitios
Bronsted (protones acidos) menor que la que poseen los acidos liquidos. Por ejemplo
para el H,SO, se tiene una concentracion de 20 mmoles de H* g™, mientras que para
una zeolita Y-H, con una relacion Si/Al = 5, se tiene como méaximo 3 mmoles H* g™.
Esto es considerando que en ambos materiales todos los protones se encuentran
disponibles. Otra diferencia es que en un catalizador liquido con una determinada
composicion se tiene una fuerza acida bien definida, mientras que en una zeolita se
tienen diferentes tipos de sitios que varian tanto en su naturaleza como en su fuerza
acida. Como se describio en el Capitulo 2 (seccion 2.1.1), las zeolitas presentan sitios
acidos Bronsted y Lewis, y la concentracién y fuerza de cada uno de ellos va a depender
del tipo de zeolita, del contenido de aluminio y del procedimiento de intercambio idnico.

Las diferentes reacciones involucradas en el mecanismo de alquilacion requieren
distintos niveles de acidez para ser catalizadas por una zeolita. La reaccion que requiere

menor nivel de acidez es la isomerizacion de doble enlace en las olefinas. Aln en
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zeolitas USY (zeolitas desaluminizadas por tratamiento con vapor) totalmente
desactivadas se ha observado algo de actividad para la isomerizacion de butenos [5,6].
El nivel de acidez necesario de acuerdo al tipo de reaccion disminuye segun al siguiente
orden: craqueo > alquilacion > dimerizacion (oligomerizacion) [7].

Existen diferentes opiniones acerca de cual es el nivel de acidez adecuado para
optimizar el rendimiento de las zeolitas en la reaccion de alquilacion. Las caracteristicas
acidas deben ser tales que favorezcan la transferencia de hidruro, ya que es la etapa del
mecanismo que determina la calidad del producto y la estabilidad del catalizador.
Algunos autores reportan que se necesitan sitios acidos Bronsted fuertes para catalizar
efectivamente la transferencia de hidruro [8-10]. Corma et al. estudiaron los sélidos
USY, Mordenita, Beta, ZSM-5 y MCM-22, y concluyeron que el descenso de la
actividad para la produccion de TMP durante la reaccion depende de la concentracién
inicial de sitios Bronsted fuertes en la zeolita fresca [11]. Sin embargo, otros autores
indicaron que sitios Bronsted de fuerza acida intermedia son adecuados para una mejor
performance en alquilacion, como por ejemplo Diaz-Mendoza et al. [12] que estudiaron
zeolitas USY, REY (zeolita Y intercambiada con tierras raras) y Beta.

Ademas de los sitios Bronsted, en las zeolitas se encuentran sitios acidos de
Lewis (ver Capitulo 2, seccion 2.1.1). Si bien los sitios Lewis no catalizan la reaccion
de alquilacidn, su presencia influye en el comportamiento catalitico de las zeolitas. Se
ha planteado que estos sitios promueven la formacién de compuestos insaturados [12].
Esto también fue observado por Flego et al. [13], que estudiando la desactivacién de
zeolitas La-H-FAU en la reaccion de alquilacién, encontraron un aumento en la
produccion de iones carbenios insaturados a mayor concentracion de sitios Lewis.

Por otro lado, la presencia de sitios Lewis también produce un aumento de la
concentracion de olefinas en las cercanias de los sitios Bronsted, lo que a su vez acelera
la oligomerizacién y lleva a la desactivacion rapida [14].

Otro punto a tener en cuenta en las zeolitas es la relacion Si/Al, ya que es un
parametro que influye en la concentracion y fuerza acida de los sitios Bronsted. A
mayor contenido de aluminio en la red, es decir menor relacion Si/Al, se tiene una
mayor concentracion total de sitios Bronsted. Por otro lado, se cree que la fuerza de
dichos centros acidos disminuye al aumentar la cantidad de aluminio. Ademas, altas
concentraciones de aluminio disminuyen la estabilidad térmica de la zeolita en su forma
protonica, favoreciéndose la formacion de especies aluminio fuera de lared (EFAL) y la

consecuente aparicién de sitios Lewis.
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Resultados de experiencias de craqueo en zeolitas con varias relaciones Si/Al
mostraron que la reaccion bimolecular de transferencia de hidruro se encuentra
favorecida a menor relacion Si/Al [15-17]. Asi, la “tendencia general” es que zeolitas
con mayores contenidos de aluminio presentan un mejor comportamiento en la reaccion
de alquilacion.

Por otro lado, la estructura porosa de la zeolita debe ser la adecuada para la
reaccién de alquilacion. Solo las zeolitas de poros grandes presentan suficiente actividad
y selectividad para esta reaccion. La zeolita ZSM-5 que posee poros de tamafio medio
resulté ser inactiva [5], debido a limitaciones difusionales intraparticula. Corma et al.
[11] ensayaron zeolitas H-ZSM-5 y H-MCM-22 a 50 °C, y encontraron que la ZSM-5
presenta menor actividad y se desactiva completamente, produciendo principalmente
dimetilhexanos y dimetilhexenos. Los autores atribuyeron dicho comportamiento, a que
la alquilacion tiene lugar principalmente en la superficie, mientras que dentro de los
poros se da la dimerizacion, que tiene menores impedimentos estéricos. Las zeolitas
ZSM-5 mostraron actividad a temperaturas mayores a 150 °C [18], pero no se observo
la presencia de TMP, siendo la distribucion de productos muy distinta a la de
alquilacion. Esto se explica por las restricciones estéricas dentro de los poros de estos
materiales, que impiden la formacion de iones carbenios altamente ramificados. La
actividad a alta temperatura se explica porque en esas condiciones ocurren reacciones
que involucran iones carbenios con poca o sin ramificaciones, que requieren mayores
energias de activacion.

Los materiales de tipo MCM-22, que tienen un tamafio de poro mayor que las
zeolitas ZSM-5, mostraron un comportamiento intermedio entre las zeolitas de poros
grandes y medios [11]. Unverricht et al. estudiaron estos materiales a 80 y 120 °C,
observando que se desactivan rapidamente y producen mayormente productos de
craqueo y dimetilhexanos [19].

Experiencias de craqueo en zeolitas de poros de tamafio medio y pequefio
evidenciaron que en eso materiales se favorecen las reacciones monomoleculares frente
aquellas que involucran caminos de reaccion bimoleculares, como la transferencia de
hidruro [17].

Por lo tanto las zeolitas a emplear en la reaccién de alquilacién de isobutano son

aquellas de poros grandes, que permiten obtener una distribucién de productos tipica de

alquilacion. La selectividad vy estabilidad de estos materiales dependera del tipo de

acidez logrado durante la preparacion.
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En este capitulo se presentan resultados obtenidos para zeolitas de poros grandes
con diversas estructuras y relaciones Si/Al. Se estudian las zeolitas Faujasitas Y y X, la
zeolita Beta y la Mordenita. En todos los casos se procede a realizar intercambios
i6nicos con iones La* y/o NH4* para regular la acidez de los materiales.

3.2 Estudio de catalizadores basados en Zeolita Y.

3.2.1 Introduccion.

La zeolita Y, como asi también la X, pertenecen al grupo de zeolitas minerales
del tipo Faujasitas (FAU). Estos materiales se caracterizan por poseer unidades de celda
(UC) compuestas por 192 tetrahedros de SiOy, con relaciones Si/Al que vande 1 a 1,5
para las zeolitas X; y mayores a 1,5 para las Y. En la Figura 3.1 A se presenta un
esquema simplificado de la estructura FAU, en la cual 24 atomos de Si y Al se unen
entre si formando un cubo octahédrico que se denomina sodalita (o cavidad pequefia)
que tiene un diametro de 6,6 A. El acceso a esta cavidad es a través de anillos de 6
atomos de oxigeno, que poseen un diametro libre de 2,6 A. Por lo que solo moléculas
pequefias, como el agua, pueden ingresar a dichas sodalitas. Estas unidades de sodalitas
se conectan entre si por las caras hexagonales, formando la estructura de la zeolita, y
generando las cavidades mas grandes o super cavidades (supercages), de
aproximadamente 13 A de didmetro. La apertura de esta supercavidad esta delimitada
por las unidades de sodalitas, formandose un anillo de 12 atomos de oxigeno con un
diametro de 7,4 A (Figura 3.1 B). De esta manera se forma la estructura porosa
tridimensional de las faujasitas, con canales de microporos de 7,4 A de diametro.

La zeolita Y es uno de los materiales que mas se ha estudiado en la reaccion de
alquilacién debido a su exitosa aplicacion como catalizador de craqueo [20,21]. En el
afio 1980, Weitkamp fue uno de los primeros en realizar investigaciones relacionadas
con la aplicacién de estos materiales a la reaccion de alquilacion, estudiando zeolitas Y
intercambiadas con Cerio [22]. Le continuaron otros trabajos que involucraron estudios
de catalizadores preparados a partir de la zeolita Y mediante intercambios idnicos con
NH.," y/o La*™ [23].
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CAVIDAD
SODALITA

SUPER
CAVIDAD

Figura 3.1: (A) Estructura zeolita FAU. Vértices: atomos de Al y Si; Lineas: enlaces de
atomos de oxigeno puente.
(B) Anillo de 6 &tomos de O que comunica entre super cavidades.

Tanto las caracteristicas de adsorcion de las zeolitas, con su adsorcion
preferencial de olefinas [4], como la capacidad de transferencia de hidrogeno [24]
dependen de la concentracién de aluminio en la red, es decir del tamafio de celda
unitaria (UCS). Chester et al. [5] compararon la actividad de diferentes zeolitas Y con
relaciones Si/Al de 2,6 a 4,4, pero no aportaron discusiones acerca de la distribucion de
productos obtenida en cada caso. Esto fue realizado por Corma et al., al estudiar USY
(zeolitas Y desaluminadas con vapor) con relaciones Si/Al de 5,4 a 62,2 (UCS de 2,45 a
2,426 nm) [7]. A bajos tiempos de reaccion, en ausencia de desactivacion, los autores
encontraron un maximo en la conversion de buteno para UCS entre 2,435 y 2,445 nm
(Si/Al: 13,6 — 7). Por debajo de 2,435 nm el descenso de la conversion fue pronunciado,
y por encima de 2,445 nm la disminucion fue mucho menos marcada. Esto indicaria que
los sitios acidos fuertes son los necesarios para la reaccion de alquilacién. Sin embargo,
la conversion de buteno no puede tomarse como un indicador de actividad de la zeolita
para la alquilacion, ya que también ocurre la oligomerizacion de la olefina. Debido a
esto los autores tomaron como parametro la relacion TMP/DMH, siendo los
trimetilpentanos (TMP) los productos primarios de alquilacion y los dimetilhexanos
(DMH) aquellos formados principalmente a partir de la olefina por reacciones de

dimerizacion. En ese caso, observaron un aumento continuo de esta relacion con el UCS.
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Es decir que zeolitas Y con bajo UCS (alta relacion Si/Al) poseen muy baja
concentracion de sitios Bronsted fuertes, y favorecen las reacciones de dimerizacion de
olefinas. En cambio, altos UCS (baja relacion Si/Al) producen altas concentraciones de
TMP.

Ademas de los trabajos mencionados anteriormente, otros autores han efectuado
investigaciones con estos materiales [8,13,25-30]. En la mayoria de los casos
encontraron buena actividad y selectividad de los catalizadores, pero la estabilidad
resulté ser muy baja. La desactivacion a bajos tiempos de reaccion se debe a la
deposicién de coque en los sitios acidos y el bloqueo de los poros. Flego et al. [13,26]
presentaron una caracterizacion por espectroscopia de estos depositos de carbono, pero
no reportaron datos de actividad. La formacion de coque durante la reaccion en zeolitas
Y fue estudiada previamente en nuestro grupo, encontrandose mayor cantidad de coque
en la zeolita Y-LCH que mostr6 mejor estabilidad [31].

En esta seccion se presentan resultados obtenidos con distintos catalizadores
preparados a partir de una zeolita Na-Y (relacion Si/Al 5,3), mediante la incorporacion
de iones lantano y protones en su estructura, de modo de lograr la acidez adecuada para
tener una buena actividad para la reaccion de alquilaciéon y tratar de extender la
estabilidad del catalizador en comparacién a lo reportado anteriormente. Se analiza
como influyen los diversos niveles de acidez, obtenidos variando la proporcién y tipo de
catién intercambiado, en la estabilidad y actividad de cada muestra en la reaccion, como
asi también en las caracteristicas de los depdsitos carbonosos responsables de la
desactivacion. Por otro lado se implementaron experiencias de caracterizacion que

permiten predecir el comportamiento catalitico de los solidos.

3.2.2 Resultados.

3.2.2.1 DRX.

En la Figura 3.2 se presentan los espectros de difraccion de rayos X obtenidos
para los distintos catalizadores preparados a partir de la zeolita Na-Y comercial.

El espectro (a) correspondiente a la zeolita Na-Y, muestra las sefales
caracteristicas de los planos de difraccion para este tipo de sélidos de estructura

cristalina tipo Faujasita [32,33].
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Los espectros (b) y (c) corresponden a la zeolita Y-LCH e Y-LCL
respectivamente. Se observa que existen modificaciones en la intensidad de algunos
picos de difraccion en las muestras intercambiadas respecto del material de partida, lo
cual se hace mas apreciable en el caso del catalizador Y-LCL. En cambio para el

material Y-H (espectro (d)), se tienen sefiales muy similares a las de la zeolita Na-Y.

(d)

(©)

(b)

Intensidad Relativa, u.a.

@

P IR R SR R EE S I R R
5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55

26
Figura 3.2: Espectros DRX Zeolitas a) Na-Y, b) Y-LCH, ¢) Y-LCL, d) Y-H.

Los iones de compensacion Na™ presentes en la zeolita Na-Y se encuentran
localizados tanto en las sodalitas como en las super cavidades. Cuando se describi6 la
estructura de la zeolita se mostr6 que las aperturas de estas cavidades difieren
marcadamente en su tamafio. Por lo tanto, la posibilidad de intercambio se restringe a
iones con radios de hidratacion menores a las aperturas dichas cavidades. En el caso del
ion La*, en su forma hidratada tiene un radio de 3,96 A, por lo que su acceso esta
limitado solo a las supercavidades. Sin embargo, cuando se realiza la calcinacion de la
zeolita intercambiada, se produce la hidrélisis de los iones La** hidratados, y de esta
manera pueden migrar hacia posiciones dentro de las sodalitas. Lee et al. estudiaron el
efecto de la temperatura de calcinacion en la migracion de los iones lantano, y
encontraron que la migracion comienza a los 60 °C y que la cantidad de lantano en las

sodalitas se mantiene constante a partir de los 300 °C [34]. También se ha reportado que
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un aumento de la temperatura durante el intercambio idnico remueve moléculas de agua
de la esfera de hidratacion del cation, lo que permite reemplazar una fraccion de los
sodios de las sodalitas [35]. Las temperaturas empleadas durante la preparacion de los
catalizadores que se estudian aqui, tanto durante el intercambio iénico como en las
calcinaciones intermedias (550 °C), permiten un alto grado de intercambio de los iones
Na®.

Por otro lado, en el caso de las zeolitas Y la presencia de iones La™ producen
una estabilizacion de la estructura superior a las H-USY obtenidas por tratamiento
moderado con vapor [36]. Estos iones La™® son los que generan sitios acidos Bronsted
fuertes por hidrdlisis del agua [37-39], via polarizacion de la estructura de la zeolita [36].

Por lo tanto, pueden asociarse los cambios en los espectros de DRX a la
incorporacion de iones lantano en la estructura de la zeolita. Ademas se debe tener en
cuenta que para las muestras Y-LCH e Y-LCL se tienen dos calcinaciones intermedias,
lo que puede producir modificaciones en la estructura si se produce el movimiento de
aluminio fuera de la red (EFAL).

De todos modos, en todos los casos se mantiene un patron de difraccion similar
al del material de partida y puede concluirse que los diferentes tratamientos seguidos
durante la preparacion no producen modificaciones importantes en la estructura
cristalina de la zeolita Y. van Bokhoven et al. [36] midieron por 2°Si y 2’ Al MAS NMR
la relacion Si/Al en la zeolita Na-Y de partida y luego de la incorporacion de lantano en
diferentes proporciones. Los autores no observaron variacion de la relacion Si/Al en las
muestras luego del intercambio ionico, lo que indica que el UCS no se ve alterado y es
esperable entonces que ocurran pequefios cambios en los difractogramas.

Si se asigna un 100 % de cristalinidad a la zeolita Na-Y de partida y tomando la
intensidad del pico de difraccion caracteristico del plano 111 a 6,18° como referencia,
pueden estimarse valores de cristalinidad para los distintos catalizadores. Realizando el
cociente de intensidades entre la muestra preparada y la referencia, las concentraciones
de fase cristalina obtenidas resultan 87% para el Y-H, 84% para el Y-LCH y 75% para
el Y-LCL, siendo este ultimo el que sufrié6 mayores modificaciones en su estructura.
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3.2.2.2 Propiedades texturales materiales frescos.

En la Tabla 3.1 se resumen los valores de superficie especifica y volumen de
microporos para los diferentes catalizadores. La zeolita Na-Y comercial de partida
posee una Sger de 700 m? g y un volumen de poros de 0,333 cm® g™. Se observa una
clara disminucion de estos parametros durante el procedimiento de preparacion de los
diferentes catalizadores. A su vez, este fendmeno se da en mayor medida en la zeolita
doblemente intercambiada con iones lantano Y-LCL, siendo ademas la que mostro la

menor cristalinidad en los resultados de DRX.

Tabla 3.1: Propiedades texturales catalizadores preparados a partir de la zeolita Na-Y.

Muestra Volumen microporo (cm*®g™?)  Sger (M*g™)

Y-LCH 0,265 588

Y-LCL 0,240 521

Y-H 0,287 622

Na-Y 0,333 700
3.2.2.3 Actividad.

Al tratarse de un proceso donde intervienen varias reacciones, la actividad de los
catalizadores no se evalUa siguiendo la conversion del 1-buteno. Se analiza la
distribucion de productos durante la reaccion, analizando la selectividad hacia los
componentes de interes.

En la Figura 3.3 se muestra la Distribuciéon de productos en la fraccion C5+
(productos con 5 0 méas atomos de carbono) obtenida para el catalizador Y-LCH en
funcién del tiempo de reaccién (TOS: time on stream). Dentro de los productos que se
muestran en la gréfica se tienen los isdmeros trimetilpentanos (TMP), que son los
compuestos deseados, los dimetilhexanos (DMH) y los dimetilhexenos (DMH=). Tal
como se planted en el mecanismo de reaccion (Capitulo 1, seccion 1.5.4), los DMH=
surgen por reacciones de dimerizacion de olefinas e indican que el catalizador ha
perdido capacidad de transferencia de hidruro, y consecuentemente pueden continuar

los procesos de oligomerizacion desactivando mas rapidamente el catalizador.
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Puede observarse una evolucién de los TMP tipica para reactores de lecho fijo,
con un incremento en la cantidad de estos compuestos al inicio de la reaccion, y luego
un descenso pronunciado debido a la desactivacion del catalizador por deposicion de
coque. A bajos tiempos de reaccion, se producen TMP y DMH sin formacion de
DMH=. En esa

suficientemente

etapa de la reaccion, la velocidad de transferencia de hidruro es lo
rapida como para evitar la formacion de productos indeseados por

dimerizacion de olefinas.
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Figura 3.3: Distribucion de productos; catalizador Y-LCH.

Para este catalizador, se observa que la produccion de TMP aumenta hasta
alcanzar un maximo en la selectividad cercano al 45% a los 20 minutos de reaccion.
Luego de ese tiempo la cantidad de isoparafinas ramificadas comienza a disminuir a
expensas de un aumento en la produccion de DMH=. Si bien estas olefinas comienzan
a aparecer a los 5 min de TOS y su cantidad crece lentamente, luego de los 20 min su
crecimiento se hace méas pronunciado pasando a ser los componentes mayoritarios poco
antes de la media hora de reaccion. La causa de este comportamiento, es la disminucién
en la velocidad de transferencia de hiduro a medida que se deposita coque en los sitios
acidos, lo que produce cambios en la selectividad favoreciendo las reacciones de
oligomerizacion de olefinas. El instante en el que la cantidad de DMH= iguala a la de
TMP es el tiempo durante el cual se considera que el catalizador opera en forma estable.

En la Figura 3.4 se muestra la distribucion de productos obtenidas para el

catalizador Y-LCL. Se tiene un rapido crecimiento de los TMP con una selectividad
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inicial hacia TMP muy buena, alcanzandose un maximo del 58 % a bajos tiempos de
reaccién. Sin embargo, a partir de los 10 min se produce un descenso en la cantidad de
TMP, siendo superados por los DMH= antes de los 20 min de TOS. Si bien la
produccion inicial de TMP es mejor, este catalizador presenta una estabilidad menor
que el Y-LCH.
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Figura 3.4: Distribucion de productos; catalizador Y-LCL.
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Figura 3.5: Distribucion de productos; catalizador Y-H.

La distribucion de productos obtenida con el catalizador Y-H se muestra en la
Figura 3.5. Nuevamente se observa que los TMP aumentan muy rapidamente desde el
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inicio de la reaccion, llegando en este caso a una selectividad en el orden del 60%. Este
material pierde capacidad de transferencia de hidruro rdpidamente y desde el comienzo
de la reaccidon se obtienen DMH=, los cuales crecen exponencialmente. Antes de los 15
min superan a los TMP, por lo que la estabilidad lograda para este catalizador es aun
mas baja que para el catalizador Y-LCL.

En un estudio anterior Querini et al. [31] reportaron distribuciones de productos
similares con estos materiales. En ese trabajo también se obtuvo una selectividad a TMP
mayor para la Y-LCL, pero las estabilidades de los dos catalizadores Y-LCH e Y-LCL
fueron similares. Ademas, los autores reportaron que la zeolita en su forma proténica Y-
H no era activa para la formacion de TMP a 50 °C, solo observandose DMH=. Esto se
asocid a una mayor fuerza acida de ese catalizador, que provoca una adsorcion fuerte de
las olefinas y su oligomerizacion, quedando insuficientes sitios acidos disponibles para
la alquilacion. En el caso del catalizador Y-H estudiado en esta seccién, puede notarse
en la Figura 3.5 la rapida desactivacion y la presencia de productos de oligomerizacion
desde el inicio de la reaccion, pero también se producen TMP. Por lo tanto la densidad
de sitios acidos de este material debe ser tal que permita la disponibilidad de centros
acidos para la produccion de TMP, al menos a bajos tiempos de reaccion.

Por otro lado, este tipo de curvas estd en concordancia con lo visto al ensayar
distintos catalizadores en reactores de lecho fijo, como MCM-22 [11], USY [27] y

sulfato zirconias superacidas a 50 °C [40].

3.2.2.4 Oxidacion a Temperatura Programada (TPO).

Los catalizadores luego de la reaccion, se estabilizaron durante 1 h a 80 °C en
flujo de nitrégeno, para posteriormente ser descargados y almacenados para su
caracterizacion. Una de las técnicas utilizadas, fue la oxidacién a temperatura
programada para cuantificar los depdsitos de coque y analizar las caracteristicas del
mismao.

En la Figura 3.6 se muestra el perfil de TPO obtenido para el catalizador Y-
LCH coqueado a 80 °C. Puede observarse un pico importante a aproximadamente 200
°C que corresponde a depdsitos de coque de estructura alifatica [13] que se generan
durante la reaccién de alquilacién. EI mismo termina de quemar a baja temperatura, por

debajo de los 300 °C, y puede eliminarse ain en flujo de inerte [31]. Luego aparece una
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zona entre los 300 °C y los 600 °C, que se asocia con coque de estructura aromatica que
no es propio de la reaccidn, sino que surge por cambios en la estructura de los depdsitos
carbonosos alifaticos durante el calentamiento realizado en el anélisis, para quemarlos.
Experiencias previas en las que se analiz6 la produccion de CO, y el consumo de O,
como se describe en [41], permitieron determinar que la relacion H/C en los depositos
carbonosos disminuye al aumentar la temperatura durante el TPO, indicando que el
cogue remanente en el catalizador se va deshidrogenando [42]. Por estos motivos, la
regeneracion se hace complicada y se requieren elevadas temperaturas para eliminar
completamente los residuos de coque [31,43].

Por otro lado, cuando se realizaron estudios del coque obtenido a distintas
temperaturas de reaccién en fase gas [44], se observo que al aumentar dicho parametro
el primer pico del TPO se hacia menos ancho. Esto se debe a que si se aumenta la
temperatura de reaccion se favorece la desorcion y craqueo de los depositos de carbén,
y por lo tanto la cantidad de hidrocarburos eliminados durante la reaccion aumenta. En
cambio, la segunda parte del perfil de TPO fue igual para todas las temperaturas, lo que
indica que el coque que se quema en esta parte del perfil, no se forma durante la
reaccion sino que se genera en la misma experiencia de TPO, tal como se plante

previamente.

18,8 %C
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Figura 3.6: Perfil de TPO; catalizador Y-LCH coqueado.

85



Bruno O. Dalla Costa

De acuerdo a la Figura 3.6, puede verse que en el caso de este catalizador este
fendmeno de reorganizacion de estructura del cogue no es tan pronunciado, siendo
eliminado en su mayoria a los 300 °C. Sin embargo, existe una baja cantidad de coque
selectivamente depositada sobre los sitios &cidos del catalizador, que quema a mayor
temperatura, e impide recuperar la actividad del material por regeneracion a baja
temperatura.

Por otro lado, mediante esta técnica se puede cuantificar el contenido de carbén,
encontrdndose un 18,8 %C para este catalizador luego de la reaccion.

Si se toma la densidad del 224TMP (0,8 g cm™) para una estimacion del
volumen ocupado por los depdsitos carbonosos, ese contenido de coque equivale a
0,235 cm® g*, lo que corresponderfa a un 88% del volumen total de microporos
disponibles en el material fresco. Podria pensarse que de esta manera se calcula un valor
por exceso, ya que durante la regeneracion el cambio en la estructura del coque va
acompafiado por un aumento en su densidad, pudiendo llegar a valores de 1,2 g cm™. En
dicho caso, un 18,8 %C representaria 0,157 cm® g™ (59% del volumen total). Sin
embargo, el cambio en la estructura se da en la experiencia de TPO, y como se discutio
mas arriba, al final de la reaccidn los depositos de carbon son de estructura alifatica. Por

lo tanto, puede considerarse un llenado importante de los microporos con el coque
formado, cercano al 88 % para este catalizador, indicando el uso eficiente de la
superficie interna.

Existe una correlacion directa entre el porcentaje de carbon detectado y la
actividad de los catalizadores para la produccion de TMP [31]. Aquellos materiales mas
activos que producen mas TMP presentan una mayor cantidad de depositos carbonosos.
Esto se debe a que los sitios activos también participan en sucesivas reacciones de
alquilacion que llevan a hidrocarburos de C12, C16, etc. Debido a su tamafio, los
mismos no pueden difundir fuera de los poros y quedan retenidos como depdsitos
carbonosos en la superficie interna del catalizador. Si el catalizador se desactiva
rapidamente por bloqueo de las bocas de los poros, la superficie interna del mismo no es
aprovechada de manera efectiva lo que se traduciria en un menor contenido de coque
luego de la reaccion.

El catalizador Y-LCH mostré un contenido importante de carbon, del 18,8%
indicando que la superficie interna fue aprovechada casi en su totalidad, llenandose una
gran parte del volumen de microporos disponible, antes de que ocurra el bloqueo de los

poros y la desactivacion. Es posible también que una vez tapados los poros, se continte
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depositando coque en la superficie externa del catalizador, acumulandose en capas
sucesivas. Sin embargo, una vez que se bloguean los poros no existe disponibilidad de
sitio acido para el avance de la reaccion, ya que los reactivos no pueden acceder a la
superficie interna del catalizador. Por lo tanto, es posible que la cantidad de coque que
se forme en la superficie externa no sea una proporcion significativa del total.

El contenido de coque del catalizador Y-LCL es 10,7 %C, significativamente
menor que para el catalizador Y-LCH. Esta cantidad de carbon depositada en el
catalizador Y-LCL representa un volumen ocupado de 0,134 cm® g™, lo que
corresponde a un llenado de los microporos del 56 %. Por lo tanto, la superficie interna
de este catalizador no fue utilizada de manera tan efectiva como en el caso del Y-LCH.
Es decir, el bloqueo de la boca de poros se produjo a menor tiempo dando una menor
estabilidad en reaccion para las condiciones de operacion empleadas.

El perfil de TPO obtenido (Figura 3.7) es similar al del catalizador Y-LCH, con
una primera zona de quemado de coque a baja temperatura con un maximo a los 200 °C
y que termina de quemar a los 300 °C. Sin embargo, en este caso la region de alta
temperatura se hace mas apreciable, presentdndose un maximo en la velocidad de
combustion a 530 °C. Esto indica que el fendmeno de cambio de estructura del coque se
da en mayor medida en el tipo de sitios acidos presentes en el catalizador Y-LCL, en

comparacion con lo visto para el Y-LCH.
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Figura 3.7: Perfil de TPO; catalizador Y-LCL coqueado.
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Finalmente, en la Figura 3.8 se presenta el perfil de TPO para el catalizador Y-
H coqueado. En este caso se obtuvo un contenido de coque total del 8,7 %C, que indica
un llenado del volumen total de microporos del 38%. El perfil de TPO es diferente del
obtenido con los dos catalizadores anteriores. La zona correspondiente al coque alifatico
presenta, ademas del méaximo a 200 °C, un hombro a 280 °C que no se resolvia
claramente en los materiales anteriores. Se observa gran cantidad de coque de
caracteristicas aromaticas que termina de quemar a temperaturas cercanas a los 700 °C,
con un maximo en la velocidad de combustion a 530 °C. Puede inferirse que la densidad
y el tipo de sitios acidos presentes en este catalizador favorecen a la reorganizacion de
la estructura de los depositos carbonosos durante la experiencia de TPO.

En este catalizador se tuvo la menor estabilidad, lo que se asociado a un

taponamiento temprano de los poros.
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Figura 3.8: Perfil de TPO; catalizador Y-H coqueado.

En la Tabla 3.2 se resumen los resultados cuantitativos de TPO, incluyendo los

valores de estabilidad para esta serie de catalizadores.
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Tabla 3.2: %C para los catalizadores obtenidos a partir de la zeolita Na-Y.

Catalizador Estabilidad (min) %C 9% volumen ocupado

Y-LCH 28 18,8 88
Y-LCL 18 10,7 56
Y-H 14 8,7 38

De estas experiencias puede concluirse que se observa una mayor cantidad de
coque conforme mayor es la estabilidad del catalizador en reaccion, que se asocia a un
uso mas eficiente de la superficie interna. Por otro lado, las caracteristicas estructurales
de los depositos de carbon estan asociadas con el tipo de sitio acido presente en la
superficie, que depende a su vez del ion de intercambio empleado en la preparacion. Se
hace necesario entonces evaluar las caracteristicas acidas en la superficie de los sélidos

para poder correlacionarlas con los resultados obtenidos hasta aqui.

3.2.2.5 Propiedades texturales materiales desactivados.

Se midieron las propiedades texturales de los materiales luego de la reaccion. Si
pudiera realizarse el estudio de fisisorcion de N, a los catalizadores tal cual salen del
reactor sin ningun pretratamiento, al encontrarse totalmente tapados los poros se
tendrian valores practicamente nulos de superficie BET y volumen de poros. En el caso
de las mediciones de estos parametros a los materiales desactivados, se realizaron
pretratando de igual forma los catalizadores coqueados que a los frescos, mediante un
desgasado en vacio a 250 °C durante 3 h. Los resultados se muestran en la Tabla 3.3.

Los valores de volumen de poros y superficie especifica estan muy por debajo de
los del material fresco, indicando que gran cantidad de cogque no logra eliminarse en el
pretratamiento. El catalizador Y-H es el que muestra una mayor disminucion de estos

parametros.
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Tabla 3.3: Propiedades texturales de catalizadores preparados a partir de la zeolita Na-Y

desactivados.

Catalizador Volumen microporo (cm®*g™") Sger (M*g™?)

Y-LCH 0,182 ©269 411 ©89
Y-LCL 0,167 ©20 369 620
Y-H 0,129 ©28N 288 (622

(\Valores catalizadores frescos)

A las muestras luego de las mediciones de superficie se les determind la cantidad
de carbon remanente, obteniéndose los perfiles de TPO de la Figura 3.9. Las
diferencias con los TPO de las muestras desactivadas corresponden a la cantidad de
coque extraido durante el desgasado, resultando 9,7 % para el catalizador Y-LCH, 2,5%
en el caso del Y-LCL y 2,9 % en el Y-H. Asi, el catalizador Y-LCH es el que muestra
una mayor facilidad para la eliminacion del coque a baja temperatura, lo que concuerda
con el perfil de TPO de la Figura 3.6.
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Figura 3.9: Perfil de TPO; catalizadores usados desgasados. (a) Y-LCH,
(b) Y-LCL, (c) Y-H.
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3.2.2.6 Desorcion a Temperatura Programada de Piridina (Py-
TPD).

La evaluacion de la acidez de los materiales frescos se realizO mediante
experiencias de desorcion a temperatura programada de piridina (Py-TPD). Con esta
técnica se cuantifica la cantidad de piridina adsorbida, que permite determinar la
densidad de sitios acidos totales. Por otro lado, la temperatura de desorcion de la base es
un parametro que permite sacar conclusiones acerca de la fuerza de dichos centros
acidos.

En la Figura 3.10 se muestra la respuesta obtenida para el catalizador Y-LCH.
Se tiene un pico ancho, centrado a aproximadamente 440 °C, indicando una importante
cantidad de sitios de fuerza moderada. También puede notarse la presencia de dos
hombros uno a baja y otro a elevada temperatura. La deconvolucion gaussiana del perfil
(curvas en rojo) muestra la contribucién de sitios &cidos débiles, representados por un
pico pequefio a 250 °C, y por otro lado sitios de mayor fuerza acida con un maximo a
los 575 °C.
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Figura 3.10: Perfil de Py-TPD; catalizador Y-LCH.
— Experimental,—— Ajuste, = Deconvolucién.
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Integrando la sefial del perfil de TPD, resulta un contenido de carbon total del
8,1 % equivalente a 1,35 mmoles de Piridina g (2,29 10 mmoles m™), de los cuales
el 1 % de los sitios son débiles, 16 % fuertes y 83 % de fuerza moderada.

Para la zeolita Y intercambiada solo con iones lantano, catalizador Y-LCL, se
tiene una densidad de sitios de 0,95 mmoles de Py g* (1,82 10° mmoles m?), algo
menor que para la muestra Y-LCH. La Figura 3.11 muestra que la fuerza acida de los
sitios es comparable al catalizador anterior, observandose nuevamente un pico ancho
centrado a 440 °C. Sin embargo en este caso puede verse la aparicion de un hombro en
la zona de 250 — 300 °C, indicando la presencia de centros de menor fuerza &cida en
mayor cantidad. De la deconvolucion de los picos se tienen en este caso un 12,6% de
sitios de fuerza débil con un maximo a 275 °C, 82% de fuerza moderada con el maximo

a 440 °Cy los restantes sitios de acidez fuerte.
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Figura 3.11: Perfil de Py-TPD; catalizador Y-LCL.
— Experimental,—— Ajuste, ~ Deconvolucion.

Diferencias mas apreciables se presentan en el caso del catalizador Y-H, como
se muestra en la Figura 3.12. Se observa un primer pico claramente resuelto a los 272
°C, que corresponde a sitios de baja acidez (20,4%) y que son comparables a los que se

observaron como un hombro en el catalizador Y-LCL.
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Figura 3.12: Perfil de Py-TPD; catalizador Y-H.
— Experimental, —— Ajuste, ~ Deconvolucién.

Por otro lado se puede notar la presencia de gran cantidad de centros de mayor
fuerza &cida (70,6%), donde la desorcion de la piridina se da con un méaximo a 510 °C
aproximadamente. Se debe remarcar que en el conjunto de los catalizadores preparados
a partir de la zeolita Y, este es el que presenta la mayor densidad total de sitios, 2,22
mmoles de Piridina g™ (3,57 10° mmoles m™). Similares perfiles de Py-TPD han sido
reportados por otros autores para este catalizador. Arena et al. [45] reportd la
contribucion de dos tipos de sitios, a 264 °C y 555 °C, y una densidad total de centros
4cidos de 1,14 10 mmoles m™.

La siguiente tabla resumen los resultados de TPD de piridina para esta serie de
catalizadores.

Tabla 3.4: Cuantificacion de sitios acidos por Py-TPD en catalizadores a partir de zeolita Na-Y.

Catalizador Débil (%) Moderado (%) Fuerte (%) Dyirigina (MMoles m?)

Y-LCH 1 @50°%C) g3 (430%) 16 67°°0 2,2910°
Y-LCL 13 @76°C) g2 (430°0) 5 (560°0) 1,82 10°
Y-H 20,4 ?72°0) - 79,6 610°0 3,57 10°

(\Valores de temperaturas correspondientes a la Tmax para cada tipo de sitio acido)
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Los catalizadores Y-LCH e Y-LCL presentan fuerzas &cidas similares,
observandose que la mayor parte de la piridina desorbe a temperaturas moderadas de
aproximadamente 430 °C. La muestra Y-LCL presenta menor contenido de coque luego
de la reaccion, lo que correlaciona con la menor densidad total de sitios disponibles en
este catalizador. Se debe tener en cuenta que este catalizador tiene mas sitios débiles,
que son activos para las reacciones de oligomerizacién, llevando a que se desactive a
menor tiempo que el Y-LCH.

Por otro lado, se observa que el catalizador Y-H es el que presenta en proporcion
mayor cantidad de sitios de fuerza &cida elevada. Estos sitios acidos son necesarios para
la reaccion de alquilacion, catalizando la reaccion de transferencia de hidrégeno. La
distribucion de productos para este catalizador (Figura 3.5) mostré que a bajos tiempos
de reaccion la concentracion de DMH= aumenta rapidamente, debido a la adsorcion
fuerte de la olefina y su oligomerizacion. Esos sitios fuertes dejan de estar disponibles
para la produccion de TMP, pero la elevada densidad de sitios detectada en este
catalizador permite la formacion de esos productos por cierto tiempo. Los sitios débiles
quedan accesibles, y favorecen la oligomerizacion formando més DMH= vy
desactivando el catalizador a muy bajo tiempo.

Similares conclusiones con respecto a la fuerza acida de estos catalizadores se
obtuvieron mediante experiencias de TPD de NHj3 [31], si bien las densidades de sitios
totales obtenidas en ese trabajo fueron menores: 1,044; 0,668 y 1,001 mmoles NH; g™
para Y-LCH, Y-LCL e Y-H respectivamente. Es decir que en la serie de catalizadores
preparados en esta tesis se obtuvieron mayores concentraciones de sitios, mas aun
considerando que generalmente la cuantificacion por TPD de amoniaco da mayores
valores que por TPD de piridina, debido a limitaciones de transporte para la difusion de
la piridina en materiales microporosos [46,47]. Por ejemplo, en el mismo trabajo que
Arena et al. reportaron para la zeolita Y-H 1,14 10 mmoles m™, por TPD de NHjs los
autores cuantificaron 2,47 10° mmoles m™ [45]. Sin embargo, en otro trabajo de Karge
et al. [48], la cantidad de sitios acidos que cuantificaron por TPD de piridina para una
zeolita Y intercambiada con NH4"* fue 2,2 mmoles g™*, muy similar a lo mostrado para el
catalizador Y-H.

Para zeolitas Y conteniendo lantano (LaY) Sievers et al. totalizaron por TPD de
NHs 1,19 10 mmoles m?, mientras que por IR con piridina cuantificaron una cantidad
menor, de 7,34 10™* mmoles m™ [46].
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3.2.2.7 Desorcién a Temperatura Programada de 1-Buteno (But-
TPD).

Si bien los resultados de Py-TPD dan informacion valiosa acerca de la fuerza
acida de los materiales, con esa técnica algunos sitios podrian no ser detectados por ser
inaccesibles para dicha base, fundamentalmente en materiales microporosos. Esto puede
deberse tanto al tamafio de la molecula de piridina [47,49,50] como al arreglo
geométrico durante la quimisorcion de la base [47,49].

La naturaleza de los sitios acidos puede también contribuir a dificultar la
adsorcion de la piridina. Mientras que para la formacion del ion piridinio sobre los sitios
Bronsted no se requiere una configuracion especial, en los sitios Lewis la piridina debe
ubicarse perpendicularmente (piridina coordinada) para interaccionar con su par de
electrones, implicando grandes restricciones difusionales [49]. Ademéas de los
fendmenos difusivos, existen trabajos que indican la presencian de un mecanismo de
desorcion de la piridina en las zeolitas, mediante el cual se produce la transformacion
del ion piridinio en piridina coordinada, a temperaturas por encima de los 400 °C
[48,49].

Por lo tanto, de acuerdo a lo observado en el punto anterior, se puede inferir si la
interaccion de la olefina con la superficie del catalizador se dara con mayor o menor
fuerza. No obstante, para tener informacion acerca de lo que puede ocurrir durante la
reaccion, es conveniente complementar estos resultados con estudios de adsorcién de la
molécula reaccionante, por ejemplo utilizando como molécula sonda a la propia olefina.
Por este motivo se efectuaron experiencias de TPD de buteno para sacar conclusiones
acerca de la interaccion entre la olefina y la superficie de los diferentes catalizadores. Se
analiza la capacidad de adsorcion de buteno y la fuerza con la que el mismo queda
adsorbido en la superficie.

Como se muestra en las Figuras 3.13 y 3.14, los perfiles de TPD de buteno

obtenidos para los catalizadores Y-LCH e Y-LCL son similares.
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Figura 3.13: Perfil de But-TPD; catalizador Y-LCH.
— Experimental, —— Ajuste, ~ Deconvolucién.

Se tiene un primer pico de menor intensidad, resuelto a baja temperatura, apenas
por encima de los 100 °C. Esto da indicios de la presencia de algunos sitios donde la
olefina se encuentra débilmente adsorbida. Por otro lado se tiene un pico principal
correspondiente a una adsorcion de buteno con fuerza moderada, encontrandose este
méaximo para los catalizadores Y-LCH y Y-LCL entre los 200 y 210 °C. Finalmente

para estos materiales se puede ver algo de buteno adsorbido con mayor fuerza, que
termina de desorber a 350 °C.
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Figura 3.14: Perfil de But-TPD; catalizador Y-LCL.
— Experimental, — Ajuste, ~ Deconvolucion.
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Figura 3.15: Perfil de But-TPD; catalizador Y-H.
— Experimental,—— Ajuste, = Deconvolucién.

Para el catalizador Y-H en cambio, en la Figura 3.15 puede verse que se
produce un corrimiento del perfil de TPD a mayores temperaturas, apareciendo en este
caso un pico principal a aproximadamente 300 °C. Ademas se observa que temperaturas
mayores a los 450 °C son necesarias para la completa remocion de la olefina. Esto se
correlaciona directamente con la presencia de sitios de mayor acidez en este catalizador,
donde la interaccion con el buteno se da con mayor fuerza, lo que concuerda con lo
visto en los TPD de piridina.

Las curvas en lineas de puntos mostradas en las figuras anteriores corresponden
a la deconvolucion con funciones tipo gaussianas de los perfiles de TPD, obteniéndose
una estimacion de la cantidad de olefina adsorbida en cada uno de los tipos de sitios
acidos. En la Tabla 3.5 se resumen la capacidad de adsorcion de buteno y el porcentaje
correspondiente a cada tipo de sitio para los tres catalizadores estudiados en esta
seccion. La capacidad de adsorcion de buteno es similar para los catalizadores Y-LCH e
Y-LCL, mientras que la densidad de sitios disponibles en la muestra Y-H es algo
menor. Pero la informacion méas valiosa que resulta de estas experiencias esta
relacionada con la fuerza de la adsorcion del buteno sobre el catalizador. Se observa que
el catalizador Y-H que es el menos estable, es el que presenta una adsorcion mas fuerte

de la olefina, lo que lleva a que durante la reaccion los sitios muy &cidos quedan
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ocupados irreversiblemente por buteno y no disponibles para la transferencia de

hidrogeno necesaria para la alquilacion.

Tabla 3.5: Capacidad de adsorcion de 1-buteno en catalizadores de zeolita Na-Y.

Catalizador Débil Moderado Fuerte D1-buteno (MMoles m'z)
Y-LCH 24,6 130°0) 4,7 (202°C) 10,7 #8°0) 3,8910°
Y-LCL 17,3 1140 75 (212°0) 7,7 36°0 4,95107
Y-H 13,2 (115 °C) 314 (212 °C) 55,4 (271 °C - 292 °C) 3,04 102

(Valores de temperaturas correspondientes a la Tmax para cada tipo de sitio acido.)

Por otro lado, puede verse un leve corrimiento de los méaximos de los distintos
tipos de sitios hacia mayores temperaturas en el catalizador Y-LCL comparado con el
Y-LCH. Los catalizadores mas estables muestran preferentemente una adsorcion con

fuerza moderada de la olefina.

3.2.2.8 Pulsos de 1-buteno.

La interaccion entre la olefina y los sitios &cidos del catalizador Y-LCH se
estudié también con experiencias de pulsos de 1-buteno a distintas temperaturas,
obteniéndose las respuestas mostradas en las Figuras 3.16 B - F. Las lineas llenas
corresponden a la secuencia de pulsos durante el ascenso de temperatura, mientras que
las punteadas son durante el descenso de dicha variable, como se describio en el
Capitulo 2 (seccion 2.2.13). Comparando con el resultado correspondiente al blanco,
mostrado en la Figura 3.16 A (pulsos con celda vacia), puede notarse que en la
superficie de este catalizador se produce la adsorcion y desorcion de la olefina. A 60 y
70 °C, la etapa 1 de adsorcion irreversible es de corta duracién. El estado pseudo-
estacionario (etapa 2) se alcanza a baja cantidad de pulsos enviados a la celda, y el valor
medio de la sefial es muy similar al del blanco (linea de puntos Figura 3.16 A). Esto
indica que practicamente toda la olefina que se inyecta a la celda y es adsorbida por el
catalizador, es desorbida a la misma velocidad promedio. Por lo tanto, los sitios que
guedan ocupados irreversiblemente a la temperatura de la experiencia, corresponden a
lo que se adsorbi6 en la etapa 1. A partir de los 80 °C, el fendmeno de adsorcion

irreversible se hace mas marcado, necesitandose mayor cantidad de pulsos para alcanzar
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el estado pseudo-estacionario. En las respuestas a 80, 90 y 100 °C, el valor medio de la

sefial una vez estabilizado el equilibrio de adsorcién/desorcion esta por debajo de lo

visto para el blanco, lo que indica que una cierta cantidad de buteno queda adsorbido de

manera irreversible sobre los sitios acidos del catalizador.
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Figura 3.16: Pulsos 1-buteno. (A) Ensayo en blanco (celda vacia).
(B) Ensayo con catalizador Y-LCH a 60 °C, (C) 70 °C, (D) 80 °C, (E) 90 °C (F), 100 °C.
—Ascensode T, = descenso de T.

99



Bruno O. Dalla Costa

Por otro lado, comparando las respuestas obtenidas a estas temperaturas durante
el ascenso (lineas llenas) con las que corresponden a las mismas temperaturas pero
durante el descenso (linea de puntos), se observa que el valor medio de la sefial para
estas Ultimas es levemente mayor, lo que también se asocia a la presencia de olefina en
los sitios acidos que quedo sin desorber en las distintas series de pulsos realizadas. Estas
diferencias se hacen menos apreciables a medida que se va bajando la temperatura, por
lo que puede decirse que el catalizador Y-LCH practicamente recupera su capacidad de
adsorcion de buteno. La pequefia diferencia en la amplitud de los pulsos y el valor
medio de la sefal, entre los pulsos realizados al aumentar la temperatura, y los
realizados al bajar la temperatura, indica que no se produce una retencion irreversible de
olefina que conduzca a una peérdida de sitios disponibles para la adsorcion. Esta
informacidn puede usarse para predecir el comportamiento en reaccion, respecto de la
estabilidad del catalizador.

Las Figuras 3.17 A - E muestran los resultados para el catalizador Y-LCL. Se
observa que la modulacion de la sefial respecto del blanco es mucho menor que lo visto
para el catalizador Y-LCH. Esto indica que existe una menor interaccion de la olefina
con la superficie de este catalizador. En esta muestra, la etapa 1 de adsorcion
irreversible es apenas apreciable, y el estado pseudoestacionario se alcanza rapidamente
con un valor medio de la sefial comparable al del blanco. Por otro lado, no se observan
diferencias entre las respuestas obtenidas durante el ascenso y el descenso de
temperatura, por lo que puede concluirse que no existe buteno que quede

irreversiblemente adsorbido en los sitios acidos de este material.
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Figura 3.17: Pulsos 1-buteno; ensayo con catalizador Y-LCL.
(A) 60°C, (B) 70°C, (C) 80 °C, (D) 90 °C, (E) 100 °C.

Ascensode T,

descenso de T.

Finalmente, se presentan los resultados para el catalizador Y-H. Se observa que

durante la primera serie de pulsos enviados a la celda a 60 °C (Figura 3.18) se tiene una

gran interaccion entre el buteno y los sitios acidos. Puede verse una clara adsorcién
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irreversible de la olefina, estando practicamente todos los pulsos comprendidos dentro

de la etapa 1.

Sefal FID, pmol Cs™* g™

0 100 200 300 400 500
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Figura 3.18: Pulsos 1-buteno; ensayo con catalizador Y-H a 60 °C.
— Ascensode T, = descenso de T.

A aumentar la temperatura, en las Figuras 3.19 A - D puede notarse que la
interaccion olefina-catalizador no es tan fuerte como lo ocurrido a 60 °C, siendo la etapa
1 mas corta y alcanzandose el estado estacionario de la etapa 2 con menor cantidad de
pulsos enviados. Teniendo en cuenta el resultado mostrado en la Figura 3.18, se puede
inferir que una fraccion importante de los sitios acidos mas fuertes de este catalizador
quedo irreversiblemente ocupada durante la experiencia a 60 °C, y por lo tanto, en las
secuencias de pulsos posteriores intervienen los sitios acidos mas débiles. Esto también
esta de acuerdo con la diferencia de respuesta obtenida a 60 °C durante el ascenso (linea
Ilena) con lo que ocurre al final del experimento (linea de puntos). Puede visualizarse
una gran diferencia entre las sefiales, lo que indica que una gran cantidad de sitios
acidos quedaron ocupados por la olefina. Para las otras temperaturas en cambio no se

aprecian diferencias entre las sefiales obtenidas al aumentar y al bajar la temperatura.
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Figura 3.19: Pulsos 1-buteno, ensayo con catalizador Y-H.
(A) 70°C, (B) 80 °C; (C) 90 °C, (D) 100 °C.
—Ascensode T, descenso de T.

Puede concluirse que la respuesta obtenida depende de la fuerza &acida de los
sitios, y se correlaciona perfectamente con lo observado por TPD de 1-buteno. Una
interaccion muy fuerte de la olefina con los sitios acidos lleva a que los mismos queden
irreversiblemente ocupados y no estén disponibles para la reaccion de alquilacion,
interactuando los mas débiles, que como se dijo anteriormente favorecen las reacciones
de oligomerizacion. Esto es lo que sucede en el material Y-H, que fue el que mostré la
menor estabilidad en reaccion.

En el otro extremo, el catalizador Y-LCH mas estable es el que mostrdé una
interaccion intermedia. Este nivel de acidez moderado es necesario para favorecer la
reaccion de transferencia de hidrdgeno frente a la de oligomerizacion, y ademas para
ayudar al craqueo de compuestos precursores de coque para prolongar la estabilidad del

catalizador.
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3.2.3 Conclusiones: catalizadores basados en zeolita Y.

El método de preparacion por intercambio idnico de catalizadores a partir de la
zeolita Na-Y permite obtener sitios acidos activos para la reaccion de alquilacion de
isobutano con olefinas.

Se observa que cuando a la zeolita se la intercambia totalmente con protones, la
acidez alcanzada resulta ser demasiado elevada, provocando una interaccion muy fuerte
de la olefina con la superficie del catalizador que lleva a una muy baja estabilidad.

Por otro lado, un intercambio total con iones lantano regula la acidez, pero la
fuerza de los sitios resulta ser demasiado debil. Esto hace que en este catalizador si bien
no existe adsorcion irreversible, el tipo de sitios acidos presentes cataliza la reaccion de
alquilacién como asi también las reacciones de oligomerizacion, y no se dispone de
suficiente cantidad de sitios fuertes como para producir el craqueo de los compuestos de
cadena larga que son los precursores de la formacion de coque.

Finalmente, los mejores resultados se obtuvieron para la zeolita parcialmente
intercambiada con La™®, Y-LCH. En este material se logra una regulacién adecuada de
la acidez para favorecer la velocidad de transferencia de hidrogeno y extender la
estabilidad. En este catalizador se produjo el uso mas eficiente de la superficie,
formandose coque que llena un gran porcentaje del volumen de microporos, lo que esta

asociado a un uso muy eficiente de la estructura porosa del catalizador.
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3.3 Estudio de catalizadores basados en Zeolita X.

3.3.1 Introduccion.

Las zeolitas X poseen la estructura Faujasita descripta en la seccion 3.2.1, con
una relacién Si/Al menor que la zeolita Y. También se caracterizan por una red de poros
tridimensional, que permite la difusion mas eficiente de los productos y tener mejor
estabilidad en comparacion con zeolitas de poros bi o unidimensionales [51].

Algunos autores sugieren que la transferencia de hidruro es favorecida en
aquellas zeolitas con baja relacion Si/Al [52,53]. Sin embargo, Yoo y Smirniotis
encontraron que la actividad de zeolitas betas con diferentes relaciones Si/Al de 6 a 15
no sufria cambios. Solo para una relacion Si/Al de 30 observaron una reduccion en la
actividad [54].

Los primeros estudios de la reaccién de alquilacion catalizada por zeolitas
fueron hechos con las de tipo X [55,56]. Weitkamp comparé las zeolitas Y y X
intercambiadas con cerio (Ce), encontrando una mayor estabilidad en las Ce-X debido a
una mayor concentracion de sitios acidos [22]. El uso de metales di y trivalentes para el
intercambio ionico, con o sin un intercambio adicional con amonio (NH,"), ha sido
investigado [57-59]. Las zeolitas X intercambiadas con lantano resultan de particular
interés, ya que en las mismas puede lograrse una elevada concentracion de sitios acidos
Bronsted fuertes [60-63], los cuales se generan por el mismo mecanismo que se
menciono para las zeolitas Y. Sievers et al. realizaron comparaciones entre zeolitas Y y
X intercambiadas con lantano [64]. Observaron un menor grado de intercambio en la
zeolita LaY, y una mayor estabilidad en reaccion para la LaX. La distribucion de
productos obtenida indicé que la zeolita LaX poseia mayor actividad para la
transferencia de hidruro y auto-alquilacion, como asi también una mayor concentracion
de sitios &cidos Bronsted fuertes. Los autores atribuyeron estas diferencias a una mayor
concentracion residual de iones sodio en la zeolita LaY, lo que Ileva a una disminucion
de la cantidad y la fuerza de los sitios Bronsted fuertes en dicho material. El reemplazo
de los iones Na* por La*® se ve menos favorecido en la zeolita Y debido a una menor
concentracion de sitios con dos o tres atomos de aluminios vecinos, que son los

adecuados para alojar cationes multivalentes.
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A continuacién se muestran los resultados obtenidos para catalizadores
preparados a partir de la zeolita Na-X con una relacion Si/Al de 1,2, mediante

intercambios ionicos con lantano y/o NH,".

3.3.2 Resultados.

3.3.2.1 DRX.

La Figura 3.20 presenta los espectros de DRX para los catalizadores preparados.
El espectro (a) muestra las sefiales de difraccion para la zeolita Na-X que, al tratarse de
una Faujasita, son las mismas que se observaron para la zeolita Na-Y.

Para los catalizadores X-LCH y X-LCL, espectros (b) y (c) respectivamente, se
observan algunas modificaciones en las intensidades de las sefiales debido a la
incorporacion de lantano en la estructura. Esto se debe a que durante las calcinaciones
los iones La™ migran desde las supercavidades (supercages) (la posicion inicial luego
del intercambio i6nico) hasta las unidades sodalita [65], tal como ocurrié en la
preparacion de los catalizadores de zeolitas Y. Ademas, luego de la primera calcinacién
se producen cambios locales de la estructura durante la rehidratacion de la zeolita al
entrar en contacto con el ambiente. Guzman et al. atribuyeron estas variaciones a la
desaluminizacion inducida por la presencia simultanea de agua y de grupos hidroxilos
acidos [63]. En ese mismo trabajo los autores reportaron cambios en el tamafio de celda
unitario (UCS), medido por DRX segln norma ASTM D-3942-85, asociados al grado
de intercambio y a la desaluminizacion. Notaron que el intercambio iénico aumentaba el
tamafo de celda, pero la desaluminizacion producida en la calcinacion hacia que
disminuya, por lo que la variacién final del tamafio de celda no fue significativa. Por
ejemplo midieron un tamario de celda unitaria de 24,98 A para la zeolita Na-X y 25,01
A luego del intercambio con lantano con dos calcinaciones.

De acuerdo a los espectros de DRX de la Figura 3.20, los catalizadores que
contienen lantano muestran sefiales a los mismos angulos que la zeolita Na-X de partida,
por lo que puede decirse que las estructuras cristalinas de estos sélidos no se modifican
en forma significativa. Los trabajos reportados que estudiaron zeolitas X modificadas

con lantano, no muestran estudios de DRX que indiquen lo contrario.
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Figura 3.20: Espectros DRX Zeolitas a) Na-X, b) X-LCH, c) X-LCL, d) X-H.

Por otro lado, para la zeolita X-H (d), si bien las intensidades relativas de los
picos principales no sufren mayores cambios, puede notarse una importante variacion
del pico a 6,18°, como asi también la presencia de un halo en el espectro de difraccion.
Esto indica que en este material se han producido alteraciones en la estructura cristalina.
Kihl et al [66] estudiaron la cristalinidad de las zeolitas X-H mediante mediciones de
capacidad de adsorcion de ciclohexano. Encontraron que la zeolita era estable
térmicamente durante las calcinaciones de la forma X-NH," solo si no se generaban mas
de 32 protones por unidad de celda durante la preparacion, lo que corresponde a una
relacion Na/Al de al menos 0,6. En nuestro caso, el elevado grado de intercambio
alcanzado durante la preparacion del catalizador X-H, lleva a una muy baja cantidad de
sodio residual, haciendo que la estructura de la zeolita colapse durante la calcinacion.

Los valores de cristalinidad para estos catalizadores, estimados tomando la
intensidad del pico a 6,18 ° como referencia y asignando 100 % a la zeolita Na-X, son
un 99%, 99% y 76% para X-LCH, X-LCL y X-H respectivamente. Esto indica que
durante el procedimiento de preparacion del catalizador X-H se produjeron

modificaciones profundas en su estructura.
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3.3.2.2 Propiedades texturales materiales frescos.

La zeolita Na-X de partida posee una Sger de 474 m? g™y un volumen de poros
de 0,221 cm® g™*. Cuando se la somete al procedimiento de preparacién por intercambio
ionico se producen alteraciones en estos parametros, tal como se indica en la Tabla 3.6.

En concordancia con lo visto por DRX, el catalizador X-H es el que sufrié mas
dafios en su estructura durante la preparacion, pudiéndose inferir esto por la importante

disminucion del volumen de microporos y superficie especifica en este material.

Tabla 3.6: Propiedades texturales catalizadores preparados a partir de la zeolita Na-X.

Muestra Volumen microporo (cm®g?) Sger (M?g™)

X-LCH 0,166 381
X-LCL 0,158 358
X-H 0,101 315
Na-X 0,221 474

Los volumenes de microporos y superficie especifica para los catalizadores X-
LCH y X-LCL son similares a los obtenidos por otros autores que estudiaron estos
materiales [60,62,67]. Por otro lado, estos valores son menores a los observados para los
catalizadores de zeolita Y, ya que esta ultima posee una superficie especifica y volumen

de poros inicialmente mayores.

3.3.2.3 Resultados de Actividad.

En la Figura 3.21 se observa la distribucion de productos obtenida para el
catalizador X-LCH. Se tienen perfiles similares a los visto para la zeolita Y-LCH. Un
crecimiento rapido de los TMP, alcanzando un maximo en la selectividad cercano al 55
%, a los 27 min de reaccion. A partir de ese momento la cantidad de TMP en la
corriente de productos decrece notablemente, a expensas del aumento en la

concentracion de DMH-=.
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La estabilidad para este catalizador se acerca a los 35 min para las condiciones

en las que se llevaron a cabo las experiencias, siendo levemente mejor a lo alcanzado

para el catalizador Y-LCH.
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Figura 3.21: Distribucion de productos; catalizador X-LCH.
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Figura 3.22: Distribucion de productos; catalizador X-LCL.

Para el catalizador X-LCL se tiene un comportamiento muy similar (Figura
3.22). Los TMP alcanzan un méaximo del 55 % a los 25 min de TOS y los DMH= se

mantienen en baja cantidad hasta los 30 min, momento en que su concentracion crece

exponencialmente. La estabilidad es muy similar a la del catalizador X-LCH.
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Puede notarse que con los catalizadores preparados con la zeolita X, X-LCH y
X-LCL, se logra mejorar la estabilidad con respecto a los de zeolita Y. Ademas, se
obtiene una selectividad hacia TMP mayor que con el catalizador Y-LCH. Esto
concuerda con los trabajos de Weitkamp et al. [61,68] y Lercher et al. [60] que compara
a las zeolitas X e Y intercambiadas con lantano en iguales condiciones de operacion. En
un trabajo posterior, Lercher et al. [64] concluyeron que dicho comportamiento se debe

a que en la zeolita Y queda una mayor concentracion residual de iones sodios, lo que

produce una menor concentracion de sitios Bronsted y ademéas una menor fuerza acida

de los mismos.

Cuando a la zeolita X se la intercambié a la forma protonica X-H, este
catalizador no mostré actividad para la reaccion de alquilacion de isobutano. El anélisis
de la corriente a la salida del reactor mostré solo la presencia de los componentes de la
alimentacion y de isomerizacion del 1-buteno. De acuerdo a los resultados texturales y
de DRX mostrados anteriormente, la inactividad de este material se debe a los dafios

sufridos en su estructura durante la preparacion.

3.3.2.4 Oxidacion a Temperatura Programada (TPO).

El perfil de TPO obtenido para el catalizador X-LCH se muestra en la Figura
3.23. Se puede ver una primera zona correspondiente al quemado del coque alifatico
propio de la reaccion, con un maximo a los 200 °C. Por encima de los 300 °C se aprecia
una meseta que es el coque de caracteristicas aromaticas generado durante la misma
experiencia de TPO, tal como se explico en la seccién 3.2.2.4.

La forma del perfil es muy similar a lo visto para la muestra Y-LCH, si bien en
el caso de la zeolita X-LCH las modificaciones de estructura del coque durante la
experiencia de TPO son maés notables.

El contenido de coque detectado en este caso (11 %C) es menor al 18,8 % del Y-
LCH. Sin embargo, este catalizador posee una menor superficie especifica y volumen de
poros que su homdlogo de zeolita Y. Un 11 %C en este material equivale a un rango de
llenado del volumen total de microporos que va desde 55 al 83 %, por lo que se tiene
una efectividad en el uso de la superficie interna similar al Y-LCH. Esto a su vez

concuerda con los valores cercanos de estabilidad mostrados por estos dos catalizadores.
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Figura 3.23. Perfil de TPO; catalizador X-LCH coqueado.

El catalizador X-LCL coqueado muestra un perfil de TPO similar (ver Figura
3.24), siendo la zona de cogque de mayor temperatura aun mas notable, indicando que el
fendmeno de reorganizacion de la estructura carbonosa se da en mayor medida en el
tipo de sitios presentes en este catalizador. Para este material se determiné un 12 %C
depositado durante la reaccion, el cual ocupa un volumen méximo de 0,15 cm® g™ que
indicaria que practicamente todo el volumen de poros (aproximadamente 95%) se

encuentra ocupado por el depdsito carbonoso.
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Figura 3.24: Perfil de TPO; catalizador X-LCL coqueado.
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De este andlisis surge que para el catalizador X-LCL se ha logrado el uso mas
eficiente de la superficie interna durante la reaccion, llevando a una buena estabilidad
del mismo y con la mejor produccion de TMP.

Una fraccion del depdsito carbonoso puede estar en la superficie externa del
catalizador, pero las modificaciones estructurales del cogque se dan en presencia de los
sitios acidos ubicados tanto en la superficie externa como en la interna del material.

El perfil de TPO del catalizador X-H se muestra en la Figura 3.25. Si bien la
forma del perfil de TPO es similar, la cantidad de coque formada durante la experiencia
de reaccion es muy inferior a la de los catalizadores anteriores. Los depositos
carbonosos detectados en este material corresponden a hidrocarburos que quedan
irreversiblemente depositados sobre los sitios acidos, ya que no se detectan a la salida
del reactor, y provocan la desactivacion temprana del catalizador.

Puede ocurrir que los dafios sufridos por la estructura del material hagan que la
difusion de productos hacia afuera de los poros se vea perjudicada, quedando atrapados

y polimerizando en los sitios acidos del catalizador.
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Figura 3.25: Perfil de TPO; catalizador X-H coqueado.

En la Tabla 3.7 se detallan los resultados cuantitativos de TPO comentados en

este punto, incluyendo los valores de estabilidad para esta serie de catalizadores.
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Tabla 3.7: %C para los catalizadores obtenidos a partir de la zeolita Na-X.

Catalizador Estabilidad (min) %C % volumen ocupado

X-LCH 33 11 83
X-LCL 33 12 95
X-H Inactivo 2 24

3.3.2.5 Propiedades texturales materiales desactivados.

Los catalizadores desactivados se pretrataron de igual forma que para la serie Y,
efectuando un desgasado en vacio a 250 °C durante 3 h. Los resultados se muestran en
la Tabla 3.8.

Tabla 3.8: Propiedades texturales catalizadores preparados a partir de la zeolita Na-X

desactivados.

Catalizador Volumen microporo (cm®g™?) Sger (M*g™)
X-LCH 0,116 ©169 287 (8
X-LCL 0,091 ©1%9) 211 &9

(\Valores catalizadores frescos)

Los valores de volumen de poros y superficie especifica sufren una disminucion
apreciable respecto del material fresco, mas importante en el caso del X-LCL,

indicando que queda coque que no logra eliminarse en el pretratamiento.
3.3.2.6 Desorcion a Temperatura Programada de Piridina (Py-
TPD).

El andlisis de acidez por medio de Py-TPD para el catalizador X-LCH se
muestra en la Figura 3.26. Para este catalizador se tiene una densidad de sitios total de

0,85 mmoles de Py g, que resulta menor a los 1,35 mmoles de Py g™ observados para
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el Y-LCH. Sin embargo, la densidad superficial de sitios 4cidos es 2,3 10 mmoles Py

m, practicamente igual para los dos materiales.
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Figura 3.26: Perfil de Py-TPD; catalizador X-LCH.
— Experimental,—— Ajuste, = Deconvolucién.

Los sitios acidos de la zeolita X-LCH pueden considerase distribuidos en tres
tipos de acuerdo al resultado de la deconvolucion del perfil de TPD, siendo mas
importante la cantidad de centros de fuerza acida moderada (46,5% - Tmax 442 °C).

Para el catalizador X-LCL se obtiene como resultado un perfil muy similar al
anterior, tal como se indica en la Figura 3.27. Se tiene una densidad de sitios total de
0,83 mmol Py g, equivalente a una densidad superficial para este sélido de 2,3 10
mmoles Py m? igual que para el X-LCH. Estos resultados concuerdan con
comportamiento en reaccién y caracteristicas del coque depositado para las muestras X-
LCH y X-LCL, que en ambos casos fueron similares.

Para el catalizador X-LCL la cantidad de sitios acido fuertes es un 49% del total

(Tmax de 546 °C), lo que es levemente mas alto que para la zeolita X-LCH.
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Figura 3.27: Perfil de Py-TPD; catalizador X-LCL.
— Experimental, — Ajuste, ~ Deconvolucion.

La zeolita X-H, si bien no mostro actividad en reaccion, presenta acidez segln lo
indica el TPD de piridina mostrado en la Figura 3.28. Este catalizador no s6lo muestra
adsorcion de la base, sino que ademas presenta la mayor densidad de sitios 1,6 mmoles

Py g™ (5 10° mmoles Py m™).

08 F

0,6 |

04

Sefial FID, mol Cs* g™* 107

0,0 F

100 200 300 400 500 600 700 800

Temperatura, °C

Figura 3.28: Perfil de Py-TPD; catalizador X-H.
— Experimental,—— Ajuste, = Deconvolucidn.
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En cuanto a la fuerza con que la piridina se adsorbe, se puede apreciar un
corrimiento hacia menores valores de temperatura del TPD, en comparacion con lo visto
para el X-LCH y X-LCL. Nuevamente se puede deconvolucionar en tres tipos de sitios,
siendo el 60 % los de mayor fuerza &cida, con una Tma de 443 °C. Sin embargo, de
acuerdo a las temperaturas de desorcion maximas, el X-H resulta ser el catalizador con
mayor cantidad de sitios totales pero con una fuerza acida global menor. La inactividad

de este catalizador no puede ser explicada mediante estos resultados.

En la Tabla 3.9 se resumen los resultados de acidez evaluados por TPD de

piridina para los materiales sintetizados a partir de la zeolita Na-X.

Tabla 3.9: Cuantificacion de sitios acidos por Py-TPD en catalizadores a partir de zeolita Na-X.

Catalizador Débil (%) Moderado (%) Fuerte (%) Dhpirigina (MMoles m?)

X-LCH 17,5 #69°0 46,5 442°C) 36 672°0 2,310°
X-LCL 11,7 @170 38,7 (%) 49,6 6460 2,310°
X-H 16,6 @) 23,4 (%0 60 (443°0) 510°

(Los valores de temperaturas corresponden a la Tmax para cada tipo de sitio acido.)

Lercher et al. determinaron la concentracion total de sitios &cidos en zeolitas X
intercambiadas con lantano (La-X) por TPD de NHs, obteniendo 0,93 mmoles g, que
para la superficie BET del catalizador que estudiaron implica una densidad superficial
de 2,04 10 mmoles m™ [64]. En otro trabajo [62] obtuvieron atin menores densidades
de sitios para ese tipo de catalizadores La-X, siendo 1,33 10" mmoles m™, mientras que
cuando ademas de intercambiar con lantano lo hicieron con NH4  (La-H-X)
cuantificaron 1,06 10° mmoles m?. En todos los casos las densidades de sitios
reportadas son algo menores a lo mostrado en la Tabla 3.9 para los catalizadores X-LCL
y X-LCH.
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3.3.2.7 Desorcién a Temperatura Programada de 1-Buteno (But-

TPD).

Los andlisis de adsorcion de la olefina en los catalizadores X-LCH y X-LCL se

muestran en las Figuras 3.29 y 3.30. Puede verse que en ambos casos se tiene un

méaximo a los 200 °C, tal como se observo en la serie de materiales preparados a partir

de la zeolita Na-Y.
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Figura 3.29: Perfil de But-TPD; catalizador X-LCH.
— Experimental,—— Ajuste, ~ Deconvolucidn.
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Figura 3.30: Perfil de But-TPD; catalizador X-LCH.
— Experimental, —— Ajuste, ~ Deconvolucion.
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El pico a menor temperatura, aproximadamente 100 °C, esta bien resuelto en el
X-LCH, mientras que en el X-LCL se alcanza a apreciar un hombro. En este Gltimo
catalizador también se observa una meseta correspondiente a olefina adsorbida con
mayor fuerza en sitios &cidos del catalizador.

Por otro lado, la capacidad de adsorcion de 1-buteno para estos catalizadores
también resulta ser comparables. La zeolita X-LCH adsorbié 1,875 mmoles g* (4,9 10°
% mmoles m?) mientras que para la X-LCL se obtuvo 1,04 mmoles g* (2,9 103
mmoles m™). Los resultados de actividad mostraron estabilidades similares para estos
materiales, lo que correlaciona con la similar distribucion de tipos de sitios acidos en

estas muestras.

En la Tabla 3.10 se resumen los resultados cuantitativos de TPD de 1-buteno
para estas dos muestras.

Tabla 3.10: Capacidad de adsorcion de 1-buteno en catalizadores de zeolita Na-X.

Catalizador Débil Moderado Fuerte D1-buteno (MMoles g'l)
X-LCH 10,9 M15°) g 7 192°C) 9 4 (270-367°0) 1,875
X-LCL 23,8 (147 °C) 48 (198°C) 28,2 (259 - 434 °C) 1,04

(\Valores de temperaturas correspondientes a la Tmax para cada tipo de sitio acido.)

Por otro lado, se realiz6 esta experiencia al catalizador X-H, que si bien mostro
la presencia de sitios acidos por TPD de piridina, no presentd actividad para la reaccion
en estudio. La explicacion de su comportamiento viene dada por el perfil de TPD que se
muestra en la Figura 3.31, observandose una muy baja capacidad de adsorcién de la
olefina en este material, que es de 0,17 mmoles g™* (0,55 10 mmoles m™). Notar que la
escala de la ordenada de la Figura 3.31 es un orden de magnitud menor a la usada en las
Figuras 3.29 y 3.30.
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Figura 3.31: Perfil de But-TPD; catalizador X-H.

Notar en el perfil de desorcién, que la pequefia cantidad de buteno que desorbe
lo hace a muy alta temperatura, lo que indica una gran fuerza de adsorcion. Esto explica
que durante la reaccién no se detecten productos a la salida del reactor, pero que se
forme un 2 % de coque en el catalizador luego de descargado del reactor.

En la Figura 3.32 se presentan a modo comparativo los tres perfiles de TPD,

observandose la muy baja capacidad de adsorcién del buteno en el catalizador X-H
comparado con los otros dos.
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Figura 3.32: Perfil de But-TPD; catalizadores (a) X-LCH, (b) X-LCL, (c) X-H.
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3.3.2.8 Pulsos de 1-buteno.

En la Figura 3.33 A se muestra el “blanco” realizado y con el cual se comparan

las respuestas obtenidas para los pulsos enviados a la celda conteniendo los diferentes

catalizadores de la serie X.
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Figura 3.33: Pulsos 1-buteno. (A) Ensayo en blanco (celda vacia).
(B) Ensayo con catalizador X-LCH a 60 °C, (C) 70°C, (D) 80 °C, (E) 90 °C, (F) 100 °C.
—Ascensode T, descenso de T.
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Los resultados obtenidos con la muestra X-LCH a diferentes temperaturas se
muestran en las Figuras 3.33 B - F. Se observa una clara interaccién entre la olefina 'y
la superficie del catalizador. Durante la primera serie de pulsos a 60 °C (Figura 3.33 B),
se aprecia una pequefia zona de adsorcién irreversible, alcanzandose rapidamente el
estado estacionario, con un valor medio de la sefial comparable al del blanco. Este
patron se repite para todas las temperaturas a lo largo del experimento, con la diferencia
de que a mayor temperatura menor es la modulacion de la sefial.

Un comportamiento muy similar se obtuvo con el catalizador X-LCL, tal como

lo muestran las Figuras 3.34 A - D.
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Figura 3.34: Pulsos 1-buteno, ensayo con catalizador X-LCL.
(A) 60°C, (B) 70 °C, (C) 80 °C, (D) 100 °C.
—Ascensode T, = descenso de T.
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Por otro lado, para las muestras X-LCH y X-LCL se observa que no existen
diferencias apreciables entre las sefiales obtenidas durante el ascenso de temperatura
con aquellas que resultan al ir descendiendo la temperatura. Esto indica que la
capacidad de adsorcion de buteno para estos catalizadores se mantiene practicamente
sin cambios a lo largo de las experiencias, lo que correlaciona con la buena estabilidad
de estos materiales.

Los resultados para el catalizador X-H se muestran en las Figuras 3.35 A - D. Si
bien la capacidad de adsorcion de este material, determinada en el punto anterior, es
muy baja, la sensibilidad de la técnica de pulsos de buteno permite apreciar interaccion

entre la olefina y el catalizador.
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Figura 3.35: Pulsos 1-buteno, ensayo con catalizador X-H.
(A) 60°C, (B) 70 °C, (C) 80 °C, (D) 100 °C.
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Comparando las respuestas obtenidas con los tres catalizadores a una dada
temperatura, por ejemplo 60 °C (Figuras 3.33 B, 3.34 Ay 3.35 A), puede verse que en
el caso del catalizador X-H se tiene una mayor cantidad de pulsos con adsorcion
irreversible, y se llega més lentamente al estado pseudoestacionario. Esto se
correlaciona con la adsorcion mucho mas fuerte del buteno en los sitios acidos de este

catalizador.

3.3.3 Conclusiones: catalizadores basados en zeolita X.

Las zeolitas X intercambiadas con iones lantano y protones resultan materiales
activos para la reaccion de alquilacion de isobutano. Comportamiento similares se
obtienen entre la zeolita X-LCH y la X-LCL. Los resultados de estos dos materiales en
las experiencias de actividad se correlacionan con el parecido contenido de coque luego
de la reaccidn. Las experiencias de TPD de piridina muestran que los niveles de acidez
también son similares en estos catalizadores, asi como la capacidad de adsorcion de
buteno y las respuestas a los pulsos de alta frecuencia.

Existe una sensible mejora en la estabilidad respecto de los catalizadores
homologos de zeolita Y. Esto se debe a una mayor capacidad de la zeolita X para
acomodar los iones lantano, debido a su menor relacion Si/Al con respecto a la zeolita
Y, quedando menos Na* residual y generando sitios Bronsted de mayor acidez. De esta
manera se facilita el craqueo y la desorcion de las moléculas precursoras de coque,
aumentando la estabilidad del los catalizadores.

Por otro lado el catalizador X-H no mostré actividad para la reaccion en estudio.
Se detectaron profundos cambios en su estructura durante la preparacion, asociados al
elevado grado de intercambio y la baja cantidad de iones sodios en el material final. Si
bien se detect6 acidez por TPD de piridina, al realizar el ensayo de TPD de buteno se
observO que la capacidad de adsorcion de la olefina es muy baja en este material.
Ademas, el buteno que queda retenido lo hace con elevada fuerza. Esto da lugar a que
durante la reaccion la olefina ocupe de manera irreversible los centros de elevada

acidez, se produzca la oligomerizacién y la desactivacion rapida del catalizador.
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3.4 Estudio de catalizadores basados en zeolita Beta.

3.4.1 Introduccion.

La zeolita Beta corresponde al grupo de zeolitas de poros grandes, como las X e
Y, con una estructura de canales tri-dimensional con anillos de 12 atomos de O, como

se indica en la Figura 3.36. Tiene una relacion Si/Al mayor que las Faujasitas.

Figura 3.36: Anillos &tomos de O que definen apertura de canales zeolita Beta.

Estas zeolitas también han sido investigadas para la reaccion de alquilacién [69-
76], debido a que poseen una alta densidad de sitios &cidos Bronsted [75] y una
estructura porosa favorable [76]. Algunos autores plantearon que para mejorar la
estabilidad de estas zeolitas en reaccion debia aumentarse el contenido de aluminio
[30,72,74,75], mientras que otros no encontraron correlacion entre el contenido de
aluminio y la actividad catalitica [70]. En un trabajo posterior, Smirniotis et al. [69]
estudiaron zeolitas betas con distintas relaciones Si/Al y encontraron que para una
relacion 1/0 = 20 en la alimentacidn, existia un optimo en la estabilidad en reaccion al
usar un catalizador con una relacion Si/Al = 15.

No existen reportes del uso de zeolitas Beta intercambiadas con iones lantano, a
pesar de los beneficios observados en otras zeolitas. En esta seccidén se presentan
resultados obtenidos con zeolitas Beta parcial y totalmente intercambiadas con lantano.
La zeolita Beta de partida se seleccion6 con una relacion Si/Al = 15 por lo mencionado
anteriormente. La metodologia de trabajo es similar a lo aplicado para los catalizadores
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de las secciones anteriores, incluyéndose en este caso resultados de reaccion a diferentes
temperaturas y estudios de regeneracion con hidrogeno a baja temperatura del

catalizador conteniendo Pt.

3.4.2 Resultados.

3.4.2.1 DRX.

La Figura 3.37 muestra los espectros de DRX para los diferentes catalizadores
basados en zeolita Beta. El espectro (a) muestra las sefiales de difraccion para la zeolita
B-H comercial, a partir de la cual se prepararon los otros dos materiales, por
intercambio i6nico parcial con lantano B-LCH (b) o total B-LCL (c). Puede observarse
que la estructura cristalina de la zeolita Beta no se ve alterada por los diferentes

tratamientos seguidos durante la preparacion.
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Figura 3.37: Espectros DRX Zeolitas a) B-H, b) B-LCH, ¢) B-LCL.

El grado de cristalinidad de las muestras se estimé de la misma forma que en los
catalizadores anteriores, basandose en la intensidad de los principales picos de

difracciéon. Tomando un 100 % para la zeolita B-H y realizando la relacion de
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intensidades se calculd la concentracion de fase cristalina, que fue del 98 % para las
otras dos muestras. En la Figura 3.36 puede verse s6lo una leve disminucion de la
intensidad del pico de difraccién a 8°, por lo que el intercambio de protones con lantano
en diferentes proporciones no modifica la estructura cristalogréfica de la zeolita de
manera apreciable. Por otro lado, las elevadas cristalinidades observada en estos
catalizadores se corresponden con lo reportado por otros autores [69] para zeolitas Beta
con una relacion Si/Al = 15. Por otro lado, existen trabajos donde se reporta que para
muy bajas relaciones Si/Al no pueden obtenerse altas concentraciones de fase cristalina
[77].

3.4.2.2 Microanalisis de Rayos X por Sonda de Electrones (EDX).

Mediante esta técnica se determino la relacion Si/Al en los catalizadores de la
serie Beta. Tanto para el B-LCH como para el B-LCL se observo la misma relacion que
en el material de partida B-H, Si/Al = 15.

Por otro lado, se midié la relacion La/Al. La misma fue cercana a 0 para el
catalizador B-LCH, y 0,35 para el B-LCL. De acuerdo a estos resultados, y para la
precision de esta técnica, puede inferirse que en el caso del catalizador B-LCH todo el
lantano que se introdujo durante el primer intercambio idnico con nitrato de lantano fue
removido cuando se efectud el segundo intercambio con nitrato de amonio. En el caso
del la zeolita B-LCL, la relacion La/Al detectada indica que se intercambian
completamente los protones, ya que para los valores estequiométricos se tiene una
relacion La/Al = 0,33.

3.4.2.3 Propiedades texturales materiales frescos.

En la Tabla 3.11 se resumen los valores de superficie especifica y volumen de
poros para los catalizadores que fueron preparados a partir de la zeolita Beta protdnica
UOP, B-H. Nuevamente se observan variaciones en los pardmetros de superficie y
volumen de microporos al realizar la preparacién de los catalizadores. Sin embargo, la
disminucion que sufren estos Gltimos no es tan importante como lo visto anteriormente

para los catalizadores de zeolitas X e Y.
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Tabla 3.11: Propiedades texturales catalizadores preparados a partir de la zeolita B-H.

Catalizador Volumen microporos (cm®g™) Sger (M?g™)

B-LCH 0,217 512

B-LCL 0,224 512

B-H 0,254 588
3.4.2.4 Actividad.

Los catalizadores de la serie Beta fueron ensayados en la reaccion en las mismas
condiciones que para los catalizadores anteriores. En la Figura 3.38 se muestra la
distribucion de productos obtenida para la zeolita B-H, que corresponde al material
comercial. En este caso, los TMP aumentan y se mantienen en un valor
aproximadamente constante de selectividad, cercano al 40%, para luego caer
rapidamente a partir de los 25 min. La cantidad formada de DMH= es despreciable hasta
los 20 min, indicando una excelente capacidad de transferencia de hidruro en ese
periodo. Sin embargo, el aumento exponencial de estos compuestos a partir de ese
tiempo hace que poco después de los 25 min pasen a ser los componentes mayoritarios,
limitando la estabilidad del catalizador.

En la Figura 3.39 puede apreciarse un comportamiento similar para el
catalizador B-LCH. Los TMP alcanzan una selectividad cercana al 40 % vy
practicamente no aparecen DMH= hasta los 20 min de reaccion. Como se menciono
anteriormente, este catalizador posee cantidades muy bajas de lantano, y
consecuentemente su composicion es similar a la del B-H. Sin embargo, esa pequefia
cantidad de lantano que puede haber quedado en el catalizador (no detectado por EDX)

produce una sensible mejora en la estabilidad, que en este caso alcanza los 30 min.
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Figura 3.39: Distribucién de productos; catalizador B-LCH.

Esta mejora en la estabilidad no se logra si se intercambian todos los protones
con iones lantano. El catalizador B-LCL es el que mostro la menor estabilidad, que es
apenas superior a los 15 min, como se ve en la Figura 3.40. Otro aspecto muy
importante es que la produccién de TMP es muy pequefia, con una selectividad hacia
estos productos alrededor del 20%.
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Figura 3.40: Distribucién de productos; catalizador B-LCL.

3.4.2.5 Oxidacion a Temperatura Programada (TPO).

En la Figura 3.41 se muestran los perfiles de TPO obtenidos para estos
materiales. En todos los casos se observa la primera zona de coque alifatico y la otra de
mayor temperatura correspondiente a coque aromatico. Como se menciond
previamente, esta reorganizacion de los depdsitos carbonosos formados durante la
reaccion, ocurre en los sitios acidos durante el calentamiento de la experiencia de TPO.
Cuanto mas &cido son los sitios, mas pronunciado es este fenémeno, y por lo tanto se
requieren mayores temperaturas para poder remover completamente el coque. De
manera que los perfiles de la figura sugieren que la acidez del catalizador B-LCL es
menor que la del B-LCH y B-H. Mientras en el primero el perfil termina a los 550 °C,
en los otros dos la temperatura supera los 650 °C.
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Figura 3.41: Perfil de TPO; catalizadores zeolita Beta
coqueados. (a) B-LCH, (b) B-H, (c) B-LCL.

La Tabla 3.12 resume la cantidad de residuos carbonosos que queda en los
catalizadores luego de la reaccion.

Teniendo en cuenta los resultados de actividad del punto anterior, puede verse
nuevamente que a mayor produccién de TMP y mejor estabilidad del catalizador, se
obtiene mas cantidad de coque. Esta correlacion se debe a que en todos los catalizadores
activos para alquilacion de isobutano con butenos, los sitios involucrados en esta
reaccién también participan en sucesivas reacciones de alquilacion, dando lugar a
compuestos de C12, C16, etc. Estos compuestos de gran tamafio no pueden difundir
fuera de los poros y quedan retenidos dando lugar a los depositos carbonosos. Por este
motivo un catalizador que produce mayor cantidad de TMP necesariamente produce
mayor cantidad de coque. Esto también estd relacionado con el mecanismo de
desactivacion, dado que si el catalizador se desactiva muy rapidamente debido al
bloqueo de las bocas de poros, la superficie interna del sélido no es completamente
usada en la reaccion, y consecuentemente se deposita una menor cantidad de coque.
Con respecto a este Gltimo punto, en la Tabla 3.12 se indican los % de volumen de
microporos ocupados por el coque de reaccion, observandose que en todos 10s casos se

tapan los poros, siendo el catalizador B-LCL el menos estable, y en el que se tiene la

menor eficiencia en el uso de la superficie interna.
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Tabla 3.12: %C para los catalizadores obtenidos a partir de la zeolita Beta.

Catalizador Estabilidad (min) %C total % volumen ocupado ¢

B-H 26 11,9 59
B-LCH 30 10,9 63
B-LCL 16 7,4 41

Para esta serie de catalizadores se realizaron también estudios para evaluar el
efecto de la temperatura de reaccion en la cantidad de coque depositada en el
catalizador. En la Figura 3.42 se muestran resultados de actividad de la zeolita B-LCH
a 50, 80 y 90 °C, junto con los correspondientes perfiles de TPO de los materiales
desactivados luego de la reaccién. En las reacciones llevadas a cabo a 80 y 90 °C no se
observan diferencias en lo que respecta a la produccion de TMP. Sin embargo, cuando

la temperatura se disminuye a 50 °C se tiene una reduccién importante en la cantidad de

los mismos.
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Figura 3.42 (A) Fraccion de TMP para el catalizador B-LCH a distintas temperaturas; (B) Perfiles
de TPO luego de la reaccion.

Este comportamiento en reaccion se ve reflejado en los perfiles de TPO, donde
las cantidades de coque depositado a 80 y 90 °C son similares, mientras que a 50 °C es
la mitad. En la Tabla 3.13 se resumen las cantidades de coque obtenidas para este

catalizador en funcion de la temperatura de reaccion.
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Tabla 3.13: %C catalizador B-LCH usado a distintas temperaturas de reaccion.

Temperatura (°C) %C

50 59
80 10,9
90 10,5

Lo que sucede a baja temperatura es una muy rapida desactivacion, debido a que
el proceso de adsorcidon-polimerizacion de la olefina es mas rapido que el de desorcion-
cracking de los oligomeros formados [78].

La temperatura afecta apreciablemente todos los pasos en la reaccion de
alquilacién. Altas temperaturas favorecen la difusion de los reactivos hacia dentro de los
poros y de los productos hacia el exterior. Por otro lado, la energia de activacion para el
craqueo es mayor que para la transferencia de hidruro, y por lo tanto un aumento de la
temperatura implica un incremento en la cantidad de productos livianos [70,71]. Otra
desventaja de aumentar la temperatura, es que se disminuye la relacion TMP/DMH
[44,46,71], perjudicando la calidad del producto.

Si en cambio la temperatura es demasiado baja, la difusividad es baja, prevalece
la adsorcion y oligomerizacion y ocurre una rapida desactivacion. Esto se observa en la
Figura 3.42 A, donde a 50 °C se pierde actividad a la mitad del tiempo necesario para
desactivar completamente el catalizador a 80 °C. Nivarthy et al. [71] encontraron una
temperatura de 75 °C como la Optima para la zeolita H-BEA, logrando la mayor
selectividad a TMP y la maxima relacion TMP/DMH.

3.4.2.6 Desorcion a Temperatura Programada de Piridina (Py-
TPD).

La Figura 3.43 corresponde al perfil de TPD de piridina para el catalizador B-H.
Puede verse que el mismo presenta dos maximos bien marcados correspondientes a
sitios de acidez débil y fuerte, a baja y a elevada temperatura de desorcion

respectivamente. En la zona central se tiene la contribucion de sitios de fuerza
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moderada. La densidad total de sitios determinada para este catalizador es de 1,1
mmoles de Py g™ que para la superficie de este material equivale a 1,87 10° mmoles
de Py m™? De acuerdo a la deconvolucién del perfil, dichos centros &cidos se
encuentran distribuidos en débiles (12,5%), moderados (42,5%) y fuertes (45%).
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Figura 3.43: Perfil de Py-TPD; catalizador B-H.
— Experimental,—— Ajuste, = Deconvolucién.

El perfil de TPD de piridina de la zeolita B-LCH, se muestra en la Figura 3.44.
La densidad total de sitios es de 1,0 mmoles de Py g* 0 1,95 10 mmoles de Py m™,
similar a la de la zeolita B-H. Sin embargo, en este caso se ve aumentada la cantidad de
sitios de fuerza moderada (59,5%) disminuyendo apreciablemente los de elevada acidez
(29,8%) y en menor medida los de fuerza débil (10,7%). Por lo tanto se observa un
efecto de disminucion de la acidez de la zeolita B-H de partida al incorporar lantano en
su estructura.
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Figura 3.44: Perfil de Py-TPD; catalizador B-LCH.
— Experimental, —— Ajuste, ~ Deconvolucién.

Cuando se intercambian todos los protones con iones lantano, como en el caso
del catalizador B-LCL, se tiene el perfil de TPD de la Figura 3.45. En este caso
también se produce una moderacion de la acidez respecto del B-H, disminuyendo la
cantidad de sitios fuertes y aumentando los mas débiles. Sin embargo, para este material
la densidad total de sitios obtenida durante la preparacion es de 0,51 mmoles de Py g™

09,96 10 mmoles de Py m™, que resulta ser la menor de los tres catalizadores.
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Figura 3.45: Perfil de Py-TPD; catalizador B-LCL.
— Experimental,—— Ajuste, ~ Deconvolucion.

134



Estudio de Catalizadores Sélidos Microporosos

En la Tabla 3.14 se resumen los resultados de TPD de piridina para los
catalizadores de la serie Beta. Puede notarse que el catalizador que mostrd el mejor
comportamiento en reaccion, es decir el B-LCH, es el que presenta mayor cantidad de
sitios de acidez moderada y menos sitios de fuerte acidez. Por otro lado, el catalizador
menos activo para la produccion de TMP es el B-LCL que tiene una densidad total de

sitios muy baja, que se desactivan por deposicion de coque a menor tiempo.

Tabla 3.14: Cuantificacion de sitios acidos por Py-TPD en catalizadores de zeolita Beta.

Catalizador Débil (%) Moderado (%) Fuerte (%) Dyirigina (MMoles m?)

B-LCH 10,7 #6°0 59,5 (449°0) 29,8 (592°0) 1,9510°
B-H 12,5 %2°0) 42 5 402°C) 45 (65°0) 1,87 10°
B-LCL 14,7 ¢74°0 47,9 “14°C) 37,4 693°C) 0,99 10°

(Valores de temperaturas correspondientes a la Tmax para cada tipo de sitio acido.)

Por otro lado, la zeolita Beta empleada posee una relacion Si/Al = 15 y una
concentracion teérica se sitios de aluminio de 1,05 mmoles g*. Es decir que la
capacidad de adsorcién de la piridina en los catalizadores B-LCH y B-H esta cercana al
valor teorico.

No existen reportes de medidas de acidez en zeolitas betas intercambiadas con
lantano como para poder comparar con los valores obtenidos en esta seccion, pero si de
zeolitas betas protonicas H-BEA. Para estos materiales Smirniotis et al. [69] y Nivarthy
et al. [74] obtuvieron densidades de sitios totales por TPD de NH; de 0,7 mmoles g™,
1,3 10 mmoles m aproximadamente para las superficies reportadas. Estos valores son

algo menores a lo estimado por TPD de piridina para la muestra B-H.

3.4.2.7 Desorcién a Temperatura Programada de 1-Buteno (But-
TPD).

En las Figuras 3.46 y 3.47 se muestran los perfiles de TPD de buteno obtenidos
con los catalizadores B-H y B-L.CH respectivamente, que resultan ser similares entre si.
En ambos casos se tiene un pico principal de desorcion a 180 °C y otro a 290 °C, bien

resuelto en el caso del B-LCH y evidente en el B-H. Las capacidades de adsorcion de
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buteno son similares para ambas muestras, siendo 1,78 mmoles g™ (3 10 mmoles m™)
para el B-Hy 1,5 mmoles g™ (2,9 10° mmoles m™) para el B-LCH.

So6lo se observa una pequefia diferencia entre ambos perfiles: en el catalizador
B-LCH aparece un pequefio hombro a baja temperatura, a aproximadamente 120 °C, lo
que indica una mayor contribucién de sitios de interaccion débil con la olefina. Este

pequefio cambio explica la sensible mejora en la estabilidad con respecto al B-H.
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Figura 3.46: Perfil de But-TPD; catalizador B-H.
— Experimental,—— Ajuste, = Deconvolucién.
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Figura 3.47: Perfil de But-TPD; catalizador B-LCH.
— Experimental,—— Ajuste, = Deconvolucién.
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Para el catalizador B-LCL se obtuvo el perfil mostrado en la Figura 3.48. Se
observa un pico principal de desorcién a 225 °C y un hombro a 175 °C. También puede
notarse una pequefia contribucion de buteno adsorbido débilmente y lo mas interesante,
no visto en los casos anteriores, una cantidad apreciable de buteno que termina de
desorber a elevada temperatura. Seguramente las especies que estan siendo

desprendidas a altas temperaturas no son moléculas de buteno sino productos de la
oligomerizacion del mismo.
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Figura 3.48: Perfil de But-TPD; catalizador B-LCL.
— Experimental,—— Ajuste, = Deconvolucién.

Este comportamiento para el catalizador B-LCL se correlaciona con la menor
estabilidad del mismo en la reaccion. Este catalizador tiene la menor capacidad de
adsorcion de buteno, que es 1,19 mmoles g™ (2,3 10”° mmoles m™).

En la Tabla 3.15 se resumen las capacidades de adsorcion de buteno para estos
catalizadores, ademéas de las contribuciones de cada tipo de sitio obtenidas por
deconvolucion de los perfiles de TPD. Para el catalizador B-LCL se incluye el dato de
adsorcion muy fuerte, en sitios donde se produce méas rapidamente la oligomerizacion
de la olefina.
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Tabla 3.15: Capacidad de adsorcion de 1-buteno catalizadores de zeolita Beta.

Catalizador Débil Moderado Fuerte Muy Fuerte Di.puteno (Mmoles m'z)
B-LCH 12,4 19°0) 54,4 (182°C) 33 9 (287°C) - 2,910°
B-H 6,2 150°© 555 (78°C)  3g 3(284%C) - 310°
B-LCL 6,5 (121°C) 3,9 (166 °C) 70,6 (225 °C) 19 “52°C) 23 102

(Valores de temperaturas correspondientes a la Tmax para cada tipo de sitio acido.)

Como se menciond anteriormente, para este tipo de zeolitas se tiene una
concentracion de sitios de Al teérica de 1,05 mmoles g™*. Por lo tanto, en estas
experiencias la cantidad de buteno detectado durante la desorcion corresponde a méas de
una molécula por sitio &cido. Esto indica que durante el experimento la olefina
oligomeriza produciéndose la deposicion de buteno en posiciones adyacentes a los sitios

acidos.

3.4.2.8 Pulsos de 1-buteno.

En las Figuras 3.49 A - D se presentan los resultados de las experiencias de
adsorcion dinamica de 1-buteno para el catalizador B-H. Durante la primera secuencia
de pulsos a 60 °C se produce una importante interaccion entre la olefina y la superficie
del catalizador, siendo claro el proceso de adsorcién irreversible y requiriéndose gran
cantidad de pulsos para alcanzar el estado pseudoestacionario. A 70 °C también se
observa este fendmeno, aunque en menor medida. En las experiencias a mayores
temperaturas, se observa una amplitud mayor de la sefial que indica una menor
interaccion, lo que se puede atribuir a la acumulacion de buteno adsorbido
irreversiblemente durante los pulsos realizados a menos temperatura. Por otro lado, se
ve un aumento de esa amplitud en funcion del nimero de pulsos enviados a la celda, lo
que puede asociarse a la acumulacion irreversible de buteno en la superficie del
catalizador.

Los pulsos obtenidos durante el ascenso de temperatura (lineas Ilenas) muestran
amplitudes muy diferentes de aquellos obtenidos cuando se disminuye la temperatura
(lineas de puntos). Se observan importantes diferencias tanto en la amplitud de la

oscilacién como en el valor medio de la sefial. Este aumento considerable en la amplitud
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indica que a lo largo de las experiencias se produjeron cambios profundos en la

capacidad de adsorcion de buteno, y posiblemente se deba al blogueo de los poros.
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Figura 3.49: Pulsos 1-buteno; ensayo con catalizador B-H.
(A) 60°C, (B) 70 °C, (C) 80 °C, (D) 90 °C.
—Ascensode T, descenso de T.

Para la muestra B-LCH se obtiene un nivel de interaccion similar al del B-H, con
respuestas a los pulsos durante el ascenso de temperatura del mismo tipo a lo visto para
el catalizador anterior. Sin embargo, el incremento de la amplitud de la sefial cuando se
hicieron los pulsos al descender la temperatura no es tan importante como lo visto para
el B-H. Esto indica, en concordancia con las mediciones de acidez, que a pesar de que la
cantidad de lantano detectada por EDX es demasiado pequefia, es suficiente para
modificar la acidez del catalizador, y consecuentemente la interaccion con la olefina.
Esto puede verse por ejemplo en las respuestas a 80 °C para este catalizador, mostradas

en la Figura 3.50.

139



Bruno O. Dalla Costa

3,5

28F

21r

14rf

Sefal FID, u.a.

0,0

0 100 200 300 400 500

Tiempo, s

Figura 3.50: Pulsos 1-buteno; ensayo con catalizador B-LCH a 80 °C.
— Ascensode T, descenso de T.

3.4.3 Conclusiones: catalizadores basados en zeolita Beta.

La zeolita Beta en su forma protonica (B-H) y parcialmente intercambiada con
lantano (B-LCH) muestra actividad para la produccion de TMP, lograndose una
sensible mejora en la estabilidad para el catalizador B-LCH. Esto no ocurre cuando se
realiza el intercambio total con lantano. El catalizador B-LCL no sélo muestra la menor
estabilidad sino que también presenta una inferior selectividad a TMP.

El comportamiento en reaccién de las muestras se correlaciona con el contenido
de coque detectado por TPO, obteniéndose que a mayor actividad para la produccion de
TMP mayor es el %C depositado. Los perfiles de TPO indican que para el catalizador
B-LCL se requieren menores temperaturas para terminar de quemar los depdsitos
carbonosos, lo que se asocia a una menor fuerza acida en ese material.

La acidez de las muestras fue analizada por TPD de piridina 'y TPD de buteno.
Los catalizadores B-H y B-LCH que muestran estabilidades similares presentan niveles
de acidez total comparables. Sin embargo, la baja cantidad de lantano incorporada
produce una leve disminucion en la fuerza acida, que hace aumentar ligeramente la
estabilidad del catalizador B-LCH. El catalizador menos activo es el B-LCL, y es el que
tiene la menor densidad de sitios, que se desactivan rapidamente por deposicion de

coque.
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Las experiencias de pulsos de buteno permiten concluir que el catalizador mas
acido B-H muestra una interaccion fuerte irreversible con la olefina, se producen
cambios importantes en la capacidad de adsorcion, y la desactivacion en reaccion se da
por bloqueo de los poros.

Finalmente, los estudios de actividad a diferentes temperaturas muestran que la
desactivacion del catalizador se produce antes si se trabaja a bajas temperaturas, debido
a que se favorecen la adsorcion y oligomerizacion de la olefina. Pero en el otro extremo,
si se aumenta demasiado la temperatura, se incrementa la cantidad de productos livianos
y se disminuye la relacion TMP/DMH, haciendo menor la calidad del producto

alquilado.

141



Bruno O. Dalla Costa

3.5 Estudio de catalizadores basados en zeolita Mordenita.

3.5.1 Introduccion.

La Mordenita es una zeolita de poros grandes, con relaciones Si/Al que pueden
ir de 10 a 35. La principal diferencia con las zeolitas estudiadas en las secciones
anteriores es que la estructura de poros en este caso es bi-dimensional. En la Figura
3.51 se muestran las estructuras porosas de las diferentes zeolitas estudiadas en este

capitulo.
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Figura 3.51 Estructuras de poros de las zeolitas Faujasitas, Mordenita y Beta.

Este material ha sido estudiado previamente por otros autores [11,79] y en
nuestro grupo realizando intercambio i6nico parcial o total con lantano [31],
encontrandose una muy baja estabilidad para la reaccion de alquilacion. En esta seccién
se estudia la mordenita M-LCH, con el objetivo de completar estudios de acidez y
aportar mas herramientas para comprender el mecanismo de desactivacion de este

material.
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3.5.2 Resultados.

3.5.2.1 DRX.

La Mordenita comercial (PQ Corporation) de partida se encuentra en forma
amonica, por lo que fue calcinada a 530 °C durante 4 horas para dar el material M-H
con una cristalinidad del 97%. A partir de este Gltimo se obtuvo el catalizador M-LCH
mediante intercambio i6nico con soluciones de La(NOs); y NH4NO;3; tal como se
describi6 en el Capitulo 2 (Seccion 2.1.1).

En la Figura 3.52 se observa que el catalizador M-LCH presenta el patrén de
difraccién caracteristico para una Mordenita [80] y ademas no se visualizan cambios en
la estructura cristalografica del material en el proceso de preparacion. Para el

catalizador preparado M-LCH se estima una concentracion de fase cristalina del 90%.

(b)

Intensidad Relativa, u.a.

5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55

Figura 3.52: Espectros DRX Zeolitas (a) Mordenita comercial, (b) M-LCH.

3.5.2.2 Propiedades texturales materiales frescos.

La Mordenita comercial de partida tiene una superficie BET de 512 m? g™y un

volumen de microporos de 0,3 cm® g*. Durante la preparacion del catalizador M-LCH
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se produce una disminucion de la superficie BET y el volumen de microporos. En la
Tabla 3.16 se resumen los resultados obtenidos al realizar la isoterma de adsorcién de

N, a este catalizador.

Tabla 3.16: Propiedades texturales catalizador M-LCH.

Muestra Volumen microporo (cm®g?)  Sger (M?g™)

M-LCH 0,198 463
M-NH," 0,3 512
3.5.2.3 Actividad.

La mordenita protonica M-H no muestra actividad para la formacién de
trimetilpentanos (TMP), obteniéndose solo dimetilhexenos (DMH=) [31]. Sin embargo,
cuando se la intercambia con iones lantano a la forma M-LCH el catalizador muestra

actividad para la reaccion.

Distribuciéon de productos en fraccion C5+

40

Tiempo,min

Figura 3.53: Distribucion de productos; catalizador M-LCH.

En la Figura 3.53 se muestra la distribucién de productos obtenida para este

material. Puede verse que la produccion de TMP aumenta rapidamente alcanzandose un
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maximo en la selectividad cercano al 80 % a los 8 minutos de reaccion. Durante ese
periodo y hasta los 10 min inclusive, se observa muy poca cantidad de DMH=. Sin
embargo, a partir de ese momento un crecimiento acelerado de dichos compuestos,
acompariando del descenso en la cantidad de TMP, hace que la estabilidad del

catalizador sea menor a los 15 min.

3.5.2.4 Oxidacion a Temperatura Programada (TPO).

La Figura 3.54 muestra el perfil de TPO que se obtiene para el catalizador M-
LCH luego de 1 h de reaccion a 80 °C.

Se tiene un pico principal por debajo de los 300 °C con un hombro cercano a los
200 °C. El coque presente en el material termina de quemar a los 350 °C. Por lo que los
depdsitos de carbon son de caracteristicas alifaticas y no se presenta la aromatizacion de

los mismos, al menos en forma muy extensa.

121
5,9 %C

08

04r

02

Sefial FID, mol Cs* g™ 107

'012 C 1 1 L 1 L 1 L
0 100 200 300 400 500 600 700 800
Temperatura, °C

Figura 3.54: Perfil de TPO; catalizador M-LCH coqueado.

Como se explicd anteriormente, este fendmeno se da debido a que los
compuestos gasificados no alcanzan a salir de los poros, se readsorben en los sitios
acidos y sufren una aromatizacion durante el aumento de temperatura en la experiencia
de TPO. Los sitios acidos del catalizador interaccionan con los depositos carbonosos e

influyen en la gasificacion de los mismos de dos formas opuestas entre si. Por un lado
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facilitan la regeneracion catalizando el craqueo de compuestos de elevado peso
molecular, pero por otro, promueven la aromatizacién de los depdsitos carbonosos a
medida que la temperatura aumenta. Estas reacciones poseen diferentes velocidades y
energias de activacion, y se ha reportado que elevadas velocidades de calentamiento
favorecen a la aromatizacion [31]. Por lo tanto, de acuerdo al perfil de TPO para este
catalizador podria pensarse que los sitios &cidos y la moderada velocidad de
calentamiento (12 © min™) favorecen a la reaccién de craqueo.

Otra opcion es que los depdsitos de coque no se encuentren dentro de los poros,
sino que las bocas de los mismos se tapan y se deposita el carbén en la superficie
externa de los cristales. Esta hipotesis puede ser la mas acertada ya que este catalizador
mostré una muy baja estabilidad en reaccion.

Por otro lado, el 5,9 % de carbdn detectado correponderia a un llenado de los

poros muy bajo, del orden del 37 % del volumen total de microporos.

3.5.2.5 Desorcion a Temperatura Programada de Piridina (Py-
TPD).

El perfil de TPD de piridina para el catalizador M-LCH se muestra en la Figura
3.55. Se observa un pico importante cercano a los 600 °C, que corresponde a piridina
adsorbida en sitios acidos muy fuertes, requiriéndose temperaturas superiores a los 750
°C para la remocion completa de la base. También se visualiza un pico pequefio a baja
temperatura, aproximadamente a 250 °C, dando indicios de la presencia de sitios de
menor acidez. La deconvolucién del perfil de TPD permite distinguir ademas la
presencia de sitios de fuerza cida moderada, con un maximo a aproximadamente 360
°C.

El contenido total de piridina adsorbida es de 0,8 mmoles Py g*, equivalente a
1,73 10 mmoles Py m™ para la superficie interna del catalizador. Esta cuantificacion
se realiz6 tomando los datos hasta la maxima temperatura de desorcion alcanzada en el

TPD, por lo que es de esperar que la cantidad adsorbida sea algo superior.
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Figura 3.55: Perfil de Py-TPD; catalizador M-LCH.
— Experimental,—— Ajuste, ~ Deconvolucion.

Los valores se resumen en la Tabla 3.17. Se tiene una gran cantidad de sitios
acidos fuertes, y esto puede explicar la baja estabilidad mostrada por este catalizador en
la reaccion. En estos sitios &cidos se produce la adsorcion muy fuerte de la olefina
durante la reaccion, y los mismos dejan de estar disponibles para la reaccion de
transferencia de hidruro y la produccion de TMP. Solo quedan activos sitios de acidez

mas débil, lo que lleva a productos de oligomerizacion y a la desactivacion del
catalizador.

Tabla 3.17: Cuantificacion de sitios acidos por Py-TPD para el catalizador M-LCH.

Catalizador Débil (%) Moderado (%) Fuerte (%) Dyiridina (MMoles m?)
M-LCH 4,2 @7°0) 22,7 ®07°0) 73,1 ©87°0) 1,7310°

(Valores de temperaturas correspondientes a la Tméx para cada tipo de sitio &cido.)

3.5.2.6 Desorcion a Temperatura Programada de 1-Buteno (But-
TPD).

La adsorcion de la olefina para este catalizador muestra un corrimiento hacia
mayores temperaturas, comparado con lo visto para los otros materiales como la zeolita

Y-LCH. En el perfil de TPD de la Figura 3.56 se pueden distinguir tres zonas. La
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primera que corresponde a buteno débilmente adsorbido, presenta un pico a los 135 °C,
luego una zona de fuerza moderada/fuerte con dos picos a 255 y 310 °C, y por ultimo
sitios de adsorcion muy fuertes con algo de buteno (u oligbmeros) que termina de
desorber por encima de los 600 °C.

Sefial FID, mol C s g* 107

0 100 200 300 400 500 600 700 800

Temperatura, °C

Figura 3.56: Perfil de Py-TPD; catalizador M-LCH.
— Experimental,—— Ajuste, ~ Deconvolucion.

La capacidad de adsorcién de buteno para este catalizador también resulta
inferior a la de la zeolita Y-LCH, siendo 0,83 mmoles g™ 0 1,79 10 mmoles m™. El
total de olefina adsorbida puede distribuirse en distintos niveles de interaccion con la
superficie de acuerdo a la deconvolucién del perfil de TPD. En la Tabla 3.18 se
resumen los resultados de adsorcién de buteno para este catalizador.

El corrimiento del perfil a mayores temperaturas de desorcion da indicios de una
interaccion mas fuerte de la olefina con la superficie del catalizador. Mediante esta
experiencia se da sustento a la hipétesis de desactivacion del catalizador por adsorcién
de la olefina en los sitios fuertes, dejando disponibles los de menor fuerza que favorecen

las reacciones de oligomerizacion.
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Tabla 3.18: Capacidad de adsorcion de 1-buteno (%) para la mordenita M-LCH.

Catalizador Débil Fuerte Muy Fuerte Dy puteno (Mmoles m'2)
B-LCH 15,9 13°0 g9 g (34°0)4 5 3 (B07°C) g g (461%C) 1,79 107

(Valores de temperaturas correspondientes a la Tmax para cada tipo de sitio &cido.)

3.5.2.7 Pulsos 1-buteno.

Las experiencias de adsorcion dinamica de buteno se muestran en las Figuras
3.57 A - D. A 60 °C, durante los primeros 250 segundos el buteno enviado a la celda
interacciona de manera irreversible con la superficie del catalizador. Luego la sefial se
hace modulada pero con un valor medio constante indicando que se alcanz6 el
equilibrio de adsorcién/desorcion. ElI hecho de que el valor medio de la sefial se
encuentre por debajo de lo que corresponde al blanco, indica que cierta cantidad de
buteno queda retenido en los sitios acidos de este material.

Cuando se aumenta la temperatura en las secuencias posteriores de pulsos, se
puede ver que la amplitud de la sefial va aumentando a medida que se envian los pulsos
a la celda, y no se alcanza el régimen pseudoestacionario. Esto se asocia a que en este
catalizador se va produciendo acumulacion irreversible de olefinas, probablemente con
bloqueo de los poros. Es posible suponer que si se continuara haciendo ingresar buteno
a la celda la amplitud de la sefial seguiria en aumento hasta igualar a la respuesta del
blanco.

Por otro lado, las respuestas obtenidas durante el descenso de temperatura
(lineas de punto) poseen un valor medio por encima de aquellas correspondientes al
ascenso de temperatura (lineas llenas), dando cuenta de que el material no recupera su

capacidad de adsorcion a lo largo del experimento.
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Figura 3.57: Pulsos 1-buteno; ensayo con catalizador M-LCH.

(A) 60°C, (B) 70 °C, (C) 80 °C, (D) 90 °C.
descenso de T.

—Ascenso de T,

3.5.3 Conclusiones: catalizador M-LCH.

La Mordenita intercambiada en la forma M-LCH muestra actividad para la

produccion de TMP, pero su estabilidad en reaccidn resulta ser muy baja. Se observa

que el material presenta en mayor proporcién sitios de acidez muy fuerte, donde se

produce la adsorcion irreversible de la olefina durante la reaccion. Los sitios débiles

disponibles favorecen las reacciones de oligomerizacién de olefinas, se generan

compuestos de cadena larga que no pueden craquearse debido a la falta de centros

acidos, y posteriormente se produce la desactivacion del catalizador por taponamiento
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de las bocas de poros. Ademas de las caracteristicas de acidez logradas en este material,
la propia estructura porosa bi-dimensional de la Mordenita no favorece a la difusién de

los productos de reaccién, lo que contribuye a la menor estabilidad del catalizador.

3.6 Conclusiones.

Diferentes zeolitas se estudiaron para la reaccién de alquilacion de isobutano
con 1-buteno. EI comportamiento catalitico de cada una de ellas depende de sus
caracteristicas estructurales. Si bien todas poseen tamafios de poros similares, se
observa que las estructuras de canales tri-dimensionales son mas adecuadas para la
difusion de los reactivos y productos, sobre todo en este Gltimo caso que se trata de
moléculas ramificadas. La Mordenita de estructura bi-dimensional tiene mayores
limitaciones difusivas que se traducen en una menor estabilidad en reaccion.

Por otro lado, la actividad catalitica estd intimamente relacionada con el tipo y la
densidad de sitios presentes en el catalizador. Como tendencia general, los catalizadores
con sitios acidos de fuerza moderada son los que dan mayor estabilidad. Si los sitios son
muy fuertes, se produce la adsorcion irreversible de la olefina durante la reaccion. Esto
hace que queden libres los sitios mas débiles, que favorecen las reacciones de
oligomerizacion, llevando a la desactivacion del catalizador por bloqueo de los poros.

La regulacion del nivel de acidez en las zeolitas puede realizarse mediante la
incorporacion de lantano por intercambio idnico. Se logran mejoras en la estabilidad de
los catalizadores cuando se realiza el intercambio parcial con La*®y NH,", en las formas
LCH. Esto se observa més claramente en los catalizadores Y-LCH y B-LCH. En cambio
para la zeolita X-LCH y X-LCL se tuvieron estabilidades similares.

La incorporacion de lantano disminuye la fuerza acida de los materiales respecto
de la forma protonica. Al realizar el intercambio total en las formas LCL, la densidad de
sitios y la fuerza resultan ser demasiado bajas, y el catalizador es menos activo.

En todos los casos se observa una relacion directa entre el contenido de coque y
la estabilidad del material. Aquellos catalizadores con mayor produccién de TMP y
mejor estabilidad muestran méas cantidad de coque. Esto se debe a que los sitios

involucrados en la reaccién de alquilacion necesariamente participan en la formacién de
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hidrocarburos de cadena larga, que no pueden difundir fuera de los poros y se depositan
en la superficie. A mayor estabilidad, mas eficiente es el uso de la superficie interna.

El fendmeno de desactivacion de los catalizadores puede ser estudiado también
mediante las experiencias de adsorcion/desorcion dindmica de buteno. La interpretacion
de las respuestas obtenidas a los pulsos de buteno permite predecir el comportamiento
catalitico. Aquellos materiales que mantienen su capacidad de adsorcion a lo largo del
experimento son los que muestran mejor estabilidad. En cambio, las muestras que
presentan adsorcion irreversible de la olefina resultan ser muy acidas y se desactivan a
menor tiempo.

Si bien en varios de los catalizadores ensayados en este capitulo se tienen buena
actividad y selectividad a TMP, las estabilidades logradas no son lo suficientemente
buenas como para poder reemplazar a los catalizadores liquidos. Pareciera ser que las
mejoras en la estabilidad por modificaciones en la acidez de estos materiales estan
cercanas a su punto maximo. Por lo tanto, la aplicabilidad en procesos industriales de
estos sélidos dependera del desarrollo de métodos de regeneracion adecuados y el
planteo de operaciones en ciclos de reaccidn-regeneracion.

Otra alternativa es plantear el desarrollo de nuevos catalizadores, con estructuras
de poros mas grandes, buscando eliminar los problemas difusivos, y con niveles de

acidez adecuados para lograr maximizar el rendimiento en reaccion.
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Estudio de Catalizadores Sélidos Mesoporosos

4.1 Introduccion.

Los materiales mesoporosos funcionalizados con grupos organicos han generado
gran interés por su posible aplicacion, ya sea en procesos de adsorcion y separacion,
como asi también en catalisis. Pueden sintetizarse con una estructura mecanicamente
estable, con elevadas superficies especificas y con un ordenamiento regular de poros de
tamafios grandes (20 a 300 A) [1-7].

Los sdlidos mesoporosos funcionalizados con grupos sulfonicos resultan ser
atractivos para su empleo en reacciones que requieran catalisis acida. La aplicacion
exitosa de estos solidos permitiria eliminar el uso de los catalizadores acidos
homogéneos, los cuales presentan serias desventajas como ser peligrosidad en su
manejo, corrosion, acumulacién de desechos toxicos y dificultades en el proceso de
separacion.

Las silices mesoporosas son una forma de silice (SiO,) que se ha desarrollado
inicialmente en el campo de la nanotecnologia, dentro de las cuales se encuentran los
MCM-41 y las SBA-15. Estos ultimos materiales surgieron en el afio 1998, cuando
Zhao et. al. [4,5] ampliaron la familia de las silices mesoporosas al sintetizar un tipo de

material que denominaron Santa Barbara Amorphous (SBA), haciendo referencia a la

Universidad de California donde desarrollaron el material. Las mismas fueron
sintetizadas en medio &cido empleando como estructurante un copolimero poly(ethylene
oxide)—poly(propylene oxide)—poly(ethylene oxide), comercialmente conocido como
Pluronics P123 (EO20PO7EO,). Las SBA-15 se caracterizan por su estructura porosa
con un alto ordenamiento hexagonal, pueden prepararse con elevadas superficies BET
de 690-1040 m? g, 46-300 A de tamafio de poros, espesor de pared de 31-64 A, y un
volumen de poros de hasta 2,5 cm® g™.

Estos materiales han sido funcionalizados de diversas maneras de acuerdo a la
aplicacion de los mismos. Cuando se adicionan grupos mercapto (SH) a la superficie
pueden emplearse como adsorbedores de metales [8-13]. Por otro lado, cuando el grupo
mercapto es oxidado a sulfénico (SOsH), estos solidos han sido utilizados como
intercambiadores de iones [14] y como catalizadores sélidos acidos [15-20].

Las silices mesoporosas funcionalizadas con grupos sulfénicos han sido
empleadas en reacciones de condensacion y esterificacion [15], como por ejemplo la

sintesis de monoglicéridos por esterificacion del glicerol [17]. También han sido
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utilizadas con éxito en la reaccién de sintesis y alquilacion de fenol, mostrando mayor
actividad catalitica que la zeolita ZSM-5 y mayor estabilidad que los MCM-41
funcionalizados con el mismo grupo [18]. I.K. Mbaraka et al. [19] reportaron que las
silices mesoporosas SBA-15 funcionalizadas con grupos propil-sulfonicos muestran una
mayor reactividad que ciertos catalizadores solidos de esterificacion comerciales, como
ser las resinas acidas, para la conversion de acidos grasos libres en metilésteres.

La seleccion de un material mesoporoso para la reaccion de alquilacion se
realiza con el objeto de disminuir los problemas difusivos intraparticula, facilitando la
salida de los compuestos promotores de coque Yy asi evitar la desactivacion temprana del
catalizador. Las silices SBA-15, con su estructura de poros bien definida y su facilidad
para modificar la superficie, se presentan como potenciales materiales para la
inmovilizacion de varios catalizadores debido a su buena estabilidad fisica y térmica, y
a que el tamafio controlado de sus poros permite la difusion selectiva de distintos
sustratos. EI hecho de que las silices SBA-15 hayan sido estudiadas en diversas
reacciones que requieren catalisis acida, y que puedan sintetizarse con grandes tamafios
de poros, hace que las mismas se presenten como una alternativa interesante para la
reaccion que se estudia. Ademas, los catalizadores basados en silice son mas baratos,
faciles de preparar, e insolubles en la mayoria de los solventes organicos, lo que permite
reciclarlos. No existen a la fecha reportes de alquilacion de isobutano con estos
catalizadores.

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos para las silices
mesoporosas SBA-15 funcionalizadas con grupos propil-sulfénicos. Como se describid
en el Capitulo 2 (seccién 2.2), se emplearon distintos procedimientos para la sintesis y
funcionalizacion de estos materiales con el objetivo de lograr una adecuada acidez en la
superficie de los mismos. La Tabla 4.1 resume las diferentes metodologias de

preparacion y la nomenclatura empleada para cada una de las muestras.
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Tabla 4.1: Método de preparacion para los diferentes catalizadores.

Muestra Meétodo de preparacion
SBAorig SBA-15 obtenida segun Zhao [4].
SBAshl Funcionalizacion con grupos SH durante la sintesis de la SBA.
SBAsulfl Oxidacion de SBAsh1 con H,0,, Método 1 [17].
SBAsulf2 Funcionalizacién con SH y oxidacion a sulfénico durante la

sintesis de la SBA, Método 2 [21].

SBAsh2 Funcionalizacion con SH posterior a la sintesis de SBAorig.
SBAsulf3 SBAsh2 + &cido clorosulfénico para incorporar los grupos

sulfonicos, Método 3 [22].

4.2 Resultados.

4.2.1 Caracterizacion.

42.11FTIR.

En la Figura 4.1 se muestran los espectros FTIR para la muestra original
(SBAuorig) y las funcionalizadas.

La muestra SBAorig (curva a) presenta las bandas de absorcién tipicas de los
materiales siliceos en la regién de 400 a 2000 cm™. Por un lado se tiene un pico
principal a 1080 cm™ junto con un hombro a 1220 cm™, que se atribuyen al estiramiento
asimétrico del enlace Si-O-Si. La sefial débil a 800 cm™ se asigna al estiramiento
simétrico del enlace Si-O-Si, y otra sefial un poco mas intensa a 460 cm™ corresponde a
la torsion Si-O-Si. Estas sefiales son consistentes con lo reportado en la literatura
[23,24]. Por otro lado, la banda de absorcién en la regién entre 3000 y 3600 cm™ se
atribuye a la presencia de grupos silanoles y agua [25].

En los espectros de las muestras funcionalizadas, ademéas de las bandas
descriptas anteriormente, se observan las sefiales a 2970 y 2873 cm™ asignadas a las
vibraciones C-H [26,27], y a 1375 y 1456 cm™ bandas apenas visibles asociadas al
enlace C-O-C. Estas sefiales de muy baja intensidad indican la presencia de restos del
copolimero en los catalizadores.

En el caso de las muestras que contienen grupos sulfénicos (curvas d, e y f)

puede notarse un leve corrimiento de la banda de estiramiento Si-O de 1220 cm™ a
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mayores longitudes de onda y un aumento en su intensidad. Esto se debe a la vibracion
del enlace S=0 asociada a las bandas de absorcién a 1201y 1121 cm™.

En el caso de las muestras funcionalizadas SBAsh1 (curva b) y SBAsh2 (curva
C) se observa una importante reduccion en la regién de los grupos O-H (silanoles), lo
que permite corroborar la sustitucion de estos grupos por los grupos mercapto [28].

() _/\\ . J_,/ \/_/
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S [ (e s
o
8
5 | @ . A\ L
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0) —— T u//h\/v\JJ\
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Figura 4.1: Espectros FTIR muestras SBAorig (a), SBASh1 (b), SBASh2 (c),
SBASuIfl (d), SBASulf2 (e), SBASuIf3 (f).

4.2.1.2 Propiedades texturales.

Las isotermas de adsorcion-desorcion de N, para estos materiales se muestran en
la Figura 4.2. En 1985 la IUPAC establecid una clasificacion de seis tipos de isotermas
segun su forma [29,30]. De acuerdo a dicha clasificacion, puede verse que las isotermas
obtenidas en este caso son del tipo 1V, con un ciclo de histéresis tipo H1 [31] a elevada
presion relativa, lo que indica la presencia de canales mesopororos de ordenamiento

regular [32].
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Para la muestra SBAorig se obtuvo la isoterma (a), mientras que las curvas (b) y
(c) corresponden a la muestras funcionalizadas SBAsulfl y SBAsulf2 respectivamente.
A presiones relativas entre 0,6 y 0,8 puede verse un salto bien definido en la isoterma, el
cual corresponde a la condensacion capilar en los mesoporos y da una idea de la
uniformidad en el tamafio de poros. También puede notarse una clara disminucion del
volumen adsorbido en las muestras funcionalizadas, siendo mas marcado este efecto en
el caso de la SBAsulf2.

Volumen adsorbido, cm® g™ STP

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0

Presion relativa P/Pg

Figura 4.2: Isotermas de adsorcion-desorcién de N, a 77 K.
(@) SBAOorig, (b) SBAsulf1, (c) SBAsulf2.

Por otro lado, la relaciéon entre el incremento en la adsorcion a P/Py < 0,1
asociado a la adsorcion monocapa, y el segundo salto a P/P, entre 0,4 y 0,7, depende de
la presencia de grupos sulfénicos. EI aumento en el volumen adsorbido en la region P/Pg
< 0,1 es menor en las muestras funcionalizadas que en la SBA original, lo que indica
que existe también una disminucién en la microporosidad del material al
funcionalizarlo.

En la Tabla 4.2 se resumen las propiedades texturales de los catalizadores con
grupos sulfonicos y la SBAorig. Puede notarse una clara reduccion de la superficie BET
luego de la funcionalizacion, como asi también una disminucion en los valores de
tamafio y volumen de poros. Esto se debe a la presencia de los grupos propilsulfonicos

anclados en la superficie interna de los catalizadores.
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Tabla 4.2. Propiedades texturales muestras SBAorig y SBAsulf.

Catalizador Volumen poro (cm®*g?) Sger (M*g™) Dp (A)

SBAorig 0,819 904 85
SBAsulfl 0,707 631 57
SBAsulf2 0,411 662 67
SBAsulf3 0,421 670 69

4.2.1.3 Caracterizacién por XPS.

Mediante esta técnica se busco detectar la presencia de grupos funcionales en la
superficie de las distintas muestras preparadas. Para una estimacion de la cantidad de
dichos grupos y el grado de oxidacion alcanzado en cada muestra, se analizan los
espectros XPS de la sefial S 2p. En dichos espectros pueden distinguirse distintas
sefiales de acuerdo al estado de oxidacion del azufre, S? o S*®. Aquellas a mayores
energias de enlace (169 eV aprox.) corresponden al azufre en su forma oxidada,
presente en los grupos funcionales del tipo propilsulfonicos — Si(CH2)3SO3H. Por otro
lado, las sefiales a aprox. 164 eV se asocian a las especies propilmercaptanos —
Si(CH,)3SH, en las cuales el azufre se encuentra sin oxidar [33-36]. Los espectros XPS
de la sefial S 2p para las diferentes muestras se presentan en la Figura 4.3. En el caso de
los s6lidos SBAshl y SBAsh2, espectros (a) y (b) respectivamente, se observa que el
azufre se encuentra solo como S con un doblete S 2ps»y S 2pys, estando el pico S 2pap
centrado en 163 eV. En el caso de las muestras oxidadas SBAsulfl (c), SBAsulf2 (d) y
SBAsulf3 (e), puede detectarse azufre en los dos estados de oxidacion: S y S?
indicando la presencia de los grupos sulfonicos (S 2ps;, a 168,5 eV) y mercaptanos (S
2pspa 163,2 eV).
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Figura 4.3: Espectros XPS S2p. (a) SBAsh1, (b) SBAsh2, (c) SBAsuIfl,
(d) SBAsulf2, (e) SBAsulf3.

Mediante XPS pueden observarse considerables cantidades de carbon y azufre
en las distintas muestras, cuyas concentraciones atdmicas se resumen en la Tabla 4.3.
Notar que el contenido de carbén aumenta considerablemente en las muestras

funcionalizadas, debido a la presencia de los grupos propilos.

Tabla 4.3: Composicion quimica superficial determinada por XPS (concentracion atémica %).

Muestra %C %0 %Si %S
SBAorig 1,65 6541 32,94 -

SBAshl 23,57 50,72 23,62 2,09
SBAsulfl 14,08 56,34 27,84 1,40
SBAsulf2 10,70 59,71 27,42 161
SBAsh2 16,85 5454 26,33 2,28
SBAsulf3 15,67 55,10 2591 3,32

Los porcentajes de ambos tipos de azufre, sin oxidar (Smerc) Y 0xidado (Seur), Se
indican en la Tabla 4.4. Los resultados obtenidos para el primer y el segundo

procedimiento de preparacion (SBAsulfl y SBAsulf2) muestran que no se alcanza la
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completa oxidacién de los grupos mercapto, siendo el porcentaje oxidado mayor para la
segunda metodologia.

En el caso del tercer método de preparacion, se realiza la incorporacion de los
grupos sulfénicos directamente a la superficie previamente funcionalizada con grupos
mercaptanos. Debido a que no se lleva a cabo una oxidacion posterior, la fraccion
correspondiente a grupos sulfénicos es mucho menor en este caso, aunque se alcanza
una incorporacion de azufre total mayor. Si bien la fraccion de grupos oxidados es

menor que en los otros dos métodos, es interesante notar la mayor cantidad de grupos,

gue potencialmente podrian oxidarse y aumentar asi la densidad de sitios.

Los analisis de XPS permiten corroborar la funcionalizacion efectiva de las
muestras, pero debe tenerse presente que estos resultados son superficiales y la situacion

dentro de los poros puede ser diferente a la de la superficie externa.

Tabla 4.4: Distribucién de azufre entre grupos mercapto y sulfonicos.

Muestra %Sto[a| %Smerc %Ssuh‘ S 2p3/2 (EV)

SBAsh1 2,09 100 - 162,8
SBAsulfl 1,40 34 66 163,7
168,7
SBAsulf2 1,61 23 77 163,8
168,6
SBAsh2 2,28 100 - 163,1
SBAsulf3 3,32 67 33 163,2
168,7

4.2.1.4 Microscopia Electrénica de Barrido (SEM).

En la Figura 4.4 se muestran las micrografias SEM para la silice SBAorig. Se
observa la estructura tipica de los SBA-15 con aglomerados en forma de granos de trigo
compuestos de pequefios cilindros. En el caso de las muestras funcionalizadas el tamafio

de estos aglomerados fue menor, pero no se tienen cambios importantes en la
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morfologia de las muestras. En la Figura 4.5 se presenta la foto obtenida para la
muestra SBAsuIfL.

Figura 4.4: Micrografias SEM para la muestra SBAorig. A) 2000 x, B) 5000 x.

Figura 4.5: Micrografias SEM muestra SBASulf1, 5000 x.

4.2.3 Ensayos de Actividad — Reaccién de Alquilacion de Isobutano.

Las muestras sulfonicas sintetizadas fueron sometidas a ensayos de reaccion en las
mismas condiciones que los catalizadores microporosos. Se analizd la corriente de
salida del reactor y las inyecciones a distintos tiempos no presentaron productos de
reaccion en la fraccion C5+, observandose solamente la presencia de los reactivos
isobutano, 1-buteno y los productos de isomerizacion de la olefina, es decir, el cis y
trans 2-buteno.

De acuerdo a los resultados mostrados en los puntos anteriores, es claro que se ha

logrado la funcionalizacion de los mesoporos. Por lo tanto, es necesario investigar si la
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acidez alcanzada en estos materiales es la adecuada para que se produzca la adsorcion
de la olefina, paso fundamental para la formacion del carbocation responsable del inicio
de la reaccién catalitica [37-44].

Con el objeto de analizar la acidez de estos materiales, se tomara como referencia a
la zeolita Y-LCH, que fue uno de los materiales microporosos que mostré buena
actividad en la reaccion de alquilacion. Los resultados de Py-TPD para este material
arrojaron una densidad de sitios 4cidos de 2,3 10° mmol m™. De acuerdo a los datos de
las tablas mostradas en las secciones anteriores, para la muestra SBAsulf3, que contiene
3,32 % de azufre, 670 m?/g de superficie y 33 % de azufre en su forma oxidada, puede
estimarse una densidad de sitios de 0,46 10° mmol m™. Esta densidad de sitios es
significativamente inferior a la del catalizador Y-LCH, y puede ser una causa de menor
actividad, y probablemente de la inactividad total para la reaccion de alquilacion. La
presencia de esta acidez en el catalizador es la que da lugar a las reacciones de
isomerizacion de la olefina, que en principio es una reaccion unimolecular. Esta es una
diferencia significativa comparada con la reaccién de alquilacion, para la cual se
requiere la adsorcion de la olefina y del isobutano para participar de la reaccion
bimolecular de alquilacién. Es de preveer que la densidad de sitios sea por tanto un
factor de central importancia en este sistema.

4.2.4 Oxidacion a Temperatura Programada (TPO).

Luego de la reaccion, los catalizadores se descargaron del reactor y se analiz6 el
contenido de material carbonoso por TPO.

En la Figura 4.6 (curva a) se muestra el perfil de TPO para la muestra
SBAsulfl. Pueden distinguirse dos zonas, un primer pico a 400 °C y otro por encima de
los 500 °C. El contenido total de carbono detectado para esta muestra es del 7,6 %, lo

que equivaldria a un llenado del volumen de poros del 13,4 %.
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Figura 4.6: Perfil de TPO catalizador SBASulf1: (a) usado, (b) fresco.

El perfil de TPO de la muestra SBAsulf2 se muestra en la Figura 4.7 (curva a).
En este caso solo se visualiza el pico a 400 °C, siendo el contenido total de carbono del
12,3 %, que corresponde a un llenado del 37,4 % del volumen de poros.

En ambos casos, temperaturas mayores a los 600 °C son necesarias para remover

completamente los compuestos carbonosos.
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Figura 4.7: Perfil de TPO catalizador SBAsulf2: (a) usado, (b) fresco.

En el Capitulo 3, al estudiar los sélidos microporosos, se encontré que aquellos

materiales méas activos para la reaccion de alquilacion, son los que presentan un mayor
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contenido de coque luego de la reaccion. En el caso de estos sélidos mesoporosos, no
mostraron actividad para la reaccion de alquilacion, ni tampoco se observaron productos
de craqueo. Por lo tanto, el carbdn detectado por esta técnica corresponderia a la
estructura propia del material fresco. En estas silices funcionalizadas ese carbono esta
asociado a los grupos propilos anclados a la superficie, 0 en menor medida a la
presencia de restos del copolimero empleado en la sintesis.

Esto se comprobd al realizar el TPO de los materiales frescos, obteniéndose los
perfiles de las Figuras 4.6 (curva b) y 4.7 (curva b). Puede verse que las formas de los
perfiles y la cantidad de carbdn son précticamente iguales a lo obtenido para los
catalizadores usados en reaccion, por lo que puede concluirse que no se produjeron
depdsitos de coque durante la reaccion. Esto sigue la tendencia general ya enunciada, es
decir, que se mantiene la proporcionalidad entre la actividad y la cantidad de carbén
depositada. En el caso de los sélidos mesoporosos, no presentan actividad, y

consecuentemente, tampoco producen depdsitos carbonosos.

4.2.5 Desorcidon a Temperatura Programada de Piridina (Py-TPD).

En las Figuras 4.8 (curva a) y 4.9 (curva a) se presentan los perfiles de Py-
TPD para las muestras SBAsulfl y SBAsulf2 respectivamente. En lineas de puntos, en
las Figuras 4.8 (curva b) y 4.9 (curva b), se muestran los perfiles obtenidos al realizar
stripping en N del catalizador fresco. Se puede concluir que no ocurre adsorcion de
piridina de manera apreciable en estas muestras. Solo una pequefia cantidad de

adsorcion de la base se detecta en el catalizador SBAsulf1 entre los 200 y 300 °C.
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Figura 4.8: (a) Perfil de Py-TPD catalizador SBAsulfl. (b) Stripping.
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Figura 4.9: (a) Perfil de Py-TPD catalizador SBAsulf2. (b) Stripping.

4.2.6 Desorcion a Temperatura Programada de 1-Buteno (But-TPD).

El buteno es uno de los reactivos de la reaccion de alquilacion, por lo que el

nivel de interaccién entre este compuesto y el catalizador, es relevante desde el punto de

vista de los mecanismos de reaccion, y determinara la velocidad de la misma. La

desorcién a temperatura programada provee informacion acerca de la cantidad de sitios

activos para la adsorcion de la molécula, y de la fuerza de interaccion.
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Por otro lado, debido a los problemas de estabilidad térmica que complican la
interpretacion de los resultados de Py-TPD, el analisis de desorcion a temperatura
programada de buteno puede proveer informacion adicional sobre los sitios acidos. Para
los catalizadores microporosos se observé que la zona de maxima desorcion de la
olefina se encuentra por debajo de los 300 °C, por lo que no existe una superposicion
con la perdida de grupos funcionales en estos materiales.

En la Figura 4.10 se muestran los perfiles de TPD de buteno para las muestras
SBAsulfl y SBAsulf2.

Las experiencias de But-TPD con las SBA funcionalizadas, mostraron que no se
produce adsorcién de buteno, ni en la zona de baja temperatura (por debajo de 300 °C),
ni tampoco en el resto del TPD, donde los perfiles practicamente coinciden con los
stripping de los materiales frescos mostrados anteriormente.

Esta falta de capacidad de adsorcion de buteno se correlaciona con la inactividad

mostrada por estos materiales en la reaccion de alquilacion de isobutano.
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Figura 4.10: (a) Perfil de But-TPD catalizador SBAsulf2.
(b) Perfil de But-TPD catalizador SBAsulf1.
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4.2.7 Analisis Termogravimétrico (TGA).

La estabilidad térmica de estos catalizadores mesoporosos se analiz6 también
por termogravimetria.

En las Figuras 4.11, 4.12 y 4.13 se muestran los perfiles de TGA con su
correspondiente DTA para las muestras estudiadas. En todos los casos, se visualiza una
primera zona alrededor de los 100 °C, asociada a la pérdida de agua fisisorbida. Para las
muestras SBAsulfl y SBAsulf2 se tiene un contenido de agua cercano al 7,5 %,
mientras que para la SBAsulf3 estd proximo al 15%.

El perfil correspondiente a la muestra SBAsulfl (Figura 4.11) muestra por un
lado un pico a aproximadamente 350 °C en el perfil de DTA que corresponde al
desprendimiento de los grupos propil-SH, y por otro la pérdida de masa en la zona de
450 a 500 °C, que se asocia a la descomposicion de los grupos propil-SOzH [21].

La Figura 4.12 muestra el perfil de DTA para el catalizador SBAsulf2.
Comparando la pérdida de masa observada para este catalizador con la del SBAsulf1, se
puede ver que el SBAsulf2 tiene un contenido total de grupos funcionales mayor. Sin
embargo, en este caso la baja sensibilidad de esta técnica no permitid distinguir entre

grupos SH y SO3H, mientras que por XPS se observaron ambos tipos de grupos.
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Figura 4.11: Perfil de TGA y DTA catalizador SBAsulf1.
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Figura 4.12: Perfil de TGA y DTA catalizador SBAsulf2.

Un comportamiento algo diferente se tiene para la muestra SBAsulf3 (ver
Figura 4.13). Se observa una pequefia cantidad de grupos propil-SH a 350 °C y un
descenso de masa lento desde los 450 °C en adelante, asociado a la pérdida de grupos
propil-SOsH, si bien no logra definirse la contribucién de los mismos en el perfil de
DTA.

Finalmente, en la zona de 200 a 250 °C puede verse una pequefia pérdida de
masa que corresponde a restos del copolimero que no fueron eliminados en la
preparacion. En el caso de las muestras SBAsulfl y SBAsulf2 la cantidad de

estructurante detectada es menor.
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Figura 4.13: Perfil de TGA y DTA catalizador SBAsulf3.

4.2.8 TPD de catalizadores frescos.

Los resultados de desorcion a temperatura programada (TPD - Stripping) de los
materiales frescos aportan informacion complementaria a los de termogravimetria para
interpretar los resultados de TGA.

En la Figura 4.14 se muestra la deconvolucién del perfil de TPD, obtenido en
flujo de gas inerte con la muestra SBAsulfl. En linea gris se muestra la funcion de
ajuste y en lineas de puntos la contribucién de cada tipo de sitio. EI primer pico a 393
°C corresponde al desprendimiento de los grupos propil-SH, y el segundo a 506 °C, que
es mas importante en tamafio, se asocia a los propil-SOzH. De acuerdo a esta técnica el
69,6% de los grupos funcionales se encuentran en su forma oxidada, mientras que por
XPS se habia estimado el 66%. En cambio, el analisis por DTA arrojé una menor

cantidad de sitios oxidados respecto de los SH.
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Figura 4.14: TPD de catalizador fresco, muestra SBAsulfl. (a) Grupos SH,
(b) Grupos SO3H

o

Por otro lado, en la Figura 4.15 se presenta el resultado para la muestra
SBAsulf2. Se observa el primer pico mas importante a 375 °C debido a los grupos
propil-SH, mientras que es menor la componente de grupos oxidados con un maximo a
495 °C. En este catalizador, de acuerdo a esta técnica se tiene un 47% de grupos
oxidados, lo cual es significativamente inferior al 77% estimado por XPS. Esto puede
deberse a que por XPS solo se observa la superficie externa de la particula, y que en

general puede ser diferente a la del interior de la estructura porosa.
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Figura 4.15: TPD catalizador fresco, muestra SBAsulf2. (a) Grupos SH,
(b) Grupos SO3H.
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El contenido total de carbono, obtenido a partir de los resultados de TPD, es de
un 5% para la muestra SBAsulfl y un 11,4% para la SBAsulf2, indicando un mayor
grado de incorporacion de grupos funcionales en esta Ultima. Sin embargo, los analisis
de TPD indican que la oxidacion en esta muestra no fue tan buena como en el caso de la
SBAsulfl (ver Figura 4.15). Por otro lado, los perfiles de TPD muestran que se logra
una mejora en la estabilidad térmica del material que presenta un mayor grado de
oxidacion (ver Figura 4.14).

En la Figura 4.16 se muestra el TPD del catalizador SBAsulf3. Por limitaciones
experimentales, la maxima temperatura alcanzada durante estas experiencias fue 750 °C.
Se observa que en esas condiciones quedan compuestos carbonosos sin eliminar del
catalizador, siendo el contenido de carbon eliminado hasta esa temperatura, 5,8 %C.
Comparando estos resultados con los mostrados en las Figuras 4.14 y 4.15, puede verse
gue se requieren mayores temperaturas para la gasificacion completa de los grupos
funcionales en el catalizador SBAsulf3, lo que da indicios de una mayor estabilidad
térmica en este catalizador en comparacion con los otros dos.

Por otro lado, de acuerdo a esta experiencia, el catalizador SBAsulf3 presenta
mayor cantidad de grupos SOsH (87 %C) que SH (3 %C). Estos resultados son
diferentes a los observados por XPS, lo que muestra que la composicién externa e

interna de las particulas no es homogénea.
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Figura 4.16: TPD catalizador fresco, muestra SBAsulf3. (a) Grupos SH,
(b) Grupos SOzH, (c) Restos copolimero.
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Finalmente, puede notarse que la preparacién de este catalizador es la que
condujo a una mayor cantidad de polimero estructurante sin eliminar (10 %C), lo que se
manifiesta por la presencia del primer pico a 200 °C en el perfil de desorcién (ver
Figura 4.16).

Comparando los perfiles obtenidos por TGA (Figuras 4.11, 4.12 y 4.13), con los
de desorcion a temperatura programada (Figuras 4.14, 4.15 y 4.16), se observa que la
deteccion de los compuestos de carbon luego de la metanacion utilizando un detector
FID, aumenta notablemente la sensibilidad del método. Esto permite observar la
presencia de grupos propil-SO3zH en la muestra SBAsulf2, los cuales no se lograron
visualizar por TGA.

En el caso de la muestra SBAsulf3, la mejora en la sensibilidad respecto del
TGA es aun mas notable (comparar Figuras 4.13 y 4.16). Ademas, se observé la mejor
estabilidad térmica para este material, ya que se necesitaron mayores temperaturas para
eliminar los grupos funcionales.

En todos los casos, las experiencias de TPD (stripping) dan una idea més clara
acerca de la funcionalizacion lograda por cada método de preparacién, en comparacion
con las estimaciones realizadas por XPS, que como se dijo anteriormente, sélo nos

muestran la composicion a nivel superficial externo.

4.2.9 Titulacion potenciométrica.

Los resultados mostrados en las secciones anteriores muestran la complejidad
existente para caracterizar la acidez de estas muestras por técnicas que impliquen el
aumento de temperatura, debido al desprendimiento de los grupos funcionales. Por lo
tanto, se complementaron esas determinaciones con experiencias de titulacion
potenciométrica.

Mediante esta técnica también puede evaluarse el grado de funcionalizacion de

la superficie, que da evidencias directas de la presencia de grupos sulfonicos.
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En la Figura 4.17 se muestran las curvas de titulacion de las muestras
sintetizadas, observandose una dependencia de la acidez con el método de sintesis
empleado. Segun estos resultados, el catalizador SBAsulf3 (curva d), donde la
funcionalizacion se hizo con acido clorosulfénico, es el que presenta un mayor nimero

de centros acidos de elevada acidez.
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Figura 4.17: Curvas de titulacién potenciométrica con butilamina. a) SBAorig, b)
SBAsulfl, c) SBAsulf2, d) SBAsulf3

Por otro lado las muestras SBAsulfl (curva b) y SBAsulf2 (curva c) poseen un
nivel de acidez similar entre ellas.

Por lo tanto estos resultados indican que los sitios acidos son mas fuertes cuando
se funcionaliza la superficie con &cido clorosulfonico [45].

Con las técnicas de TGA, TPD de los materiales frescos (Stripping) y Titulacion
potenciométrica, se pudo corroborar la presencia de grupos funcionales en las muestras
sintetizadas, y el carécter acido de las mismas. Sin embargo, estos catalizadores no
mostraron actividad para la reaccion de alquilacion de isobutano. Los TPD de buteno
indicaron que no existe adsorcion de la olefina en la superficie de estos solidos, y por lo
tanto no se inicia la reaccion quimica. La menor densidad de sitios acidos observados en
estas muestras comparadas con los otros catalizadores activos, como las zeolitas, es

probablemente la causa principal de la falta de actividad.
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4.2.10 Experiencias de pulsos de 1-buteno.

La dindmica de la interaccion de la olefina con la superficie del catalizador se
estudio utilizando una técnica de adsorcion dindmica, enviando pulsos de 1-buteno al
catalizador, como se describi6 en la seccion 2.2.13 del Capitulo 2.

La Figura 4.18 muestra la sefial obtenida para el blanco, experimento llevado a
cabo enviando pulsos a la celda vacia. Luego, las experiencias para las muestras
sintetizadas se comparan con este blanco tal como se procedié para los soélidos
microporosos. Cuando existe interaccion entre el catalizador y la olefina,
necesariamente debe observarse una reduccion en la amplitud y una modulacion en la
sefial de respuesta a los pulsos.

Se realizaron secuencias de pulsos de manera consecutiva a distintas
temperaturas, primero ascendiendo la temperatura desde 40 °C hasta 100 °C (lineas
llenas), y luego descendiendo la misma (lineas de puntos), con saltos de 10 °C.

En la Figura 4.19 se presentan las respuestas obtenidas a distintas temperaturas

para la muestra SBAsulf3.
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Figura 4.18: Pulsos de 1-buteno. Ensayo en
blanco (celda vacia).
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Figura 4.19: Pulsos 1-buteno SBAsulf3 a distintas temperaturas. Lineas llenas: ascenso

de T; lineas de puntos: descenso de T.

Se observa que no existe interaccion de la olefina con la superficie del

catalizador a ninguna de las

temperaturas. Solo puede verse alguna pequefia modulacion

a baja temperatura, que se puede asignar a fenémenos difusionales dentro de los poros.

Resultados similares se obtuvieron para la muestras SBAsulfl y SBAsulf2. En la

Figura 4.20 se muestran los pulsos para el catalizador SBAsulf1.

Por lo tanto, la inactividad de estos catalizadores para la reaccion de alquilacion

de isobutano, esta asociada a que los grupos propil-SO3H anclados en la superficie no

son capaces de adsorber la olefina para formar y estabilizar el carbocation, la cual es

una etapa necesaria para que ocurra la reaccion de alquilacion.
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Figura 4.20. Pulsos 1-buteno SBAsulfl a distintas temperaturas. Lineas llenas: ascenso

de T; lineas de puntos: descenso de T.

4.2.11 Ensayos de Actividad — Esterificacion de acidos grasos.

4.2.11.a Introduccién.

Las silices mesoporosas SBA-15 funcionalizadas se ensayaron en otra reaccion

que requiere catalisis acida, pero que esta relacionada con un medio de polaridad muy

diferente al de la reaccion de alquilacion. La misma consiste en la esterificacion de
acidos grasos libres (AGL) con metanol, para obtener ésteres de acidos grasos. Esta

reaccién es de importancia en el proceso de produccién de biodiesel, cuando las

materias primas de partida son de elevada acidez, y la neutralizacién de los AGL

presentes en esos materiales llevaria a una excesiva pérdida de rendimiento. Con la
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esterificacion se transforman los acidos grasos directamente en biodiesel (ester de &cido
graso) y el rendimiento se ve aumentado.
La reaccion de esterificacion se realiza con un alcohol de cadena corta y en

presencia de un catalizador acido, de acuerdo al siguiente esquema:

O O
1 1

R—C—OH + ROH

R—C—OR + H,O

Acido Graso Libre Alcohol Ester Agua

Esta reaccion es extremadamente lenta en ausencia de catalizadores [46-48], por
lo que generalmente el proceso se lleva a cabo en fase homogénea empleando
catalizadores acidos minerales liquidos, como ser el &cido sulfarico [49]. También se ha
reportado en bibliografia el uso del acido clorhidrico, acidos organosulfonicos,
trifluoruro de boro y acido fosférico [50]. Sin embargo, estos acidos suelen ser
corrosivos y su manejo es peligroso, por lo que se busca reemplazarlos por catalizadores
solidos &cidos que también facilitarian las etapas de purificacion del biodiesel.

En la esterificacion de acidos carboxilicos con catalizadores heterogéneos se ha
reportado el uso de materiales mesoporosos [51], resinas anidnicas [52], resinas
comerciales (Nafionl) soportadas [53] y materiales soportados como WO3/ZrO,,
H3PW1,040/ZrO;, [54,55]. Todos ellos mostraron actividad para la esterificacion de
diferentes acidos grasos.

En general los catalizadores sélidos acidos sélo son activos a altas temperaturas,
lo cual implica altas presiones de vapor del metanol. Los sélidos inorganicos como las
zeolitas, silices, heteropoliacidos, 6xidos metélicos sulfatados, etc, son adecuados para
trabajar a altas temperaturas. Sin embargo, para la mayoria de ellos la formacion de
agua durante la reaccion de esterificacion disminuye su capacidad catalitica (y por ende
la velocidad de reaccion) disolviendo o modificando los sitios activos.

El catalizador SO,4-ZrO, [56] debido a su alta fuerza &cida presenta buena
actividad en la esterificacion de AGL, pero se desactiva debido a la pérdida de grupos
sulfatos. Sin embargo, otros autores [57] lograron atenuar la desactivacion modificando
la ruta de preparacion. Juan et al. [58] propusieron soportar el SO4-ZrO; (ZS) en carbon

activado (CA) con resultados satisfactorios.
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Los heteropoliacidos (HPASs) son tipicamente &cidos de Bronsted fuertes y
catalizan una gran variedad de reacciones en fase homogénea y heterogénea, ofreciendo
procesos mas limpios y eficientes [59-62]. La principal desventaja de estos catalizadores
es su baja estabilidad térmica y la solubilidad en medios polares. Algunos autores han
utilizado dichos HPAs soportados con el fin de obtener catalizadores sélidos acidos
insolubles con buena actividad. Se han utilizado diversos soportes, como la silice
[59,60], titania [61,62], carbon activado [63-65], MCM-41 [66-68], resinas de
intercambio iénico acidas [64,69] y arcillas [70-72]. Las resinas no son estables a
temperaturas superiores a los 140°C, lo que limita sus aplicaciones. Para las resinas
comerciales, Amberlyst 15 y BD20 [73], se ha reportado su uso, obteniendo buenos
resultados, siendo considerablemente mejores para la BD20 debido a su hidrofobicidad.

En el caso de las silices se han desarrollado materiales mesoporosos
funcionalizados, con el objetivo de lograr los requisitos de hidrofobicidad, y tamafos de
poros relativamente grandes, para minimizar las limitaciones difusivas. Dichas silices
han sido funcionalizadas con grupos acidos organosulfonicos [19], evaluando la
reaccién para la mezcla de 15%p de acido palmitico (PA) en aceite de soja (SBO) con
metanol (1:20 p/p PA:MeOH), 10%p de catalizador a 85°C, con conversiones similares
a las obtenidas para el acido sulfirico. Las silices también han sido funcionalizadas con
grupos organicos hidrofobicos [51] reportandose conversiones similares al trabajo
anterior, pero mucho mas resistentes a la presencia de agua, la cual es un inevitable
producto de reaccion.

Por todo lo expuesto anteriormente, la reaccion de esterificacion resulta de

utilidad para ensayar a las SBA-15 funcionalizadas y evaluar su acidez.

4.2.11.b Experimental.

Como materia prima fuente de acidos grasos, se utilizé tall oil (subproducto de
la industria celulosica) provistos por Liberman & CIA S.R.L. - Arizona Chemical, con
una acidez A = 96,5. La misma se mezclé con aceite comercial de modo de partir de una
mezcla con 40% de acidos grasos libres (AGL).

Las reacciones se llevaron a cabo en un reactor de acero inoxidable tipo Parr

(modelo 4842), el cual cuenta con un sistema de muestreo que permite seguir la
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evolucion de la reaccion en el tiempo. Las muestras tomadas, se lavaron, centrifugaron
y se prepararon para analizar el contenido de AGL de acuerdo a la norma IRAM 5-512.

Estas experiencias se hicieron con una relacion molar alcohol/AGL 3:1y a 170
°C, con 6 %p de catalizador. Los reactivos se cargaron a temperatura ambiente, y una
vez cerrado el reactor se ejecutd el programa de temperatura, que consistio en una
rampa de calentamiento, luego 2 h a la temperatura de reaccion, y finalmente
enfriamiento hasta la temperatura de reaccion.

Las evoluciones de acidez de la mezcla en funcién del tiempo de reaccién para
las distintas muestras se representan en la Figura 4.21, y en la Figura 4.22 se grafican
las conversiones alcanzadas.

Para los catalizadores SBAsulf2 y SBAsulfl se obtuvieron conversiones finales
similares, del 89,3%, y 89,7% respectivamente, a las 2 horas de reaccion.

Por otro lado, la silice SBAsulf2 presentd la mayor velocidad de reaccion,
alcanzando la méxima conversion a los 30 minutos, mientras que con el catalizador

SBAsulfl se alcanz6 dicha conversion recién a los 120 minutos.
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Figura 4.21: Evolucion de la acidez. (a) SBAsulfl, (b) SBAsulf2, (c) SBAsulf3.
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Figura 4.22: Conversion de AGL. (a) SBAsulfl, (b) SBAsulf2, (c) SBAsulf3.

Para el caso de las experiencias catalizadas con SBAsulf3, si bien la velocidad
inicial de reaccion es mayor a las mostradas anteriormente (notar la mayor pendiente en
el origen), la conversion final alcanzada es menor (78,7% a los 120 minutos).

El hecho de que estos materiales sean activos para esta reaccion de esterificacion
indica que los mismos poseen una acidez importante. Por lo tanto, la inactividad de los
mismos para la reaccion de alquilacion no es debida a un problema de falta de acidez en
estos catalizadores. Otros dos factores fundamentales, como la densidad de sitios
acidos, y la hidrofilicidad de la superficie, pueden estar definiendo la falta de actividad
de estos catalizadores.

Cuando Mbaraka et al. [19] estudiaron la esterificacion de acidos grasos libres
con metanol, encontraron que el rendimiento del catalizador disminuia debido a la
formacidn de agua durante la reaccion y a que la misma permanecia dentro de los poros,
a causa de la hidrofilicidad de la superficie interna. Al tratarse de una reaccion
reversible, esto hacia que se limite la conversion alcanzada, haciendo menor el
rendimiento del catalizador. En un trabajo posterior [51] trabajaron en el disefio de
silices SBA-15 multifuncionalizadas, incorporando ademas de los propil-sulfénicos
otros grupos como por ejemplo fenil-sulfonicos, con el objetivo de aumentar la
hidrofobicidad dentro de los poros, y de esta manera disminuir la cantidad de agua
adsorbida [74,75]. Estas modificaciones en la superficie podrian plantearse para tratar

de lograr actividad de estos materiales en la reaccion de alquilacion.
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4.2.12 TPO catalizadores usados en Esterificacion.

Luego de las reacciones de esterificacion de AGL, los catalizadores fueron
descargados del reactor y acondicionados para analizarlos por TPO, y evaluar la
cantidad de depdsitos carbonosos producidos durante la reaccion.

La mezcla de reaccidn se descargd y se filtr6 de modo de retener el catalizador.
Al solido se lo acondiciond mediante sucesivos lavados con metanol, con agitacion
manual, y finalmente se lo secé en estufa a 100 °C durante 1 hora.

En la Figura 4.23 se muestran los perfiles de TPO para el catalizador SBAsulfl
usado (curva a) y fresco (curva b). Se observa una cantidad de depoésito de carbono
formado durante la reaccion, equivalente a un 5,7 %C. Este coque se quema en la
misma zona que los grupos funcionales del catalizador fresco, por lo que puede pensarse
que se depositan selectivamente sobre los sitios acidos y se desprenden junto con éstos

por la descomposicion del grupo propilo.
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Figura 4.23. TPO catalizador SBAsulfl. (a) Post reaccion esterificacion,
(b) Fresco.

Para el catalizador SBAsulf2 también se detectan depositos de carbén generados
durante la reaccion de esterificacion, tal como se indica en la Figura 4.24. Al igual que
en el caso anterior, el rango de temperaturas de combustion esta entres 200 °C y 600 °C,
y la deposicion de coque se da sobre los grupos funcionales. Sin embargo en este caso
se produjo mas coque de reaccion, alcanzando un 13,3 %C. Esto concuerda con la
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mayor cantidad de sitios sulfonicos presentes en este catalizador, y la mayor conversion

alcanzada en la reaccion.
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Figura 4.24: TPO catalizador SBASulf2. (a) Post reaccion esterificacion,

(b) Fresco.

Finalmente en la Figura 4.25 se presenta el perfil de TPO para el catalizador
SBAsulf3. Esta muestra es la que presento el mayor contenido de coque luego de la
reaccion, siendo un 19,65 %C. Una de las razones del mayor coqueo de este catalizador

puede ser la mayor fuerza &cida de sus sitios.
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4.3 Conclusiones.

Los catalizadores mesoporosos SBA-15 funcionalizados con grupos sulfonicos
no mostraron actividad para la reaccion de alquilacion de isobutano con olefinas de C4.
Los resultados de TPD y pulsos de buteno permitieron inferir que la olefina no se
adsorbe en los sitios acidos del catalizador. Por lo que la inactividad puede deberse a
que la mezcla reaccionante de caracteristicas no polares, se encuentra dentro de los
poros del catalizador con un ambiente polar, hidrofilico, debido a la presencia de los
grupos sulfénicos. La no adsorcion de la olefina impide la formacion del carbocation e
iniciacion del mecanismo de reaccion. Solo se observaron productos de isomerizacion
de 1-buteno en baja cantidad, reaccion que requiere muy baja acidez para que ocurra.

Técnicas de caracterizacion como XPS, FTIR, TGA, Stripping y titulacion
potenciométrica permitieron comprobar la incorporacion efectiva de los grupos
funcionales en la superficie interna del catalizador, mediante diferentes métodos de
preparacion. Se observo que la fuerza acida lograda es mayor cuando la incorporacion
de los grupos sulfénicos se hace con &cido clorosulfénico en forma directa sobre los
grupos mercaptanos previamente anclados (catalizador SBAsulf3). Sin embargo, la
mayor densidad de sitios acidos o grado de funcionalizacion maés elevado, se obtuvo
cuando se empled el método de sintesis y funcionalizacién en una sola etapa (muestra
SBAsulf2).

Por otro lado, el caracter acido de estos catalizadores fue probado en la reaccion
de esterificacion de acidos grasos con metanol. La actividad de los catalizadores en este
caso puede deberse a la afinidad entre la mezcla reaccionante y el ambiente dentro de
los poros, lo que favorece el acceso de los reactivos a los sitios acidos en la superficie
del solido. En esta reaccion el catalizador SBAsulf2 es el que mostro el mejor
comportamiento, alcanzandose la mayor conversion de acidos grasos. Este resultado se
correlaciona directamente con la mayor cantidad de sitios acidos presentes en esta
muestra. El catalizador SBAsulf3, si bien produce la mayor velocidad de reaccion
inicial debido a que tiene sitios cidos més fuertes, no lleva a una conversion tan buena
debido a que el grado de funcionalizacion en el mismo es menor que en las otras
muestras.

Por lo tanto, para poder emplear estos catalizadores en la reaccion de

alquilacion, se hacen necesarios cambios en el disefio de la funcionalizacion de su
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superficie. Se plantea la posibilidad de incorporar otros tipos de grupos, ademés de los
propilsulfonicos, de manera de modificar las caracteristicas hidrofilicas de la superficie

y favorecer la adsorcion del la olefina [51,74,75].
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Alternativas de Proceso para la Alquilacion de Isobutano

5.1 Introduccion.

En los capitulos anteriores se mostro que los catalizadores que presentan
actividad para la reaccién de alquilacion de isobutano, catalizan reacciones de
oligomerizacion y de multiple alquilacion, las cuales llevan a la formacion de coque y a
la rdpida desactivacion por envenenamiento de sitios y bloqueo de poros. Si bien se ha
trabajado en el disefio de los catalizadores para favorecer la transferencia de hidruro y la
desorcion de compuestos saturados, las estabilidades alcanzadas no resultan ser lo
suficientemente buenas como para pensar en una aplicacion industrial.

De manera paralela a las investigaciones relacionadas con el desarrollo de los
catalizadores, se ha trabajado también en el disefio del proceso de alquilacion, de
manera de minimizar la oligomerizacién y la formacion de hidrocarburos pesados.

Subramaniam et al. [1-3] estudiaron la alquilacién en condiciones supercriticas,
con el objetivo de favorecer la remocion de los depdsitos carbonosos. Mediante la
incorporacion de CO,, los autores lograron extender la actividad para la produccién de
alquilado con catalizadores del tipo H-USY vy sulfato-zirconia, trabajando en
condiciones supercriticas a temperaturas por debajo de la temperatura critica del
isobutano (135 °C). Este fendmeno se lo atribuyeron a la capacidad del CO, de mitigar
la formacion de coque y asi mantener la accesibilidad a los poros por parte de los
reactivos [1].

También se ha estudiado la regeneracion continua del catalizador incorporando
un metal [4]. Querini et al. [5] reportaron que la incorporacion de platino o paladio en
catalizadores de zeolita Y permite la regeneracion en hidrégeno a la temperatura de
reaccion, logrando recuperar una fraccion de la actividad ya que algo de coque queda
selectivamente depositado en los sitios acidos del material.

Se puede operar con relaciones isobutano/olefina elevadas, de modo de extender
la vida til del catalizador [6], pero uno de los factores mas importantes para mejorar la
estabilidad es el tipo de reactor empleado. Los reactores tanque agitados continuos
(CSTR) son una de las mejores opciones, ya que operan con baja concentracion de
olefinas [7].

A continuacion se presentan los diferentes estudios realizados en lo que refiere
al disefio del proceso con el objetivo de mejorar el rendimiento y la estabilidad de

distintos catalizadores. Se plantea la opcion de realizar la reaccion de alquilacion en fase
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gas, a mayores temperaturas que en fase liquida. Ademas, se presentan resultados
obtenidos cuando se realiza el proceso con secuencias consecutivas de reaccion-
regeneracion en hidrogeno de catalizadores conteniendo platino.

Finalmente se estudia el efecto de la regeneracion con aire de un catalizador
desactivado, siguiendo la evolucion de los tratamientos a distintas temperaturas

mediante experiencias de pulsos de 1-buteno.

5.2 Disefio de proceso. Reaccion de alquilacion de isobutano

en fase gas.

Una variable de operacion que tiene mucha influencia en la velocidad de
desactivacion de los catalizadores, es la temperatura. Esto se debe a que, como se
detall6 en el Capitulo 1, el mecanismo de alquilacion comprende reacciones de
oligomerizacion, craqueo, transferencia de hidrogeno y aromatizacion, ademéas de
fendmenos fisicos de adsorcion, desorcién y difusion. Estas etapas presentan diferentes
energias de activacion, por lo que un cambio en la temperatura se traduce en
modificaciones en las velocidades relativas de cada una de ellas. Bajas temperaturas
favorecen la adsorcion y oligomerizacion, mientras que a elevadas temperaturas ocurre
la aromatizaciéon de los depdsitos de coque. Por lo tanto, la desactivacion se puede
minimizar a una temperatura Optima para la cual se favorezca el craqueo y desorcion de
moléculas de hidrocarburos pesados [8-11]. Mediante cambios en la acidez y estructura
porosa del catalizador, junto con modificaciones en la temperatura de reaccion y la fase
en la que se lleva a cabo la misma, pueden ajustarse las velocidades relativas de
transferencia de hidrogeno, craqueo, oligomerizacion y difusion.

Cuando la reaccidn se realiza en fase liquida, se tiene la ventaja de favorecer la
disolucién de los compuestos precursores de coque. Sin embargo, si se quiere mejorar la
difusion de reactivos y productos es conveniente hacer la reaccion en fase gas [12].

A continuacion se muestran resultados obtenidos para la alquilacion de
isobutano con olefinas de C4 en fase gas, en un amplio rango de temperaturas. El
objetivo de seleccionar mayores temperaturas es ayudar al craqueo y desorcidon de
compuestos pesados, de manera de compensar la menor estabilidad del catalizador en
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fase gas. Se presentan resultados para la zeolita Y, en sus formas proténica o

intercambiada con lantano.

5.2.1 Resultados.

5.2.1.1 Rendimiento y produccion de TMP.

La Figura 5.1 muestra la cantidad de producto alquilado obtenido por gramo de
olefinas alimentada al reactor, es decir el rendimiento expresado como g de
hidrocarburos C5+ / g de olefinas, y la fraccion de TMP en dicha corriente.

Las Figuras 5.1.A y 5.1.B muestran los resultados obtenidos para el catalizador
Y-LCL en fase gas a 112 y 120 °C. A los fines de comparar con el comportamiento
catalitico en fase liquida, se incluye y se toma como referencia la curva para el
catalizador Y-LCH a 80 °C. Por otro lado en las Figuras 5.1.C y 5.1.D se indican las
respuestas obtenidas cuando el catalizador Y-LCH se emplea en fase gas a diferentes
temperaturas.

La mayor produccion se tiene con el catalizador Y-LCH a 150 °C en fase gas,
durante los primeros 10 minutos de reaccion (curva 4, Figura 5.1.C), siendo a su vez
mayor que lo obtenido para el mismo catalizador en fase liquida a 80 °C (curva 1,
Figura 5.1.A). Este comportamiento puede deberse a una mayor velocidad de desorcion
y difusion de los productos hacia fuera de los poros del catalizador.

La evolucion de TMPs en fase gas tiene la misma forma que lo visto en fase
liquida, ya que es un patron caracteristico del reactor de lecho fijo empleado para las
experiencias. Es decir un incremento a bajos tiempos de reaccion, y luego una caida
pronunciada debido a desactivacion del catalizador. En ambos casos, ese momento
coincide con la aparicion de los dimetilhexenos (DMH=) en la corriente de productos,
lo que se debe a una disminucion en la capacidad de transferencia de hidrogeno por la

deposicion de coque en el catalizador.
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Figura 5.1: Rendimiento y distribucion de TMP en la fraccion C5+.
(A)y (B): (1) Y-LCH, liquido a 80 °C, (2) Y-LCL, gas a 112 °C, (3) Y-LCL, gas a 120 °C.
(C)y (D): Y-LCH en fase gas a 80 °C (1), 120 °C (2), 135 °C (3) y 150 °C (4).

Un efecto interesante a analizar es el de aumento de la temperatura cuando las
reacciones se hacen en fase gas, notandose un corrimiento del maximo en la fraccion de
TMP a mayores tiempos de reaccion. Esto puede verse para el catalizador Y-LCL al
pasar de 112 °C a 120 °C (curvas 2 y 3 de la Figura 5.1.B) y para el Y-LCH al
aumentar de 80 °C a 120 °C y luego a 135 °C (curvas 1-3 de la Figura 5.1.D). Ese
periodo de induccion para obtener los productos principales aumenta con la
temperatura, pero si es demasiado alta el fendmeno se invierte. Esto se visualiza cuando
se opera a 150 °C con el catalizador Y-LCH (curva 4, Figura 5.1.D). En esas
condiciones lo que sucede es una rapida oligomerizacion y aromatizacién de las

olefinas, haciendo que la desactivacion ocurra a mayor velocidad.
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5.2.1.2 Distribucién de productos.

La Figura 5.2 muestra la distribucion de productos de craqueo en la fraccion
C5+ para el catalizador Y-LCH en fase liquida a 80 °C (Figura 5.2.A), a la misma
temperatura pero en fase gas (Figura 5.2.B) y en fase gas a 150 °C (Figura 5.2.C). A
80 °C en fase gas puede notarse un periodo de induccion luego del cual aparecen los
productos. Por ejemplo, mientras en fase liquida el 2,3-dimetilpentano (2,3-DMP) y el
2,4-dimetilpentano (24DMP) se obtienen desde el comienzo de la reaccion, en fase gas
aparecen después de los 10 min.

Otra diferencia a notar es que en fase liquida los productos principales son
parafinas con dos ramificaciones, mientras que en fase gas uno de los productos
mayoritarios es el 2-metilpentano (2-MP). En el caso de los compuestos de 7 atomos de
carbono, los mismos son producto del cragueo de un hidrocarburo C12, que puede dar
C5 + C7 0 2 moléculas de C6.

Al aumentar la temperatura a 150 °C, el periodo de induccién se reduce. Esta
elevada temperatura favorece la produccion de los compuestos de craqueo desde el
inicio de la reaccion, indicando que a altas temperaturas se produciran menos depositos
de coque en el catalizador.

Por otro lado, de la comparacion de las Figuras 5.2.A y 5.2.B surge que la
estabilidad en fase liquida a 80 °C es levemente superior que en fase gas a la misma
temperatura. Ademas, el 2,3-DMB que es un compuesto con un RON de 104,3 es uno
de los principales componentes de la fraccion C5+ tanto en fase gas como liquida.

Una diferencia importante entre la reaccion en fase liquida y fase gas es la
relacion isobutano/olefina dentro de los poros, a pesar de que la relacion global sea la
misma. Esta relacion es menor en fase gas debido a la adsorcion preferencial de la
olefina, lo que lleva a una mayor formacion de hidrocarburos C12, C16, e incluso mas
pesados, que luego son craqueados produciendo compuestos C5-C7 [12]. Por lo tanto, la
eleccion de la temperatura debe hacerse de manera de compensar la mayor adsorcion de

la olefina con un incremento en las velocidades de craqueo y desorcion.
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Figura 5.2: Distribucion de productos en la fraccion C5+ para el catalizador Y-LCH.
(A) 80 °C fase liquida, (B) 80 °C fase gas, (C) 150 °C fase gas.

La Tabla 5.1 muestra la menor relacion TMP/DMH obtenida para cada corrida
en fase gas con el catalizador Y-LCH a distintas temperaturas, observandose un maximo
en esta relacion a los 90 °C.

Estos valores son similares a los observados en fase liquida, previamente
reportados por otros autores. Por ejemplo para la zeolita Beta, a bajas temperaturas (50-
75 °C) y cortos tiempos de reaccion la relacion TMP/DMH fue cercana a 8, mientras
que a temperaturas mayores (110-150 °C) se encontré por debajo de 1 en incluso
cercana a 0,1 (proxima al valor de equilibrio termodindmico) [13]. En otro trabajo,
Lercher et al. [14] estudiaron las zeolitas X y Y intercambiadas con lantano y reportaron
relaciones TMP/DMH de 19 y 13 respectivamente.
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Tabla 5.1: Menor relacion TMP/DMH obtenida a distintas temperaturas en fase gas.
Catalizador Y-LCH.

Temperatura (°C) TMP/DMH

80 9
90 10,8
120 5,8
135 3,7
150 1,9

En el Capitulo 3 (Seccidn 3.2.2.6) se analizd la acidez de los catalizadores por
TPD de piridina, y se encontré que los catalizadores Y-LCH e Y-LCL presentan una
fuerza acida comparable. Sin embargo, en el material Y-LCL se aprecid un leve
corrimiento del perfil a menores valores de temperatura, y principalmente la presencia
de mayor cantidad de sitios de baja acidez, lo que resulta en una acidez global menor
que en el catalizador Y-LCH. Ademas, para el Y-LCL se tiene una menor cantidad de
sitios 4cidos (0,95 mmoles g™) que en el catalizador Y-LCH (1,35 mmoles g™).
Similares resultados se obtuvieron en un trabajo anterior mediante TPD de amoniaco
[8]. Estas diferencias en la acidez repercuten en el comportamiento catalitico, tal como
se aprecia en las Figuras 5.3. Ay 5.3. B para la reaccion en fase gas a 120 °C. Se
observa que el catalizador con menor acidez tiene la mayor produccién inicial. Ademas,
si se comparan las curvas de DMH= puede notarse que el catalizador menos acido se
desactiva antes, debido a una menor velocidad de craqueo de los precursores de coque y
consecuentemente a una mas rapida pérdida de actividad para la transferencia de
hidruro. También es menor el tiempo de induccién necesario para obtener TMP. Por
otro lado, el catalizador Y-LCH si bien tiene una produccion mas estable desde el inicio,
su selectividad a TMP a bajos tiempos en menor que para el Y-LCL. Notar que los TMP
aparecen a los 17 min, mientras que la corriente total de productos C5+ esta por encima
del 40% a los 5 min.

Cuando estos catalizadores se utilizaron en fase liquida a 80 °C (ver Capitulo 3)
se tuvieron comportamientos similares. El catalizador Y-LCL presentd la mayor

produccion inicial de TMP pero su estabilidad fue menor.
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Figura 5.3: Rendimiento y distribucion de productos en la fraccién C5+, reaccion
en fase gas a 120 °C. (A) Catalizador Y-LCL, (B) Y-LCH.

5.2.1.3 Caracterizacion de depdsitos de coque.

Los perfiles de TPO de los catalizadores coqueados en fase gas resultan ser
similares a los visto en el Capitulo 3 para la reaccién en fase liquida. El primer pico
corresponde a hidrocarburos que son desprendidos del catalizador durante el
calentamiento y pueden eliminarse en flujo de inerte [8]. Este pico se hace cada vez mas
estrecho a medida que se aumenta la temperatura de reaccion, ya que el craqueo y la
desorcion de los residuos de coque ocurren mas rapidamente y aumenta la cantidad de
hidrocarburos liberados durante la reaccion, implicando un menor contenido final de
carbon en el catalizador. El efecto de la temperatura puede apreciarse en la Figura 5.4,
que muestra los perfiles de TPO obtenidos para el catalizador Y-LCH coqueado en fase
gas a 80, 120 y 135 °C. Es interesante notar que la segunda parte del perfil de TPO se
mantiene sin cambios, lo que indica que dicha parte del perfil no se forma durante la
reaccion sino durante el analisis térmico mientras se aumenta la temperatura, como
previamente se reportd [8]. Se ha demostrado que este pico corresponde a la
transformacion de los depdsitos alifaticos obtenidos durante la alquilacion, en especies

aromaticas, reorganizacion que es catalizada por los sitios acidos fuertes. Este coque
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estd principalmente ubicado dentro de los poros y se requieren temperaturas muy altas
(> 600 °C) para su completa remocion.

Las diferencias entre estos perfiles se encuentran en el primer pico. Se observa
que durante la reaccion a mayor temperatura se logra gasificar mas cantidad de coque,
lo que esta reflejado en una disminucion en el ancho del pico. Por otro lado, los
depdsitos de hidrocarburos que quedan en el catalizador requieren temperaturas

superiores a la usada en reaccion para ser eliminados.
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Figura 5.4. Perfiles de TPO para el catalizador Y-LCH
coqueado en fase gas a distintas temperaturas.

En general, la cantidad de coque depositado durante la reaccion en fase gas es
mayor que cuando el catalizador se usa en fase liquida. Esto puede deberse a que a
mayor temperatura se ve aumentada la velocidad de craqueo de los compuestos
intermediarios que forman coque, ademas de su desorcién y difusién, en comparacion
con las velocidades de estas etapas en fase liquida. Asi, el bloqueo de los poros no
ocurre a bajos tiempos de reaccion y mayores cantidades de coque alcanzan a

depositarse en el catalizador.
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5.2.1.4 Disefio del proceso.

Del andlisis de los resultados de actividad y depdsitos de coque vistos en los

puntos anteriores puede resumirse que:

A bajos tiempos de reaccién el catalizador es muy activo y
consecuentemente poco selectivo.

Al producirse la desactivacion, la selectividad a TMP aumenta y luego cae a
mayores contenidos de coque.

A alta temperatura, se logra desprender del catalizador una mayor cantidad
de depdsitos de hidrocarburos durante la reaccion.

Los perfiles de TPO de los catalizadores coqueados en fase gas a elevada
temperatura, muestran que la temperatura necesaria para remover

completamente los depdsitos de coque no se ve afectada.

Teniendo en cuenta estos resultados, se disefié un proceso en el cual la reaccion

se lleva a cabo a temperatura programada, comenzando la reaccién a baja temperatura,

para evitar la baja selectividad inicial, y aumentandola continuamente para remover los

depdsitos de coque por cragueo.

La Figura 5.5 muestra el resultado de una experiencia realizada con el

catalizador Y-LCH, donde la temperatura se aument6 de 110 °C a 170 °C durante la

reaccion. Puede verse que se tiene muy buena selectividad a TMP y una muy baja

fraccion de DMH=. Esto indica que la pérdida de actividad para la transferencia de

hidruro puede ser compensada al ir aumentando la temperatura, favoreciendo la

formacion de TMP vy manteniendo una baja produccion de productos de

oligomerizacion.
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Figura 5.5: Distribucion de productos en la fraccion C5+. Catalizador Y-LCH,
reaccion en fase gas variando la temperatura de 110 °C a 170 °C.

El efecto positivo de proceder con una rampa de calentamiento durante la
reaccién en fase gas se visualiza con mayor claridad en la Figura 5.6.

Cuando el catalizador Y-LCH se emplea a una temperatura constante de 135 °C
se obtiene la respuesta de la Figura 5.6.A. En ese caso no se producen compuestos de
C8 hasta los 20 min de reaccion, y luego de los 35 min la cantidad de los mismos cae
significativamente.

Cuando se opera a temperatura variable desde 110 °C hasta 170 °C, Figura
5.6.B, los hidrocarburos de C8 aparecen a los 5 min, y se alcanza una mayor
concentracion de los mismos en la fraccion C5+ a bajos tiempo de reaccion. Otro punto
interesante es notar que estos hidrocarburos C8 siguen siendo los productos principales
aun a 170 °C. Ademas, la cantidad de coque depositado durante esta experiencia resulta

ser 16,5 %, algo mayor que lo detectado en fase gas a menores temperaturas.
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Figura 5.6. Distribucion de productos C6+ para el catalizador Y-LCH en fase gas.
(A) A temperatura constante de 135 °C, (B) A temperatura programada de 110 °C a 170 °C.

Si bien esta estrategia de reaccion puede optimizarse, variando la temperatura
inicial y la velocidad de calentamiento, los resultados mostrados indican que la pérdida
en la capacidad de transferencia de hidrégeno puede ser compensada, al menos
parcialmente, por un aumento de temperatura manteniendo la produccion de TMP y

extendiendo la estabilidad del catalizador.

Es importante analizar qué fraccion de los C8 obtenidos son TMP, para lo cual
se calculd la relacion TMP/DMH obtenida durante el experimento a temperatura
variable. En la Figura 5.7 puede verse que el comportamiento global concuerda con lo
visto en los experimentos anteriores, es decir, una disminucion de la relacién
TMP/DMH con el tiempo, que en el caso de la Figura 5.7 también corresponde a un
incremento de la temperatura. Si se compara esta figura con los resultados de la Tabla
5.1 puede notarse que la relacion TMP/DMH es mayor en el caso de la experiencia
llevada a cabo aumentando la temperatura, lo que indica una mejora en el
comportamiento del catalizador. Los TMP son los productos primarios de la alquilacion
de isobutano con buteno, mientras que los DMH se forman principalmente por
dimerizacion del buteno. De esta manera, la relacion inicial TMP/DMH puede tomarse
como una medida de la actividad intrinseca de alquilacion de la zeolita, y como la
capacidad de transferencia de hidrégeno disminuye debido a la deposicion de coque,

esta relacion decrece con el tiempo de reaccién. Estos resultados, de un pronunciado
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descenso de la relacion TMP/DMH en funcion del tiempo, concuerdan con lo reportado
por Lercher et al. [13,14].
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Figura 5.7: Relacion TMP/DMH durante la reaccion en fase gas a temperatura
programada. Se indican las temperaturas a las que se tomé la muestra para analisis.

Por otro lado el TPO realizado al catalizador al final del experimento, es similar
a los mostrados en la Figura 5.4 para las experiencias a temperatura constante (no
mostrado). El primer pico del perfil es mas chico que el observado en el catalizador
usado a 135 °C, y la temperatura final necesaria para quemar los depdsitos de coque es
la también la misma, lo que indica que esta variable no depende de la temperatura de

reaccion.

Por lo tanto los resultados mostrados indican que el aumento de la temperatura

durante la reaccién mejora el comportamiento del catalizador, vy se puede considerar la

reaccion en fase gas como una alternativa para este proceso. De esta manera se evita el

uso de elevadas presiones para operar en fase liquida, mas aun, a elevada temperatura.
Por otro lado, se facilita la difusion de moléculas grandes fuera de los poros,
disminuyendo asi la velocidad de reacciones secundarias como alquilacion multiple y

deposicién de coque.
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5.2.2 Conclusiones.

La reaccion de alquilacion de isobutano puede llevarse a cabo con catalizadores
solidos en fase gas, a temperaturas mayores que las empleadas en fase liquida. La
estabilidad en fase liquida a 80 °C resulta ser mejor que en fase gas, lo que se atribuye a
la menor concentracion de olefinas en la superficie del catalizador, como asi también a
un mejor efecto de extraccion de la fase liquida. Los cambios de temperatura afectan a
las velocidades relativas de adsorcion y desorcion de olefinas, difusién, craqueo y
transferencia de hidruro. El craqueo y la difusion de oligdbmeros fuera de los poros se
ven favorecidos por elevadas temperaturas, ademas de las reacciones de alquilacién
maultiple. A altas temperaturas, se tiene una muy baja produccion de hidrocarburos de
C8 a bajos tiempos de reaccion, y al depositarse coque en la superficie del catalizador,
aumenta la cantidad de TMP. De esta manera se mejora la estabilidad del catalizador.

Sabiendo que la deposicion de coque disminuye la actividad para craqueo y la
capacidad de transferencia de hidrogeno, y que el incremento de la temperatura produce
el efecto inverso, se disefid un proceso con aumento de la temperatura durante la
reaccion. De esta manera se logr6 mejorar notablemente el rendimiento y la
concentracion de TMP, trabajando en fase gas a presion atmosférica.

A su vez, elevadas temperaturas durante la reaccién que permiten el craqueo
rapido de los depositos de carbon, hacen posible disminuir el blogueo de los poros. De
esta manera se logra una mejor utilizacion de la superficie interna del catalizador,

observandose una mayor cantidad de coque.
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5.3 Disefio de proceso. Reaccion en fase liquida con ciclos de

reaccion-regeneracion.

Independientemente del tipo de reactor empleado y de cémo se disefie el
proceso, la maxima vida Util del catalizador dependera del proceso de regeneracion. Por
estos motivos, la seleccion del método de regeneracion resulta de suma importancia
para recuperar actividad en el catalizador y extender la durabilidad del mismo.

Existen varias formas para eliminar depdsitos de carbon en un catalizador
desactivado. Una de ellas es la regeneracion con aire a elevada temperatura. Esta
metodologia se ha estudiado previamente [8], variando la velocidad de calentamiento, la
temperatura final y el tiempo a esta temperatura. Con temperaturas finales en el rango
de 285-500 °C se logra remover solo una fraccion del coque, y por lo tanto la
reactivacion no es completa. Como se menciono anteriormente, la razon por la que no se
puede remover todo el coque, que inicialmente tiene una elevada relacion H/C, es la
reorganizacion de su estructura [8,15,16]. Esta reorganizacion de la estructura hace que
se requieran temperaturas mayores a los 600 °C para eliminar completamente el coque
que queda selectivamente depositado en los sitios acidos.

Debido a los inconvenientes de la regeneracion con aire, se han estudiado otras
posibilidades de regeneracion a baja temperatura. Mediante el tratamiento con ozono se
puede recuperar la actividad inicial del catalizador, pero se requieren tiempos
demasiado elevados [17]. Sin embargo, el tratamiento con ozono ademas de reducir la
cantidad de coque produce cambios en la estructura del coque remanente, lo que hace
que sea mas facil de eliminar por combustién [17,18]. Debido a esto se ha planteado el
tratamiento combinado con ozono a 125 °C seguido de aire a 250 °C, logrando
reestablecer la actividad en catalizadores de zeolita Y [17]. También se estudid la
regeneracion combinada de ozono seguida de un stripping con He o H,, quedando un
0,16 y 0,06 %C residual respectivamente [15].

Otra posibilidad, es la incorporacién de metales al catalizador para luego
regenerarlo en corriente de H,. Se estudié la incorporacion de Pt o Pd a zeolitas Y,
observandose que la regeneracion con H, a la temperatura de reaccion elimina una

fraccion del coque y permite recuperar una parte de la actividad [5].
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En esta seccion se presentan los resultados obtenidos al plantear una forma de
operacion que consiste en ciclos sucesivos de reaccion-regeneracion con H,. Para estas
experiencias se utilizd el catalizador B-H, al cual se le incorporé platino por
impregnacion seca con (NO3)2(NH3)4Pt, de modo de lograr un contenido de metal del
0,5 %p. Al catalizador conteniendo metal se lo denomina Pt-B-H. El experimento
consistio en realizar ciclos consecutivos de reaccion-regeneracion, ambos a 80 °C. Las
regeneraciones se hicieron con hidrégeno a una presién de 8 kg cm®, teniendo la
primera una duracion de 12 h y la segunda 8 h. Previo a cada etapa de regeneracion, se

tomaron muestras de catalizador para analizar el contenido de coque.

5.3.1 Resultados.

En la Figura 5.8 se muestran los resultados de actividad de los tres ciclos
realizados. Para el primer ciclo (curva 1) se observa un comportamiento muy parecido
al obtenido con la zeolita B-H sin platino, con una selectividad hacia TMP en la
fraccion C5+ cercana al 40% y una estabilidad de 30 min, momento en el que se
incrementa rapidamente la concentracion de DMH=. En los tres ciclos, la selectividad
hacia TMP no se ve alterada, lo que indica que durante la regeneracion se recupera
totalmente la actividad. Sin embargo, la estabilidad del catalizador va disminuyendo en
cada ciclo, lo que se manifiesta por la disminucién del tiempo al cual comienzan a
aparecer los DMH=. Esto significa que con el hidrégeno a 80 °C se logra remover el
coque de una importante fraccién de sitios activos, que mantienen la misma actividad
que el catalizador fresco. Sin embargo, al no regenerase la totalidad de los sitios, se

produce una disminucion en la estabilidad del material.
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Distribucion de productos en fraccién C5+

Tiempo, min.

Figura 5.8: Produccién de TMP y DMH= en tres ciclos consecutivos de reaccidén-regeneracion.
Regeneraciones con H, a 80 °C, 12 h la primera y 8 h la segunda.

El perfil de TPO del catalizador al final de la experiencia, es decir luego de los
tres ciclos, se muestra en La Figura 5.9. La principal diferencia con el perfil
correspondiente al catalizador sin metal (Capitulo 3) es el pico agudo a 250 °C, que se
debe a la combustion del coque catalizada por el Pt.

12,81 %C

Seiial FID, u.a.

] ]
0 200 400 600

Temperatura, °C

Figura 5.9: Perfil de TPO catalizador Pt-B-H coqueado al final de los tres ciclos de
reaccion-regeneracion.
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5.3.2 Conclusiones.

La incorporacion de platino en la zeolita beta no produce cambios en la actividad
o0 estabilidad del catalizador, permitiendo la regeneracion del mismo con hidrdgeno a
baja temperatura (80 °C). Si bien este procedimiento requiere tiempos de tratamiento
relativamente largos, estos pueden acortarse optimizando distintas variables como ser:
el contenido y dispersién del metal, la presion de hidrégeno, la temperatura de
regeneracion, y principalmente el grado de desactivacion al cual el catalizador es
regenerado. Este método de regeneracion a baja temperatura no requiere la remocion
completa del coque, a diferencia de la regeneracion con aire a alta temperatura que
produce una desactivacion selectiva para la produccion de TMP. Por lo tanto, procesos
basados en regeneraciones a baja temperatura resultan ser una opcion para implementar

en la alquilacion de isobutano con catalizadores sélidos.

5.4 Seguimiento de la regeneracion con aire mediante pulsos

de 1-buteno.

En este estudio se empleo el catalizador B-H desactivado luego de la reaccion en
fase liquida a 80 °C. El experimento consistid en realizar series de pulsos de 1-buteno a
80 °C al catalizador desactivado, y luego de cada etapa de regeneracién en aire a 100 °C,
200 °C, 300 °C y 400 °C.

5.4.1 Resultados.

En la Figura 5.10 se muestran los resultados de los pulsos realizados luego de
las regeneraciones a diferentes temperaturas. Se observa que el catalizador desactivado
(curva a) presenta una sefial muy similar a la del blanco, indicando que en esas
condiciones no existen procesos de adsorcion ni de difusion de la olefina en la
estructura porosa de la zeolita. Luego del tratamiento a 100 °C (curva b) se visualiza
s6lo un pequefio cambio debido a la eliminacién de una muy baja cantidad de coque,
pero los poros del catalizador no se logran abrir a esa temperatura. Luego de las
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regeneraciones a 200, 300 y 400 °C existe una variacion apreciable en la cantidad de 1-
buteno que sale de la celda de analisis. En primer lugar, la amplitud de la sefial se ve
disminuida y se estabiliza a baja cantidad de pulsos en un valor medio constante, por
debajo de la cantidad de 1-buteno enviada a la muestra. Por lo tanto existe una
adsorcion neta de la olefina, indicando que una fraccion de los sitios se recupera durante
las regeneraciones. A mayor temperatura de regeneracion, mayor es la superficie que se
recupera y es activa para la adsorcion del buteno, lo que se manifiesta por la
disminucion del valor medio de la cantidad de buteno no adsorbido que sale de la celda.
Por otro lado, la amplitud de la sefial luego de la regeneracién a 200, 300 y 400 °C, es
similar, siendo considerablemente menor a la observada con el catalizador desactivado.
Este comportamiento puede asociarse a que a 200 °C se logra desbloquear los poros, y

el 1-buteno puede difundir dentro del estructura porosa de la zeolita.

14
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Figura 5.10: Pulsos de 1-buteno a 80 °C catalizador B-H. (a) Desactivado en reaccion.
Tratado en aire a 100 °C (b), 200 °C (c), 300 °C (d) y 400 °C (e).

En la Figura 5.11 se muestran las etapas de regeneracion a partir de los 200 °C,
con la correspondiente cantidad de coque eliminada en cada una de ellas. A 80 °C no se
elimino coque, y a 100 °C fue practicamente despreciable.
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Figura 5.11. Etapas de regeneracion en aire a distintas temperaturas.

Estos resultados concuerdan con lo visto en el Capitulo 3, cuando se analizo el
catalizador fresco B-H mediante la técnica de pulsos de buteno. En la Figura 5.12 se
muestran los pulsos a 80 °C, obsevandose una amplitud de oscilacion significativa, con
un valor medio igual a la cantidad de 1-buteno enviado a la celda al final del

experimento (curva dec.). Por otro lado, se observé una menor amplitud y valor medio

en el caso del catalizador fresco (curva inc.).

Seiial FID, u.a.

0 100 200 300 400
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500

Figura 5.12: Pulsos 1-buteno catalizador B-H fresco a 80 °C.
(inc.) Durante ascenso de T, (dec.) Durante descenso de T.
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Notar que las curvas (a) y (e) de la Figura 5.10 son muy similares a las de la
Figura 5.12, indicando que el disefio experimental de las experiencias de pulsos
descripto en el Capitulo 2 resulta muy 0til para la prediccion rapida de la actividad y
estabilidad de los catalizadores empleados en la reaccion de alquilacion, y ademas

permite determinar si el bloqueo de poros ocurre durante la reaccion.

5.4.2 Conclusiones.

En el Capitulo 3 se utiliz6 la adsorcion dindmica de 1-buteno como una
herramienta simple para determinar cuando la acidez de un catalizador se encuentra en
el nivel adecuado, de manera de interaccionar reversiblemente con la olefina, sin que se
produzca la acumulacion de depdsitos de coque que llevarian a una desactivacion del
catalizador y a una pérdida en la capacidad de adsorcion del mismo. En la seccion 5.4 se
mostrd que esta técnica también resulta ser muy Util para el andlisis de catalizadores
desactivados, y para determinar si la desactivacion fue debida al bloqueo de los poros.
La regeneracion del material puede ser monitoreada con pulsos de 1-buteno en
diferentes etapas del proceso de regeneracion, determinando las condiciones necesarias

para la reapertura de los poros, y para la recuperacién de los sitios &cidos.
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5.5 Conclusiones.

El comportamiento de un determinado catalizador en la reaccion de alquilacion
puede mejorarse trabajando en sus propiedades &cidas y estructura porosa. Sin embargo,
existen también alternativas para el disefio del proceso que permiten extender la vida
util del material. La reaccion en fase gas con temperatura programada resulta ser una
buena opcidn para este proceso, ya que el aumento de temperatura facilita el craqueo de
los compuestos formadores de coque y aumenta la actividad para la transferencia de
hidruro. Esto permite extender la formacién de TMP en el tiempo, mejorando el
rendimiento del catalizador, y ademas, tiene la ventaja de que se trabaja a presion
atmosférica.

Otra opcidn que se plantea en este capitulo es la de realizar el proceso en fase
liquida, con ciclos de reaccion-regeneracion. La regeneracion con hidrogeno del
catalizador conteniendo platino puede hacerse a baja temperatura, recuperando la
actividad del catalizador, sin que se remuevan completamente los depdsitos de carbén.

Finalmente se encuentra que la herramienta de pulsos de 1-buteno es util no solo
para la prediccion del comportamiento catalitico de un dado material, sino que también
aporta informacién valiosa a la hora de estudiar el catalizador desactivado y la

regeneracion del mismo.

5.6 Referencias.

[1] M.C. Clark, B. Subramaniam, Ind. Eng. Chem. Res. 37 (1998) 1243.

[2] B. Subramaniam, V. Arunajatesan, C. Lyon, Stud. Surf. Sci. Catal. 126 (1999) 63.
[3] B. Subramaniam, Appl. Catal. A 212 (2001) 199.

[4] T.K. McBride, M.L. Bricker, K.Z. Steigleder, US Patent 5,883,039 (1999).

[5] M.G. Panattoni, C.A. Querini, Stud. Surf. Sci. Catal. 139 (2001) 181.

[6] F. Cardona, N.S. Gnep, M. Guisnet, G. Szabo, P. Nascimento, Appl. Catal. A: Gen.
128 (1995) 243.

[7] K.P. de Jong, C.M.A.M. Mesters, D.G.R. Peferoen, P.T.M. van Brugge, C. de
Groot, Chem. Eng. Sci. 51 (1996) 2053.

[8] C.A. Querini, E. Roa, Appl. Catal. A: Gen. 163 (1997) 199.

218



Alternativas de Proceso para la Alquilacion de Isobutano

[9] A. Corma, A. Martinez, C. Martinez, J. Catal. 149 (1994) 52.

[10] Y.F. Chu, A.W. Chester, Zeolites 6 (1986) 195.

[11] K. Yoo, P. Smirniotis, Appl. Catal. A: Gen. 227 (2002) 171.

[12] M. Simpson, J. Wei, S. Sundaresan, P. Anastas, T. Williamson (Eds.), ACS Symp.
Series 626, American Chemical Society (1996) 105.

[13] G.S. Nivarthy, Y. He, K. Seshan, J.A. Lercher, J. Catal. 176 (1998) 192.

[14] C. Sievers, J.S. Liebert, M.M. Stratmann, R. Olindo, J.A. Lercher, Appl. Catal. A:
Gen. 336 (2008) 89.

[15] C.A. Querini, Catal. Today 62 (2000) 135.

[16] C. Flego, I. Kiricsi, W.O. Parker, M.G. Clerici, Appl. Catal. A: Gen. 124 (1995)
107.

[17] C.A. Querini, E. Roa, C.L. Pieck, J.M. Parera, Stud. Surf. Sci. Catal. 111 (1997)
407.

[18] C.L. Pieck, C.A. Querini, J.M. Parera, Appl. Catal. A 165 (1997) 207.

219



Bruno O. Dalla Costa

220



Capitulo 6

“Conclusiones
Generales y
Actividades Futuras™







Conclusiones y Actividades Futuras

6.1 Conclusiones generales.

Dentro de los materiales microporosos, las zeolitas de poros grandes y con
estructuras de poros tri-dimensionales resultaron mas adecuadas para la reaccion de
alquilacién, ya que facilitan la difusion de moléculas ramificadas en su interior. La
actividad catalitica y la estabilidad en reaccion de estos materiales pudieron mejorarse
mediante el intercambio idnico parcial con lantano y amonio. Los mejores resultados se
obtuvieron con los catalizadores que presentan una fuerza acida moderada. Si la acidez
es muy débil, se desactivan rapidamente debido a que se favorecen las reacciones de
oligomerizacion. Si los centros &cidos son muy fuertes, estos quedan irreversiblemente
ocupados por la olefina, y nuevamente quedan disponibles sitios débiles que llevan a la
desactivacion temprana.

De los catalizadores microporosos estudiados, la zeolita X en sus formas X-LCH
y X-LCL fueron los que mostraron el mejor comportamiento catalitico. Las sensibles
mejoras respecto del material Y-LCH se deben a que en la zeolita Y quedan iones Na*
residuales, debido a una menor capacidad del material para acomodar los La*? por su
mayor relacion Si/Al respecto de la X.

Las estabilidades logradas no resultan suficientes para la aplicacion de estos
catalizadores en procesos industriales en reemplazo de los acidos liquidos. Sin embargo
se estudiaron alternativas de proceso que permiten extender la vida util de los solidos.
Realizando la reaccion en fase gas se mejoré el rendimiento de los catalizadores,
extendiendo en el tiempo la formacion de TMP. Se concluyé que el aumento de
temperatura facilita el craqueo de los compuestos precursores de coque e incrementa la
actividad para transferencia de hidruro. También se obtuvieron buenos resultados
trabajando en fase liquida, con ciclos de reaccion-regeneracion. En esas experiencias,
empleando H, a baja temperatura se logré recuperar la actividad del catalizador B-H
conteniendo platino.

Las silices mesoporosas SBA-15 funcionalizadas con grupos sulfonicos, no
fueron activas para la reaccién de alquilacién, pero si para la de esterificacion de acidos
grasos. Se concluyé que la olefina no logra adsorberse en el tipo de sitios acidos
presentes en estos materiales debido al ambiente polar dentro de los poros y no se puede

iniciar el mecanismo de reaccion. Para poder emplear estos catalizadores en la reaccion
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de alquilacién, se hacen necesarios cambios en el disefio de la funcionalizacién de su
superficie. Queda planteada como actividad futura la posibilidad de incorporar otros
tipos de grupos, ademéas de los propilsulfénicos, de manera de modificar las

caracteristicas hidrofilicas de la superficie y favorecer la adsorcion del la olefina.

La herramienta de pulsos de 1-buteno resultdo util para predecir el
comportamiento catalitico de los diferentes catalizadores, como asi también permitio el

estudio de catalizadores desactivados y el seguimiento de la regeneracion del mismo.

6.2 Actividades futuras.

Queda planteada la necesidad de seguir trabajando en la funcionalizacién de las
silices SBA-15, tratando de ajustar las propiedades superficiales. Principalmente se
buscara realizar modificaciones de las caracteristicas hidrofilicas de la superficie de
estos materiales, para obtener mayor afinidad entre la olefina y los grupos funcionales.
Se realizaran estadias en los centros especializados en la preparacion de estos
materiales, para trabajar en conjunto en el ajuste de los métodos.

También se continuaran estudios ya iniciados con otros materiales mesoporosos,
entre los que se encuentran zirconias funcionalizadas, AlI-SBA y PMOs.

Por otro lado, en la tesis de doctorado los ensayos de actividad se realizaron en
un reactor de lecho fijo continuo. Se considera realizar reacciones en un reactor
discontinuo a alta presion con agitacion. Este tipo de reactor presenta ventajas para la
determinacion de pardmetros cinéticos.

Un aspecto de importancia, como herramienta de evaluacion de catalizadores, es
el modelado de las respuestas de los pulsos de alta frecuencia. Esto permitira obtener
informacion mas precisa respecto de parametros tales como la difusividad de las
especies, el efecto de la temperatura y del didmetro efectivo de poro, y mejorar la

interpretacion de los resultados obtenidos con esta técnica.
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