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Resumen

El objetivo de este trabgjo es estudiar lainfluencia del agregado de Sny Ge alos
catalizadores bimetdlicos de Pt-Re/Al,O3; usados en € reformado de naftay cdmo cada
metal afecta e influye sobre la actividad catalitica. Para determinar lainfluencia de cada
metal se han preparado catalizadores monometalicos, bimetalicos y trimetalicos con
diferente composicién metélica por el método de co-impregnacion.

En e caso de los catalizadores bimetdlicos, los resultados experimentales
muestran que e agregado de un segundo metal (Re, Sn, Ge) a catalizador
monometalico de Pt modifica no solo lafase metalica sino también lafuncion &cida. Las
experiencias de reduccion a temperatura programada (TPR) han demostrado que todos
los catalizadores preparados poseen muy buena interaccion de las distintas especies que
componen la fase metalica. Las modificaciones en la funcion metalica que producen €l
Sny e Ge son similares. una disminucion marcada de la capacidad de deshidrogenacion
e hidrogenolitica del Pt. Sin embargo, en €l caso del Sn su aumento produce una caida
lineal de la capacidad de quimisorber CO con la actividad en deshidrogenacién de CH,
mientras que el Ge no guarda tal linealidad. El agregado de Re modifica menos la
capacidad de deshidrogenacion del CH que los otros metales estudiados y |a capacidad
hidrogenolitica se incrementa a agregar Re. Las modificaciones que se producen en la
funcion écida dependen del metal agregado. El Rey el Ge modifican la distribucién de
la fuerza acida, favoreciendo la formacion de sitios de menor fuerza écida pero
manteniendo casi constante la acidez total del catalizador. Por otro lado, el Sn no solo
produce una distribucién de la fuerza &cida sino que también disminuye la acidez total.
Los resultados de la reaccion de n-Cs confirman los obtenidos por otros métodos, es
decir, que la influencia del segundo metal reduce la actividad de la funcién metélica
produciendo menos compuestos deshidrogenados (precursores de coque) y ademas
reduce la cantidad de sitios de acidez fuerte que son los responsables de la
polimerizacion del coque.

En el caso de los catalizadores trimetdlicos de PtReSn se encontrd que la acidez
disminuye con el incremento del contenido de Sn siendo los sitios &cidos fuertes y
débiles son los mas afectados. El agregado de Sn también afecta la funcién metélica
dado que disminuye la actividad en deshidrogenacion e hidrogendlisis.  Los resultados
obtenidos en experiencias a baja presion (reacciones test de nCs y nC7) mostraron que la
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adicion de Sn a los catalizadores Pt-Re/Al,O3, especialmente en pequefias cantidades,
mejoran la estabilidad, actividad y selectividad del catalizador. La adicion de Sn a
catalizador Pt-Re disminuye la relacion benceno/i-C;. Mientras que las experiencias de
dta presion (nC;) muestran que e agregado de Sn mejora la estabilidad de los
catalizadores PtRe. A mayor porcentaje de Sn agregado, mayor es la estabilidad. Sin
embargo, en las condiciones de trabajo empleadas €l catalizador de PtRe sulfurado fue
el més estable. El agregado de Sn modifica la relacion iC;/arométicos y e rendimiento
liquido (menor produccion de gases) debido a que cambia la acidez total y distribucion
de lafuerza écida de | os catalizadores de PtRe.

El Sn y la sulfuracion de los catalizadores PtRe modifican la fase metalica,
afectando la reaccién de deshidrogenacion y principamente la reaccion de
hidrogendlisis. Estas modificaciones se traducen en una menor produccion de metano
(C1) y benceno.

En los catalizadores modificados por e agregado de Ge se encontro que el Ge
produce modificaciones de ambas funciones cataliticas. metalicay acida.

Las modificaciones sobre la funcién metdlica se observan por una disminucién
en la actividad de deshidrogenacion e hidrogendlisis. Esta reduccion del nimero total de
sitios activos y del nUmero de ensambl es especificos se traduce en una menor capacidad
deshidrogenante, menor formacién de metano y coque.

La modificacion sobre la funcidn acida que produce € Ge es la transformacién
de sitios de acidez fuerte en sitios de acidez media 'y débil, que desplazan |os méaximos
de las curvas de desorcion de piridina hacia temperaturas menores. Este efecto se
traduce, en la reaccién de reformado de nC;, en una menor formacion de gases
(craqueo) y un aumento en la capacidad de produccién de isoparafinas ramificadas. El
efecto del Ge sobre ambas funciones también disminuye la velocidad de formacion de
aromaticos y de coque. Al disminuir la velocidad de desactivacion se obtienen
catalizadores més estables. La disminucion de la capacidad de aromatizacion mejora la
relacion iC;/Aromaticos con lo que se obtiene un producto reformado de calidad
interesante para su uso como combustible y adecuado a las actuales exigencias de la
legislacion mediocambiental .

Pequefios contenidos de Ge, del orden de 0,1%, han resultado ser los mas
efectivos para mejorar las propiedades del catalizador. Cargas superiores producen un

desbalance de las funciones activas no conveniente y la segregacion del Ge.
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La adicion de 0,1% de Ge a bimetalico Pt-Re, tiene un efecto similar a del
proceso de sulfurizacién, en cuanto a eliminacion de hidrogendlisis se refiere, pero da
catalizadores més estables y de megjor rendimiento liquido y produccion de isdmeros
que €l catalizador bimetdlico sulfurado.

Los estudios de regeneracion de catalizadores PtReGe/Al,O3 y PtReSn/Al,O3
han mostrado que la temperatura de regeneracion tiene una gran influencia sobre la
efectividad del tratamiento de quemado. Son necesarias mas de 6 h para eliminar €
coque a 400 °C con una corriente diluida en oxigeno mientras a 500 °C todo el coque se
elimina en 1 h. En ambos casos la regeneracion conduce a la segregacion de los
componentes de la funcién metdlica. Esto se revela por la mayor actividad en
deshidrogenacion de ciclohexano de los catalizadores trimetdlicos regenerados
comparados con |los catalizadores frescos.

Los resultados de TPR muestran que el tratamiento a 650 °C modifica
severamente la fase metalica, segregando a Pt de los otros componentes. Esta
segregacion es confirmada por los resultados de deshidrogenacion de ciclohexano e
hidrogendlisis de ciclopentano. Los tratamientos de rejuvenecimiento realizados
(cloro/aire, atatemperatura) no lograron restaurar lafuncion metélicaoriginal .

L os resultados de desorcion a temperatura programada de piridina muestran que
los tratamientos de oxicloracion casi recuperan la acidez original de los catalizadores.
No obstante, los resultados de isomerizacion de nCs mostraron que € balance entre
ambas funciones es diferente ala de | os catalizadores frescos.

RESUMEN



INDICE
CAPITULOI
Introduccion
1.1. Generdidades
1.2. Objetivos del proceso del reformado de nafta
1.3. Composicion de la alimentacion de reformado de nafta
1.4. Reaccionesinvolucradas en e reformado de nafta
1.4.1 Deshidrogenacion de naftenos
1.4.2. Deshidroisomerizacidn de naftenos
1.4.3. Isomerizacion de parafinas
1.4.4. Deshidrociclizacion de parafinas
1.4.5. Hidrocragueo de parafinas
1.4.6. Hidrogendlisis
1.4.7. Deposicion de coque
1.4.7.1. Andisis cuantitativo y localizacion del deposito carbonoso
1.4.7.2. Influenciade la naturaleza de lacarga
1.4.7.3. Influencia de la naturaleza de la fase metdica
1.4.7.4. Influencia de lafuncion &cida
1.4.7.5. Influenciade lapresion y latemperatura
1.4.7.6. Influenciadel Azufre
1.4.7.7. Mecanismo
1.4.8. Causas desactivacion del catalizador de reformado
1.5. Catalizadores usados en reformado de nafta
1.5.1. Catalizadores mono y bimetalicos
1.5.2. Catalizadores multimetalicos
1.6. Soportes
1.6.1. Generalidades de laaumina
1.6.1.1. Fasesy tipos de aliminas
1.6.1.2. Fases de alUminas usadas en catdlisis
1.6.1.3. Estructurade laaumina
1.7. Descripcion del proceso de reformado de naftay clasificacion de las unidades
industriales
1.7.1. Sistema semiregenerativo
1.7.2. Sistemaciclico de reactores

© 00 00 oo M~ N P P

N DN N NN NN P PP, PR PP PR PP PP PP
W W W W NN P 0000 0N OO O A W W DN P R O

24
25
27



1.7.3. Reactores de lecho mdvil con procesos regenerativos continuos 28

1.8. Variables operacionales del proceso de reformado de nafta 29
1.8.1. Temperatura de Operacion 30
1.8.2 Presion de Operacion 30
1.8.3. Relacion molar hidrégeno-hidrocarburo (H2/HC) 30
1.8.4 Veocidad espacial de Operacion 31
1.8.5 Tamario de particula 31

1.9. Regeneracién del catalizador 32
1.9.1. Procedimiento de regeneracidn de reactores de lecho fijo 32
1.9.2. Parada delaplanta 33
1.9.3. Quemado del coque 33
1.9.4. Eliminacion de sulfatos 33

1.9.4.1. Eliminacion de sulfatos 33
1.9.4.2. Tamizado. 34
1.9.4.3. Oxidacién-rejuvenecimiento 34
1.9.4.4. Enfriamiento, purga con N2 35
1.9.4.5. Reduccién 35
1.9.4.6. Sulfuracion 35

Bibliografia 37

CAPITULOII

Objetivos 41

CAPITULO I

1. Preparacion de los catalizadores 42
1.1 Generalidades de la preparacion de catalizadores 42
1.2. El soporte 42

1.2.1. Influenciade Hal égenos en la acidez de laalmina 42

1.2.2. Interaccion de un acido HX con laauminaen los catalizadores de reformado43

1.3. El compuesto precursor 44
1.4. Preparacion de catalizadores monometédlicos 44
1.4.1. Introduccion del compuesto precursor 44

1.4.2. Interaccion del compuesto metalico con la superficie del soporte usado a4
1.4.3. Digtribucion del metal en los pellets del catalizador 46
1.4.4. Secado 47
1.4.5. Cacinacion 48



1.4.6. Activacion ddl catalizador 48

1.5. Preparacion de catalizadores multimetalicos 49
1.5.1 Méodo de larecarga 49
1.5.2. Método de reduccion catalitica 50
1.5.3. Impregnacion de compl g os organometalicos bimetdlicos 50

1.5.4. Adsorcién de comple osidnicos bimetdlicos en |os poros internos
del catalizador 50

1.5.5. Métodos € ectroquimicos que controlan €l potencial de ladeposicion durante la

preparacion 51
1.5.6. Método de coimpregnacion 51
1.5.7. Método de impregnaciones sucesivas 51

2. Método de Preparacion de los catali zadores de reformado 52

2.1.Monometalicos 52
2.1.1. Impregnacion de laadmina 53
2.1.2. Tratamientos del catalizador 53

2.2. Bimetdicos Pt-xMe/Al203; (Me: Re, Sn, Ge) 53
2.2.1. Impregnacion delaaldmina 54
2.2.2. Tratamientos del catalizador 54

2.3. Trimetalicos Pt-Re-xMe/A1203; (Me: Ge, Sn) 54

2.3.1. Impregnacion de laaumina 55
2.3.2. Tratamientos del catalizador 55

3. Caracterizacion de los catalizadores 56

3.1. Absorcion Atomica(A.A.) 56

3.2. Reduccién a Temperatura Programada (TPR) 56

3.3. Quimisorcion de gases. 57

3.4. Espectroscopia Infrarroja con Transformada de Fourier. FTIR 58

3.5. Desorcién de piridina atemperatura programada (TPD- piriding). 59

3.6. Oxidacion a Temperatura Programada (TPO.) 60
3.7. Deshidrogenacion de ciclohexano (DHC). 61

3.8. Isomerizacién de n-pentano (INC5) 62

3.9. Isomerizacion de n-heptano (InC7) 62

3.10. Hidrogendlisis de ciclopentano (HCP) 64

Bibliografia 65



CAPITULO IV

Catdizadores bimetdlicos

Preparacion de los catalizadores

Resultadosy Discusion

a) Caracterizacion por TPR

b) Caracterizacion por Quimisorcion de CO
c¢) Caracterizacion por FTIR de CO

d) Caracterizacién por TPD de piridina

€) Reaccion de Deshidrogenacion de ciclohexano
f) Reaccion de Hidrogendlisis de ciclopentano
0) Reaccién de n-pentano
Conclusiones

Bibliografia
CAPITULOV

Rol del Estafio en catalizadores Pt-Re-Sn/Al203 de reformado de nafta.
Introduccion
Preparacion de catalizadores
Resultados y Discusion

a) Caracterizacion por TPR

b) Caracterizacion por TPD de piridina

c) Caracterizacion por FTIR de CO

68
69
69
72
73
74
78
80
82
87
89

91
91
92
92
94
95

d) Caracterizacion por Quimisorciéon de CO y deshidrogenacion de ciclohexano 96

€) Reaccion de n-pentano

f) Reaccion de n-heptano a presion atmésferica

g) Reaccion de Hidrogendlisis de ciclopentano

h) Reaccion de n-heptano a alta presion. Desactivacion acelerada
Conclusiones

Bibliografia
CAPITULOVI

Rol del Germanio en catalizadores Pt-Re-Ge/Al203 de reformado de nafta.

Introduccion

Preparacion de catalizadores
Resultados y Discusion

a) Caracterizacion por TPR

99

102
109
109
118
120

122
122
123
123



b) Caracterizacién por FTIR de CO 126

c¢) Caracterizacion por Quimisorcion de CO y deshidrogenacion de ciclohexano 127

d) Caracterizacion por TPD de piridina 129
€) Reaccion de n-pentano 131
f) Reaccion de n-heptano y caracterizacion por TPO 133
g) Reaccidn de n-heptano a alta presion. Desactivacion acelerada 140
Conclusiones 149
Bibliografia 151
CAPITULO VII
Catalizadores Pt-Re/Al203 pasivados con Sn, Gey S.
Introduccion 152
Preparacion de catalizadores 152
Resultados y Discusion 153
a) Reaccion de n-heptano e Hidrogendlisis de ciclopentano 153
Conclusiones 163
Bibliografia 165
CAPITULO VIII
Estudio de la Regeneracion y rejuvenecimiento de catalizadores trimetdlicos
Preparacion de catalizadores 166
Procedimiento de Desactivacion por deposicion de coque 166
Procedimiento de Regeneracion 167
Procedimiento de rejuvenecimiento con Cloro 167
Resultados y Discusion 168
1) Influencia de la regeneracién con oxigeno a 400 y 500°C 168
a) Caracterizacion por TPO 168
b) Reaccién de Deshidrogenacion de ciclohexano 171
2) Influencia del Tratamiento termico (650°C) y de la oxicloracion 172
a) Caracterizacion por TPR 172
b) Caracterizacion por TPD de piridina 176
¢) Reaccion de Deshidrogenacion de ciclohexano e Hidrogendlisis
de ciclopentano 177
d) Reaccidn de n-pentano 179
Conclusiones 181

Bibliografia 183



CAPITULOIX

Conclusiones 185









| ntroduccion

1.1. Generalidades

El reformado catalitico de naftas ha sido ampliamente utilizado por la industria
de refinacion de petréleo desde la Segunda Guerra Mundial. El objetivo inicial de este
proceso erala obtencién de un combustible de alto octanaje para el uso en vehiculos con

motores a explosion o aeronaves. Actuamente e reformado catalitico es también
utilizado en la produccién de compuestos aromaticos, como benceno, tolueno y xilenos,
gue son insumos de la industria petroquimica en la fabricacion de plasticos; nylon,
solventes y fibras de poliéster. Un importante subproducto de este proceso es el
hidrégeno, muchas veces utilizado por la propia refineria en unidades de
hidrotratamiento.

Durante la reformacion catalitica de nafta, los hidrocarburos sufren un
reordenamiento de sus estructuras moleculares, sin un cambio significativo del nimero
de &omos de carbono. De esta forma se originan compuestos de cadena ramificada y
compuestos ciclicos, naftenos y aromaticos que poseen propiedades antidetonantes
mejores que las de los alcanos de cadena lineal, que son |os principal es componentes de
lanaftavirgen. Asi se mejoralacalidad de la nafta.

A fin de promover las reacciones que son importantes en el proceso de
reformacion, los catalizadores deben tener dos funciones. una funcion acida para
catalizar reacciones de isomerizacion y ciclizacion y una funcion metalica capaz de
hidrogenar y deshidrogenar los hidrocarburos. Por este motivo, los catalizadores de
reformado de nafta son bifuncionales, estan constituidos por una funcion metalica a
base de platino, que es soportada en gama alumina, que es la que provee la funcion
acida. Su acidez es mejorada por medio de la adicién de compuestos clorados.

A lo largo de los ciclos operativos en las plantas industriales de reformado el
catalizador va perdiendo graduamente su actividad. Esto puede ocurrir debido a
alteraciones fisico-quimicas por efecto de la temperatura, envejecimiento, debido a la
presencia de contaminantes que actlan como venenos, o también por deposicion de
residuos carbonosos producidos en reacciones paralelas indeseables, tales como las de
polimerizacion.. Varias formulaciones cataliticas fueron desarrolladas a lo largo de los
anos a fin de aumentar la resistencia del catalizador a la desactivacion, como asi
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también mejorar su selectividad alos compuestos deseados.

1.2. Objetivos del proceso del reformado de nafta.

El reformado de nafta busca la obtencion de combustibles de alta calidad, a partir
de una carga de nafta (C;-Cyg), como asi también producir compuestos aromaticos, a
partir de cortes mas livianos de nafta (Cs-Cg). L0OS compuestos arométicos son también
utilizados como materia prima por las industrias petroquimicas[1,2].

Las isoparafinas y compuestos aromaéticos contribuyen a aumento del nUmero
de octano en la naftay, consecuentemente, a su calidad antidetonante. De esa forma, un
proceso de reformado tiene por objetivo transformar n-parafinas (principales
componentes de la nafta) en otros compuestos, a través del reordenamiento de sus
estructuras molecul ares.

El octanaje expresa una medida de resistencia a la auto-ignicion del motor, y es
una propiedad importante del combustible. Este se obtiene a través de la comparacion
de caracteristicas antidetonantes de un combustible en relacion a varias mezclas de iso-
octano (2,2,4-trimetilpentano), cuyo valor arbitrario fue definido como 100, y n-heptano
cuyo valor de octanagje es cero. Si un combustible presenta caracteristicas antidenontes
equivalentes a de una mezcla 90/100 en volumen de iso-octano y n-heptano se dice que
el octangje esigua a90.

Dentro de los compuestos arométicos producidos por el reformado, los xilenos
son los de mayor valor comercia. Ellos constituyen una materia prima importante en la
industria petroguimica para la fabricacion de plésticos y fibras sintéticas, también
pueden ser usados como solventes. Por ello existe una tendencia en maximizar su
produccidn en relacién a benceno y tolueno.

A través del reformado se obtienen hidrogeno de alta pureza, que es utilizado en
procesos de hidrotratamiento (hidrodesulfuracion e hidrodenitrogenacion).

La Tabla 1 presenta e numero de octanos (RON) de algunos hidrocarburos
puros extraidos de Catalic Reforming [1].
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TABLA 1.

NUmero de octanos de hidrocarburos puros.

Parafinas RON (X) Parafinas RON (X)
n-butano 113 2-metilhexano 41
| sobutano 122 3-metilhexano 56
n-pentano 62 3-¢tilpentano 64
2-metil butano 99 2,2-dimetilpentano 89
2,2-dimetilpropano 100 2,3-diemtilpentano 87
n-hexano 19 2,4-dimetilpentano 77
2-metil pentano 83 3,3-dimetiltpentano 83
3-metil pentano 86 2,2,3-trimetilbutano 113
2,2-dimetilbutano 89 n-octano -19
2,3-dimetilbutano 96 n-nonano -17
n-heptano 0

Nafténicos RON (X) Nafténicos RON (X)
metilciclopentano 107 1,1-dimetilciclohexano 95
etilciclopentano 75 1,2-dimetilciclohexano (cis o trans) 85
1,1-diemtilciclopentano 96 1,3-dimetilciclohexano (cis) 67
1,3-dimetilciclopentano (cis) 98 1,3-dimetilciclohexano (trans) 85
1,3-dimetilciclopentano (trans) 91 1,3-dimetilciclohexano (cis) 67
1,1,3-trimetilclopentano 94 1,3-dimetilciclohexano (trans) 85
ciclohexano 110 1,4-dimetilciclohexano (cis) 68
metilciclohexano 104 1,4-dimetilciclohexano (trans) 64
etilciclohexano 43 1,1,3-trimetil ciclohexano 85
iso-propilciclohexano 62 1,1,5-trimetil ciclohexano(cis) 60
Aromaticos RON (X) Aromaticos RON (X)
Benceno 99 | sopropilbenceno (cumeno) 132
Tolueno 124 1,metil-2-etilbenceno 125
1,2-dimetilbenceno (o-xileno) 120 1,metil-3-etilbenceno 162
1,3-dimetilbenceno (m-xileno) 145 1,metil-4-¢tilbenceno 155
1,4-dimetilbenceno (p-xileno) 146 1,2,3-trimetilbenceno 118
Etilbenceno 124 1,2,4-trimetilbenceno 148
n-propilbenceno 127 1,3,5-trimetilbenceno 171

(X) vaor caculado de hidrocarburos puros por método de investigacion promedio de mezcla de 20%

hidrocarburo y 80% combustible de referencia primaria (60% iso-octano y 40% n-heptano).

CAPITULO - INTRODUCCION



4
De la Tabla 1 se observa que las isoparafinas y los aromaticos poseen mayor

RON que las parafinas normales de igual nimero de a&tomos de carbono, 1o cual explica
porque €l objetivo del reformado es aumentar la cantidad de isoparafinas y aromaticos.

1.3. Composicion de la alimentacion de reformado de nafta.

La carga que se admite en una unidad de reformado puede ser originada
directamente de la destilacion del petréleo crudo o de un producto de fraccionamiento
de alguna otra unidad de la refineria. Ella esta compuesta basicamente de hidrocarburos,
con numero de &omos de carbono entre seis y diez; dependiendo del objetivo del
proceso. Cuando se desea producir aromaticos, se usan cortes livianos de nafta (Cs a Cg)
en caso de produccion de nafta de alto octangje, son utilizados cortes mas pesados (C; a
Ci0). Es necesario eliminar los hidrocarburos mas livianos (C; a C4) de la alimentacion,
pues su presencia dificulta fisicamente el acceso de moléculas de hidrocarburo a los
sitios activos del catalizador.

Los hidrocarburos presentes en una carga de nafta pueden clasificarse como
parafinas, naftenos (cicloalcanos) y compuestos aroméaticos.

L as parafinas son moléculas de hidrocarburo saturadas, que poseen cadena lineal
o ramificada. Las moléculas de cadena lineal son [lamadas parafinas normales, y las de
cadena ramificada se denominan isoparafinas y tienen mejores propiedades
antidetonantes (ver Tabla 1). L os naftenos (cicloal canos, también conocidos como ciclo-
parafinas) son hidrocarburos ciclicos, saturados que pueden contener cadenas laterales.
Ellos constituyen una fraccion importante del petréleo crudo, pueden tener cinco o seis
atomos de carbono (ciclo-pentanos o ciclos hexanos). Los aromaticas son compuestos
ciclicos, insaturados, donde los aomos de carbono estédn unidos por enlaces smples o
dobles en resonancia. Un anillo bencénico tiene una estructura aromética bésica que
puede estar ligada a cadenas laterales u otros nucleos aromaticos. Las olefinas, cuando
estan presentes en la carga deben ser saturadas antes de entrar a proceso, pues
reaccionan répidamente con € catalizador de reformado, produciendo coque,
consumiendo hidrégeno y reduciendo €l indice de octano del producto.

Lo més comin es alimentar € reactor con naftas parafinicas. Los stocks con
elevada concentracion de hidrocarburos no saturados (por ejemplo naftas de craqueo
catalitico) deben ser hidrogenados previamente a la reformacion para evitar atos

consumos de hidrogeno en el reformador y una excesiva desactivacion del catalizador.
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La mayoria de las naftas que se reforman para utilizarlas como combustible

tienen un punto de ebullicién inicia de por o menos 94 °C. Los materiales con menor
punto de ebullicién no incrementan mayormente el octanaje durante la reformaciony a
su vez requieren condiciones severas. El punto final es como maximo 204 °C, un ato
punto final de la nafta produce la répida desactivacion del catalizador por formacion de
coque.

Otras sustancias, que pueden ser encontradas en el petr6leo como impurezas y
que perjudican e proceso de reformado, son compuestos de azufrados, nitrogenados y
oxigenados. Ellas actian como veneno del catalizador, ademés son corrosivos y causan
problemas ambiental es.

El oxigeno puede estar en &cidos carboxilicos, acidos nafténicos, compuestos
fendlicos y asféticos. El petréleo también puede contener metales como niquel,
vanadio, arsenico.

El azufre se encuentra frecuentemente en la forma de &cido sulfurico, sulfatos,
sulfuros o disulfuros, mercaptanos o tiofenos, también puede ser detectada la presencia
de sulfuro de hidrogeno y trazas de azufre elemental

Los compuestos de azufre envenenan la funcion metdlicay en los catalizadores
multimetalicos, debe mantenerse en concentraciones menores a 1 ppm en la
alimentacion. Por ello las naftas deben ser hidrodesulfurizadas antes de su entrada a la
unidad reformadora. Exposiciones prolongadas a altas presiones parciales de azufre
producen una disminucion del rendimiento liquido, aumentando la proporcion de
livianos (C4 y menores debido a cragueo) y la formacién de coque. La unién del S con
el metal es fuerte y bastante estable en ambiente reductor, desprendiéndose muy
lentamente a disminuir su concentracion en lafase gas.

Latolerancia para los catalizadores de Pt/Al,O3 es de hasta 10 ppm de azufre en
la alimentacion y para los de Pt-Re/Al,O3; de hasta 1 ppm. La nueva generacion de Pt-
Re/Al,O3 requiere aln menor concentracion de azufre en la aimentacion, por ello se
realizala hidrodesulfurizacion pararetener S[1].

Los compuestos con nitrégeno que se encuentran en los cortes usados son de
caracter bésico (piridinas y quinoleinas) y menos basico (indol, pirrol, carbazol y
derivados).

Los compuestos organicos nitrogenados en las condiciones de reformacién se

hidrogenolizan dando amoniaco que envenena la funcion acida del catalizador, Por lo
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tanto, disminuyen la isomerizacion, €l hidrocraqueo y la ciclizacion. Sus

concentraciones deben ser mantenidas por debgo de 0,5 ppm, aunque algunos autores
consideren que valores de hasta 1 ppm no tienen efectos notables sobre el octangje ni
reguieren aumentos de temperatura[3]. Si la cantidad de nitrogeno en la alimentacién es
grande se barre el cloro del catalizador formando NH4Cl que sublima. Los compuestos
nitrogenados normalmente son eliminados en e procesos de deshidrodesulfurizacion.

El hierro es otro veneno del cataizador de reformacion y proviene
principalmente de las instalaciones. Las escamitas que se desprenden de las paredes de
los hornos 'y otras instalaciones son de sulfuro de hierro, las que durante la regeneracion
del catalizador se transforman en éxido férrico. Este polvo rojizo debe ser separado del
catalizador porque ademés de provocar pérdida de carga modifica la selectividad del
catalizador [1].

El plomo y e cobre se deben mantener en concentraciones muy bajas ya que
forman aeaciones con el platino y 1o desactivan. El envenenamiento por plomo suele
producirse cuando las naftas toman algo de tetraetilplomo de los tanques de almacengje
[1].

Otro compuesto que suele presentar problemas es el arsénico. Se han encontrado
envenenamientos sustanciales del catalizador con concentraciones de 20 ppb de Asen la
alimentacion. El As tiene una gran afinidad por e Pt; cuando entra en atas
concentraciones en la alimentacion envenena al primer reactor desde arriba hacia abajo.
Cuando la concentracion en la parte inferior del reactor llega a 200 ppm de As en €
catalizador, comienza a entrar al segundo reactor. Una concentracion de esa magnitud

précticamente destruye el catalizador [1] .

1.4. Reacciones involucradas en € reformado de nafta

Una gran variedad de reacciones pueden ocurrir durante el proceso de reformado
catalitico, que contribuyen a aumento del nimero de octano de la nafta [4-7]:
¢ Deshidrogenacion de naftenos a aromati cos.
e |somerizacion de alcanos aisoparafinas,
¢ Dehidro-isomerizacién de alquilciclopentanos a arométicos.
¢ Dehidrociclizacion de alcanos a arométi cos.
También ocurren reacciones como hidrocraqueo y formacion de coque. La

primera produce grandes cantidades de gases, disminuyendo € rendimiento liquido del
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producto. En cuanto a la segunda, formacién de coque, éste se deposita en los sitios

activos del catalizador, conduciendo a su desactivacion.

Como se menciond anteriormente, se requieren dos tipos de sitios activos en €
catalizador para que sean promovidas todas las reacciones del proceso de reformado
catalitico, por esto los catalizadores se llaman bifuncionales. Una de las funciones
cataliticas esta compuesta por un metal sobre € cua ocurren reacciones de
hidrogenacion y deshidrogenacion de hidrocarburos. La otra funcion esta compuesta por
sitios acidos, que son aptos para redizar reacciones de isomerizacion. Algunas
reacciones en reformado necesitan en forma conjunta dos tipos de sitios activos, por
ejemplo las reacciones de deshidrociclizacion.

Los sitios metalicos del catalizador, que son activos en reacciones de
deshidrogenacion, no necesitan de un ensamble especial de sus d&omos. Por ello, la
deshidrogenacion es denominada una reaccion no demandante, es insensible a la
estructura. En tanto, algunas reacciones de reformado solo pueden ocurrir con un
ensamble particular de a&omos de metal, son Ilamadas reacciones demandantes, son
sensibles ala estructura, por ggemplo la hidrogendlisis [8]. Por |o tanto, la estructuray la
composicion del catalizador usado tiene gran influencia sobre 10s tipos de reaccion y en
la forma con que cada una de ellas puede ocurrir durante el reformado. Es interesante
enfatizar que el objetivo de la investigacion en reformado catalitico es el desarrollo de
catalizadores cada vez més selectivos y estables, capaces de convertir completamente la
nafta en compuestos de alto indice de octanos (RON) e hidrégeno. Es importante la
selectividad del catalizador, es decir producir poco gasy mayor rendimiento liguido. Es
conveniente que el proceso produzca un rearmado de las moléculas de |os hidrocarburos
sin cambiar el nimero de &omos.

A continuacion se presenta un esquema de las principales reacciones de
reformado y € tipo de sitio que la cataliza.

Reacciones sobre el metal

Deshidrogenacién de naftenos h Son funcién del nimero de &omos de
Deshidrogenacion de parafinas metal expuesto y no del tamafio del cristal.
Hidrogenacién de ol efinas (reacciones no demandantes)

| somerizacion de parafinas P
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Deshidrociclizacion Reacciones sensibles ala estructura,
Hidrogendlisis demandan un conjunto particular de
atomos del metal.

Reacciones sobre el acido.

| somerizacion de parafinas Requieren sitios &cidos.
Ciclizacion de parafinas A mayor acidez mayor reaccion.
Craqueo

Reacciones en multiples etapas que involucran sitios &cidos y metélicos.

Deshidroisomerizacion de ciclopentanos ™)

| somerizacion de parafinas M ecanismo bifuncional. Reacciones
Deshidrociclizacion de parafinas >contro| adas por la acidez.
Hidrocraqueo A mayor acidez mayor reaccion.

/

1.4.1 Deshidrogenacién de naftenos.

La deshidrogenacion de naftenos es una reaccion répida, en la que las
cicloparafinas se transforman en compuestos aromaticos. Esa reaccion ocurre
principalmente en €l primer reactor, de un conjunto de cuatro reactores de una unidad de
reformado; y es muy endotérmica. Puede producir una reduccién de temperatura de 70-
100 °C del reactor. El hidrogeno es un subproducto deseado en la reaccion, que se
produce sobre la funcion metdlica del catalizador de reformado. Un aumento de la
presion parcial de hidrogeno favorece € equilibrio de la reaccién para la formacién de
cicloparafinas. Por otro lado, la deshidrogenacion de naftenos es favorecida
termodinami camente por altas temperaturas.

1.4.2. Deshidroisomerizacion de naftenos.

L a deshidroisomerizacion de naftenos ocurre por accion de ambas funciones del
catalizador de reformado, siendo su velocidad controlada por lafuncién acida. Todas las
naftas contienen alquilciclopentanos, los que se transforman en aromaticos mediante
etapas de deshidrogenacion (catalizada por €l metal) y una etapa de isomerizacion
(catalizada por la funcién acida). Un aumento o reduccion de la presion parcial no
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ocasiona ateracion significativa en la velocidad de reaccion debido a que la reaccién es

controlada por la etapa de isomerizacion sobre la funcion écida. El aumento de la
temperatura promovida por esta reaccion exotérmica es muy pequefia, y normalmente
no se detecta en unidades comerciales.

Ejemplo del mecanismo de reaccion: e metilciclopentano primero se
deshidrogena en un sitio metalico a metilciclopenteno, luego se deshidrogena a
metilciclopentadieno que migra a un sitio &cido se isomeriza a ciclohexadieno, el cual
migraaun sitio metdlico y se deshidrogena para dar benceno [1].

Otro mecanismo podria ser la isomerizacion de metilciclopentadieno a
ciclohexano y luego deshidrogenacién a benceno, la primera etapa es poco factible
debido a que e anillo de 5 &omos de carbono es menos estable que € de 6 atomos de
carbono [1].

La transformacion de alquilciclopentanos en aromaticos es menos factible

termodinamicamente y menos rgpida que la transformacion de alquilciclohexanos [1].

1.4.3. Isomerizacion de parafinas.

Es una reaccién relativamente rdpida, siendo la etapa mas lenta catalizada por la
funcién écida del catalizador. La reaccién de isomerizacion es muy importante en
reformado; pues contribuye a aumento del niUmero de octano ya que transforma una
parafina de cadena lineal; con bajo nimero de octano, en una de cadena ramificada; con
elevado nimero de octano. La temperatura tiene poca influencia; pues e calor de
reaccion es bajo. En € mecanismo de reaccion de isomerizacion de parafinas es €l
siguiente: un sitio metdlico cataliza la deshidrogenacion de n-parafinas a olefinas;
inmediatamente; las olefinas formadas se isomerizan sobre los sitios acidos fuertes y;
finalmente las iso-olefinas son hidrogenadas a i soparafinas nuevamente sobre la funcion
metalica. Como la etapa de hidrogenacion y deshidrogenacion ocurren rapidamente, en
tanto la isomerizacion de olefinas es una reaccion mas lenta, esta Ultima controla la

velocidad de reaccion [9], un ggemplo tipico es laisomerizacion de n-hexano:

-H, Etapa mas lenta +H,

n-hexano » n-hexeno controlante _ i-hexeno i-hexano
«—— - > ey o
metal acida metal

Se podria aumentar la velocidad aumentando la acidez del catalizador, pero
también aumenta e hidrocraqueo que es una reaccion controlada por la funcion éacida

del catalizador y es indeseable porque produce gases de menor valor comercial.
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La reaccion de isomerizacion es posible sin la presencia de un metal; pues una

funcion é&cida fuerte es suficiente para promoverla por un mecanismo monofuncional.
Por otro lado; la isomerizacion de parafinas puede ocurrir sin la participacion de la
funcion acida, a través de un mecanismo monofuncional sobre el metal. EI mecanismo

es el siguiente:

n-hexano
anillo ie seis‘C// anillos de cinco C

benceno 2y3 metilciclopentané/e\?netiIciclopentano

La parafina se adsorbe uniéndose a sitios vecinos del metal separados por 2 0 4
atomos de carbono. Se forma un intermediario con un anillo de 5 o 6 aomos de
carbono. El anillo se rompe con la adicién de hidrogeno dando un producto distinto a
original [10,11].

Sin embargo; debido a las condiciones de reformado, |as reacciones catalizadas
solo por el metal tiene una peguefia contribucion a la reaccion globa que ocurre en
sistemas cataliticos bifuncionales. La presencia de la funcion écida es esencia parala
obtencion de una buena actividad y selectividad [1,12].

1.4.4. Deshidrociclizacion de parafinas.

Es una de las reacciones mas lentas del proceso, que dificilmente alcanza el
equilibrio termodinamico en unidades industriales de reformado. Consiste en la
conversion de hidrocarburos parafinicos en compuestos arométicos, y se desarrolla a
través de la accion simultanea de los dos tipos de sitios cataliticos [1]. ES una reaccion
endotérmica, que normalmente ocurre en el ultimo reactor de la unidad de reformado, y
que conduce a un aumento del numero de moléculas, dando hidrégeno como
subproducto. La velocidad de esa reaccion es inhibida por altas presiones parciales de
hidroégeno y favorecida por atas temperaturas. Una representacion esquemética de
reacciones que involucran una deshidrociclizacion de n-hexano, sobre una funcién acida

y metdlica, eslasiguiente:
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N i-hexanos n-hexanos

y i-hexenos 7> n-hexenos 7 metilciclopentano 7 ciclohexano

ol

en el metal
metilciclopenteno ciclohexeno

" ol

metilciclopentadieno ciclohexadieno

i

benceno

Isomerizacion. Reacciones en el acido.

1.4.5. Hidrocraqueo de parafinas.

A través de reacciones de hidrocraqueo, parafinas de cadena larga se rompen, en
presencia de hidrégeno, dando origen a parafinas de menor peso molecular. Este tipo de
reacciones es controlada por lafuncién acida del catalizador [1].

De modo genera el hidrocraqueo es indeseable, dado que produce cantidades
excesivas de hidrocarburos de bajo peso molecular y bajo valor comercia (C; a Cy).
Ademas consume hidrégeno, que es un subproducto importante. La reaccion de
hidrocragueo es exotérmicay, normamente ocurre en el Ultimo reactor, pues es la mas
lenta en reformado. Esta favorecida por las altas presiones de hidrégeno y todos los
productos obtenidos por cragueo son saturados, pues las olefinas producidas son
rapidamente hidrogenadas por la accion del metal. Un nivel moderado de hidrocragueo
es beneficioso para producir un aumento en la temperatura en € Ultimo reactor, que

favorece lareacciédn de deshidrociclizacion.

1.4.6. Hidrogendlisis.

Cuando la reaccion de craqueo es promovida por la funcién metdlica del
catalizador, sin la participacion de la funcion acida; se denomina hidrogendlisis. La
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forma méas comuan de hidrogendlisis es cuando la ruptura del enlace C-C ocurre en €l

final de la cadena, con gran formacion de metano. La hidrogendlisis es una reaccién
sensible a la estructura, es decir, necesita de un conjunto de atomos de metal con una
dada configuracion. Los ensambles requeridos para esta reaccion son mayores gque los
necesarios para las reacciones de isomerizacion y deshidrociclizacion. Cristales muy

dispersos tienen poca actividad ala hidrogendlisis[1,5,13].

1.4.7. Deposicion de coque.

Laformacion y deposicién de carbono es una reaccion no deseada debido a que
provoca la desactivacion del catalizador. El deposito carbonoso es generalmente
designado con e nombre de “coque’, aunque contiene también hidrégeno. Se trata de
un producto altamente condensado gue responde a la férmula (CHx),, con X menor que
uno. Con €l tiempo de operacién, x disminuye y n aumenta. Su formacion se atribuye a
la polimerizaciébn o condensacién y ciclizacion de olefinas producidas como
intermediarias en la reaccion de otros productos.

La formacion de coque ocurre tanto sobre el metal como sobre el soporte [14,
15,16], por el siguiente mecanismo: a) sobre el soporte involucra polimerizacion y
ciclizacion de compuestos no saturados via catdlisis &cida para dar compuestos
polinucleares de mayor peso molecular. Estas reacciones en condiciones de reformacion
y en presencia de platino son reducidas por incremento de la presion de hidrégeno; b)
sobre el metal ocurre la deshidrogenacion, polimerizacion, y ciclizacién, que pueden ser
fuertemente retrasadas por aumento de la presion de hidrégeno. La cantidad y
naturaleza del coque depende de las caracteristicas del catalizador [16-20], de la
composicion de laalimentacion [18,21-22] y de sus condiciones de operacion [16,23].

En la industria, la actividad del catalizador se mantiene con aumento de
temperatura en la unidad de reformado. Este aumento de temperatura ocasiona una
pérdida de selectividad a los productos buscados. Las reacciones indeseables conducen
aun mayor depdsito de coque y alaformacién de productos gaseosos, esto no favorece
al proceso desde €l punto de vista econdmico. ES necesario parar la unidad de
reformado y proceder alaregeneracion del catalizador con combustion de coque.

La parada de la planta es perjudicia parala rentabilidad de la unidad y justifica
los esfuerzos desde el punto de vista industrial para mejorar la resistencia de los

catalizadores ala desactivacion por € depdsito carbonoso.
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1.4.7.1. Andlisis cuantitativo y localizacion del deposito carbonoso.

El andlisis cuantitativo del depoOsito carbonoso sobre los catalizadores de
reformado se realizan por la técnica Oxidacion a Temperatura Programada (TPO), con
esta técnica es posible diferenciar el carbono sobre € meta y e carbono depositado
sobre € soporte [24-26]. En efecto, se observan dos picos de oxidacién. El primero a
menor temperatura (250-300°C) correspondiente a carbono depositado sobre la funcién
metdlica, el segundo a mayor temperatura (500-550°C) correspondiente a carbono
depositado sobre la funcion acida.

La comparacion de las cantidades de oxigeno consumido y de dioxido de
carbono producido permite igualmente determinar el tenor en hidrogeno del depdsito de
carbono y deducir larelacién H/C. Estarelacion equivale a 1 sobre la funcién metdica

y varia entre 0,3-0,5 sobre la funcién écida dependiendo de las condiciones operatorias

[27].

1.4.7.2. Influencia de la naturaleza de la carga.

Si laaimentacion a reformador contiene muchas parafinas 0 aromaticos de alto
peso molecular se producird mucho coque. La tendencia a la formacion de cogue se
disminuye aumentando la relaciéon hidrogeno/hidrocarburo; de esta manera, € platino
hidrogena facilmente los precursores no saturados del depésito carbonoso.

Zhorov y col [28] clasificaron los hidrocarburos seguin la capacidad de producir
depdsitos carbonosos a presion atmosférica. El ciclohexano se tomo como referencia,

obtuvieron la siguiente clasificacion:

Ciclohexano < Benceno < etilbenceno < n-hexano < n-nonano < metilciclopentano <

indano < ciclopentadieno

Esta clasificacion fue confirmada por Cooper y Trimm [29] con un estudio a 10

bar de presién en presencia de hidrocarburos de 6 &omos de carbono.

Ciclohexano < benceno < 2-metilpentano < n-hexano < 3 metilpentano <

metilciclopentano.
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En conclusidn, las estructuras de 5 aomos de carbono (ciclopentano y sus

productos deshidrogenados) y los aromaéticos biciclicos (y sus precursores) son agentes
muy reactivos parala produccion de coque.

Querini y col. [30] estudiaron la influencia de la carga sobre € deposito de
coque utilizando naftas de diferentes puntos de ebullicion medios (PE). Sobre los
catalizadores a base de Pt, Pt-Ge y Pt-Re soportados sobre alimina, estos autores
evidenciaron un minimo del deposito de coque en funcién del punto de ebullicion de la
carga. Ellos explicaron esta evolucion por e gran contenido en ciclopentano y
metilciclopentano de cortes livianos, en cambio |os cortes pesados contienen parafinas
gue se transforman facilmente en alquilarométicos que son importantes precursores de
coque. Los cortes petroleros de punto de ebullicion medio contiene poco de estos

hidrocarburos precursores de coque.

1.4.7.3. Influencia de la naturaleza de la fase metalica.

Los diferentes trabajos publicados en la literatura refieren lamayor resistenciaa
los depositos carbonosos de las pequefias particul as de platino comparadas a las grandes
particulas [27, 31-33].

La adicién de renio a platino ocasiona una disminucion de la cantidad de coque
aunque también un aumento de productos gaseosos [22,27,34-35]. Ciertos autores
concluyen que esta disminucion de deposito carbonoso es la resultante de la destruccion
de precursores de coque por hidrogendlisis [19]. Se propuso también que la formacion
de los precursores de coque (productos deshidrogenados) es més escasa sobre platino-
renio [17] o incluso que el Re mejora la resistencia a la desactivacion por su capacidad
de hidrogenar los precursores de coque [35].

En catalizadores a base de Pt modificado por iridio se utilizan las mismas
razones para explicar la disminucion de coque [36].

El aumento del contenido de renio (de una relacion Re/Pt:1 a una relacion
Re/Pt:2) conduce a una disminucion de la cantidad de coque sobre el metal y sobre la
funcion &cida [37]. A nivel industrial, se registré un aumento de 40% de la duracion del
ciclo de operacion cuando se utilizd un catalizador con unarelacion Re/Pt : 2 [38]. Las
reacciones catalizadas por la fase metdlica (hidrogendlisis y deshidrociclizacion) son
menos desactivadas sobre el catalizador de relacion atébmica Re/Pt: 2 comparada a
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catalizador de relacion atbmica Re/Pt: 1. En tanto, las reacciones catalizadas por la

funcién &cida (hidrocragueo e isomerizacién) son menos afectadas.

Finalmente, se encontrd que la adicion de renio o iridio a platino modifica la
naturaleza y la localizacion del deposito carbonoso [19]. Asi, € coque es mas
deshidrogenado y menos téxico para la funcion metélica en presencia de estos aditivos

metalicos.

1.4.7.4. Influenciade lafuncion é&cida

La relacion entre la funcidn acida y la funcion metalica de un catalizador
bifuncional se gusta a fin de optimizar su perfomance, es decir obtener una buena
actividad, una buena selectividad a los productos deseados y un escaso deposito de
coque.

Debido a la pérdida de cloro del catalizador por la humedad presente en la
alimentacién, es necesario inyectar compuestos clorados en forma continua a fin de
mantener Optima la relacion funcién metdlica/funcion écida durante la reaccion de
reformado.

La funcién é&cida interviene directamente en las reacciones de hidrocraqueo y de
isomerizacion por un mecanismo monofuncional como asi también en las reacciones de
deshidrociclizacion y de isomerizacion por un mecanismo bifuncional.

La funcidon écida esta principalmente controlada por e contenido de cloro en €
catalizador. Una cantidad excesiva de cloro aumenta la acidez del soporte, o que
ocasionaria un aumento de reacciones de hidrocraqueo y de depdsito carbonoso. En
cambio un menor contenido de cloro, las reacciones catalizadas por la funcién acida son
inhibidas, como asi también la produccion de arométicos y por ende el indice de octano
disminuye [39,40].

Se ha demostrado que la mayoria del cogque se deposita sobre la funcién acida de
los catalizadores bifuncionales. Si se neutralizan los sitios écidos de un catalizador
Pt/Al,O3 con potasio disminuye la cantidad de coque depositado en un 90% [41].

Sin embargo, un aumento del contenido de cloro en catalizadores bifuncionales
de reformado no conduce sisteméticamente a una aumento del deposito de carbono, ya
que €l cloro favorece las reacciones de hidrocraqueo responsables de la destruccion del
precursores de coque e influencia e spillover del hidrogeno desde e metal hacia el
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soporte, o que conduce igualmente a una eliminacion de precursores deshidrogenados

[39.40].

1.4.7.5. Influenciade la presion y latemperatura.

Un aumento de la presion de trabgjo para una relacion Hy/HC constante se
traduce en una disminucion importante del depdsito carbonoso [20,42].

Los procesos con catalizador monometalico, Pt/Al,Os, trabajaban alrededor de
30 atm de presion; cuando se desarrollaron catalizadores bimetélicos se pudo bajar la
presion a 16-20 atm, debido a que el depdsito carbonoso los afecta menos.

Un aumento de la relacién Hy/HC disminuye igualmente el depdsito de coque
[41].

El deposito de coque aumenta con la temperatura de trabajo [20,42]. Este
fendbmeno se explica por la formacion de precursores de coque (productos
deshidrogenados) favorecidos por € aumento de temperatura, y por su polimerizacién
sobre |os sitios &cidos del soporte.

1.4.7.6. Influenciadel Azufre.

Los catalizadores industrides Pt-Re/Al,O3 y Pt-Ir/Al,O3 son utilizados
Unicamente luego de sulfurar debido a su fuerte actividad hidrogenolitica la que
conduce a una produccién indeseable de metano y a un aumento de la temperatura de
reaccion [42].

El efecto beneficioso de la sulfuracion sobre la estabilidad de catalizadores es
mas marcada sobre Pt-Re/Al,O3; que sobre Pt/Al,Os. Sachtler y col. [43,44] explicaron
este efecto y propusieron un modelo donde el azufre se adsorbe preferencia mente sobre
el renio, dividiendo asi los ensambles de platino superficiales. En consecuencia,
disminuye & depdsito de coque sobre lafuncién metdlica.

Existe controversia en la literatura sobre el efecto del S e la deposicion de coque
dado gue algunos investigadores reportaron que los catalizadores sulfurados producen
menos coque [17] mientras que otros sefialan o contrario [45].

Parera y Beltramini [34] encontraron que los catalizadores sulfurados de
PtRe/Al,O3, a aumentar €l tiempo de reaccién, producen menos coque que los
catalizadores Pt/Al,O3 sin sulfurar mientras que a bajos tiempos de reaccion, la

situacion es la inversa [45]. En los catalizadores sulfurizados e cogue se presenta

CAPITULO - INTRODUCCION



17
principalmente sobre el soporte y es menos hidrogenado que en el no sulfurizado. Estos

resultados pueden explicarse en términos de un efecto geométrico del metal envenenado
por azufre.

La hidrogendlisis de precursores de coque y su condensacion sobre el metal son
reacciones demandantes y disminuyen por sulfurizacion. Por € contrario, la formacion
de precursores de coque por deshidrogenacion es una reaccion no demandante, y
disminuye menos. Los precursores de coque que no se condensan sobre e metal 1o

hacen sobre el soporte.

1.4.7.7. Mecanismo.

El esquema del proceso de desactivacion es € siguiente: sobre € metal se
deshidrogenan los hidrocarburos formando compuestos no saturados que son los
precursores del coque, que lentamente se depositan sobre el metal. Estas especies
también pueden transportarse por difusiéon, en fase gas o superficialmente hacia los
sitios &cidos y lentamente formar coque muy resistente sobre el soporte. EI mecanismo

seindicaenlaFigural.

| I

Hidrocarburos  -H Compuestosno  -H Compuestos Pt Hidrogeno
Adsorbidos > saturados > polimerizados Adsorbido
+H (precursores de coque) (coque) y disociado
H atémico

Transporte de precursores

por gas o superficie “spill over”
H atémico
A
Compuestos no Compuestos
Saturados -H polimerizados Al,Os
(precursores de coque) (coque)

v
Eliminacién de
precursores

Figura 1. Mecanismo de desactivacion del catalizador por formacion de coque.
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El hidrégeno se adsorbe y se disocia sobre el metal y puede limpiar su superficie

hidrogenando a los precursores del coque. El hidrogeno atomico puede migrar desde €l
metal haciala parte &cida (fendmeno llamado “ spillover”). Este transporte del hidrégeno
es €l que impide € rgpido ensuciamiento de la alimina a hidrogenar precursores del

coque.

1.4.8. Causas desactivacion del catalizador de reformado.

Hay cuatro causas fundamentales por las cuales puede perder actividad un
catalizador:

* Envegecimiento: Son cambios que se producen en la estructura fisica del
catalizador (contraccion del volumen de poros, sinterizaciéon de cristales, etc). Esto
ocurre durante la operacion normal, pero fundamentalmente durante la regeneracion del
catalizador debido alos drasticas condiciones ala que es sometido.

* Envenenamiento: Debido a la adsorcion enérgica, a menudo irreversible, de
sustancias distintas a las que entran en la reaccién. Esto ocurre con cortes que contienen
azufrey nitrégeno que no son pretratados convenientemente.

* Ensuciamiento: Debido a cubrimiento de la superficie por un depdsito de
materiaricaen carbono. Este tema fue extensamente tratado en 1.4.7.

* Volatilizacion: Salida de la materia activa o un promotor, normalmente ocurre
por pérdida de cloro debido a la humedad de la nafta, se evita inyectando compuestos

clorados con la carga.

1.5. Catalizadores usados en reformado de nafta.

1.5.1. Catalizadores mono y bimetélicos.

La primer gran evolucion del proceso de reformado ocurrié en 1949, con la
implementacion del uso de catalizadores de platino [46,47]. Este nuevo catalizador;
desarrollado por Universal Oil Products Company, consistia de pequefias particulas de
platino disperso en alimina, y era mucho més activo y estable que los catalizadores
anteriormente empleados de molibdeno/alimina [48], que se desactivaban rapidamente
debido a depdsito de coque.

El catalizador de Pt/Al,O; cumplia con los requerimientos necesarios para
catalizar todas las reacciones importantes en el proceso de reformado dado que posee

dos tipos de sitios cataliticos; uno capaz de actuar en reacciones de hidrogenacion y
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deshidrogenacion y otro de caracter &cido suficiente para catalizar reacciones de

isomerizacion. Ademas algunas reacciones poseen un mecanismo de reaccion que
involucra ambos sitios catal iticos.

La acidez del soporte es mejorada por la adicion de compuestos clorados; como
acido clorhidrico [49] y tetracloruro de carbono. Varios metales han sido adicionados
como promotores en los catalizadores de reformado de nafta. A fines de los afios 60,
catalizadores a base de platino-renio comenzaron a ser utilizados industrialmente
[50,51]. Aun hoy en dia, hay discrepancias en la literatura sobre el estado del Re en €
catalizador o en lamanera que afecta al Pt [52]. Muchas de |as explicaciones propuestas
se basan en aspectos estructurales del catalizador [39]. Por gjemplo, algunos autores
suponen que el Pt forma uniones con los otros metales formando aleaciones que tienen
propiedades cataliticas mejores que el platino solo [39,40]. También se sostiene que €l
aumento de la actividad y selectividad de sistemas bimetdlicos es producto de la alta
dispersion del platino, que se consigue a través del efecto diluyente del segundo metal
[53]. En las condiciones de reaccion del reformado de nafta todo € Pt y una pequefia
fraccion de Re estén reducidos al estado metélico, mientras que una parte del Re se
encuentra en estado oxidado que puede interaccionar con el soporte [53]. EIl Re
metdlico podria formar con € Pt pequefios cristales de Pt-Re, grupos de pseudo-
aleaciones que son llamados cluster o ensambles [54]. Estos cluster tienen un tamario
pequefio y son muy estables cuando se depositan sobre el éxido de aluminio. Esta
podria ser larazdn de la gran estabilidad de los catalizadores Pt-Re/Al,O3 [54].

Es conocido; a través de la amplia literatura disponible sobre catalizadores
bimetdlicos de reformado, que € estado del segundo metal depende de varios factores:
precursores metalicos utilizados, concentracion de los metales, temperaturas de
calcinacion y reduccion, y el soporte utilizado. Estos factores determinan que metales
COomo renio, estario y germanio se encuentran: a) en formareduciday en interaccién con
e platino; b) en forma oxidada y estabilizado por € soporte; ¢) una combinacion de
ambas formas anteriores. En caso de sistemas bimetdlicos platino-iridio se ha
establecido que €l iridio se encuentra totalmente reducido, en forma de iridio metalico,
yaque € iridio se reduce mas facilmente que € platino [54-57]. Tanto los catalizadores
gue contienen iridio; como los que contienen renio; deben ser pasivados por medio de
tratamiento con azufre antes de su uso, con € fin de reducir su ata actividad

hidrogenolitica. En cambio el estafio y germanio, son materiales inactivos, por o tanto,
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no es requerido este tratamiento cuando se usan en sistemas bimetalicos de platino,

soportados en alimina.

La funcion metdlica Pt-Re tiene una ata actividad para la hidrogendlisis de
hidrocarburos, produciendo metano y otros hidrocarburos livianos [27]. Por esta razon
los catalizadores necesitan sulfurarse. El azufre se enlaza a Re més fuertemente que a
Pt y la superficie de las particulas metdlicas luego de la sulfuracién esta compuesta de
especies Pt-ReS-Pt [43]. De este modo la superficie expuesta de Pt es diluida o
subdividida en grupos atdmicos mas pequefios [39,52,58] que son menos activos parala
reaccion de ruptura de enlace C-C, debido a que esta reaccion requiere grandes
ensambles de atomos de Pt adyacentes. El catalizador de PtRe desactivado es facilmente
regenerado, incluso catalizadores que han sido operados severamente. Por esta razon el
catalizador Pt-Re hasido y es muy usado en procesos semi-regenerativos de lecho fijo.

Estudios de adsorcion de H,S sobre catalizadores soportados fueron llevados a
cabo por Apestesguiay col. [59], Pareray col. [60], Babier y col. [19]. Para soportes de
alimina se ha demostrado [23-25], que el cloro inhibe la adsorcién de H,S sobre €l
soporte. Como asi también que la adsorcién de H,S sobre alimina pura es totalmente
reversible a 500°C. Sin embargo, sobre Pt/Al,Oz a la misma temperatura solo una
pequena fraccion del azufre adsorbido es rapidamente desorbido en atmosfera de H;
[22-25]. Estos resultados permitieron que se desarrolle el concepto de azufre reversible
e irreversible. La quimisorcion de S sobre catalizadores metdlicos depende de las
propiedades electronicas del metal y del soporte, ya que pequefias particulas de Pt son
mas resistentes a la adsorcion de S que € Pt bulk. [19].

El éxito logrado por e catalizador bimetdlico Pt-Re/Al,O; estimuld la
investigacion y posibilitd € desarrollo de otros catalizadores, por eemplo los
catalizadores platino-estafio [61]; platino-germanio [62], platino-iridio [63] y platino-
tungsteno [64] soportados en alimina. La principal ventgja de los sistemas bimetdlicos
€S su mayor resistencia a la desactivacion por coque; comparada a los monometdlicos
de platino. Esto permite el uso de condiciones més severas de operaciéon (ata
temperatura y baja presion) que conducen a una mejor selectividad en la obtencion de
un producto con mayor nimero de octano; con ciclos operacionales mas largos.

Otros estudios también mostraron que la presencia de atomos metdlicos; de renio
o iridio, megioran las propiedades de los catalizadores de reformado. Estos metales
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forman sitios que son activos a la hidrogenacién e hidrogendlisis de depdsitos o

precursores de coque reduciendo; de esta formala desactivacion [54].

Las principales teorias que tienden a explicar 1a superioridad de |os catalizadores
bimetélicos se basan en la existencia de efectos electronicos y/o geométricos del
segundo metal sobre el platino. En el primer caso, una modificacion electrénica de los
atomos de platino, provocada por interacciones con Oxidos del promotor o por
formacién de enlaces, 10 que ocasiona una modificacion de las uniones Pt-C, cuando se
adsorben los reactivos. Como consecuencia, la actividad y selectividad del catalizador
serian alteradas. En base a esto, también se supone que € catalizador se tornaria menos
susceptible a la desactivacion por deposito de coque sobre una superficie metalica.

La importancia de efectos geométricos se debe a diferentes sensibilidades a la
estructura presentada por algunas reacciones que ocurren en el proceso de reformado.
Reacciones como hidrogendlisis y formacién de coque, que son indeseables, ocurren en
ensambles relativamente grandes de &omos metalicos adyacentes. Por lo tanto la
dilucién de la superficie de platino en pequefios ensambles por aditivos inertes como
estafio 0 germanio envenenan selectivamente los sitios para las reacciones de
hidrogendlisis y mejora la resistencia del catalizador a la deposicion de coque. En €l
caso de catalizadores de platino y renio sulfurados; e diluyente inerte pasa a ser la
particula renio-azufre, que actta modificando el catalizador de manera similar a estafio
[ 34]. Esto ocurre porgue €l azufre se une preferencialmente al &omo de renio; ya que
la fuerza de enlace Re-S es mayor que la de Pt-S [34]. La adicion de renio a platino se

torna beneficiosasolo si €l catalizador es tratado con azufre [43].

1.5.2. Catalizadores multimetalicos.

A partir de la década de los 90 aparecieron en e mercado catalizadores
trimetdlicos. A fin de mantener su ventaja competitiva los fabricantes de catalizadores
mantienen en secreto los métodos de fabricacion y composicién, por o tanto se conoce
muy poca informacion sobre |os nuevos catalizadores.

En la bibliografia abierta, se puede encontrar informacion sobre la sintesis,
caracterizacion y uso de Pt-1r-Sn [54], Pt-Sn-M (M: Bi, Te, Au, Ir, Pd) [55-57], Pt-1r-Ge
[57], Pt-Re-Sn [65-67], Pt-Re-Ge [54]. En estudio recientes se compara €l efecto del
agregado de estanio y germanio en las propiedades cataliticas del sistema Pt-Re/AlOs.
Se observé que estos aditivos contribuyen a la reduccion de la actividad de

deshidrogenacion de platino; y aumentan la actividad de isomerizacion de la funcién
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acida. Los nuevos catalizadores han favorecido € incremento de la relacion

(isbmeros/aromaticos), 1o cual estd de acuerdo con las nuevas regulaciones ambientales
que intentan reducir el contenido de hidrocarburos arométicos en los combustibles. Los
mejores adititivos a la cupla Pt-Re son los elementos del grupo IVB (IUPAC 14) de la
tabla periddica de los elementos. Ge, Sn y Pb. Los Oxidos de estos elementos son
parcialmente reducidos al estado metalico bajo las condiciones de reaccién del proceso
de reformado. Sin embargo, solo una fraccién de los promotores adicionados pueden
formar aleaciones o interaccionar con el Pt. El resto permanece como especies oxidadas
sobre el soporte y su efecto es cambiar la acidez del soporte [66,67].

Mc Leod y col. [57] estudiaron la desactivacion de catalizadores bi y
trimetalicos para reformado. Los catalizadores 0.3% Pt-0.3%lr-0.03%Ge y 0.3%Pt-
0.3%Ir-0.3%Ge se utilizaron en la reaccion de n-octano. El catalizador con 0.03% Ge
fue e mas activo y estable, mucho mas que los catalizadores de Pt, Pt-Ir y e que
contiene 0.3%Ge. El principal efecto del Ge fue disminuir la hidrogendlisis de Pt-Ir e
incrementar |a estabilidad. Recientemente se publicaron los efectos del agregado de Re
y Sn sobre las propiedades &cidas y metalicas de un catalizador Pt/Al,O3 [66,67]. Los
estudios mostraron que Re y Sn afectan no solo la funcion metdlica sino también la
écida.

Los catalizadores trimetdlicos PtReSn/Al,O3; y PtReGe/Al,O3 preparados por
coimpregnacion a partir de precursores metélicos tienen una menor actividad metélica
que los bimetalicos debido a la accion aditiva de Re 'y Sn sobre Pt. También afectan la
funcion écida del catalizador ya que solo una fraccion de estos Oxidos se reduce al
estado metdlico y tiene una accion especifica sobre €l Pt, el resto permanece oxidado y
afecta principalmente la acidez del soporte [67].

Marecot y col. [36] determinaron que €l agregado de Sn a catalizador bimetdlico
Pt-Ir aumenta la cantidad de sitios acidos de Lewis, aumenta la produccion y la

selectividad atolueno. Como asi también se incrementa la estabilidad del catalizador.

1.6._Soportes
Los soportes que se utilizan son silice-alUmina, alimina, zeolitas y silice [1]
entre otros, los cuales debido a su influencia en las reacciones de reformado son muy

importantes, siendo la alUminalaque se empled en esta tesis.
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1.6.1. Generalidades de la alUmina

1.6.1.1. Fasesy tipos de aiminas

Las fases usadas en aplicaciones cataliticas son elegidas principalmente entre
diferentes fases cristalinas de 6xidos de aluminio. Las propiedades de estas fases
dependen de las propiedades quimicas y fisicas del precursor hidréxido y los
subsiguientes tratamientos térmicos, que conducen a transiciones de fases cristalinas y

pérdidas de grupos OH" y H*, que pueden ser parciales o totales.

1.6.1.2. Fases de alUminas usadas en catédliss.

En general las aliminas usadas en catdlisis caen dentro de la clasificacion dey, a
alimina o aliminade transicion.

Las aliminas son materiales sensibles a tratamientos térmicos; |as transiciones a
las diferentes fases dependen del tiempo, atmésfera, propiedades del precursor y ademas
de la temperatura. Esto puede ser un inconveniente cuando se quiere llevar una
preparacion de laboratorio a escala industrial, por otro lado puede ser ventajoso, ya que
pueden variarse ampliamente las propiedades de la alUmina para lograr una Optima
performance para el catalizador [1].
1.6.1.3. Estructurade laaumina

Cuando € 6xido de aluminio recién preparado precipita como solido hidratado a
temperatura ambiente, su superficie esta cubierta por grupos OH que actian como
acidos de Bronsted débiles [44]. El siguiente esquema representa un corte transversal de
la superficie de la aumina hidroxilada;, € érea rayada simboliza los aomos que se

encuentran por debajo de la capa superficial.

OH OH OH

Al Al Al
IR

Cuando el éxido de auminio hidratado se calienta a temperaturas superiores a

150 °C, en la superficie se llevan a cabo reacciones de deshidratacion:
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Esto deja algunos atomos superficiales de aluminio con un déficit parcia de
carga electronica, gque se comportan como &cidos de Lewis. También aparecen en la
superficie atomos de oxigeno con un exceso parcial de carga electronica (bases de
Lewis) que actlian en forma simultédnea y coexisten con los sitios &cidos de Lewis; sin
embargo los sitios acidos de Lewis son los méas importantes desde e punto de vista

catalitico ya que a ellos se unen las particulas del metal soportado [68].

1.7. Descripcion del proceso de reformado de nafta y clasificacion de las unidades

indugriales.

El proceso de reformado en una refineria se realiza con dos objetivos
fundamentales. Por un lado se lo emplea en la produccién de aromaticos, materia prima
en la elaboracion de un gran nimero de polimeros sintéticos y también como proceso de
gjuste de calidad en elaboracién de naftas. Inicialmente las condiciones de operacion del
reactor de reformado con el objetivo de producir arométicos o nafta, eran similares pero
se ha ido modificando en €l tiempo debido a las continuas restricciones de arométicos
en combustibles, fijadas por |alegislacion mediocambiental.

Cuaquiera sea el objetivo, antes del reformado, |a carga de nafta virgen pasa por
un proceso de purificacion denominado, a fin de eliminar impurezas que puedan dafiar
a catalizador y perjudicar la reaccion. En estas etapas, venenos irreversibles como
(arsénico y cobre), y reversibles (compuestos de azufre, oxigeno y nitrdgeno) son
eliminados o reducidos a niveles menos perjudiciales para el catalizador. Esto se realiza
con hidrégeno, en presencia de un catalizador de cobalto-molibdeno o niquel-molibdeno
sobre alimina. Después del tratamiento, la carga se mezcla con hidrégeno, y pasa al
sistema de reaccion compuesto generalmente por varios reactores.

L os catalizadores tienen una cierta vida Util pues con € tiempo pierden actividad,
ya sea debido a ensuciamiento; envenenamiento; envejecimiento. Esto obliga a que €
catalizador sea regenerado o reemplazado segun las caracteristicas de la desactivacion.
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Como se menciond anteriormente, la formacion de un deposito carbonoso sobre

catalizador es la principal causa de desactivacion. En este caso la regeneracion del
catalizador se realiza quemando € depdsito carbonoso por medio de aire, con lo cua se
recupera la actividad. Las plantas comerciales usadas en procesos de reformado catalitico
son, generamente, pertenecientes a una de las siguientes categorias. semi-regenerativa,
ciclica o de regeneracion continua. Ta clasificacion es un reflgjo de la manera o de la
frecuencia con que se conduce laregeneracion del catalizador de reformado.

1.7.1. Sstema semiregenerativo.

En este caso, la unidad de reformado esta compuesta por tres o cuatro reactores
adiabéticos de lecho fijo, dispuestos en serie e intercalados por hornos de calefaccion,
responsables del restablecimiento de las condiciones de temperatura antes de la entrada
de carga a cada reactor. Existen actuamente alrededor de 550 plantas en e mundo que
operan con este sistema [69].

En € primer reactor, la reaccion principal gue ocurre es la deshidrogenacion de
cicloalcanos y compuestos arométicos, que es endotérmica y rapida, conduciendo a una
disminucion de temperatura de 70 a 100 °C. El tiempo de residencia de |os reactivos en
este reactor, asi como la cantidad de masa de catalizador usado son menores, que los
comparados con los demas reactores. En el segundo reactor, ocurren reacciones de
deshidroisomerizacion de naftenos que son reacciones mas lentas. La reduccion de
temperatura, en este caso, es de 22 a 32 °C. Finamente la carga llega hasta € ultimo
reactor, donde ocurren las reacciones mas lentas del proceso de reformado,
deshidrociclizacion y cragueo. En virtud de la reaccién de hidrocraqueo, que es
exotérmica, hay una pegueiia elevacion de temperatura en el reactor, que beneficia e
aumento de velocidad de reaccion de dehidrociclizacion, termodinamicamente
favorecida a altas temperaturas. El producto liquido del proceso de reformado
comprende hidrocarburos de 5 a 10 aomos de carbono, con 60-70% en peso de
compuestos aromaticos. El producto gaseoso estd formado por hidrocarburos que
contienen de 1 a4 atomos de carbono, y 60-90% en mol hidrégeno. Parte del hidrogeno
producido es reciclado y readmitido en el proceso junto con una carga de nafta, y otra
parte es consumida en procesos de hidrotratamiento en otras unidades de larefineria.

El problema de la regeneracion o reemplazo del catalizador puede ser serio en
estos reactores de lecho fijo. El procedimiento de parar; regenerar o colocar €l nuevo

catalizador y volver a poner en marcha €l proceso puede resultar caro; y S esto se
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realiza a intervalos frecuentes puede volverse antieconémico. Degjar enfriar € reactor;

descargar e catalizador; cargar €l nuevo y volver a calentar, es costoso, |leva mucho
tiempo y mano de obra.

Una unidad semi-regenerativa se caracteriza por operacion continua por largos
periodos, con paradas para regenerar el catalizador, € cual pierde su actividad debido a
la deposicion de coque. El periodo de tiempo comprendido entre una regeneracion y
otra (llamado ciclo) puede variar de tres meses a tres afios. Un diagrama de una unidad
semiregenerativa se muestra en la Figura 2. Una carga de nafta pre-tratada se mezcla
con gas de reciclo en la entrada de la unidad y pasa a través de un intercambiador de
calor, en donde lar carga toma calor del efluente. Después del intercambiador, la carga
de nafta se envia a un horno; donde la temperatura se eleva de 480-525°C. A partir de
ahi; la carga pasa por los tres o cuatro reactores en serie, que comprenden una unidad.
Debido a que las reacciones de reformado; causan disminucién de la temperatura en el
reactor (reacciones endotérmicas) existen hornos localizados a la entrada de cada
reactor, a fin de restablecer la temperatura de la corriente a valor deseado. El efluente
del dltimo reactor pasa a un intercambiador de calor y luego por un separador, donde €l
producto liquido; separado del gas hidrégeno, se retira por la parte inferior del tambor y

enviado a un estabilizador parala eliminacién de compuestos livianos.

Gas de reciclo Hidrégeno de reformado
LHZI ]
R1 R2 R3

ol Loond Loow.

| Separador

. i L Reformado
Alimentacion de nafta
Figura 2. Esquema de una unidad semi-regenerativa de retormado, donde R1, R2y R3

representan los reactores.
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1.7.2. Sistema ciclico de reactores.

Se podria mantener la produccion con una serie de reactores, donde uno de ellos
es regenerado mientras los otros operan normamente, o que implica un mayor costo
inicial de lainstalacion. De esta manera cada reactor es operado discontinuamente pero
el conjunto de reactores mantiene lainstalacion funcionando continuamente.

El sistema ciclico difiere de una unidad semi-regenerativa por la presencia de un
reactor extra. Este permite la sustitucion de cualquiera de los reactores de la unidad,
para regeneracion del catalizador, mientras los demés siguen operando normal mente.
Una ventgia de la unidad ciclica, comparada con una semi-regenerativa, es la
posibilidad poder permanecer en operacion por ciclos mas largos, sin la necesidad de
parar la unidad. Un sistema ciclico puede operar en condiciones de operacion mas
severas gue un semi-regenerativo, es decir, con presiones mas bajas parala obtencién de
un reformado mas rico en productos de ato octangje y mas hidrégeno. Para permitir una
operacion en condiciones mas severas, que aumentan la produccidén de coque; es
necesaria una regeneracion mas frecuente de los reactores individuales. Es también
ventgoso desde € punto de vista que; la calidad del producto de reformado y la
produccion de hidroégeno es mayor. Los Ultimos reactores en la unidad ciclica son mas
frecuentes regenerados que los primeros. Una gran desventaja de este tipo de planta es
que los reactores se alternan siempre entre una atmosfera reductora y otra oxidante; o
gue exige un proyecto complejo de unidades, con rigurosas precauciones de seguridad

Ademés | Gas dereciclo en ser del mismo tamafio Hidrégeno de reformado Y
un intercambio entre ellos. Un diagrama de una unidad ciclica de reformado se presenta

enlaFigura 3.
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Separador

_ — Reformado
Alimentacion de nafta

Figura 3. Esquema de una unidad ciclica de reformado.

1.7.3. Reactores de lecho mdvil con procesos regenerativos continuos.

Actuamente existen alrededor de 170 plantas de reformado que utiliza este
sistema operativo [69]. Los reactores cataliticos de lecho moévil se comportan como un
caso intermedio entre los de lecho fijo y los de lecho fluidizado y por lo tanto tienen
algunas ventgjas y desventajas de cada uno de ellos. El flujo de reactivos con respecto a
del catalizador puede ser en corriente paralela o contracorriente. Las particulas de
catalizador debido a la circulacion sufren desgastes originando finos que deben ser
eliminados. La resistencia mecanica por lo tanto es mucho mas critica que para €l lecho
fijo.

Una unidad de lecho movil, o de regeneracion continua, presenta un armado en
el que los reactores se encuentran apilados unos sobre otros (Figura 4). El flujo de carga
de nafta es semejantes a de los otros dos tipos de plantas de reformado. El catalizador
se mueve lentamente desde el primer reactor (tope) hasta €l reactor de la base. El
catalizador coqueado es eliminado del ultimo reactor, se envia a proceso de
regeneracion; luego seretorna al primer reactor de manera que se mantenga constante la
cantidad total de catalizador. Debido a que |as caracteristicas operacionales previenen €l
depdsito excesivo de coque sobre el catalizador; una unidad de regeneracion continua
posee la ventgja de poder operar en condiciones mas severas (bajas presiones y altas

temperaturas), manteniendo el contenido de coque en un nivel aceptable. Ademas, ese
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sistema permite que €l catalizador mantenga una actividad mas alta y posibilita la

obtencion de un reformado mas uniforme, con mayor contenido de arométicos y
produccion de hidrogeno de ata pureza.

pmmm------- Hidrégeno para reformador I
Gas de reciclo .—’; >
>ﬁ IT:I—EI
R1 I

R2 R4

Alimentacion de nafta T
Circuito del catalizador

Figura 4. Esqguema de una unidad de lecho mévil en donde R1, R2, R3 y R4

representan los reactores.

1.8. Variables operacionales del proceso de reformado de nafta.

Las reacciones de reformado que contribuyen con un aumento del nimero de
octano y que producen compuestos arométicos (deshidrogenacion de naftenos vy
dehidrociclizacion de parafinas) son favorecidas por atas temperaturas y bagas
presiones. Por lo tanto, esas son las condiciones mas adecuadas y deseadas para un
proceso. Sin embargo; esas condiciones operativas también favorecen reacciones que
son indeseables; como hidrocraqueo y formacion de cogue. Por ende, las condiciones de
operacion de un proceso de reformado deben ser cuidadosamente establecidas con €l fin

de promover |as reacciones deseables e inhibir las indeseables.
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Existen diversas variables que deben ser controladas para que haya un buen

desempefio del proceso de reformado. Dentro de ellas; deben considerarse: temperatura;
presién; relacion molar hidrogeno-hidrocarburo y velocidad espacial.

1.8.1. Temperatura de Operacion.

Un aumento de temperatura ocasiona un aumento de la actividad catalitica, una
reduccion en la selectividad a los productos deseados y un aumento de la velocidad de
desactivacion del catalizador. Los valores mas comunmente utilizados estan en el rango
de 460-525°C. Con € fin de aumentar la conversion de parafinas a compuestos
arométicos los procesos a bgjas presion operan con temperaturas ligeramente mas altas
(480-535 °C). Cuando los catalizadores pierden actividad durante la operacion, se
aumenta la temperatura del reactor, con €l fin de obtener €l octanaje deseado.

Otro factor eslaresistencia mecanica de las paredes del reactor que disminuye a
aumentar latemperatura.

1.8.2 Presion de Operacion.

Altas presiones (35-40 atm) provocan aumento en la velocidad de hidrocraqueo,
disminucion de conversiones a aromaticos por deshidrogenacion de ciclohexano,
disminucion en la velocidad de desactivacion del catalizador y disminucion del
rendimiento de hidrogeno.

Bajas presiones (8-20 atm) aumentan la conversion a arométicos, disminuyen el
hidrocragqueo y aumentan el rendimiento de hidrogeno, pero trae como consecuencia
una rgpida desactivacion del catalizador por formacion de coque, por lo tanto hay una

solucion de compromiso en la seleccion de la presion.

1.8.3. Relacion molar hidrégeno-hidrocarburo (Ho/HC).

Larelacion molar Ho/HC es una medida de la velocidad del flujo de hidrégeno.
En todas las unidades de reformado; circula hidrégeno con el fin de prevenir €l
coqueamiento rapido del catalizador s la relacion Hy/HC disminuye se produce un
mejoramiento de la actividad de deshidrogenacion y aromatizacion y una reduccion en
la velocidad de hidrocraqueo. Ademas el tiempo del ciclo de operaciéon disminuye
debido a aumento del deposito de coque. Por otro lado, para relaciones mas dtas de
H./HC, el coque es inhibido, a mismo tiempo la formacién de gases aumenta debido a

la elevada actividad de hidrocraqueo y e rendimiento a compuestos aromaéticos
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disminuye. De este modo; la relacién entre el nUmero de moles de hidrégeno y la carga

de hidrocarburos aimentado debe tener un valor optimo que reflgje un compromiso
entre e hidrocragqueo mé&ximo permitido y €l nivel de desactivacion méximo del
catalizador admitido. En operaciones comerciales, es conveniente usar relaciones

H./HC que varien entre 5 a 8.

1.8.4 Velocidad espacial de Operacion.

Lavelocidad espacia se define como unarelacion entre una cantidad de nafta (o
de hidrocarburos) a ser procesada por masa de catalizador por unidad de tiempo. Puede
ser expresada en términos de velocidad espacial horaria liquida (LHSV) o velocidad
espacial masica (WHSV). En €l caso del reformado de nafta, los valores comunes de
LHSV sesitlian en e rango de 1,0 23,0 h™*. Cuando los valores de LHSV son menores a
1,0 h', se favorece e hidrocraqueo, y se reduce el rendimiento del producto liquido del
reformado. En velocidades espaciales muy altas el hidrocragueo es menor dado que es
una reaccion lenta, y ademés se limita el ciclo de operacién por la mayor formacion de
coque. Una eleccién de LHSV adecuado debe estar basada en una optimizacion entre la
cantidad de hidrocraqueo aceptable y la produccion de aromaticos. Las reacciones de
hidrogenacion, aromatizacion e isomerizacion no estén afectadas por alteraciones en la
velocidad espacial debido a que son reacciones rapidas.

1.8.5 Tamafio de particula.

Las desventgjas vinculadas a tamafio de particula ocurren en los casos de
reacciones rapidas, donde las limitaciones en la difusion de los reactantes pueden
afectar la eficiencia del catalizador. El factor de efectividad del mismo; que es
representativo del porcentaje de aprovechamiento de la superficie, esta relacionado al
tamafio de la particula.

En e reformado de naftas para disminuir efectos limitantes de la difusion se
usan particulas pequefias (pellets) de aumina con amplia distribucién de tamafio de
poros. Generalmente son cilindros de aproximadamente 1 mm de diametro y 4-7 mm de
longitud obtenidos por extrusion o esferitas de 1 mm de diametro. También se usan
catalizadores denominados trilobe que son particulas mas grandes para producir menor

perdidade cargay por laformade tres hojas tienen mayor resistenciainterna.
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1.9. Regeneracion del catalizador.

Los catalizadores se desactivan simultaneamente por varias causas. Algunas de
esas causas producen desactivacion reversible y otras desactivacion irreversible. Si la
desactivacion reversible es la mas rapida; se puede regenerar el catalizador (por €
desactivacion por coqueo). En cambio, si la desactivacion irreversible es la mas rapida;
no se regenera. La Tabla 2 presenta las principales causas de desactivacion de los
catalizadores de referencia de naftas.

TABLA 2.

Causas de la desactivacion de catalizadores de reformaci on de naftas.

Causas Causas
Reversibles. Irreversibles.

1. Deposito carbonoso (coque) X
2. Disminucion del area del metal por sinterizacion. X
3. Disminucion del promotor del soporte: Cl X
4. Disminucion del érea del soporte por sinterizacion. X
5. Deposicién de metales pesados de la alimentacion. X
6. Formacion de finos por roturadel catalizador. (atriciéon) X
7. Deposicion de finos; producto de la corrosion de las

instalaciones ( en forma de escamitas de Fe) X

1.9.1. Procedimiento de regeneracion de reactores de lecho fijo.

Laregeneracion del catalizador involucralas siguientes etapas:
1. Paradadelaplanta.

Quemado del coque.

Oxidacion-rej uveneci miento.

Enfriamiento, purga con N..

Reduccion

Sulfurizacion ( para catalizador Pt-1r y Pt-Re/Al2Og).

o a ~ WD
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Este procedimiento se aplica en la mayoria de los casos. En cambio, en los casos

en que hay gran formacion de sulfatos; es necesario introducir una etapa e eliminacién

de los mismos.

1.9.2. Parada dela planta.

Al cortar totalmente la alimentacion, el pasaje de H, por €l reactor, produce una
eliminacion de H,S. Latemperatura a final del ciclo operativo suele estar entre 520 y
530 °C. La parada de la planta se comienza reduciendo la temperatura, cuando se
alcanza los 482°C se inicia la disminucion del caudal de carga. La etapa de reduccion
del caudal dura aproximadamente 1 horay latemperatura del reactor cae a 452-454 °C.
Debido aladisminucion de lacarga, parte del S que esta sobre el metal es eliminado.

1.9.3. Quemado del coque

La reaccion de oxidacion del coque es atamente exotérmica por lo que
regulando el porcentaje de O, presente no se permite que la reaccion se dispare y se
alcancen temperaturas excesivamente atas que provocarian dos efectos atamente
nocivos sobre las propiedades del catalizador: la sinterizacion excesiva de los cristales
de los metales activos y el colapso de la estructura porosa del soporte. Esto ultimo
disminuye la superficie especifica del catalizador, siendo un fendbmeno de carécter
irreversible que afectaria tanto la actividad como la selectividad futura del mismo. El
soporte es € que capta € cloro formando la funcién acida; la que disminuye al
disminuir la superficie.

Por otra parte hay otros factores que influyen en esta etapa:

e Presionalacual serealizae quemado
e Tiempo que durael quemado

e Caudal al cua serealizala operacion.

1.9.4. Eliminacion de sulfatos.

1.9.4.1. Eliminacion de sulfatos.

Se realizala eliminacion de sulfatos cuando el catalizador tiene mas de 0.1 % en
peso de S como sulfato. Ello ocurre cuando el hidrodesulfurizador no funcioné bieny €l
catalizador recibio dosis excesivas de azufre.

El azufre sobre e metal se oxida al combustionar € coque y también se oxida €l
SFe dando SO3; que forma sulfato con el soporte. El sulfato de aluminio es muy estable
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térmicamente y elimina OH" superficiales de la aimina. De esta manera el sulfato en el

soporte interfiere con la redispersion de la funcion metdlicay con e guste del cloro.
Ademés en la etapa de reduccién de la funcion metdlica el sulfato produce H,S'y agua,
liberando calor; 1o que produce sinterizacion del metal. La aliumina tiene gran capacidad
para captar cloro y cuando la concentracion de S en ella sobrepasa 0.2 % cae
bruscamente. Por eso cuando €l porcentge de sulfato es alto es necesaria la etapa de
eliminacion, lo que trae beneficios parala selectividad y longitud del ciclo siguiente.

El sulfato para reducirse a H,S necesita temperaturas de 450 °C, pero la
reduccion se hace a mayor temperatura para disminuir la cantidad de azufre que se
deposita sobre e metal. Hay un proceso reversible del azufre por €l cua e S en
ambiente reductor pasa a H,S y se deposita en el metal y en ambiente oxidante forma
SO; que se adsorbe en e soporte [59]. La transformacion de sulfato a sulfuro; a igua
gue la de sulfuro a sulfato, ocurre a unos 450 °C, por eso durante la regeneracion por
guemado del coque €l azufre sobre el metal migra a soporte. Como € sulfato de
aluminio es muy estable, la eliminacion de S se hace transforméndolo en H,S 'y a muy

alta temperatura para que no adsorba sobre el metal.

1.9.4.2. Tamizado.

En algunos casos después del quemado de coque se descarga el catalizador y se
lo tamiza. El objetivo es eliminar los finos producidos por rotura del catalizador y el
polvo de Fe, O3 que se produce a oxidarse las escamas de pirita (sulfuro de hierro) que
provienen de la corrosion de la instalacion con H,S y que se depositan sobre el

catalizador. Estos finos producen gran perdida de carga en €l reactor.

1.9.4.3. Oxidacién-rejuvenecimiento.

Después de la eliminacion del coque y del azufre, € catalizador se encuentra en
condiciones muy distintas alas del catalizador fresco: los metales que conforman la fase
metdlica estan segregados; sinterizados y oxidados; la concentracion de cloro es menor
que la requerida; etc. Por ello es necesario €l proceso de rejuvenecimiento para
redispersar al metal y tener la concentracion adecuada de cloro. Luego hay gue reducir
la fase metdlica logrando buenainteraccion entre los metales y sulfurizarla para pasivar
reacciones no deseadas.
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Después del quemado del coque puede haber particulas metélicas de 100 A° o

masy es necesario volver atener particulas de 10-15 A, que tienen mayor selectividad
haciala deshidrociclizacion [1].

La oxicloracion; que se suele llamar “rejuvenecimiento” porque elimina la
sinterizacion o “enveecimiento” de lafase metdlicay a mismo tiempo provee € cloro
necesario para promover laacidez de laaumina.

El principio que explica la redispersion de la fase metdlica en Pt-Re/Al,Oz es e
mismo que en Pt/Al,Os3, porque quien rige la redispersion es e Pt [70]. En ambiente
oxidante e Pt forma compuestos oxidados que se dispersan. Luego a reducirse estos
compuestos forman Pt metalico. Posteriormente los 0xidos de Re migran hacia estos
cristales de Pt que catalizan su reduccion a Re metalico formando la aleacién Pt-Re en
los mismos cristales de Pt. De esta manera la forma en que se redisperso € Pt fija la

dispersion de la aleacion Pt-Re [40].

1.9.4.4. Enfriamiento, purgacon N>

El enfriamiento se realiza para llevar a cabo luego una reduccion gradua del
catalizador a baja temperatura. Durante e enfriamiento la presion, cauda vy
concentracion de O, (5 %) deben mantenerse constantes. . Luego se purga € lecho de

catalizador con nitrogeno para eliminar todo € oxigeno adsorbido.

1.9.4.5. Reduccion

Como la fase metdlica esta oxidada, es necesario reducirla. La reduccion debe
hacerse gradualmente, €l desprendimiento de agua de los sitios metdlicos debe ser lenta
y €l gran caudal de gas de circulacion sirve para eliminar rgpidamente el aguaformaday
el calor liberado. El hidrogeno debe ser muy puro, preferentemente hidrogeno
electrolitico. Si & hidrogeno tuviera hidrocarburos se hidrogenolizarian en e metal
produciendo un peligroso aumento de temperatura que sintetizaria al metal.

Durante la oxidacién del coque los agrupamientos bimetalicos de Pt-Re se
destruyeron, segregandose |os 0xidos de los metales. En la redispersion se busco que los
oxidos se distribuyan uniformemente en la superficie del soporte en pequefios
agrupamientos. Finalmente en la reduccion se intenta reducir los 6xidos en forma tal

que los metal es formen pequefios agrupamientos (cluster) con buenainteraccion Pt-Re.
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1.9.4.6. Sulfuracion

El propdsito de la sulfuracion es disminuir la actividad de los sitios metdlicos
hiperactivos que producirian excesiva hidrogendlisis a iniciarse la alimentacion de
hidrocarburos. Se agrega H,S o SC, durante un periodo entre 30 y 90 minutos hasta
obtener 0.06% en peso de azufre en peso sobre e catalizador. A continuacion se
continda pasando hidrogeno para establecer un equilibrio entre el azufre agregado a la

temperatura de trabajo.
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Objetivos
Determinar la influencia de cada meta sobre las propiedades cataliticas de los
catalizadores trimetalicos Pt-Re-Sn/Al,O3 y Pt-Re-Ge/Al,O3 y los correspondientes

catalizadores mono y bimetalicos preparados por €l método de co-impregnacion.

Caracterizacion de los catalizadores por diversas técnicas. TPR, quimisorcion de gases,

CO adsorbido por IR y desorcion atemperatura programada de piridina

Evaluacion de los catalizadores mediante reacciones test a fin de determinar su actividad,
selectividad y estabilidad.

Andlizar lainfluencia del azufre en la estabilidad de |os catalizadores.

Estudio de laregeneracion y rejuvenecimiento de catalizadores de reformado trimetdlicos
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Parte Experimental

1. Preparacion de los catalizadores.

1.1 Generalidades de |a preparacion de catalizadores.

Los procesos involucrados en la preparacion de los catalizadores de metal
soportado involucran: la quimica inorganica, la quimica de superficies y de coloides, la
guimica coordinativa, etc. El objetivo principal de un buen método de preparacion es la
distribucion de la fase activa (el metal) en la forma més eficiente (por gemplo con una
altadispersion del componente activo) sobre la superficie del soporte.

Aungue es posible depositar el metal directamente desde fase vapor en el soporte y
este método ha sido utilizado para preparar catalizadores modelos en € laboratorio,
especialmente para estudios de microscopia electronica, los métodos mas usados en la
industria son procesos de multiples etapas que consisten en:

1) Distribucion de un compuesto precursor (por jemplo una sal del metal) sobre la
superficie del soporte, ya sea por impregnacion 0 intercambio iGnico, precipitacion y co-
precipitacion o reaccion de compuestos organometalicos con grupos funcionales en la
superficie del soporte.

2) Secadoy calcinacion del catalizador.

3) Transformacion del compuesto precursor en la fase metdlica activa por
reduccion.

1.2 El soporte

Los dos soportes aliiminas més usados en reformado catalitico son las aliminas
de transicion n- y mas alin y-alumina. La y-alumina es usualmente obtenida por la
calcinacion en aire de la boehmita. La boehnita, es generalmente descripta como un

monohidrato de aluminio [1].

1.2.1. Influencia de Hal6genos en |a acidez de la alUmina.

El incremento de la acidez causada por la fijacion de un halégeno sobre la
superficie de la alimina se estudia desde hace mucho tiempo, alin no se ha clarificado
completamente la naturaleza de los complejos halogenados superficiales que se forman.

La acidez parece ser promovida de diversas maneras segun el halégeno usado: F o Cl

[2].
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La cloracion de la alimina fue estudiada usando CCl, o HCI [3]. El tipo de

acidez, Bronsted o Lewis depende de la concentracion de cloro fijado y del precursor de
cloro usado. El contenido maximo de cloro fijado sobre y- alimina usando HCl gaseoso
es de alrededor de 2 % en peso (cerca de 2,5 &omos de cloro por nm?) [4].

Para bajos contenidos de cloro, Gates y col.[5] proponen el siguiente mecanismo
para la promocién de la acidez de Bronsted, que juega un rol importante en numerosas

reacciones de reformado.

O O O \CI/ O O O
Al Al Al

La acidez de un grupo OH se manifiesta por €l efecto inductivo gercido por un
ion ClI™ adyacente a grupo OH.

Para atos contenido de cloro, con un contenido mayor a 10 % en peso, se
forman los sitios acidos fuertes del tipo Lewis [6,7]. Corresponden ala formacion de un
complgjo aluminio gen-diclorado en la superficie. Estos sitios fueron obtenidos con
compuestos que tienen por o menos dos &omos de la cloro por cada d&omo de carbon:
CHCl,, CHCI3, CCly, etc [8]. La acidez correspondiente a estos contenidos de cloro es
inadecuada para los catalizadores de reformado, por |o cual e contenido de cloro que se

utiliza generalmente es 1 % en peso.

1.2.2. Interaccion de un acido HX con la alimina en los catalizadores de reformado.

L os grupos hidroxilos presentes en |a superficie de una alimina de transicion se
comportan como bases con respecto a los protones de un &cido HX en solucién acuosa
[8]. De acuerdo a varios autores, la reaccion esta representada por dos mecanismos
diferentes, Ay B.

En & mecanismo A, e grupo OH es protonado y su interaccién con €l anion es
electrostatica[9].

En e mecanismo B [10], el anién X" reemplaza € grupo OH" en la esfera de
coordinacion del complgo. EI mecanismo A es € predominante debido a que la

superficie de las aliminas de transicion esta principal mente cubierta con grupos OH.
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La protonacion de un domo de oxigeno de la superficie puede ocurrir y

conducir alaruptura de un enlace Al-O de acuerdo ala siguiente reaccion:

H
~. _— -
A —Al— O ® X +H,0
~ — < T ~~H
— Al —OH +Hz0" X ~. _—
— ~ \ ___Al X +2 H,O

B~ _~ >~

1.3. El compuesto precursor

Para manufacturar catalizadores por un proceso eficiente y reproducible, es
esencial lograr €l control sobre los pardmetros vinculados a la carga, dispersion y
localizacién del metal en el producto final; ésto puede conseguirse para un dado soporte
con una acertada eleccion del compuesto precursor y de las condiciones de

impregnacion.

1.4. Preparacion de catalizadores monometalicos

1.4.1. Introduccién del compuesto precursor.

a) Impregnacion por humedad incipiente: Se trabaja con una soluciéon de alta
concentracion, cuyo volumen se corresponde con e volumen de poros del soporte, es
decir € liquido sera completamente adsorbido y todo el precursor quedara sobre €
soporte luego de secar el material. En este método, segiin la carga a depositar, puede
requerir una alta concentracion de especies en la solucion de impregnacion; esto puede
favorecer que el precursor forme especies polimeéricas que se depositan en laboca de los
poros y restringe la difusion de especies a interior de los mismos. Esto limita en
algunos casos la utilizacion de esta via de preparacion. Este tipo de problema se
encuentraen la preparacion de catalizadores W/ZrO, [11].

b) Impregnacion con exceso de solucién: En este se emplea un volumen de liguido
mayor gue €l volumen de poros, de manera que no queda adsorbido todo el precursor en
el soporte. Este método puede conducir aunamejor distribucion del precursor [12].

1.4.2. Interaccién del compuesto metalico con la superficie del soporte usado
Los sdlidos usados mas comunmente para soportar particulas metdlicas son
oxidos inorganicos. Se utilizan procesos de intercambio iénico (catiénicos 'y anionicos)
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con protones o grupos hidroxilos superficiales para fijar el compuesto metélico a la

superficie del soporte. Ademas pueden ocurrir reacciones de intercambio de ligandos
entre los hidroxilos superficiales y los ligandos unidos a i6n metélico, resultando en
unainteraccion uniforme fuerte precursor-soporte.

En principio, las interacciones son controladas por:

i. El tipo de soporte y €l estado de su superficie: nUmero de grupos funcionales,
tipo y grado de su acidez y/o basicidad.

ii. La solucion de impregnacion: pH, solvente, concentracion del compuesto
metalico y la presencia de iones que compiten.

Las particulas de 6xidos sumergidas en una solucién se polarizan. La superficie
de estas particulas lleva una carga (+) o (-) dependiendo del medio, y de este modo
interactla con aniones o cationes. Se ha sefialado que un parametro Util para describir el
comportamiento en el intercambio iénico de un éxido es su pH de carga neta cero
(ZPC). Entre los soportes més comunes, las zeolitas, silice-aliminasy silices adsorben
cationes; las allminas, zirconias y éxidos de titanio son anféteros (en solucion &cida
adsorben aniones y cationes en solucion alcalinas); y e cloruro de magnesio adsorbe
aniones.

El equilibrio de adsorcion puede representarse por |as siguientes reacciones.

SOH+C"'SSOC +H’ adsorcion de cationes

SOH+A +H"S SOH, A adsorcién de aniones

Donde S representa el soporte

Para un dado soporte, € equilibrio y fuerza de interaccién de ambos procesos
son determinados por el pH de la solucion de impregnacion (con el aumento del pH se
incrementa la captacion de cationes y la de aniones decrece) y de la afinidad del grupo
funcional hacia € ién particular.

Para intercambio catidnico esta afinidad es una funcion de la carga y radio del
cation y por estarazon presenta el siguiente ordenamiento:

M4+ > M3+ > M2+ > M1+ ~ H+

La afinidad para aniones se incrementa con la polarizabilidad del anién y la

cargaionica; por eiemplo paralos haluros.
I'>Br>CI'>F
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S0, > CI

Las predicciones arededor de los parametros idnicos (cantidades adsorbidas,
fuerza de la adsorcién) son complicadas si se usan iones complejos como compuestos
precursores 0 si estos complejos se forman en la solucién de impregnacion. En este caso
el equilibrio depende del agente acomplejante y de la estabilidad del i6on complejo
ademés de los parametros ligados a pH y la afinidad ionica.

Aungue cada proceso individual de adsorcion ha de ser considerado
separadamente, las reglas generales en adsorcién anidnica bosquejadas anteriormente
han sido demostradas en un estudio de la adsorcion de complejos de oxalatos y cianuros
de metales de transicion con diferentes cargas en la superficie de y aumina [13]. En
ausencia de reacciones de desplazamiento de los ligandos los resultados han sido
interpretados como un mecanismo de adsorcion del tipo:

-Al-OH + H* S [-Al-OHJ"
[-Al-OHZ]" + MId" S[(AI-OH)y"MIa"]
donde Mla" representa complejos de metales de transicion.

Involucra coadsorcion simultéanea de protones y aniones. En ausencia de
reacciones quimicas las cantidades de aniones adsorbidos pueden controlarse fécilmente
con la cantidad de &cido presente en la solucién de impregnaciéon y la fuerza de
adsorcion dependiendo de la carga idnica. Asimismo, no todos los procesos de
intercambio iGnico siguen este esquema simple, s no que involucran una serie de

reacciones secuenciales.

1.4.3. Distribucion del metal en los pellets del catalizador.

En algunos casos € objetivo de la preparacion de catalizadores es producir
materiales donde la fase metdlica activa estd uniformemente distribuida en toda la
particula del pellet. Asimismo, catalizadores con perfiles de concentracién del metal no
uniforme son importantes, dado que para algunas reacciones estos catalizadores pueden
tener propiedades cataliticas superiores comparados con aquellos de distribucion
uniforme del metal. Aunque la fase activa puede redistribuirse durante la etapa de
reduccion, en general la distribucion del metal es determinada por € perfil de
concentracion del compuesto precursor dentro del pellet del catalizador. La distribucion
no uniforme de los precursores de lafase activa se origina en la etapa de impregnacion o
en la redistribucion durante la etapa de secado o en ambas etapas, dependiendo de la

fuerza de adsorcién del compuesto en la superficie del soporte.
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Cuando un soporte poroso se pone en contacto con una solucion que contiene

el precursor metalico, ésta se extiende rgpidamente en el sistema de poros debido a las
fuerzas capilares. El equilibrio entre la fase adsorbida y la fase soluto es determinado
por laisoterma de adsorcion y pueden considerarse dos casos limites:

Casol: Existe una fuerte interaccion entre el compuesto metélico y el soporte.
Por ello la mayor parte de los compuestos se adsorben cerca de la boca del poroy se
desarrolla una gran gradiente de concentracion dentro del poro del pellet. Para obtener
una distribucién uniforme es necesario:

i. Proveer suficiente compuesto para saturar cada uno de |os sitios de adsorcion.

ii. Degjar a soporte por largo tiempo en contacto con la solucion de impregnacion.

iii. Adicionar un agente que compita por los mismos sitios de adsorcion en la
solucion

Debido a la fuerte interaccidon precursor-soporte, la redistribucion durante la
etapa de secado es improbable y la distribucion final de la fase activa es principalmente
determinada en la etapa de impregnacion. Este seria €l caso de los catalizadores de
reformado.

Caso 2: hay una débil interaccion entre el compuesto metélicoy el soporte.

En este caso las cantidades del compuesto adsorbido comparados con las del
compuesto disuelto son pequefias y se obtiene un perfil de concentracion uniforme en
todo €l poro del pellet durante la etapa de impregnacion. Dado que e compuesto es solo
débilmente adsorbido o permanece en solucion dentro del poro, laredistribucion durante
el proceso de secado depende del tipo de sistema de poro y de la velocidad del proceso
de secado; la fase activa se acumula en € interior del pellet o en la superficie externa.
Por €., para un pellet con poros uniformes la evaporacion comienza en la superficie
externa y la interfase gas-liquido se mueve hacia el interior; la concentracion del
precursor aumenta en el menisco y €l compuesto se deposita en las paredes del poro.
Pero s el proceso de secado es muy lento, el compuesto difunde al interior del pellet,
dando como resultado su deposicidn en € centro del mismo [13].

1.4.4. Secado

Es un tratamiento térmico suave en el rango de temperaturas de 100 a 220 °C. Su
objetivo es remover el solvente usado en la etapa de deposicion del precursor.
Un secado lento se puede lograr en estufas de secado; un secado medianamente

veloz en secadores de lecho fluidizado; y un secado répido por un proceso de secado
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Spray [14-16].

Se redliza para eliminar la solucién acuosa que permanece en 10s poros, se sabe
que esta operacion puede causar movimientos substanciales de la solucién y por lo tanto
una redistribucion significativa de los precursores aln presentes en estado disuelto en
las particulas del soporte. Para catalizadores de reformado, en que e precursor es
uniformemente impregnado en presencia de HCI, esta completamente fijo por lo que su
redistribucion puede ser ignorada. [17]

1.4.5. Calcinacion

Constituye un tratamiento a temperaturas medianamente elevadas con el objetivo
de descomponer el compuesto precursor [14-16].

La calcinacion se lleva a cabo en atmosfera oxidante, y suceden las siguientes
transformaciones:

i. Descomposicion del precursor y formacion de una especie oxidada.
ii. Reaccion del oxido formado con el soporte.
iii. Sinterizacion del precursor o de las especies oxidadas formadas

La calcinacién afecta parametros tales como reducibilidad del metal, dispersion
y distribucion del metal en el producto final.

La calcinacion afecta la reducibilidad sdlo en e caso en que, debido a
tratamientos de altas temperaturas, se formen soluciones solidas muy estables entre el
oxido metdlico formado y e soporte. Aunque una disminucién en la facilidad de
reduccion puede compensarse con un aumento en la temperatura de reduccion y en
muchos casos se busca un aumento de la interaccion soporte-precursor en la calcinacion
paralograr alta dispersion del metal en € catalizador final.

En nuestro caso la calcinacion en aire causa una disminucion en el contenido de
cloro de la alimina. Esta disminucién se acentla con la presencia de pequefias
cantidades de agua en e aire [18]. Bgjo iguales condiciones, la retencion de cloro
depende de la alumina empleada; asi luego de la calcinacion a 550 °C, la y-alimina con
un &rea de 180 m’g’, que es la utilizada en esta tesis para la preparacion de los
catalizadores, pierde € 40% del cloro con la calcinacion [18] y luego de la calcinacion

contiene 0.9% en peso de cloro

1.4.6. Activacion del catalizador

Consiste en la transformacion del precursor metélico o su 0xido al estado metal
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(atomos metdlicos, clusters de metal pequerios) [14-16].

Comunmente se emplea la reduccién con hidrégeno.
El proceso de reduccion de 6xidos 'y haluros puede representarse por:
MO + Hz = Mg + H20
2MX g + Hz = 2M(g + 2HXg)
Las reacciones de reduccion son topoguimicas, es decir se inician en distintos
sitios en la superficie del solido, seguidas de una propagacion de la zona de reaccion

desde dichos centros através del solido [1].

1.5. Preparacion de catalizadores multimetalicos.

Los métodos mas comunes involucran la impregnacién directa del soporte con
una solucién que contiene los precursores de Pt y/o sus promotores en condiciones
controladas de pH y temperatura. Otros métodos mas sofisticados estan basados en la
impregnacion de complejos organometdlicos bimetdlicos [15,16], la adsorcion de
complgjos ionicos bimetalicos en los poros internos del catalizador [20] y métodos
electrogquimicos que controlan el potencial de la deposicion durante la preparacion
[21,22]. Un tipo especia de método de preparacion es la oxidacion-reduccion [23].
Particularmente e método de reaccién superficial, algunas veces [lamado método de
reduccion catalitica, involucra la reaccion redox entre hidrogeno adsorbido y precursor
del segundo metal en solucion [24-26].

1.5.1 Método de la recarga.

Esta técnica es muy utilizada en € laboratorio para favorecer el depdsito del
segundo metal sobre el primer metal pre-reducido [24, 25, 27].

a) Fundamento

El catalizador se modifica por reacciones superficiales entre e hidrogeno
quimisorbido sobre el primer metal y el cation del segundo metal segin el siguiente

esquema:

NHags + MN" - Mgs+nH"

donde Hags : hidrogeno adsorbido sobre la superficie del metal.
Mn" catién del segundo metal en solucion.

Mags : Segundo metal adsorbido.
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1.5.2. Método de reduccion catalitica.

Este método de depdsito del segundo metal tiene e mismo principio que la
recarga. Esta técnica permite el depdsito de cantidades superiores del segundo metal
dado que no esta limitada por la cantidad de hidrégeno adsorbido inicialmente sobre €
primer metal depositado. Esto se debe a que la deposicion del segundo metal se hace en

atmosferade Ho.

1.5.3. Impregnacién de complgj os organometalicos bimetalicos.

El uso de decarbonilo de direnio como compuesto organometdlico ha sido
utilizado en numerosos trabgjos y patentes [14-15] en la preparacion del catalizador
bimetdlico Pt-Re/Al,Os. Las técnicas que usan tal precursor requieren impregnacion con
un solvente organico o sublimacién en un gas inerte en el rango de 100-200°C. Este
compuesto puede interactuar con el soporte alimina o con el platino soportado. La
interaccién con la alimina es acompafnada por una decarbonilacion parcial, los ligandos
intercambian con la superficie del soporte. De este modo la afinidad del carbonilo de
renio es mas ata por e platino reducido. Esto limita la fijacion del precursor sobre los
sitios soportados y favorece la formacion de una aleacion. El paso de descomposicion
total se realiza en un gas inerte para evitar la oxidacion del platino. La descomposicion
puede complicarse por la presencia de grupos hidroxilos, que pueden conducir a la

oxidacion de los compl e os superficiales.

1.5.4. Adsorcion de complejos iénicos bimetalicos en los poros internos del catalizador.

Esta técnica se ha utilizado en la preparacion de catalizadores bimetdlicos Pt-
Sn/Al03 [20] . En primer lugar se forma el complgo Sn-Pt, grupos hidroxilos de la
esfera de coordinacion de la sal de platino hidratado son reempleados por un oxigeno
gue provienen del grupo superficial Sn-OH:

SNOH + Pt(OH).Cl%6.n—» —» SNOPt(OH).1C1% 6.1 +H-0.

El complgjo superficial puede descomponerse por hidroxilacion y pérdida de
cloruro. Es obvio que para incrementar la interaccion entre estafio y platino durante la
impregnacion, e anclaje del complgo de platino debe ser promovido sobre sitios de

Oxidos de estafio en lugar de alUmina.
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1.5.5. Métodos electroquimicos que controlan el potencial de la deposicion durante

la preparacion.

Cuando se usa cloruro estannoso como precursor en la preparacion de
catalizadores bimetélicos Pt-Sn/Al,Os, los vaores de potenciales redox de las cuplas
Sn*/sn*? y Pt*/Pt™ sugieren la ocurrencia de un proceso electroquimico cuando Sn*?
se impregna sobre Pt** soportado conduciendo a una interaccién entre ambos metales
[20-21]. Obviamente, tal proceso no puede imaginarse si un Oxido de estafio soportado
en allmina es impregnado por sales de platino (1V). Esto puede explicar porque las
impregnaciones sucesivas de &cido cloroplatinico y cloruro estannoso generalmente
conducen a un mayor interaccion entre los dos componentes metdlicos que las

impregnaciones sucesivas llevadas a cabo en el orden inverso.

1.5.6. Método de coimpregnacion.

L a técnica de coimpregnacion ofrece la ventaja de un niUmero reducido de pasos
en comparacion con las técnicas de impregnacion sucesivas.

Las sales precursoras de los catalizadores bi y trimetélicos son co-impregnadas
sobre el soporte inmerso en HCI diluido, e cual se agrega como competidor de los
metales a fin de producir una deposicidén mas uniforme de los metales en el soporte. La
solucion se evapora lentamente con bafio de agua, con agitacién, hasta la obtencion de
un producto seco. El secado del catalizador se completa en estufa a 120 °C durante una
noche. Los catalizadores secos son calcinados y reducidos. Este es el método que se

utilizaen estatess.

1.5.7. Método de impregnaciones sucesivas.

El catalizador monometdlico de platino se activa por calcinacion-reduccion,
luego se inmersa en solucion de acido clorhidrico diluido. Posteriormente se adiciona la
solucion del precursor del segundo metal, la solucion se evapora lentamente en bafio de
agua, con agitacion hasta la obtencion de un producto seco. El secado del catalizador se
completa en estufa a 120 °C durante una noche, luego se activa por calcinacion-
reduccion. Si se desea obtener un catalizador trimetélico se agrega posteriormente la sal
precursora del tercer metal y se rediza la misma operatoria. Esta técnica ha sido
utilizada por Carvalho y col. [28], para preparar catalizadores trimetélicos de PtReSn
IAI0s.
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2. Método de Preparacion de los catalizadores de reformado.

El método que se utiliza para la preparacion de todos los catalizadores en esta
tesises impregnacion con exceso de solucion por co-impregnacion.
El soporte que se utiliz6 en todos los catalizadores es y-Al,03; Cyanamic Ketjen
CK-300, Vp=0.5 cm*/g, Sg= 180 m*/g. Impurezas: Na 5 ppm, Fe 150 ppmy S50 ppm
Las soluciones que se utilizaron son:
- H,PtCle.6H,0 (3.345 mg Pt. cm™ solucion; Aldrich, 98%).
- NH4ReO; (20.18 mg Re. cm® solucién; Carlo Erba, 98%).
- Cl4Ge (1.76 mg Ge.cm™ solucion; Aldrich, 98%).
- SnCl,.2H,0 (5 mg Sn. cm™ solucién).
Esta solucion es inestable por lo tanto se preparé instantes antes de su uso de
acuerdo alasiguiente técnica:
Se pesaron 482 mg de SnCl,.2H,O, luego se agregaron 3 ml de agua
desmineralizada, esta solucion se calenté a 70 °C durante 30 minutos, posteriormente se
agregaron 3 ml de HCl concentrado (37 %P.PY). Por dltimo se enfriay se enrasaa 50 ml

en un matraz aforado.

Calcinacion de la alimina.

Los pellets de alumina se trituraron a una fraccién de 35-80 mayas, y se
calcinaron en aire 3 h a 500 °C [28], afin de eliminar probables impurezas organicas y
estabilizar su superficie. Ademéas en la superficie se llevan a cabo reacciones de
deshidratacion, lo cua origina la formacién de sitios &cidos de Lewis a los que se unen

las particulas metalicas.

2.1.Monometélicos

L os catalizadores monometdlicos que se prepararon son:

Pt (0.3)/Al,0s.

Re(0.3)/ Al;0;
S (0.3)/ Al,O5
Ge (0.3)/Al,0s.

Para simplificar la nomenclatura de los catalizadores monometélicos en esta
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Tesisselos nombrara Pt, Re, Sny Ge.

2.1.1. Impregnacion de la alimina.

Durante la impregnacion se agregaron a soporte 1,5 cm®.g™ de HCI 0.2 M, para
producir una competicién en la adsorcion del meta con € cloro y favorecer una
distribucion uniforme del metal en toda la particula de la dimina [12], se dejo reposar 1
hora y finddmente se agrega la solucion de la sal precursora. Luego se dejo nuevamente
reposar durante 1 h a fin de facilitar una distribucién homogénea de los metales y por

ltimo se secd a 70 °C hasta obtener un polvo seco.

2.1.2. Tratamientos del catalizador.

* Secado del catalizador: En estufaa 120 °C durante toda |la noche.

* Calcinacion a 500 °C durante 4 h. El catalizador se calcinG en un reactor
tubular de cuarzo con entrada central para termocupla. El reactor se encuentra dentro de
un horno eléctrico y la temperatura se controla 'y mide electronicamente, se llevd desde
temperatura ambiente hasta 500 °C con una rampa de calentamiento de 10 °C.min™.

* Reduccion se realizo en el reactor donde se calcind anteriormente. Se reaizo
un calentamiento a 10°C min™ hasta 500°C (temperatura de reduccién); esta temperatura
se mantuvo durante 4 h, luego se dgj6 enfriar a temperatura ambiente con pasaje de Ho,

antes de descargar se paso N, durante 5 minutos a temperatura ambiente.

2.2, Bimetalicos Pt-xMe/Al,Os; (Me: Re, Sn, Ge).
L os catalizadores que se prepararon son:
Bimetdlicos Pt-Re.

o Pt(0.3%)-Re(0.1%)/Al,03
o Pt(0.3%)-Re(0.3%)/Al,03
o Pt(0.3%)-Re(0.9%)/Al,03
o Pt(0.3%)-Re(2.0%)/Al,03
Bimetalicos Pt-Ge.
o Pt(0.3%)-Ge(0.1%)/Al,05
o Pt(0.3%)-Ge(0.3%)/Al,05
o Pt(0.3%)-Ge(0.9%)/Al,05
o Pt(0.3%)-Ge(2.0%)/Al,03
Bimetalicos Pt-Sn.
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0 Pt(0.3%)-Sn(0.1%)/A1,05

o Pt(0.3%)-Sn(0.3%)/Al,05
o Pt(0.3%)-Sn(0.9%)/Al,03
o Pt(0.3%)-Sn(2.0%)/Al,03
Par smplificar la nomenclatura de |os catalizadores bimetdlicos en esta Tesis se los
nombrard PtSnx, PtRex, PtGex y PtSnx, donde X representa la concentraciéon del segundo
metal: 0.1, 0.3, 0.9, 0 2.0%.

2.2.1. Impregnacion de la alimina.

Durante laimpregnacion se agregaron ala aimina previamente calcinada como se
menciond en la preparacion de catalizadores monometdicos, 1,5 cm’.g* deHCl 02 M y la
cantidad de solucién de la sales precursoras calculada para obtener la concentracion de
metales deseada. Las soluciones de impregnacion se agregan en forma conjunta. Se degjo
reposar durante 1 h afin de facilitar una distribucion homogénea de los metales y luego se
secoa70°C.

2.2.2. Tratamientos del catalizador.

* Secado del catalizador: En estufaa 120 °C durante toda la noche.

* Calcinacion a 500 °C durante 4 h.

* Reduccion a 500 °C durante 4h.

Las Temperaturas de calcinacion y reduccion fueron alcanzadas calentando a
una velocidad de 10 °C.min™, posteriormente el gas usado en la calcinacién o reduccion,

H, o aire, se barrio con pasaje de N, durante 5 minutos a temperatura ambiente

2.3 Trimetalicos Pt-Re-xMe/Al,Os; (Me: Ge, Sn).
L os catalizadores que se prepararon son:
Trimetalicos Pt-Re-Ge
o Pt(0.3%)-Re(0.3%)-Ge(0.1)/Al 03
o Pt(0.3%)-Re(0.3%)-Ge(0.3)/Al,03
o Pt(0.3%)-Re(0.3%)-Ge(0.6)/Al03
o Pt(0.3%)-Re(0.3%)-Ge(0.9)/Al,03

Trimetdlicos Pt-Re-Sn
o Pt(0.3%)-Re(0.3%)-Sn(0.1)/Al,03
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0 Pt(0.3%)-Re(0.3%)-Sn(0.3)/Al,05

o Pt(0.3%)-Re(0.3%)-Sn(0.6)/Al,053
o Pt(0.3%)-Re(0.3%)-Sn(0.9)/Al,0;
Par ssimplificar la nomenclatura de los catalizadores trimetalicos en esta Tesis se los
nombrara PtReSnx, PtReGex y PtReSnx, donde X representa la concentracion del tercer
metal: 0.1, 0.3, 0.6, 0 0.9%.

2.3.1. Impregnacién de la alumina.

Durante la impregnacion se agregaron a soporte previamente calcinado como se
menciond en la preparacion de catalizadores monometdlicos, 1,5 cm®.g™ de HCl 0.2 M, se
dgo reposar 1 h y luego se adiciond la cantidad de solucién de la sales precursoras
caculada para obtener la concentracion de metales deseada. Las soluciones de
impregnacion se agregan en forma conjunta. Se degj6 reposar nuevamente durante 1 h afin
de facilitar unadistribucién homogénea de los metales y luego se secd a 70 °C.

2.3.2. Tratamientos del catalizador.

* Secado del catalizador: En estufaa 120 °C durante toda la noche.
* Calcinacion a500 °C durante 4 h.
* Reduccion a 500 °C durante 4h
Las Temperaturas de calcinacion y reduccién fueron alcanzadas calentando a
una velocidad de 10 °C. min™, posteriormente e gas usado en la calcinacion o
reduccion, H, o aire, se barrié con pasaje de N, durante 5 minutos a temperatura

ambiente.
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3. Caracterizacion delos catalizadores

La caracterizacion de catalizadores se realiz6 mediante diversas técnicas como
Reduccién a Temperatura Programada (TPR), Espectroscopia de Infrarrojo (FTIR),
Quimisorcion de CO, la acidez se determind mediante Desorcion a temperatura
programada de piridina (TPD), y por medio de Reacciones Test como por emplo:
Deshidrogenacion de ciclohexano (DHC), Isomerizacion de n-pentano (InCs),
Isomerizacién de n-heptano (INCy) a presion atmosféricay ata presion, Hidrogendlisis
de ciclopentano (HCP). Para analizar € porcentaje de coque se redizd Oxidacion a

Temperatura Programada (TPO).

3.1._Absorcion Atémica (A.A.)
El contenido de la fase metdlica (Pt, Re, Ge y Sn) de los catalizadores se

determind por Espectroscopia de Emision Atémica por plasma inductivamente acoplado
(ICP/AES). El equipo utilizado fue un ARL modelo 3410 con argon.

3.2. Reduccién a Temperatura Programada (TPR)

La técnica de TPR permite e estudio de la reducibilidad de las especies
adsorbidas en un catalizador sblido y el grado de interaccion entre los metales. De
acuerdo a la temperatura en que ocurre la reduccién se puede inferir de que especie se
trata. Los resultados estan influenciados por variaciones en las condiciones
experimentales, tales como la naturaleza del medio reductor, pre-acondicionamiento de
la muestra y velocidad de calentamiento. Sin embargo, cuando cada experimento se
realiza bgjo las mismas condiciones, esta técnica da informacion atil sobre la
reducibilidad de especies presentes en las muestras [29,30]. La reducibilidad se mide
por consumo de H; durante un programalineal de calentamiento.

Se utilizd un equipo Ohkura TP 2002S equipado con un detector de
conductividad térmica (TCD). Una masa conocida de catalizador se trat6 en aire a 450
°C durante 1 h, luego se llevo a temperatura ambiente con pasaje de aire y se barrio €l
aire por pasgje de Ar durante 15 minutos, a continuacion se paso la mezcla reductora
(5% H2/Ar) a temperatura ambiente. Una vez estabilizado €l sistema se aumento la
temperatura en forma lineal hasta 700 °C con una pendiente de 10 °C.min™.

Durante toda la experiencia se monitored el caudal de hidrégeno (5 %H,/Ar) que

pasa por la muestra. En caso de que una dada sustancia se reduzca, se detecta un
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consumo de hidrégeno y esta diferencia de concentracion de hidrogeno se relaciona

con su reduccion. El consumo de hidrégeno se registré en funcion de latemperatura.

3.3. Quimisorcion de gases.

El método mas cominmente empleado para determinar € area superficial de un
metal es la quimisorcidn selectiva de gases [31,32]. Consiste en medir € volumen de
gas adsorbido para cubrir una monocapa. La quimisorciéon de gases es irreversible,
rapida y usualmente de monocapa. Se requiere una estequiometria simple para
relacionar € numero de moléculas de gas adsorbido con € numero de &omos
superficiales.

Serealiza con H,, O, 0 CO, que se unen formando enlaces con |os metales.

Las experiencias se realizaron en un equipo de pulso montado en el laboratorio
Cuyo esguema puede observase en la Figura 1. La muestra de catalizador (0,3 g) fue
reducida en corriente de H, (500 °C, 1h), luego se hizo circular una corriente de N>
durante 1 h a 500 °C afin de eliminar € hidrégeno quimisorbido sobre el catalizador y
finamente se enfrié en corriente de N, hasta temperatura ambiente. Se inyectan pulsos
de 0.25 cm® de una mezcla de 3.5 % de CO en N.. EI CO que no es quimisorbido es
transformado en CH,4 en un reactor que contiene un catalizador de Ni soportado sobre
Kieselgur. Este reactor es alimentado con H; y los gases de salida del reactor, € CH,4
producido con una eficiencia del 100% es detectado por el detector FID del
cromatografo. La cantidad de CO adsorbido sobre los catalizadores se determind por
comparacion del tamarfio de los pulsos adsorbidos y el tamafio de los pulsos después de
la saturacion. El catalizador se considera saturado cuando no se detecta cambios en €
tamario del pulso

Anteriormente se realizaron blancos experimentales de Re/Al,Os, Ge/Al,O3 y

Sn/Al,O3 para chequear que en estos materiales no quimisorben CO.
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CON, Venteo Condiciones operativas

- Caudal de H; en & metanador = 20
—_ FD cm®.min™,
- Cauda deH, enel FID = 10 cm®min™.
- Cauda de N, = 40 cm*min™.
- Temperatura del metanador: 380 °C

Referencias:

1- Vélvula de muestreo
2- Reactor
3- Metanador

Figura 1: Esquemadel equipo de quimisorcién de CO

3.4. Espectroscopia I nfrarroja con Transformada de Fourier. FTIR

La espectroscopia infrarroja brinda informacion cualitativa acerca del modo en
gue las moléculas se adsorben o0 enlazan a la superficie, asi como informacién
estructural sobre solidos [33]. También puede usarse para medir la cantidad de material
adsorbido, y en algunos casos, puede usarse para estudiar la velocidad con que ocurren
ciertos procesos superficiales. En €l caso de la quimisorciéon de CO, IR puede usarse
para detectar el nimero de dtomos metélicos enlazados al CO por observacion de las
frecuencias correspondientes de las distintas especies. La observacién de cambios en la
frecuencia de absorcion, son también importantes en la elucidacion de lainteraccion del
CO-metal.

Se utiliz6 esta técnica para determinar las frecuencias de absorcion
caracteristicas de las especies de platino, renio, germanio y estafio en la region del
infrarrojo.

Se obtuvo el espectro FT-IR de los distintos catalizadores, en el rango 4800-400
cm* a temperatura ambiente en un espectro Nicolet 5ZDX con una resolucion de 4 cm
! Primero se redujo una muestra de catalizador a 500 °C bajo corriente de H, durante 30

min y luego se desgasd a 10° Torr a 500°C por 30 min. Luego que se registro el
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espectro IR (), se puso en contacto la muestra con 30 torr de CO durante 5 miny se

obtuvo el espectro (I1). La absorbancia del CO quimisorbido de los catalizadores se
obtuvo por sustraccion del espectro Il & I.

3.5. Desorcion de piridina a temperatura programada (TPD- piridina).

La desorcion de Temperatura programada de amonio y varios compuestos
organicos como piridina, isopropilamina o butilamina juegan un rol importante para
determinar la acidez superficial de un gran nimero de catalizadores solidos [34]. La
desorciéon a Temperatura programada por € método dinamico involucra un
pretratamiento para eliminar cualquier especie adsorbida en la superficie activa. Luego
un reactivo seleccionado, en nuestro caso piridina, se quimisorbe sobre los sitios activos
bajo condiciones de saturacion. La temperatura se incrementa con una velocidad
controlada, mientras que una corriente constante de gas inerte se mantiene sobre la
muestra. El gas inerte y las moléculas desorbidas se monitorean con un FID. La sefia
del FID es proporcional a la cantidad de moléculas desorbidas, |a cantidad desorbida a
una temperatura especifica provee informacion acerca del numero, fuerza y
heterogeneidad de los sitios de adsorcion, en nuestro caso sitios acidos. Posteriormente
los datos son graficados como cantidad adsorbida en funcion de la Temperatura..

La técnica utilizada fue la siguiente: una muestra de catalizador fue
primeramente inmersa en un recipiente conteniendo piridina pura (Merck, 99.9%) y €
exceso de piridina fue evaporado bajo campana a temperatura ambiente hasta obtener un
polvo seco. Luego se cargo la muestra en un microreactor de cuarzo soportada sobre
lana de cuarzo. Se hizo pasar un flujo constante de nitrégeno (40 ml.min-1) a través de
la muestra durante todo € experimento. Una primer etapa de desorcién de piridina
débilmente adsorbida fue realizada por calentamiento a 110 °C durante 2 h. Finalmente,
la temperatura del horno se incrementd hasta 600 °C a una velocidad de calentamiento
de 10 °C.min™. La salida del reactor fue directamente conectada a detector de
ionizacion de llama.

Las experiencias se realizaron en un equipo montado en €l laboratorio cuyo

esguema puede observase en la Figura 2.
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N2
Silica Trampade 7
gel oxido de / Reactor
manganeso N

Secado y eliminacion de O,
Figura 2. Diagrama de equipo de Desorcién a Temperatura Programada de piridina
(TPD) montado en el laboratorio.

3.6. Oxidacion a Temperatura Programada (TPO.)

El TPO es la técnica mas ampliamente usada en el estudio del coque del
catalizador. Esta técnica brinda informacién acerca de la distribucion del coque y del
tipo de coque que se deposita sobre la superficie del catalizador [35].

La deteccion del método es simple y muy sensible. Consiste en un metanador y
un detector de ionizacion de llama. Involucra la conversion del CO, gas insensible a
FID, a un gas sensible a FID, metano, en presencia de un gas carrier que contiene
hidrégeno. Se ha encontrado que la eficiencia de la conversion del metanador depende
fuertemente de la concentracion de hidrégeno y de latemperatura del metanador [36]

Se realizaron estudios de combustion a temperatura programada de muestras
coqueadas, con €l objeto de analizar €l porcentaje de coque presente en las muestras,
como también diferenciar el carbono depositado sobre el metal y e soporte [37-41].
Algunos trabajos compararon cantidades de oxigeno consumido y el dioxido de carbono
producido y determinaron el contenido de hidrogeno en & depdsito carbonoso y la
relacion H/C. Esta Ultima es de 1 sobre la funcién metdlicay varia entre 0.3 y 0.5 sobre
lafuncion écida en las condiciones de operacion utilizadas [42].

La técnica utilizada fue la siguiente: una muestra de 40-60 mg de catalizador
coqueado se cargd en un reactor de cuarzo. Luego, € coque fue continuamente oxidado
con una corriente (60 cm®.min™) de 5 % O,:N, (vol.vol ™). La temperatura del reactor se
aument6 desde 30°C hasta 650 °C con una velocidad de calentamiento de 10°C.min™.
Los gases de salida se alimentaron a un metanador donde el CO, y & CO

cuantitativamente se transformaron en CH, sobre un catalizador de Ni/Kieselgur. en
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presencia de H,. La salida del metanador se conectd directamente a detector de

ionizacion de llama (FID) y la sefia fue continuamente monitoreada. La concentracion
de carbon del catalizador se calculé a partir del area del diagrama del TPO por
calibracion de los experimentos de TPO con muestras estandar de contenidos conocidos
de carbon.

Las experiencias se realizaron en un equipo de montado en el laboratorio cuyo

esguema puede observase en laFigura 3.
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Figura 3. Diagrama de equipo de Oxidacion a Temperatura Programada (TPO)
montado en el |aboratorio.

3.7. Deshidrogenacion de ciclohexano (DHCQC).

Esta reaccion permite evaluar la fase metdlica del catalizador, es funcion del

nimero de atomos de metal expuesto y no del tamarfio del cristal, esto quiere decir que
es unareaccion no sensible ala estructura del catalizador [43].

Lareaccion se llevd a cabo en un reactor de vidrio. La masa de catalizador que
se usd fue de 100 mg, la temperatura de reaccion 300 °C, presién 1 atm, caudal de
hidrégeno 80 cm®min®, caudal de ciclohexano 1,61 cm®h® (Merck 99.9%).
Previamente se redujo e catalizador a 500 °C durante 1 h con hidrégeno. Las
inyecciones se realizaron cada 5 minutos durante 1 hora de reaccién. Los productos se
analizaron en un cromatégrafo gaseoso conectado en linea equipado con una columna
capilar de cobre de 100 m de longitud, 0.5 mm de didmetro con fase de adsorcién de
escualeno.
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3.8. Isomerizacion de n-pentano (1nCs).

Esta reaccion permite evaluar la funcion &cida del catalizador, a mayor acidez
mayor actividad, el mecanismo de reaccion fue mencionado en el capitulo 1.

Lareaccion se llevo a cabo durante 4 h en un reactor de vidrio operado a presion
atmosférica a 500 °C y con unarelacion Ho/nCs = 6, se alimentd con nCs (Merk 99,0%)
y se trabajo con WHSV = 4.5 h™*. En todos los casos, antes de la reaccion, 150 mg de
catalizador fueron reducidos in situ en corriente de H, 1 h a 500 °C. Los productos de
reaccion se analizaron en linea por cromatografia gaseosa, utilizando una columna
capilar PONA CP-Sil con detector FID. A partir de laidentificacion de cada producto y
haciendo €l correspondiente ba ance de aomos de carbono, se calcul6 laconversiony la
selectividad a cada producto. Las formulas utilizadas son las siguientes:

nC, —nC?

nC;
Donde nC's es e nimero de moléculas nCs a la salida del reactor y nC’% es el

Conversion n-Cs =

numero de moléculas ala entrada del reactor.

La selectividad a cada producto i esta definida como:

produccion—i  _ A fin
Conversion—nC
5 M(ZA

x100
Jn —C.conversion

fin,
i i

Donde Ai es € érea del pico cromatografico de producto i, fi es e factor de

respuesta, ni es el niumero de &omos de carbono y Mi esla masa molecular.

3.9. 1somerizacion de n-heptano (InCy).

Es una reaccion modelo en el reformado de nafta, produce tolueno, isdmeros de
C;y parafinaslivianas.

Fung y col. [44] y Clem [45] determinaron que en el reformado de n-heptano se
producen los naftenos de 5 miembros que son |os mayores precursores de coque sobre
un catalizador de Pt-Re/Al,O3 no sulfurado. Proponen un mecanismo de reaccion para
el reformado de n-heptano para Pt/Al,Os; y Pt-Re/Al,O;. EI modelo contiene 14
parametros debido a que considera todas las reacciones reversibles
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e

Donde Cs~ son olefinas de Cs, DMP es dimetilpentano, MH es metilhexano y

Cs

A

|
i

Tol. estolueno. Van Trimpont y col.[46-48] estudiaron el reformado de n-heptano sobre
Pt/Al,O3 y PtRe/Al,O3 en el rango de 354-503 °C y 450-1650 K Pa de presion parcial de
hidrogeno, ellos plantearon la deshidrociclizacién directa 'y craqueo de nC;. Sun 'y col.
[51,52] obtuvieron una conclusiéon similar para Pt-Sn/Al,O3; en un rango de temperatura
y presion de 480-500 °C y 800-1200 K Pa.

Ramaje y col.[51,52] desarrollaron un modelo cinético de reformado para

industriaen el cual lafraccién de Cg es despreciable.

Cs l'}r «CsN7  TCeN7 = T? .

Cs Ps —%sNe —>CiNs As
«— «— «— —

En nuestro laboratorio la reaccion se llevd a cabo durante 6 h en un reactor de
vidrio operado a presion atmosférica a 450 °C y con una relacion Ho/nC; = 4 y un
WHSV = 7,3 h, cargandose 150 mg de catalizador. En todos los casos, € catalizador
fue reducido in situ en corriente de H, 1 h a 500 °C.

A fin de estudiar lareaccion de reformado de nC; en condiciones més préximas
alas industriales se realizan experiencias de desactivacion acelerada. Esta técnica ya ha
sido empleada anteriormente [53-54] y consiste en realizar tres periodos de reaccion:

Periodo |: Temperatura = 450 °C, Presion = 10 atm, Ho/nC; = 6 y WHSV =4 h,

Periodo I1: Temperatura= 450 °C, Presién = 1 atm, Ho/nC; =2y WHSV =4 h™,

Periodo I11: Se utilizan las mismas condiciones que €l periodo I.

El objetivo que persigue esta técnica es la de lograr un depdsito significativo de
coque durante el periodo Il afin de estudiar la desactivacion. Es importante remarcar
que es practicamente imposible estudiar la desactivacion a nivel de laboratorio en

condiciones industriales sin recurrir a periodo 11 (baja presion) dado que se necesitarian
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tiempos de reaccién muy prolongados para producir un depésito de coque importante

aatapresion de H,.

En todos los casos, €l catalizador fue reducido in situ en corriente de H, 1h a 500
oC, cargandose 500 mg de catalizador.

Los productos se analizaron en un cromatdgrafo gaseoso conectado en linea
equipado con una columna capilar de cobre de 100 m de longitud, 0.5 mm de diametro
con fase de adsorcion de escualeno.

3.10. Hidrogendlisis de ciclopentano (HCP).

Es una reaccion sensible a la estructura, es decir necesita de un conjunto de
atomos de metal con una dada configuracion, con cristales muy dispersos se tiene poca
actividad a la hidrogendlisis, mientras que grandes cristales de metal son mas activos
[43].

La reaccion fue llevada a cabo en un reactor de vidrio, € catalizador fue
reducido in situ en corriente de H, 1 h a 500 °C, se utiliz6 una masa del catalizador de
150 mg. La reaccién se llevé a cabo a 350 °C durante 2 h, caudal de Hz: 40 cm®.min™,
caudal de ciclopentano: 0,483 cm®.h™ (Fluka 99.0%)

Para las reacciones de isomerizacion de n-pentano y n-heptano, como asi
también deshidrogenacién de ciclohexano, hidrogendlisis de ciclopentano se asegurd de
que procedieron bajo control quimico sin problemas en la transferencia de masa, segun
lo revelado por € célculo del médulo de Weisz-Prater (@ << 0.01) y € numero
Damkohler (Da ~ 0). Los coeficientes de transporte mésico se estimaron de

correlaciones ya conocidas.
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Catalizadores bimetalicos

En este capitulo se realiza un estudio de los catalizadores bimetéalicos de
reformado de naftas. Se presentan los resultados experimentales del estudio de los
catalizadores Pt-Re, Pt-Sn y Pt-Ge. En todos los casos la concentracion de Pt se
mantuvo constante (0.3 % en peso) mientras que la carga del segundo metal se vario de

modo de estudiar su influencia sobre las propiedades del catalizador de Pt.

Preparacion de los catalizadores:

Los catalizadores se prepararon de acuerdo a la técnica descrita en el capitulo 2

de esta tesis. Los catalizadores preparados fueron los siguientes:

0.3 Pt-x Sl’l/A1203

0.3 Pt- x Ge/ALLO;

0.3 Pt-x RG/A1203

Donde X=0.0,0.1,0.3,0.9y 2.0.

Es importante recordar que todos los catalizadores tienen 0.3 % de Pt

Los catalizadores se caracterizaron por las siguientes técnicas ya descriptas en el
capitulo Experimental:
e Reduccion a Temperatura Programada (TPR).
e Desorcion a Temperatura Programada de piridina (TPD-piridina).
e Quimisorcion de CO.
e Absorcion Atdmica.
¢ FTIR de CO
Las reacciones Test utilizadas para caracterizar los catalizadores ya descriptas en
el capitulo Experimental se mencionan a continuacion:

0 Deshidrogenacion de ciclohexano (DHC).
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0 Isomerizacion de n-pentano (ICs).

0 Hidrogenolisis de ciclopentano (HCP).

Resultados y Discusion.
El andlisis quimico de los catalizadores realizado por Absorcion Atomica,
demostré que los porcentajes experimentales de los contenidos metdlicos de cada

muestra eran del orden de los tedricamente esperados.

a) Caracterizacion por TPR.
La Figura 1 presenta los TPR de los catalizadores bimetalicos PtRe y de los

catalizadores monometalicos Pt y Re.
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Figura 1. TPR de los catalizadores bimetalicos PtRe y de los catalizadores
monometalicos Pty Re.

Se observa que el catalizador monometalico de Pt posee un gran pico de
reduccion alrededor de 220 °C y una zona de reduccién mas pequena entre los 300 y
400 °C. Esto ha sido ampliamente observado y discutido por diferentes investigadores
quienes han establecido que el primer pico de reduccion se debe a especies de 6xido de

Pt en débil interaccion con la alimina mientras que el segundo pico de reduccion se
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deberia a especies oxicloradas de Pt en fuerte interaccion con el soporte [1]. El

catalizador monometalico de Re presenta un gran pico de reduccion alrededor de 590
°C. El célculo del consumo de hidrogeno muestra que el 100 % de Pt es reducido a Pt
metalico mientras que solo se reduce el 90 % de los 6xidos de Re al estado metalico. En
el caso de los catalizadores bimetalicos se observa que al agregar 0.1 % de Re al
catalizador de Pt se produce un pico ancho de reduccién centrado a 450 °C debido a la
reduccion de especies de 6xido de Re. La menor temperatura de reduccion se deberia a
que el Pt cataliza la reduccion de los 6xidos de Re y por lo tanto su reduccion se
produce a menor temperatura [2,3]. En el catalizador que contiene 0.3 % de Re es muy
notable el pico de reduccion a 350 °C de los 6xidos de Re por accion catalitica del Pt.
Cuando el porcentaje de Re es 0.9 % se observa un gran pico de reduccion que
involucra la co-reduccion del Pt y Re. Este pico facilmente puede deconvolucionarse en
dos picos: uno debido a la reduccion del Pt y otro debido a la co-reduccion del Pt y el
Re. En el caso del catalizador de 2 % de Re, se observa un gran pico de reduccion a 315
°C debido a la co-reduccion de los 6xidos de ambos metales y un pico ancho de
reduccion a 550 °C debido a la reduccion de especies oxidadas de Re segregado.

La Figura 2 presenta los TPR de los catalizadores PtSn y del catalizador de Sn.

PtSn2.0

=

PtSn0.9

PtSNn0.3 Figura 2. TPR de los catalizadores

bimetalicos PtSn y del catalizador

PtSno.1 monometalico de Sn.

Consumo de Hidrogeno, u.a.

i

Sn0.3

100 200 300 400 500 600 700
Temperatura, °C
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El perfil reduccion del 6xido de Sn es muy ancho, comienza a los 150°C y

finaliza a 550°C y tiene dos zonas de reduccion en el rango de 200-300 y 380-520°C.
Esto es una indicacion de una interaccion heterogénea entre el 6xido de Sn y la alimina,
interaccion que es capaz de producir aluminatos de Sn. De acuerdo a la literatura [4] el
Sn*" se reduce a Sn*” ya que, debido a la fuerte interaccion con el soporte, no se reduce
a Sn”. En nuestro caso, de acuerdo al consumo de hidrégeno, aproximadamente 80% de
Sn (IV) se reduce a Sn (II). En los catalizadores bimetalicos se observa que al aumentar
el contenido de Sn, el pico correspondiente a la reduccion de los o6xidos de Pt se va
corriendo a mayor temperatura. El catalizador con 0.1 % de Sn, el 6xido de Pt se reduce
a 220 ° C mientras que en el catalizador con 2.0 % de Sn, la reduccion se produce a 250
°C. Ademas, se observa la aparicion de un pico de reduccion a 300 — 400 °C que crece
con el tenor de Sn. Esto indicaria la reduccion de especies de 6xido de Sn en interaccion
con el Pt.

La Figura 3 presenta los perfiles de reduccion de los catalizadores bimetalicos de

PtGe y del monometalico de Ge.
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PtGe0.9

PtGe0.3
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Figura 3. TPR de los catalizadores bimetalicos PtGe y del catalizador monometalico de

Ge.
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Se observa que el catalizador monometalico de Ge presenta un pico de reduccion

alrededor de 600 °C correspondiente a la reduccion de las especies oxidadas de Ge. Es
notable la influencia del Ge sobre la reduccion de los 6xidos de Pt, cuando el tenor de
Ge es 0.1 % el pico de reduccion de las especies oxidadas de Pt se observa a 315 °C (se
recuerda que el Pt presenta un pico de reduccion a 220 °C). A mayores contenidos de
Ge, la reduccion de los 6xidos de Pt se produce a mayor temperatura mientras aumenta
el tamafio del pico de reduccion a 600 °C correspondiente a las especies de Ge
segregado. En el caso del catalizador con 2.0 % de Ge no se observa el pico de
reduccion del Pt a bajas temperaturas, en cambio se observan dos picos uno a 580 °C y
otro a 680 °C, probablemente el de menor temperatura se deba a la co-reduccioén de
especies oxidadas de Ge y Pt y el de 680 °C a especies de Ge segregado. Trabajos
previos con catalizadores de PtGe reducidas a 650 °C [5-7] mostraron que el Ge estd
como Ge*" y Ge', siendo el ultimo aleado al Pt. El corrimiento a mayores temperaturas
del 6xido de Pt es indicativo que el Ge retarda la reduccion de los 6xidos de Pt debido a
la interaccion o cubrimiento [7]. El pico de reduccion de las especies de Ge es
desplazado a mayor temperatura al aumentar el contenido de Ge, esto podria deberse a

un problema de transferencia de masa que retarda la reduccion.

b) Caracterizacién por quimisorcion de CO.
La Figura 4 presenta la quimisorcion de CO en funcidén del porcentaje del

segundo metal.

Figura 4. Quimisorcion de CO en funcion del
porcentaje del segundo metal de los

catalizadores bimetalicos PtSn, PtGe y PtRe.
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Datos preliminares permitieron determinar que en las condiciones usadas para

determinar la quimisorcion de CO el Re, el Ge y el Sn no quimisorben CO. Se puede
observar en la Figura 4 que el agregado de Sn produce una disminucién de la capacidad
de quimisorber CO del catalizador de Pt. A mayor agregado de Sn menor en la cantidad
de CO quimisorbido. La variaciéon de la conversion de CH con la capacidad de
quimisorber CO de los catalizadores Pt-Sn es una recta (resultados no mostrados) con
un coeficiente de correlacion (= 0.9962). Esto permitiria determinar la actividad de la
fase metélica conociendo la capacidad de quimisorber CO. En el caso de los
catalizadores de Pt-Re se observa que el agregado de Re produce una disminucion de la
cantidad de CO quimisorbido, la cual no depende del porcentaje de Re. Un fenomeno
similar ocurre con el agregado de Ge con la salvedad que cuando el catalizador posee
mayor porcentaje de Ge (2.0 %) se produce una aumento de la quimisorcion de CO.
Esto podria deberse a que el Ge y el Re en la proximidad del Pt poseen diferente

estructura electrénica modificada por el Pt que le permitiria quimisorber CO.

c) Caracterizacion por FTIR de CO.
La Figura 5 presenta los espectros IR del catalizador monometalico de Pt y de

los catalizadores bimetalicos PtRe0.3, PtGe0.3 y PtSn0.3.

Absorbancia, u.a.

PtRe0.3, PtGe0.3 y PtSn0.3.

2150 2100 2050 2000
- -1
Numero de onda, cm
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El espectro FTIR de CO quimisorbido se usa para el estudio de los sitios

superficiales metalicos en catalizadores reducidos. El CO se adsorbe en forma lineal y
puente sobre las particulas de Pt. En la Figura 5 solo se muestra la region de nlimero de
onda correspondiente al CO lineal, que es la zona que brinda la informacion mas
importante para el estudio del cambio electronico en la superficie metélica, la banda
atribuida al CO adsorbido en la forma puente, Pt;,CO, es muy pequefia por lo que
generalmente no se estudia en la literatura.

El espectro IR de CO adsorbido sobre el catalizador de Pt exhibe una banda de
absorcion bien definida a 2076 cm™, correspondiente a la adsorcion lineal del CO sobre
el Pt en estado metalico, Pt>-CO [8]. Estudios preliminares determinaron que los
catalizadores de Re, Ge y Sn no adsorben CO, por lo tanto, las bandas de absorcion
observadas en los catalizadores bimetélicos pueden ser atribuidas a las especies de Pt
modificadas por los promotores. El espectro IR de CO adsorbido sobre el catalizador
PtRe0.3 presenta una banda principal de Pt-CO ligeramente corrida a 2076 cm™ (Pt°-
CO) y un pequefio hombro que corresponderia al Pt influenciado por el Re a 2011 ¢cm™
(Pt™-CO), indicando una transferencia electronica desde el Re al Pt [1]. En cambio en el
espectro del catalizador PtGe0.3 el maximo de la banda de absorcion se corre a mayores
frecuencias: 2081 cm™, esto puede explicarse considerando que el Ge actia como
aceptor de electrones disminuyendo la densidad electronica del Pt [11]. Ademas se
observa un hombro a 2120 cm™, que se asigna al CO unido al Pt>" [9]. El espectro del
catalizador PtSn0.3 presenta una banda de absorcion a 2076 cm™ que corresponde a la
absorcion de CO sobre ¢l Pt metalico, se observa ademas, un hombro localizado a 2048
cm™. De acuerdo a la bibliografia la aleacion predominante en Pt-Sn es (1:1) y tiene una
banda de absorcion IR a 2048 cm'[9-11, 24], por lo tanto este hombro podria
corresponder a un estado diferente del Pt, es decir Pt rico en electrones que son
transferidos desde el Sn. Estos resultados indican que el Sn, Ge y Re modifican la

estructura electronica del Pt.

d) Caracterizacion por TPD de piridina.
La Figura 6 presenta los resultados de los TPD de piridina de los catalizadores

PtGe y del monometaélico de Pt.
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Figura 6. Resultados de los TPD de piridina de los catalizadores PtGe y del

monometalico de Pt.

Se observa que al agregar Ge la desorcion de la piridina se produce a menor
temperatura. Nétese que el maximo de desorcion de la piridina estd a 274 °C en el
catalizador de Pt mientras que en el catalizador de 2.0 % de Ge el maximo se encuentra
a 200 °C. Este corrimiento del pico de desorcion a menor temperatura indica que el Ge
produce una modificacion de la distribucion de la fuerza 4cida, favoreciendo la creacion
de sitios de acidez débiles y destruyendo los sitios de acidez fuerte, dado que como se
vera mas adelante la acidez total cambia muy poco.

La Figura 7 muestra que el agregado de Re al catalizador monometalico de Pt
produce basicamente el mismo fendémeno que el agregado de Ge.

Ambas Figuras pueden explicarse considerando que tanto los 6xidos de Re como
los 6xidos de Ge son acidos débiles y al depositarse sobre el soporte desplazan al cloro
de la alumina. Es conocido que el cloro sobre la alimina produce sitios de acidez fuerte

[12,13].
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La Figura 8 presenta los resultados de TPD de piridina de los catalizadores

bimetalicos de PtSn.
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Se observa el mismo fendmeno que para los catalizadores bimetalicos de PtRe y

PtGe, es decir un corrimiento del pico de desorcion a menor temperatura. Ademas, se

observa una disminucion marcada de la acidez total como puede verse en la Figura 9.
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Figura 9. Acidez Total en funcion del contenido del segundo metal en los catalizadores

bimetalicos PtSn, PtGe y PtRe.

Donde se observa que tanto el Ge como el Re modifican poco la acidez total del
catalizador de Pt mientras que el Sn disminuye fuertemente la acidez total. Este
fenomeno es atribuido a que los 6xidos de Sn poseen caracter basico y por lo tanto
neutralizan la acidez del soporte. Estos resultados estan de acuerdo con los reportados
por Carvalho et al [1,14], quienes encontraron que el Re modifica poco la acidez total
del catalizador de Pt mientras que el Sn producia una disminucion de la acidez total. En
el caso de los catalizadores de Ge, Grau y col. [15] encontraron que el agregado de Ge
incrementa la acidez de los catalizadores, mientras que de Miguel y col. [16] reportaron
que el agregado de Ge no modifica la acidez segun sus determinaciones de acidez total

por TPD de NH;.
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€) Reaccion de Deshidrogenacion de ciclohexano.
La Figura 10 presenta los valores de conversion de ciclohexano referidos al

catalizador monometélico de Pt de los catalizadores bimetéalicos PtSn, PtRe y PtGe en

funcioén del contenido del segundo metal.

Conversion de CH, relativa

00 05 10 15 20
Metal, %

Figura 10. Deshidrogenacion de ciclohexano. Conversion de ciclohexano de los
catalizadores bimetéalicos PtSn, PtRe y PtGe referidos al catalizador monometélico de Pt

en funcion del contenido del segundo metal.

Los valores son el promedio de los datos obtenidos durante toda la experiencia
(12 determinaciones). Esta reaccion no sufre desactivacion en las condiciones usadas,
por lo tanto, la conversion al inicio de la reaccion es igual al valor obtenido al final del
test. Se observa que al agregar Sn, Ge o Re al catalizador de Pt se produce una
disminucion de la actividad de la funcién metalica. Siendo notoria la diferencia entre los
distintos metales. El agregado de Re produce como maximo una caida del 20 % de la
actividad del Pt. Esto ocurre para el catalizador que contiene 2.0 % de Re. El Sn y
principalmente el Ge producen una drastica caida de la actividad de la funcion metalica,
con 0.9 % de Ge o Sn la actividad es solo del 1 % respecto al catalizador de Pt. Para

altos tenores de Ge y Sn la actividad es practicamente nula.
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La reaccion de deshidrogenacion de CH es una tipica reaccion de la funcion

metalica y es no demandante, es decir no necesita de un ensamble especial de atomos.
Experiencias adicionales realizadas con los catalizadores monometalicos de Re, Sn y Ge
permitieron demostrar que la actividad deshidrogenante del Re es 0.06 (referida a Pt=1)
mientras que la de Ge y Sn es practicamente nula en las condiciones de reaccion usadas
en esta tesis. Por lo tanto, la disminucion no lineal de la actividad con el agregado del
segundo metal podria explicarse considerando dos causas: i) distribucion selectiva del
segundo metal sobre la fase metalica, ii)) no se cumple el modelo de reacciéon no
demandante. De acuerdo a los resultados de TPR se observéd que en todos los casos una
fuerte interaccion entre el Pt y el segundo metal y que en el caso del catalizador con 2.0
% de Ge la reduccion del Pt estaba notablemente retardada, probablemente por
cubrimiento de los atomos de Pt por el Ge. Este hecho explicaria la no linealidad en la
caida de la actividad. Es notable que el agregado de Re produzca una pequena
modificacion de la actividad metalica cuando los datos experimentales muestran que
esta en fuerte interaccidon con el Pt y ademas el Re posee una actividad muy baja. Esto
podria explicarse considerando que el Re y el Pt forman “aleaciones” donde la
superficie esta enriquecida en atomos de Pt [17,18]. Si comparamos la evolucion de la
quimisorcidon de CO (Figura 4) con la deshidrogenacion de ciclohexano (Figura 10) en
funcion del porcentaje del segundo metal, se observa que quimisorcion de CO y
conversion de ciclohexano en funcidon del porcentaje de Sn poseen evoluciones
similares (como ya se habia reportado). Habiamos sefialado que podiamos estimar la
actividad de la funcidon metélica del catalizador PtSn midiendo la quimisorcién de CO.
En el caso de los catalizadores PtRe la curva de quimsorcion de CO y la actividad en
deshidrogenacion de ciclohexano evolucionan con la misma tendencia al agregar Re al
catalizador de Pt. Es decir, el Re produce una caida en la quimisorcion de CO y en la
deshidrogenacion de ciclohexano que no varia con el tenor en Re. En el caso del
agregado de Ge, el comportamiento en la deshidrogenacion de ciclohexano y en la
quimisorcion de CO son totalmente diferentes, mientras que la quimisorcion parece no
depender del porcentaje de Ge agregado, la deshidrogenacion de ciclohexano depende

fuertemente del porcentaje de germanio.
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f) Reaccion de Hidrogendlisis de ciclopentano.
La Figura 11 muestra los resultados de hidrogendlisis de ciclopentano en funcién

de la carga del segundo metal relativos al catalizador monometalico de Pt.

2,0

Conversion de CP, relativa

0,0 0,5 1,0 15 2,0

Metal, %

Figura 11. Hidrogendlisis de ciclopentano. Conversion de ciclopentano en funcion del

contenido del segundo metal relativos al catalizador monometélico de Pt

Esta reaccion sufre una fuerte desactivacion durante la experiencia debido a la
formacion de coque. A los fines comparativos se han tomado los valores de conversion
a los 5 minutos de reaccion dado que la superficie metdlica esta libre de deposito
carbonoso. Se observa que el agregado de Ge y Sn tienen un efecto nefasto sobre la
actividad y que ambos metales producen la misma desactivacion (notese que ambas
series de catalizadores poseen practicamente la misma conversion). Esto se explica
facilmente considerando que la reaccion de hidrogenoélisis de CP es demandante, por lo
tanto, pequefios agregados de Ge y Sn que son inertes en las condiciones de reaccion
usadas modifican apreciablemente la actividad catalitica. Este efecto puede deberse
tanto a un efecto geométrico o electronico del Sn o del Ge sobre el Pt. Se considera que

el efecto geométrico es simplemente el bloqueo de los sitios activos del Pt por un metal
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inerte (Ge o Sn), lo cudl produce la pérdida de actividad catalitica. El efecto electronico

se debe a que las propiedades electronicas del Pt son modificadas por otro metal
ubicado en las adyacencias del Pt. Esta modificacion de la estructura electronica se
traduciria en una variacion de la energia de adsorcion de las especies que intervienen en
la reaccion. Lo cual cambia la velocidad de reaccion. Ha sido demostrado que ambos
efectos son importantes [19,20].

En el caso de los catalizadores PtRe se observa que la actividad primeramente
disminuye al agregar 0.1 % de Re y luego se incrementa y pasa por un méaximo de
actividad. Para el Pt y el Re, existe un efecto sinergético en la reaccion de
hidrogendlisis, debido a que el calor de adsorcion de los precursores de la hidrogendlisis
sobre los ensambles es un pardmetro decisivo en la formacion del complejo que
conduce a la ruptura del enlace C-C. Un ensamble de atomos de Pt tiene bajo calor de
adsorcion, mientras que es alto en el Re puro y posee un valor intermedio para los
ensambles de Pt-Re. Puede tomarse a la hidrogendlisis como una medida indirecta de la
interaccion Pt-Re [21] debido a que un ensamble de Pt y Re tiene mayor actividad que
los metales por separado.

Es interesante comparar la pérdida de actividad en deshidrogenacion de
ciclohexano e hidrogenolisis de ciclopentano de los catalizadores PtSn y PtGe. De
acuerdo con la teoria de reaccion demandante — no demandante, deberia disminuir
mucho mas la reaccion de hidrogendlisis de CP que la deshidrogenacion de CH. Sin
embargo, se observa caidas similares de actividad para ambas reacciones a altos
contenidos de Ge y Sn (> 0.9). Esto podria deberse al hecho que la actividad metélica es
casi nula debido al bloqueo de los 4tomos de Pt por un inerte (Sn o Ge). Aln asi,
deberia haber una diferencia marcada en la actividad medida para ambas reacciones.

Esto podria explicarse considerando que por efecto electronico el sitio activo no
es el mismo en el catalizador monometalico de Pt que en el bimetélico de PtSn o PtGe y
por lo tanto los conceptos de reaccion demandante — no demandante no son aplicables.
Es decir, al agregar un segundo metal se produce un profundo cambio en las
propiedades electronicas del Pt que modifican las propiedades cataliticas. Al aumentar
el tenor del segundo metal se modifican aiin mas las propiedades de la especie activa y
ya no deberia tomarse como referencia al catalizador monometalico de Pt. Los
resultados experimentales muestran que el efecto del segundo metal sobre el Pt depende

fundamentalmente del tipo de metal. Sn y Ge son considerados metales inactivos y por
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lo tanto deberian modificar la funcion metalica de la misma forma. Sin embargo, los

resultados de quimisorcion de CO, deshidrogenacién de ciclohexano e hidrogenolisis de
ciclopentano muestran que ambas producen efectos distintos. La diferencia es atn
mayor en el caso del agregado de Re (considerado elemento activo). Estos resultados
prueban claramente que el efecto electronico es muy importante, tanto o mas que el

efecto geométrico.

g) Reaccién de n-pentano.
A continuacién se presentan los datos experimentales obtenidos durante la

reaccion de n-pentano a 500 °C. Esta parafina normal reacciona sobre el catalizador
dando los siguientes productos: 1, i-pentano, por la reaccion de isomerizacion
bifuncional controlada por la funcion 4cida; 2, gases C, y Cs, por reaccion de craqueo
controlada parte por el metal y parte por el acido; 3, ciclopentano, producido por
deshidrociclizacion en el metal y 4, metano, producido por la reaccion de hidrogendlisis
que ocurre sobre el metal. La Figura 12 presenta la evolucion de la conversion de n-Cs

en funcion del tiempo para los catalizadores PtSn.
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Figura 12. Reaccion de n-Pentano. Conversion de nCs en funcion del tiempo para los

catalizadores bimetélicos PtSn y el catalizador monometélico Pt.
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Se observa que el catalizador monometalico de Pt posee la mayor actividad

inicial, sin embargo su desactivacion es mayor que de los catalizadores bimetélicos de
PtSn. Se observa que la estabilidad aumenta con el contenido de Sn. No obstante, la
conversion final (a los 240 min de reaccién) pasa por un maximo, donde la maxima
conversion la posee el catalizador con 0.9 % de Sn. Similares comentarios pueden

hacerse sobre la influencia del Ge (ver Figura 13).
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Figura 13. Reaccion de n-Pentano. Conversion de nCs en funcion del tiempo para los

catalizadores bimetélicos PtGe y el catalizador monometalico Pt.

La Figura 14 presenta la conversion de n-Cs en funcioén del tiempo para los
catalizadores de PtRe. Se observa que todos los catalizadores de Pt-Re son menos
activos que el de Pt al final de la reaccion, excepto el catalizador PtRe0.3. Ademas, la
estabilidad de los catalizadores Pt-Re es mejor que la del monometalico de Pt (excepto
el catalizador con 0.1 % de Re). La Tabla 1 presenta los valores de caida de conversion
relativos al valor inicial [(Xsmin—X240min)/Xsmin]. Cuanto mayor es este parametro, mayor
es la desactivacion que suftre el catalizador. Se observa que todos los catalizadores que

son bimetalicos (PtRe, PtGe y PtSn) poseen mayor estabilidad que el catalizador
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monometalico de Pt (excepto el de 0.1 % de Re). Tanto para el catalizador con Ge como

el que contiene Sn o Re, la mayor estabilidad se obtiene para 0.9 % del segundo metal,

siendo los catalizadores con Sn los mas estables.

Conversion de n-pentano, %
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Figura 14. Reaccion de n-Pentano. Conversion de nCs en funcion del tiempo para los

catalizadores bimetalicos PtRe y el catalizador monometalico Pt.

Tabla 1:

Valores de (conversion inicial-conversion final)/conversion inicial en funcion del tenor

del segundo metal de los catalizadores PtM X.

Catalizadores (Xi-Xf)/Xi

(% del segundo metal) Re Ge Sn
0.0 459 459 45.9
0.1 53.8 33.6 43.0
0.3 323 26.8 229
0.9 29.9 19.8 8.0
2.0 313 27.0 12.6
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El aumento de la estabilidad por el agregado de Ge o Sn al catalizador de Pt es

facilmente explicada considerando que el segundo metal disminuye la capacidad de
deshidrogenar del Pt, por lo tanto se producirdn menos compuestos deshidrogenados
que son los precursores del coque [22,23]. Ademas, el agregado de ambos metales
produce una disminucion de la cantidad de sitios de acidez fuerte que son los
responsables de las reacciones de polimerizacion que conducen a la formacion de
coque. En el caso del catalizador de PtRe la mejor estabilidad comparada con el
catalizador monometalico de Pt se deberia a que el Re modifica muy poco la capacidad
de deshidrogenacion del Pt. Esto mantendria la formacion de precursores
deshidrogenados casi igual que la del catalizador de Pt. Aun asi, los catalizadores Pt-Re
debido a su superior capacidad hidrogenolitica deberian destruir los precursores del
coque. Esto conduciria a catalizadores Pt-Re mas estables que el Pt.

La Tabla 2 muestra los porcentajes de carbono obtenidos por TPO de los
catalizadores usados en las experiencias de isomerizacion de n-Cs durante 240 minutos.
Se observa que el agregado del segundo metal al catalizador de Pt produce una
disminucién de la cantidad de coque depositado cualquiera sea el metal agregado.
Nuevamente, los catalizadores de PtSn son los menos desactivados en concordancia con
los menores valores de caida de la conversion observadas en la Tabla 1. La menor
desactivacion por formacion de coque de los catalizadores de Sn podria deberse a su
menor acidez y a la menor capacidad de deshidrogenacion (es decir, menor produccioén

de compuestos deshidrogenados).

Tabla 2:

Porcentaje de carbon obtenido por TPO de los catalizadores.

Catalizadores Carbén, %

(% del segundo metal) Re Ge Sn
0.0 0.59 0.59 0.59
0.1 0.58 0.30 0.29
0.3 0.34 0.28 0.22
0.9 0.28 0.28 0.06
2.0 0.24 0.24 0.01

La Tabla 3 presenta los valores de selectividad a isémeros de Cs y la relacion

metano/propano al final de la experiencia. Se observa que el agregado del segundo
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metal conduce a una mejora de la selectividad de isdémeros de Cs, siendo este efecto mas

marcado en el catalizador con 0.9 % de Sn.

En la reacciéon de isomerizacion de nCs no se forman aromaticos y los
principales productos de la reaccion son isomeros de parafinas. Es aceptado que el
mecanismo de isomerizacion para estos catalizadores es bifuncional metal-acido [24]
donde la reaccion comienza con la deshidrogenacion de la parafina sobre el sitio
metalico, luego, la olefina producida es isomerizada en los sitios acidos y la iso-olefina
es hidrogenada en el metal. El mecanismo de reaccion es controlado por la funcién
acida [25] y la formacién de i-pentano pude tomarse como una medida de tal funcién.
No obstante ha sido reportado que la isomerizacion procede por un mecanismo
monofuncional sobre los sitios metélicos a través de la hidrogendlisis de anillos de 5
atomos de C [19,26]. Sin embargo, su contribucion al mecanismo bifuncional es

despreciable en las condiciones de operacion usadas en el reformado [19].

Tabla 3:

Selectividad a iCs y relacion C,/Cs al final de la experiencia (240 min).

Catalizadores Re Ge Sn

(% del segundo metal) SiCs C,/Cs3 SiCs C,/Cs3 SiCy C.JC;
0.0 20.2 0.51 20.2 0.51 20.2 0.51

0.1 25.8 0.57 23.2 0.45 47.4 0.10

0.3 23.2 0.72 47.0 0.18 61.2 0.10

0.9 26.8 0.89 51.4 0.13 63.0 0.12

2.0 11.9 2.47 43.4 0.13 483 0.12

SiCs: selectividad a isdmeros de Cs.

El incremento de la selectividad a isémeros de Cs puede explicarse considerando
que la reaccion de isomerizacion es controlada por la funcidon 4cida. Los resultados de
TPD de piridina mostraron que los sitios de acidez fuerte disminuian mientras se
creaban sitios de acidez débil. Por lo tanto, disminuye el hidrocraqueo que se produce
sobre sitios de fuerte acidez e incrementa la isomerizacion que requiere sitios de menor
fuerza acida [27]. Por otro lado, el Sn y el Ge disminuyen la actividad metalica
conduciendo a una disminucidon de la formacion de los productos de hidrogenolisis e
incrementando la selectividad a productos de isomerizacion. El metano (C;) es un

tipico producto de la hidrogendlisis sobre la funcion metalica [20], que es una reaccion
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demandante [24]. La formacion de C; es mayor en el Pt que en los catalizadores Pt-Sn

y Pt-Ge indicando una mayor actividad hidrogenolitica del Pt. Esta menor actividad de
los catalizadores de Pt-Sn y Pt-Ge puede explicarse considerando que el Sn y el Ge
reduce los ensambles de Pt [28,29] disminuyendo la capacidad hidrogenolitica. Estos
resultados concuerdan con los reportados sobre la actividad hidrogenolitica (Figura 11).
En el caso del catalizador de Pt-Re, debido al efecto sinergético que ocurre en la
reaccion de hidrogendlisis la produccion de C; es mayor que en el catalizador de Pt.
Nuevamente, los resultados sobre la actividad hidrogenolitica estan de acuerdo con lo
reportado en la Figura 11. Evidencia de ello es la mayor relacion C;/C; observada en los
productos de la reaccion en el catalizador Pt-Re que en los catalizadores Pt y Pt-Sn. Por
lo tanto, la menor produccion de isomeros de Cs en los catalizadores PtRe podria
deberse a una mayor capacidad hidrogenolitica que destruiria las olefinas intermediarias

en la formacion de isOmeros.

Conclusiones:

Los resultados experimentales permiten afirmar que el agregado de un segundo
metal (Re, Sn, Ge) al catalizador monometalico de Pt modifica no solo la fase metalica
sino también la funcion 4cida.

Los TPR han podido demostrar que en todos los casos los catalizadores
preparados poseen una muy buena interaccion de las distintas especies que componen
la fase metalica.

Las modificaciones en la funcién metalica que producen el Sn y el Ge son
similares: una disminucion marcada de la capacidad de deshidrogenacion e
hidrogenolitica del Pt. Sin embargo, en el caso del Sn su aumento produce una caida
lineal de la capacidad de quimisorber CO con la actividad en deshidrogenacién de CH,
mientras que el Ge no guarda tal linealidad. El agregado de Re modifica menos la
capacidad de deshidrogenacion del CH que los otros metales estudiados y la capacidad
hidrogenolitica se incrementa al agregar Re.

La modificaciones que se producen en la funcién acida dependen del metal
agregado. El Re y el Ge modifican la distribucion de la fuerza acida, basicamente
favoreciendo la formacion de sitios de menor fuerza acida pero manteniendo casi

constante la acidez del catalizador. Por otro lado, el Sn no solo produce una distribucion
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de la fuerza 4cida sino que también disminuye la acidez total del catalizador.

Los resultados de la reaccion de nCs confirman los resultados obtenidos por
otros métodos, es decir, que la influencia del segundo metal reduce la actividad de la
funciéon metalica produciendo menos compuestos deshidrogenados (precursores de
coque) y ademas reduce la cantidad de sitios de fuerte acidez que son los responsables

de la polimerizacion del coque.
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Rol del estaiio en catalizadores Pt-Re-Sn/Al,O; de

reformado de nafta.

Introduccion.
El objetivo de este capitulo es determinar la influencia del agregado de Sn al

catalizador de PtRe0.3. Se estudia su influencia sobre la funcion metéalica a través de las
reacciones test de hidrogendlisis de ciclopentano, deshidrogenacion de ciclohexano,
quimisorcién de CO, sobre la funcién &cida, en este caso se usaron las técnicas de TPD
de piridina, isomerizacion de nCs, el balance entre ambas funciones se estudié por
medio de reacciones test que involucran mecanismos bifuncionales de reaccion, tal
como la isomerizacion de nC; a alta y baja presion. También se estudia la estabilidad de
los catalizadores trimetélicos de PtReSn analizando el deposito de coque resultante del
uso de estos catalizadores en las reacciones de nCs.

Por ultimo se evalué la estabilidad de algunos catalizadores seleccionados

usando ensayos de desactivacion acelerada.

Preparacion y caracterizacion de catalizadores.
Los catalizadores se prepararon por el método de co-impregnacion con exceso

de solucion de la forma descripta en el Capitulo Parte Experimental.
Para analizar la influencia del estafio en los trimetalicos Pt-Re-Sn se prepararon
los siguientes catalizadores (se especifica con la nomenclatura utilizada en esta tesis):
- Pt
- PtRe0.3
- PtReSn0.1
- PtReSn0.3
- PtReSn0.6
- PtReSn0.9
Es importante recordar que todos los catalizadores tienen 0.3 % de Pty 0.3 % de
Re.
Los catalizadores se caracterizaron por las siguientes técnicas ya descriptas en el
capitulo Experimental:
e Reduccion a Temperatura Programada (TPR).

e Desorcion a Temperatura Programada de piridina (TPD-piridina).
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e Oxidacion a Temperatura Programada (TPO).

e Quimisorcién de CO.
Las reacciones Test utilizadas para caracterizar los catalizadores ya descriptas en
el capitulo Experimental se mencionan a continuacion:
o Deshidrogenacion de ciclohexano (DHC).
0 Isomerizacion de n-pentano (ICs).
o Isomerizacion de n-heptano (1C;) a baja presion.
o Isomerizacion de n-heptano (1C-) a alta presion.

o Hidrogendlisis de ciclopentano (HCP).

Resultados y Discusion.
Las determinaciones del porcentaje de metal por Absorcion Atdmica mostraron

que el contenido determinado experimentalmente coinciden con los esperados

tedricamente.

a) Caracterizacion por TPR.

La Figura 1 muestra los perfiles TPR de los catalizadores monometalicos Pt, Re
y Sn. Si bien los TPR de los catalizadores ya fueron discutidos en el Capitulo IV de esta
Tesis, aqui se hace una discusion somera para facilitar la interpretacion de los TPR de

los catalizadores trimetalicos.

Pt

T Nsn

Figura 1. Perfil TPR de los catalizadores

Re monometalicos Pt, Re y Sn.

Consumo de hidrégeno, u.a.
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Temperatura, °C
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El catalizador monometalico Pt presenta un gran pico de consumo de hidrégeno
centrado a 250 °C. El consumo total de hidrogeno (&4rea TPR) correspondiente a la
reduccion total de Pt*" a Pt°.

El perfil TPR de 6xido de Sn es muy ancho, comienza a los 150°C y finaliza a
550°C, tiene dos zonas de reduccion en el rango de 200-300 y 380-520°C. Esto es
indicativo de una interaccion entre el 6xido de Sn y la alimina, probablemente se
produce aluminatos de Sn. De acuerdo a la literatura [1] el Sn** se reduce a Sn** ya que,
debido a la fuerte interaccion con el soporte, no se reduce a Sn°. En nuestro caso, de
acuerdo al consumo de hidrégeno, aproximadamente 80% de Sn** se reduce a Sn**. El
perfil TPR de 6xido de Re tiene un pico centrado aproximadamente a 590°C con un
pequefio hombro a bajas temperaturas que puede corresponder a la reduccién de
particulas grandes que debido a su gran tamafo tienen una debil interaccion con el
soporte. El area bajo los picos indican que cerca del 90 % del 6xido de Re es reduce a
Re? metélico.

La Figura 2 muestra los perfiles TPR del catalizador PtRe y los catalizadores
PtReSn.

Figura 2. Perfil TPR de catalizadores

Consumo de hidrégeno, u.a.

trimetalicos. X: concentracién de Sn

100 200 300 400 500 600 700

Temperatura, °C
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El catalizador bimetalico de PtRe0.3 tiene dos picos, uno a aproximadamente

220°C (atribuido a la reduccion del Pt) y el otro a 350°C que correspondiente a la
reduccion del Re catalizada por el Pt [2,3]. Se observa que en el catalizador bimetélico
la temperatura de reduccion de Re es menor que en el monometalico Re/Al,O3. Este
efecto ha sido reportado por diversos investigadores y ha sido atribuido a la reduccién
catalitica del Re por el Pt. [2,3].

Con el incremento del contenido de Sn la temperatura del primer pico de
reduccidn tiene un corrimiento a mayores temperaturas. Para los contenidos de Sn de
0.1-0.3% este efecto pareceria ser debido al solapamiento de la reduccion simultanea de
Pt y Oxido de Sn. Con 0.6% de Sn el primer y segundo pico estdn mas proximos y
finalmente para 0.9% de Sn estan juntos. En el rango de concentracion de Sn utilizado
el Pt, Re y Sn tienen una fuerte interaccion probablemente debido al método de

coimpregnacion usado para la preparacion de los catalizadores.

b) Caracterizacion por TPD de piridina].
La cantidad de piridina desorbida en funcion de la temperatura brinda

informacién de la cantidad total de sitios acidos y de la distribucion de su fuerza. La
Figura 3 muestra la influencia del contenido de Sn sobre la acidez total y la distribucion

de la acidez (sitios acidos débiles, medios y fuertes) de los catalizadores trimetalicos.
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La distribucidn de los sitios acidos fue obtenida por deconvolusién del perfil

de TPD de piridina en tres picos. Hay una rapida disminucion de la acidez total con la
adicion de pequefias cantidades de Sn. Con grandes cantidades de Sn se produce una
ligera disminucion adicional de la acidez. Con respecto a la distribucion de la acidez se
observo que el catalizador Pt-Re tiene cantidades similares de sitios fuertes, medios y
débiles; la adicion de Sn disminuye mas la poblacion de sitios débiles y fuertes que la
poblacién de los sitios de acidez media. En un trabajo previo [4] se reportd que el
catalizador con mayor poblacién de sitios acidos es el Pt y la adicion de Re o Sn
disminuye la acidez total. Se report6 que la alumina clorada tiene 40% mas de sitios
acidos que los catalizadores monometalicos de Pt. Durante la impregnacién, el cloro se
incorpora a y-alimina y neutraliza todos sus sitios basicos. El Cloro no es un &cido en si
mismo pero crea sitios acidos por polarizar los enlaces del cation de aluminio. Luego de
que se elimina el agua superficial por calcinacion, los iones cloro polarizan la superficie
y producen aproximadamente tres sitios acidos por cada atomo de Cl. La cantidad de
cloro retenido luego de la calcinacién es practicamente la misma en todos los
catalizadores (0.9%). La disminucion de la acidez producida por la adicién de un metal
(Pt, Re, Sn) puede ser explicada por el desplazamiento de dtomos de CI desde los sitios
aluminio, donde ellos generan acidez, a otros sitios donde se comportan como
espectadores. La adicion de Sn produce la neutralizacion de 10 sitios acidos por atomo
de Sn, por ejemplo el Sn en promedio inhibe tres atomos de cloro. En este caso el Re y
el Pt, en competencia con los aniones CI por los sitios de adsorcion superficiales de la
alimina producen un efecto similar pero menos fuerte [5]. En los catalizadores
trimetalicos la estabilizacion de la acidez con altos contenidos de Sn puede ser
explicada considerando que altos contenidos de Sn producen particulas de Sn de baja
dispersion que tiene una menor interaccion con el soporte. Se puede concluir que el Sn
no solo disminuye la cantidad total de sitios acidos sino que también cambia su

distribucion, los sitios fuertes y débiles son los mas afectados.

c) Caracterizacion por FTIR de CO.
La Figura 4 muestra los espectros IR del catalizador monometalico de Pt, los

catalizadores bimetalicos PtRe0.3, PtSn0.3 y el catalizador trimetélico PtReSn0.3.
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Figura 4. Espectros IR del catalizador monometalico Pt, de los bimetalicos PtRe0.3,
PtSn0.3 y del catalizador trimetélico PtReSn0.3

Los espectros IR del catalizador monometalico de Pt y de los bimetalicos
PtRe0.3, PtSn0.3 fueron explicados en el Capitulo IV de “Catalizadores Bimetalicos”.
El espectro IR del catalizador PtReSn0.3 presenta una banda de absorcion bien definida
a 2076 cm™, correspondiente a la adsorcién lineal del CO sobre el Pt en estado metélico,
Pt°-CO [6]. La segunda banda a 2048 cm™ coincide con la banda de Pt-Sn debido al CO
adsorbido sobre el Pt influenciado por el Sn [7], un pequefio hombro a 2011 cm™ que
corresponderfa al Pt influenciado por el Re (Pt*-CO) , indicando una transferencia
electrénica desde el Re al Pt [8] y otro hombro a 1978 cm™ que corresponderia al Pt

influenciado por el Re y Sn

d) Caracterizacion por quimisorcion de CO y deshidrogenacion de ciclohexano.
Las Figuras 5 y 6 muestran los resultados obtenidos por la reaccion test de
deshidrogenacion de ciclohexano en funcién del contenido de Sn y quimisorcion de CO

en funcién del contenido de Sn de los catalizadores PtReSn.
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El catalizador Pt es el mas activo en la deshidrogenacion de ciclohexano, con
una conversion promedio de 53.6%, mientras que los catalizadores monometalicos Sn y
Re tienen actividad despreciable.

La adicién de Re produce una disminucién en la actividad de Pt. El catalizador
PtRe0.3 tiene una conversion de 47.4 % vy la adiccion de cantidades crecientes de Sn
produce una disminucién proporcional de la conversion de ciclohexano. La disminucién
de la actividad esta relacionada con el efecto inhibidor del Sn ya que bloquea los a&tomos
superficiales de Pt (efecto geométrico) o modifica las propiedades electrénicas de los
atomos de Pt activos (efecto electronico). Con el incremento del contenido de Sn
disminuye la cantidad de CO quimisorbido. Hay una correlacion directa entre la
actividad para la deshidrogenacién de ciclohexano y la cantidad de CO quimisorbido.
Estos resultados indican que es posible predecir la actividad metalica de catalizadores
PtReSn a partir de los datos de quimisorcion de CO.

La Figura 7 muestra la variacion de la conversion de ciclohexano en funcion de

la quimisorcion de CO.

S0

N
o
T
[

w
o
T

N
o
T

Figura 7. Conversion de ciclohexano

Conversion de CH, %

|
o
T

vs Quimsorcion de CO para los

ol catalizadores trimetalicos PtReSn.

3.5 4.0 4.5 5.0

mmoles de CO.g cat.™

CAPITULO V - RESULTADOS



99

En La Figura 7 se puede observar que hay una correlacion lineal entre la

conversion a ciclohexano y la qumisorcién de CO.

e) Reaccion de n-pentano.
La Tabla 1 contiene valores de conversién correspondiente a la reaccion test nCs, como
ser valores de relacion molar C,/C3, selectividad a isdbmeros iCs, y el porcentaje de

carbén sobre el catalizador al finalizar la corrida.

Tabla 1.
Valores de conversion y selectividad al final de reaccion test de n-pentano.

Catalizador Conversién Selectividad (%) C,/C; Carbon
(%) iICs C: Cs (%0)
Pt 32.2 20.2 0.8 4.7 0.6 0.6
PtRe 36.6 23.2 2.1 9.5 0.7 0.3
PtReSn0.1 42.4 48.4 0.4 5.9 0.2 0.5
PtReSn0.3 38.1 40.7 0.2 2.9 0.2 0.4
PtReSn0.6 37.0 35.9 0.2 2.8 0.2 0.3
PtReSn0.9 24.5 30.4 0.1 2.3 0.2 0.3

Las isoparafinas son los productos principales de la reaccion. Esta aceptado que
la isomerizacion de n-parafinas se produce a través de un mecanismo bifuncional metal-
acido [5]. El comienzo de la reaccion es sobre el sitio metalico con la deshidrogenacion
de la parafina a olefina. La olefina migra al sitio &cido donde se convierte al isbmero
alqueno. Este alqueno es finalmente hidrogenado sobre un sitio metalico. EI mecanismo
esta controlado por la funcién acida [9]. Por lo tanto la formacion de isopentano puede
ser utilizada como una medida indirecta de la actividad de la funcion acida. Se ha
reportado que la isomerizacion de n-parafinas puede también proceder por un
mecanismo monofuncional catalizado por el metal, por medio de la hidrogendlisis de un
anillo de 5 atomos de carbono [10-12]. Aunque la contribucion de esta reaccion es
practicamente nula en las condiciones de reaccion de reformado de nafta.

Se observa que el agregado de Re al Pt aumenta la actividad de isomerizacion
del Pt y el agregado de Sn al PtRe lo aumenta aun mas. Esto puede explicarse

considerando que la reaccion de isomerizacion es controlada por la funcion &cida. Shem
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y col [13] han sefialado que la presencia de Sn disminuye la acidez del soporte

(como lo confirmamos con nuestros resultados de TPD) y principalmente la fraccion de
sitios acidos fuertes. Por lo tanto, el hidrocraqueo que ocurre sobre los sitios de acidez
fuerte es inhibido. Inversamente la fraccion de sitios de acidez media se incrementa,
consecuentemente aumenta la isomerizacién, que no requiere de sitios de acidez fuerte
[10-11]. Con respecto a la funcion metélica, la adicion de Sn también disminuye la
actividad hidrogenolitica de Pt-Re. Por lo que hay un incremento indirecto de los
productos de isomerizacion debido a la inhibicidn del craqueo sobre la funcion metélica.
La hidrogendlisis es una reaccion demandante y el metano (C,) es el producto principal
[14].

En el caso de catalizadores PtRe hay un efecto sinergético en la reaccion de
hidrogendlisis. La magnitud del calor de adsorcion es decisivo para la formacion del
complejo que conduce a la ruptura del enlace C-C. Un ensamble de 4&tomos de Pt tiene
un pequefio calor de adsorcion, sobre los atomos de Re tienen un gran valor y los
ensambles Pt-Re tienen un valor intermedio. Por esta razon el ensamble Pt-Re tiene
mayor actividad que el Pt o el Re individualmente. [15-16]. Una prueba es la alta
relacion C,/C3 encontrada en los productos formados sobre los catalizadores PtRe, en
comparacion a la reaccion catalizada por Pt o PtReSn. La baja produccién de iCs en el
caso de PtRe puede deberse a la destruccion de intermediarios de iso-olefina por la
hidrogendlisis sobre la funcion metélica.

Con respecto a la formacion de coque se observa que la adicién de Re y la
adicion de Sn disminuye la produccion de coque en comparacion al catalizador
monometalico Pt. Estos resultados pueden ser relacionados a la diferente fuerza acida de
los catalizadores y la diferente actividad metélica. La formacion de coque es un
fendomeno complejo; el metal produce precursores de coque por deshidrogenacion [17] y
también los destruye por la hidrogendlisis [18]. EI metal también participa en la
estabilizacion de los depdsitos de coque sobre el soporte porque se activa la eliminacién
de hidrogeno adsorbido por spillover inverso [18]. La funcién &cida es responsable de la
acumulacion de coque porque polimeriza los precursores de coque insaturados [19].

Cuando el Sn se adiciona a los catalizadores PtRe, hay un importante aumento
en la actividad catalitica (conversion) incluso cuando se usan pequefias cantidades de
Sn. Altos contenidos de Sn producen una disminucion de la actividad catalitica. El

efecto beneficioso de la adicion de Sn puede ser observado tanto con el aumento de la
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actividad de isomerizacion como con las bajas relaciones C;/C3 la cual es una

comparacion de la actividad hidrogenolitica sobre la funcién metélica (produccién de
C1) y la actividad de craqueo sobre la funcion acida (produccion de Cg). Con respecto al
coque, todos los catalizadores PtReSn, con la Unica excepcion de 0.9%, tienen mayor
deposito de coque que el catalizador PtRe. A pesar de tener alto contenido de deposito
de carbon, los catalizadores PtReSn son més activos y tienen una selectividad mayor a
isomeros de Cs. Esto no es contradictorio porque el coque sobre PtReSn puede

formarse sobre sitios acidos fuertes.
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Figura 8. Reaccion de n-pentano. Catalizadores PtReSn. [(conversidn inicial-

conversion final)/conversion inicial] como funcion del contenido de Sn.

La Figura 8 muestra los valores de y=[(conversion inicial-conversion
final)/conversidn inicial] en funcion del contenido de Sn para los catalizadores PtReSn.
y esta relacionado a la estabilidad del catalizador, siendo bajo para catalizadores
estables. El valor de y del Pt también esta incluido para hacer una comparacion. Un
aumento en la estabilidad se obtiene con la adicion de pequefias cantidades de Sn; ya

que a pesar de que en los catalizadores PtReSn hay mayor depoésito de coque no se
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traduce en altos valores de . Esto puede ser explicado suponiendo que el deposito

de caborno posee diferente toxicidad. [20].

f) Reaccidn de n-heptano a presion atmésferica.
La Tabla 2 muestra los valores de conversion obtenidos a 5 y 240 min de tiempo

de corrida durante la reaccion test nCs.

Tabla 2
Conversion y selectividad a aromaticos y a (C; + C, + C3) durante la reaccion test de
nCs.

Catalizador Conversién, (%) Selectividad a Aromaticos Selectividad a
C,+C,+C5
5min 240 min 5 min 240 min 5min 240 min
Pt 55.3 21.8 345 16.6 5.8 4.5
PtRe 57.6 21.7 18.9 44 11.3 7.6
PtReSn0.1 52.2 41.6 36.3 20.6 10.1 6.5
PtReSn0.3 51.0 38.7 30.1 16.5 7.8 7.7
PtReSn0.6 35.0 30.2 12.8 13.0 6.9 55
PtReSn0.9 14.2 104 5.9 6.2 4.8 4.5

Puede observarse que la adicion de Re a Pt mejora la actividad y estabilidad. La
adicion de Sn al catalizador bimetalico PtRe disminuye la actividad inicial (a los 5 min
de reaccion) debido al efecto combinado de disminucion de la acidez y la dificil
accesibilidad al metal. La estabilidad se incrementa con bajos contenidos de Sn. Valores
de selectividad a hidrocarburos aromaticos estdn también incluidos en la Tabla 2. La
selectividad a cada uno fue calculada de acuerdo a la ecuacion presentada en el Capitulo
Parte Experimental .

La adicion de Re al catalizador Pt disminuye la formacion de compuestos
aromaticos. La adicion de Sn al catalizador PtRe produce un incremento a bajas
concentraciones (0.1 y 0.3%) y disminuye a altas concentraciones (0.6 y 0.9%). Los
hidrocarburos aromaticos son producidos por dehidrociclizacion de parafinas, que es
una reaccion que ocurre principalmente por un mecanismo bifuncional bajo las
condiciones de reformado [18]. Las parafinas son primeramente deshidrogenadas sobre
el metal para dar n-olefinas, que migran a un sitio &cido vecino, donde son protonadas,

produciendo un ion carbonium secundario. Este i6n se cicla sobre la funcion &cida,
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produciendo un anillo de cinco atomos de carbono, que son luego isomerizados

sobre los sitios &cidos. De esta manera el ciclohexeno y ciclohexadieno (con y sin
ramificaciones) se deshidrogenan a hidrocarburos arométicos. La reacciones de
deshidrogenacion-hidrogenacion sobre la funcion metélica son réapidas para ser
consideradas en equilibrio termodindmico, mientras que las reacciones de isomerizacion
sobre la funciéon acida son lentas [21]. Por lo tanto, se espera obtener una alta
selectividad a compuestos aromaticos en catalizadores méas &cidos dado que la reaccion
esta controlada por la funcion acida. Los valores de acidez obtenidos directamente por
TPD de piridina o indirectamente analizando la selectividad a iCs en la reaccion test de
nCs, muestran que el catalizador trimetalico con mayor fuerza acida es el PtReSn0.1.
Este catalizador también tiene la mayor selectividad a compuestos aromaticos.

La produccion a hidrocarburos livianos (C; + C, + C3) disminuye con el
incremento del contenido de Sn, de acuerdo a la disminucion de la acidez. El
hidrocraqueo ocurre sobre sitios acidos fuertes y los resultados de TPD de piridina
confirman que la cantidad de sitios acidos disminuye con el contenido de Sn. Es
importante sefialar que también disminuye la produccion de C;, debido a que la reaccion
de hidrogendlisis es inhibida por el Sn.

La Figura 9 muestra la selectividad a isomeros de C; al final de la reaccion (240

min de reaccion) en funcion del contenido de Sn.
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Todos los catalizadores trimetalicos son més selectivos para la produccion de

IC; que el catalizador PtRe pero la selectividad disminuye con el incremento del
contenido de Sn. La forma de la curva es el resultado de la isomerizacion y el
hidrocraqueo. La isomerizacion se produce por un mecanismo bifuncional y la
velocidad de la reaccion global es controlada por la funcion acida, por lo tanto la
actividad de la isomerizacion disminuye siempre con la adicion de Sn. El hidrocraqueo
también es catalizado por la funcion acida [21]. Las parafinas primero son cragqueadas
en el medio, resultando una baja produccion de metano. Si el tiempo de residencia es
bajo, los productos no son craqueados. En cambio, si para una alta conversion
(prolongados tiempos de residencia) se producen hidrocraqueos sucesivos o secundarios
que incrementan la produccion de parafinas cortas. El incremento de la selectividad a
iC; con la adicién de pequefias cantidades de Sn puede ser debido a la inhibicién del
hidrocraqueo. Debe recordarse que la adicion de Sn disminuye principalmente la
poblacion de sitios acidos fuertes. La disminucion de la selectividad con la adicion de
grandes cantidades de Sn puede deberse a la disminucion de la velocidad de
isomerizacién debido a una disminucién de la acidez.

La Figura 10 muestra la relacion C1/C3 a los 5 min y 240 min de reaccién en

funcién del contenido de Sn.
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Esta relacion es una comparacion de la actividad hidrogenolitica de la

funcién metalica y la actividad craqueante de la funcion acida. Se ha aceptado que el C;
se produce sobre la superficie metélica por hidrogenodlisis [14], una reaccion
demandante [22], mientras que Cz se produce sobre sitios acidos por hidrocraqueo.
Nuestros resultados estdn de acuerdo con los de Agustine y Sachtler [15-16] quienes
encontraron que la formacion de C; es mayor sobre PtRe que sobre Pt. La adicion de Sn
destruye ensambles Pt-Re e inhibe la actividad hidrogenolitica [23-24]. A partir de los
valores de la relacion Cy/Cs, es evidente que la adicion de Sn afecta mas la funcion
metalica que la funcion &cida. Por comparacion se agregé el valor de la relacion C,/Cs
de Pt en la Figura 10.

Las Figuras 11 y 12 muestran el porcentaje de C; y Csz en la reacciéon de n-
heptano al final de la reaccion (240 min).

1.0

0.8F

0.6F

£, %

0.2F

00 02 04 06 08 1.0
Sn, %

Figura 11. Reaccion n-Heptano. Porcentaje de C; al final de la reaccion (240 min) en

funcién del %Sn.
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En la Figura 11 se observa que el porcentaje de C; es mayor en el catalizador

PtRe y disminuye con el agregado de Sn. Estos resultados confirman lo sefialado
anteriormente es decir, que el Sn disminuye la actividad hidrogenolitica del PtRe.

C,f, %
N

0 1 2 1 2 1 2 1 2 1 2
00 02 04 06 08 1.0
Sn, %

Figura 12. Reaccion n-Heptano. Porcentaje de C; al final de la reaccién (240 min) en
funcion del %Sn.

La Figura 12 muestra que el porcentaje de Cz; también disminuye con el
agregado de Sn, nuevamente se verifica lo sefialado anteriormente, que el agregado de
Sn produce una disminucion de la acidez del catalizador, principalmente de los sitios de

acidez fuerte que son los responsables de las reacciones de craqueo.

La Figura 13 muestra la relacion benceno/iC; obtenido a 240 min de reaccién en

funcion del contenido de Sn de catalizadores trimetalicos.
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Figura 13. Reaccion n-Heptano. Relacion molar Benceno/isomeros iC; en funcion del

contenido de Sn. Catalizadores PtReSn a los 240 min de reaccion.

La adicién de 0.1% de Sn al PtRe disminuye casi tres veces la relacion
benceno/iC;. A altos contenidos de Sn la disminucion es ligeramente superior. Este
efecto puede estar relacionado a la disminucion de la actividad hidrogenolitica del metal
y de ese modo una disminucion del benceno que provine de la dealquilacion del
tolueno.

La Figura 14 también muestra que la relacion aromaticos/iC-, se puede observar

que disminuye con el incremento de Sn.
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Figura 14. Reaccion n-Heptano. Relacion molar Aromaticos totales/isémeros iC; en

funcién del contenido de Sn. Catalizadores PtReSn a los 240 min de reaccién.

Las reacciones de dehidrociclizacion e isomerizacion son controladas por la
funcién écida. Por lo tanto, disminuyen con el agregado de Sn. El catalizador PtReSn0.1
produce mas compuestos aromaticos, mas isomeros iC; y menos benceno que en PtRe.
Estos resultados son un efecto combinado de la baja actividad hidrogenolitica y la baja
actividad de craqueo. Por lo tanto, muestran una mejor distribucion de la fuerza acida y
el bloqueo de los ensambles Pt-Re. Es importante sefialar que las regulaciones
ambientales sobre la calidad de las naftas informen que las naftas deben poseer menos
aromaticos. Como los aromaticos poseen alto indice de octanos su disminucion debe ser

compensado por productos de alto indice de octano como son las isoparafinas.
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g) Reaccién de hidrogendlisis de ciclopentano.

Otra reaccion test tipica es la hidrogenolisis de ciclopentano que produce Cy,
esta reaccion permite evaluar la funcion metélica del catalizador. Estos resultados

obtenidos se muestran en la Figura 15.
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Figura 15. Hidrogendlisis de ciclopentano. Conversion de ciclopentano en funcion del

tiempo.

Puede observarse que la actividad que se obtiene con el catalizador Pt se
incrementa con la adicion de Re y este catalizador PtRe se pasiva con el agregado de
Sn. La actividad hidrogenolitica disminuye con el incremento de Sn. Esto se debe a que
las moléculas de ciclopentano requieren un ensamble particular de &tomos de Pt, es una
reaccion demandante. Como dijimos anteriormente la adicion de Sn destruye ensambles
Pt-Re e inhibe la actividad hidrogenolitica [23,24].

h) Reaccion de nCy; a alta presion. Desactivacion acelerada
La reaccion de reformado de naftas se realiza industrialmente a alta presion (15

atm) a fin de disminuir la velocidad de deposicidn de coque, con ello se logran ciclos de
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operacion entre 8 y 14 meses. Esta longitud del ciclo de operacién hace

practicamente imposible estudiar el fendmeno de desactivacién en condiciones
industriales. Por tal motivo, se han desarrollado los métodos de desactivacion acelerada
que consisten en tres periodos de operacion. En general el test consta de tres periodos de
reaccién. Un primer periodo se realiza en condiciones similares a las industriales (alta
presion y alta relacion H,/HC) hasta lograr su estabilizacién, donde se determina la
actividad y selectividad del catalizador, luego se realiza un segundo periodo a baja
presion y se reduce la relacion H,/HC en el cual se produce una desactivacion marcada
del catalizador debido a la deposicion de coque; finalmente en un tercer periodo de
operacion se retoman las condiciones iniciales (alta presion y relacion Hy/HC) para
evaluar el grado de envenenamiento producido por el carbén depositado y el grado de
recuperacion de actividad catalitica. Ensayos de este tipo se han usado para caracterizar
los catalizadores de reformado [25-29] y determinar su estabilidad.

Para el estudio de la estabilidad de los catalizadores se utilizaron los
catalizadores Pt, PtReSn0.1, PtReSn0.3, y PtRe0.3 sulfurado en la reaccion de
isomerizacion de nCy a alta presion.

La Figura 16 presenta la conversion a nC; para los distintos catalizadores.
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—1— PtReSn0.1
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Figura 16. Reaccion n-Heptano a alta presion. Conversion de nC; en funcion del

tiempo para los catalizadores Pt, PtReSn0.1, PtReSn0.3, y PtRe0.3 sulfurado.
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El catalizador con el que se obtiene la mayor conversion en el primer

Periodo es el de Pt, luego el catalizador PtRe0.3 sulfurado y por ultimo los catalizadores
trimetalicos PtReSn0.1 y PtReSn0.3 respectivamente. Estos resultados reflejan la
perdida de actividad de la funcion metalica y acida por agregado de Sn y coincide con
los valores de deshidrogenacion de ciclohexano, hidrogendlisis de ciclopentano y acidez
del soporte (ver resultados previamente reportados en este capitulo). La misma
explicacién es valida para el catalizador PtRe sulfurado. En el Periodo 11, luego de la
desactivacion, se observa que el catalizador de Pt es el que sufre la mayor desactivacion
(conversion periodo | — conversion periodo Il = 29 %), luego los catalizadores
trimetalicos PtReSn0.1 (23 %) y PtReSn0.3 (19 %). El catalizador que sufre la menor
desactivacion es PtRe0.3 sulfurado (14 %). Estos resultados muestran que considerando
solo la desactivacion o estabilidad de los catalizadores, la sulfuracion fue mas efectiva
que la incorporacién de un elemento inactivo (Sn) a la fase metélica. Ademas, que la

estabilidad de los catalizadores aumenta con el tenor de Sn.

La Figura 17 presenta el porcentaje de C; en funcién del tiempo que presentan

los distintos catalizadores.
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Figura 17. Reaccion n-Heptano a alta presién. Porcentaje de C; en funcion del tiempo
para los catalizadores Pt, PtReSn0.1, PtReSn0.3, y PtRe0.3 sulfurado.
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Se observa que, en el Periodo I, se obtiene el mayor porcentaje de C; con el

catalizador PtReSn0.1, en segundo lugar se encuentra el catalizador PtReSn0.3 y por
ultimo los catalizadores Pt y PtRe0.3 sulfurado respectivamente. Estos resultados se
explican considerando que la actividad hidrogenolitica del Pt es incrementada por el
agregado de Re. Al agregar Sn y S a la fase Pt-Re se destruyen los ensambles Pt-Re y
por lo tanto disminuye la hidrogendlisis (menor produccion de C;). A medida que
aumenta el porcentaje de Sn mayor es la destruccion de los ensambles Pt-Re. Ademas,
se puede deducir que el S fue mas efectivo que el Sn en la destruccion de los ensambles.
Estos resultados son coincidentes con los valores de actividad reportados en el Capitulo
VII, donde se sefiala que es necesario 0.6 % de Sn para lograr el mismo efecto que la
sulfuracion. En el Periodo IlI, la actividad hidrogenolitica es similar en todos los
catalizadores ensayados y menor que en el primer periodo. Esto se debe a la deposicion
de coque que bloquea los sitios activos del metal.

La Figura 18 presenta el porcentaje de Csz en funcién del tiempo obtenidos en la

reaccion de nC; a alta presion.
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Figura 18. Reaccion n-Heptano a alta presién. Porcentaje de Csz en funcion del tiempo
para los catalizadores Pt, PtReSn0.1, PtReSn0.3, y PtRe0.3 sulfurado.
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En el primer Periodo, se obtiene el mayor porcentaje de C3 con el catalizador

Pt, en segundo lugar el catalizador Pt-Re-S, y por ultimo los catalizadores de PtReSn0.1
y PtReSn0.3 respectivamente. Es importante recordar que la reaccion de craqueo es la
mayor responsable de la produccion de C; y que esta reaccion procede por un
mecanismo bifuncional que esta controlado por la funcion &cida. Por lo tanto, la menor
produccion de Cs del catalizador con 0.3 % de Sn respecto al catalizador con 0.1 % de
Sn es facilmente explicable considerando los valores de acidez de estos catalizadores
determinados por TPD de piridina .

Estas mismas consideraciones son aplicales a los catalizadores de Pt y PtRe-S,
ambos poseen mayor acidez que los catalizadores que contienen Sn, por lo tanto
producen méas Cs. En el tercer periodo de operacion, la deposicion de coque disminuye
la produccion de C; en todos los catalizadores.

La Figura 19 presenta la el porcentaje de gases (C;-C,) en funcion del tiempo

para los catalizadores estudiados.
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Figura 19. Reaccidn n-Heptano a alta presion. Porcentaje de gases (C1-Cy4) en funcidn

del tiempo para los catalizadores Pt, , PtReSn0.3, y PtRe0.3 sulfurado.
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El mayor porcentaje a C1-C4 se obtiene con el catalizador de PtReSn0.1,

luego se encuentra el catalizador PtReSn0.3, en tercer lugar se encuentra el catalizador
PtRe0.3 sulfurado y por ultimo el catalizador de Pt en las condiciones iniciales. La
formacion de gases depende del balance entre las funciones acida y metélica del
catalizador. La funcidon acida produce C,, C3y C4 por cragueo mientras que la funcién
metalica produce C; por hidrogendlisis. Por lo tanto, la mayor produccion de gases del
catalizador PtReSn0.1 se justifica por su mayor capacidad hidrogenolitica. En el tercer
periodo, luego de la desactivacion, la mayor conversion se obtiene con el catalizador

PtReSn0.1, siendo el menor productor de gases el catalizador PtReSn0.3.

La Figura 20 muestra los valores de selectividad a isomeros de C; en funcion del

tiempo de todos los catalizadores estudiados.
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Figura 20: Reaccion n-Heptano a alta presion. Selectividad a iC; en funcién del tiempo

para los catalizadores Pt, ,PtReSn0.3, y PtRe0.3 sulfurado.

La mayor selectividad en el primer periodo a iC; la posee el catalizador
PtReSn0.1, mientras que el menos selectivos es el catalizador PtReSn0.3. Esto podria

explicarse considerando que la formacion de isomeros de C; se produce por un
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mecanismo bifuncional controlado por la funcion acida. El pequefio agregado de Sn

(0.1 %) disminuye la acidez del catalizador principalmente los sitios de fuerte acidez
que son los responsables de la reacciones de craqueo. Por lo tanto, los compuestos
deshidrogenados producidos por la funcion metalica son isomerizados en lugar de ser
craqueados. En el caso del catalizador con 0.3 % de Sn la disminucion de la acidez es
tal que también afecta las reacciones de isomerizacion. Los catalizadores de Pt y PtRe
sulfurado poseen un comportamiento intermedio. Luego del periodo de desactivacion el
catalizador de Pt es fuertemente afectado por la deposicion de cogue mientras que los
catalizadores de PtReSn0.1 y PtRe sulfurado mantienen una buena produccion a

isobmeros de Cs.

La Figura 21 presenta los valores de selectividad a aromaticos totales en funcion

del tiempo.
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Figura 21: Reaccion n-Heptano a alta presion. Selectividad a aromaticos totales en

funcidn del tiempo para los catalizadores Pt, , PtReSn0.3, y PtRe0.3 sulfurado.

Es muy importante para el proceso de reformado producir con una alta

selectividad a aromaticos dado que estos poseen un alto valor de indice de octanos. Sin
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embargo, regulaciones ambientales limitan el contenido de aromaticos de los

combustibles. Principalmente, se ha restringido mucho el porcentaje de benceno debido
a su caracter de compuesto cancerigeno.

La mayor selectividad a aromaticos se obtiene con el catalizador de Pt, luego el
PtRe0.3 sulfurado y por ultimo los catalizadores PtReSn0.1 y PtReSn0.3
respectivamente. Similares comentarios a los realizados en la discusion de la Figura 19
(selectividad de iC;) pueden realizarse debido a que la reaccion de deshidrociclizacién
se realiza a través de un mecanismo bifuncional controlado por la funcion acida del
catalizador. Nuestros resultados sugieren que la acidez necesaria para promover las
reacciones de deshidrociclizacion requieren mayor fuerza &cida que los necesarios para
la isomerizacion. Esto se fundamenta en la mayor produccion de aromaticos del
catalizador de Pt respecto a los otros catalizadores y considerando que la selectividad a
iC; del catalizador de Pt es menor que la del catalizador PtReSn0.1. Luego de la
desactivacion del catalizador, el catalizador de Pt sigue siendo el mas selectivo para la
produccion de aromaticos mientras que el catalizador PtRe sulfurado presenta muy baja
selectividad.

La Figura 22 presenta los valores de selectividad a benceno de los catalizadores

estudiados en el primer y tercer periodo de operacion.
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Figura 22. Reaccion n-Heptano a alta presion. Selectividad a benceno en funcion del

tiempo para los catalizadores Pt, , PtReSn0.3, y PtRe0.3 sulfurado.
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El benceno se produce como consecuencia de la hidrogendlisis de tolueno.

Por lo tanto, la reaccion es catalizada por los grandes ensambles PtRe. Se observa que el
agregado de Sn al catalizador de PtRe produce una disminucion en la formacién de
benceno como consecuencia de la destruccion de los ensambles PtRe por el Sn. Esta
destruccion es mayor a medida que aumenta el porcentaje de Sn. EI S produce un efecto
similar pero mas marcado. Luego del periodo de desactivacion todos los catalizadores
poseen una selectividad a benceno muy baja debido a la deposicion de coque sobre la

funciéon metélica.

La Figura 23 muestra los valores de la relacion isdbmeros de C;/aromaticos

totales.
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Figura 23. Reaccion n-Heptano a alta presion. Relacion iC/Ar: en funcion del tiempo
para los catalizadores Pt, PtReSn0.3, y PtRe0.3 sulfurado.

Se observa que los catalizadores que contienen Sn son los que poseen la mas alta
relacion, mientras que el catalizador de Pt es el de menor relacion iC;/Aromaticos.
Luego de la desactivacion se mantienen practicamente las mismas relaciones que en el

primer periodo.
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Como se ha sefialado anteriormente las nuevas regulaciones sobre la calidad

de los combustibles restringen la cantidad de aromaticos en general de las naftas y
particularmente la cantidad de benceno. Ademas, debe tenerse en cuenta que los
compuestos aromaticos poseen alto indice de octanos y por lo tanto su eliminacion de
las naftas debe reemplazarse por parafinas ramificadas (isdbmeros de C;) a fin de
mantener el poder antidetonante de las naftas. De todo ello se deduce que los
catalizadores que produzcan naftas con alta relacién iC;/Aromaticos son los
catalizadores deseados por la industria actual. En nuestro caso es el catalizador
PtReSn0.3.

Conclusiones.
En los catalizadores trimetalicos PtReSn la acidez disminuye con el incremento

del contenido de Sn. Los sitios &cidos fuertes y débiles son los més afectados.

Las reacciones promovidas por la funcion metélica han disminuido al agregar Sn
al catalizador PtRe. Son afectadas la deshidrogenacién de CH, hidrogenolisis de CP y la
quimisorciénde CO.

Las reacciones que involucran la participacion de ambos sitios cataliticos se
pueden separar en:

a) Resultados a baja presion:

Los resultados de reacciones test de nCs y nC; muestran que la adicion de Sn a
los catalizadores Pt-Re/Al,O3, especialmente en pequefias cantidades, mejoran la
estabilidad, actividad y selectividad del catalizador. La adicion de Sn al catalizador Pt-
Re disminuye la relacion benceno/iC; .

b) Resultados a alta presion:

Los resultados de la reaccién test nC; muestran que el agregado de Sn mejora la
estabilidad de los catalizadores PtRe, a mayor porcentaje de Sn agregado, mayor es la
estabilidad. Sin embargo, en las condiciones de trabajo empleadas el catalizador de PtRe
sulfurado fue el mas estable.

El Sn y la sulfuracion de los catalizadores PtRe modifican la fase metélica,
afectando la reaccion de deshidrogenacion y principalmente la reaccién de
hidrogendlisis. Estas modificaciones se traducen en una menor produccion de metano

(C1) y benceno.
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El Sn, ademas, modifica la acidez total y distribucion de la fuerza acida de los
catalizadores de PtRe. Los cambios producidos modifican la relacién iC;/aromaticos y

el rendimiento liquido (menor produccion de gases).
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Rol del germanio en catalizadores Pt-Re-Ge/Al,O; de

reformado de nafta.

I ntroduccion.
El catalizador industrial de reformado de nafta es bifuncional, metal-acido,

compuesto por Pt acompafiado por un segundo metal (Re, Sn, Ge, Ir) [1-4], que actua
como promotor modificando las propiedades cataliticas de la funcidon metalica
(hidro/deshidrogenacion) y soportados generalmente en y-Al,O3 promovida con cloro,
que contribuye con la funcidon acida (isomerizacion, ciclizacion). La incorporacion de
un segundo metal, mejora principalmente la estabilidad del catalizador permitiendo
operar el reactor en condiciones de mayor temperatura y menor presion, lo cual favorece
la aromatizacion de parafinas. Recientemente se ha optimizado atin mas el catalizador
incorporando un tercer elemento a la funcion metalica [5-7]. El conocimiento de este
sistema estd aun en desarrollo y no es accesible a través de la bibliografia abierta.
Considerando estos aspectos en este capitulo se estudia el efecto de la carga de
germanio sobre las propiedades de un catalizador bimetalico de PtRe, de carga metalica

balanceada, Pt(0,3%) Re(0,3%).

Preparacion y caracterizacion de catalizadores.

Los catalizadores se prepararon por el método de co-impregnacion con exceso
de solucion de la forma descripta en el Capitulo Parte Experimental. Para analizar la
influencia de la carga de germanio en los trimetalicos PtReGe se prepararon los
siguientes catalizadores (se especifica con la nomenclatura especificada en esta Tesis):

- Pt

- PtRe(.3

- PtReGe0.1
- PtReGe0.3
- PtReGe0.6
- PtReGe0.9
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Las propiedades fisicoquimicas del catalizador son las responsables de su

comportamiento catalitico. Por esta razén se han estudiado algunas de dichas
propiedades, tanto superficiales como masicas, consideradas de mayor interés para los
tipos de enlaces que deben activarse en el reformado de nafta. Debido a ello, las
muestras de catalizador fueron caracterizadas mediante las técnicas fisicoquimicas y
reacciones test, descriptas en el Capitulo Parte Experimental, que se mencionan a

continuacion:

e Absorcion Atdmica

e Reduccion a Temperatura Programada (TPR).

e Desorcion a Temperatura Programada de piridina (TPD-piridina).
¢ Oxidacion a Temperatura Programada (TPO).

¢ Quimisorcién de CO.

0 Deshidrogenacion de ciclohexano (DHC).
0 Isomerizacién de n-pentano (ICs).
0 Isomerizacion de n-heptano (IC7).

0 Hidrogendlisis de ciclopentano (HCP).

Resultados y Discusion.

El anélisis quimico de los catalizadores realizado por Absorcion Atdmica,
demostré que los porcentajes experimentales de los contenidos metalicos de cada
muestra eran del orden de los tedricamente esperados. Estos resultados son comunes
cuando se utiliza la metodologia de co-impregnacion del soporte, ya que el precursor
metalico tiene tiempo suficiente como para migrar y adsorberse en la superficie de la

alimina.
a) Caracterizacion por TPR.

La Figura 1 presenta los perfiles TPR de los catalizadores monometalicos Pt, Re

y Ge.

CAPITULO VI - RESULTADOS



124

Pt

Re
Ge / \

0 200 400 600 800
Temperatura, °C

Consumo de Hidrégeno, u.a.

Figura 1. Perfil TPR de los catalizadores monometalicos Pt, Re y Ge.

Al igual que se analizo en el capitulo anterior, el catalizador monometalico de Pt
presenta un pico de consumo de hidrogeno centrado a 250 °C [8]. El consumo total de
hidrégeno (4rea TPR) indica que este pico corresponde a la reduccion total de Pt*" a Pt’.
El perfil TPR de 6xido de Re tiene un pico centrado aproximadamente a 590 °C con un
pequefio hombro a bajas temperaturas que puede corresponder a la reduccion de
particulas que debido a su gran tamafio tienen una débil interaccion con el soporte. El
area bajo los picos indican que cerca del 90% del 6xido de Re es reduce a Re” metalico.
El Perfil TPR de 6xido de Ge tiene un pico centrado aproximadamente a 620 °C que
corresponde a la reduccion del 6xido de Ge [9].

La Figura 2 muestra los perfiles TPR del catalizador PtRe0.3 y los catalizadores

trimetalicos PtReGe.
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Figura 2. Perfiles TPR de los catalizadores Trimetalicos PtReGe. X : Concentracion de
Ge.

El catalizador bimetalico, PtRe, tiene dos picos, uno a aproximadamente 220 °C
(atribuido a la reduccion del Pt) y el otro a 350 °C que corresponde a la reduccion del
Re en interaccion con el Pt. Se observa que en el catalizador bimetalico la temperatura
de reduccion de Re es menor que en el monometdlico de Re. Este efecto ha sido
observado también por otros investigadores y se ha atribuido a la reduccion catalitica
del Re por el Pt. [10,11].

Con la incorporacion de Ge al catalizador de PtRe, se modifica la relacion de las
areas de los picos observados. Menores contenidos de Ge, incrementan el area del pico
atribuido a la reduccion conjunta de especies, probablemente se favorece la formacion
de aleaciones Pt-Re-Ge y aparece un pequeio pico a 620°C, probablemente debido a Ge
segregado. Con el incremento del contenido de Ge el primer pico de reduccion tiene un
corrimiento a menores temperaturas. Este desplazamiento puede ser debido a una
modificacion de la reducibilidad de los 6xidos al aumentar la cantidad de promotor, por
interaccion directa de éstos con la fase metdlica activa de Pt. Este mismo

desplazamiento a menores temperaturas, ocurre con el segundo pico de reduccion. Para
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los contenidos de Ge de 0-0.3% este efecto pareceria ser debido al solapamiento de la

reduccion simultanea de Pt y oxidos de Ge [12] y Re. Con 0.6% de Ge el primer y
segundo pico estan mdas préximos y finalmente para 0.9% de Ge se confunden en un
unico pico ancho. Mientras que la sefal de reduccion del 6xido de germanio permanece
constante alrededor de 620 °C y crece al aumentar la carga de Ge indicando un

incremento de la cantidad de Ge segregado.

b) Caracterizacion por FTIR de CO.

La Figura 3 muestra los espectros IR del catalizador monometélico de Pt, los

catalizadores bimetalicos PtRe0.3, PtGe0.3 y el catalizador trimetalico PtReGe0.3

Absorbancia, u.a.

2150 2100 2050 2000 1950
Numero de onda, cm™

Figura 3. Espectros IR del catalizador monometalico Pt, de los catalizadores

bimetalicos PtRe0.3, PtGe0.3 y del catalizador trimetalico PtReGe0.3.

Los espectros IR del catalizador monometalico de Pt y de los bimetalicos
PtRe0.3, PtSn0.3 fueron explicados en el Capitulo IV de “Catalizadores Bimetalicos”.
El espectro IR del catalizador PtReGe0.3 presenta una banda de absorcion bien definida
a 2076 cm'l, correspondiente a la adsorcion lineal del CO sobre el Pt en estado metélico,

Pt°-CO [13]. La segunda banda a 2011 cm™ y el hombro a 1978 cm™ corresponderian al
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Pt influenciado por el Re y Ge a (Pts'-CO), indicando una transferencia electronica

desde el Re al Pt [14]. Mientras que la banda a 2102 cm™ corresponde a un Pt menos

electrodeficiente probablemente debido a su interaccion con el Ge.

c) Caracterizacién por quimisorciéon de CO, reaccién de Deshidrogenacién de

ciclohexano.

La Figura 4 muestra la evolucion de la cantidad de CO quimisorbido en funcidén
del contenido de Ge, las Figuras 4 y 5 muestran la conversion en la deshidrogenacion de
ciclohexano y la hidrogendlisis de ciclopentano en funcion del contenido de Ge
respectivamente.

7

|

Figura 4. Quimisorcion de CO en funcioén
del contenido de Ge en los catalizadores

1L trimetalicos PtReGe.

mmoles de CO. g de catalizador™”

00 02 04 06 08 1.0
Ge, %

En las condiciones en que se realizaron estas medidas el CO se quimisorbe
selectivamente sobre el Pt, no detectandose quimisorcion sobre Ge o Re [15]. Se
observa que la capacidad de quimisorcion de CO con el agregado de 0.1% Ge y que
mayores agregados de Ge producen un pequefio aumento de la capacidad de
quimsorcion de CO. Estos resultados tienen la misma tendencia observada para los

catalizadores bimetalicos.
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Figura 5. Deshidrogenacion de ciclohexano. Conversion en funcion del contenido de

Ge en los catalizadores trimetalicos PtReGe.

La evolucion de la actividad en deshidrogenacion de ciclohexano con el
contenido de Ge (Figura 5), confirma que el germanio disminuye la capacidad
deshidrogenante de la funcion metalica. El agregado de 0,1% Ge produce una
disminucién del 40% de la actividad y mayores contenidos de Ge contintian afectando
la actividad deshidrogenante hasta anularla casi completamente. Teniendo en cuenta que
la reaccion de deshidrogenacion de ciclohexano es una reaccion no demandante, deberia
disminuir linealmente con la cantidad de Ge agregado si este depdsito de Ge fuese
distribuido homogeneamente entre la fase metalica y el soporte del catalizador.

Estos resultados sugieren que a altos contenidos de Ge una gran parte del mismo
se deposita segregado sobre el soporte con poca o nula interaccion con el Pt. Estos
resultados son coincidentes con los TPR donde se observa que el pico correspondiente

al Ge segregado (620°C) crece marcadamente a altos contenidos de Ge.
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La Figura 6 muestra los valores de conversion de ciclopentano en funcion del

contenido de Ge.
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Figura 6. Hidrogenolisis de ciclopentano. Conversion en funcion del contenido de Ge

en los catalizadores trimetalicos PtReGe.

Se observé una importante caida en la actividad de la funcion metélica del orden
del 75%, para agregados de bajos contenidos de Ge (0.1%). Mayores cantidades de Ge
producen una caida ligeramente menor, hasta anularla casi completamente. Este
comportamiento se explica teniendo en cuenta que la reaccion de hidrogendlisis de
ciclopentano es una reaccion demandante, por lo tanto un pequeiio agregado de Ge
destruye los ensambles necesarios para la reaccion y se produce una abrupta caida en la
actividad [16-17]. Mayores agregados de Ge solo producen una pequena caida debido a
que restan pocos ensambles por destruir. Ademas, como se sefiald anteriormente,

muchos atomos de Ge se depositan en el soporte sin interaccionar con el metal.
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La Figura 7 presenta los valores de acidez total relativos al catalizador

bimetalico de PtRe en funcion del contenido de Ge obtenidos por TPD de piridina y la

Figura 8 muestra los picos de desorcion de piridina en funcion del porcentaje de Ge.
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Figura 7. Acidez total relativa al
catalizador bimetalico PtRe en funciéon
del contenido de Ge para los

catalizadores trimetalicos PtReGe.

Figura 8. Pico de TPD en funcion
del contenido de Ge para los

catalizadores trimetalicos PtReGe.
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Se observa que el agregado de Ge disminuye muy levemente la acidez total de

los catalizadores. Esto se explica considerando que el 6xido de Ge es un acido débil el
cual reemplaza al cloro del soporte que promueve sitios de acidez fuerte [18]. Ademas,
en la Figura 8, se observa que el Ge produce un cambio en la distribucion de la acidez
dado que los picos de desorcion de piridina se producen a menor temperatura a medida
que aumenta el tenor de Ge. Es decir, se produce la creacion de sitios de acidez débil y

la destruccion de los sitios de acidez fuerte.

€) Reaccion de n-Pentano.

Las Figuras 9, 10 y 11 muestran los resultados de conversion total, selectividad a
isoparafinas de Cs y a metano (C;) y propano (Cs) respectivamente, obtenidos en la
isomerizacion de n-pentano en funcion del contenido de Ge de cada a los 240 min de

reaccion.
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Figura 9. Reaccion n-Pentano. Conversion Total en funcion del contenido de Ge

para los catalizadores PtReGe.
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Figura 10. Reaccion  n-Pentano.
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Se observa en la Figura 9 que solo el catalizador de 0.1 % Ge tiene mayor

actividad que el bimetélico PtRe(.3 y esta esta actividad disminuye con el agregado de
Ge.

En cuanto a la mejora en la selectividad a isémeros de Cs (Figura 10) se explica
considerando que el agregado de Ge produce una modificacion de la distribucion de los
sitios acidos favoreciendo los centros de acidez media y débiles y destruyendo los sitios
acidos fuertes. Esto se traduce en una disminucion del craqueo (producidos en sitios de
acidez fuerte) y un aumento de la isomerizacion (sitios acidos débiles).

La Figura 11 muestra como son afectadas las reacciones tipicamente catalizadas
por la funcién metalica (C;, hidrogenolisis) y la funcion acida (Cs, craqueo). Ambos son
afectados por el agregado de Ge dado que este destruye los ensambles de PtRe que son
los responsables de la reaccion de hidrogenolisis (produccion de C;) y modifica la
distribucion de la acidez destruyendo los sitios de acidez fuerte que son los que

producen C; por craqueo.

f) Reaccidn de n-Heptano y caracterizacion por TPO.

La Figura 12 muestra los resultados de la conversion total en la reformacion de
n-heptano en funcion del contenido de Ge de cada catalizador medidos a distintos
tiempos de reaccion. Al comienzo de la reaccion, 5 min, cuando la superficie del
catalizador atin esta libre de carbon, 60 min, cuando se ha alcanzado un estado pseudo-
estacionario, 120 min, mitad de reaccion y a los 240 min al finalizar el experimento.

Se observa que el agregado de pequenas cantidades de Ge (0,1%) aumenta la
conversion del catalizador bimetalico PtRe, teniendo una mayor actividad también en su
estado estabilizado. Para contenidos de Ge mayores de 0,1%, la actividad inicial y final
del catalizador disminuye respecto al catalizador de referencia. Si observamos los saltos
de conversion entre los 60 min y los 240 min, se puede comprobar que en los
catalizadores trimetalicos el estado pseudo- estacionario se alcanza mas rapido que en el
catalizador bimetdlico y el salto de conversion entre los 5 y los 240 min de reaccion

disminuye, es decir su estabilidad mejora.

CAPITULO VI - RESULTADOS



134

80 T T T T T T T T

H 5min

O 60 min

® 120 min
60 L O 240 min |

nC7 Conversion, %
N
(@]

N
o
T
1

00 02 04 06 08 1.0
Ge, %

Figura 12. Reaccion n-Heptano. Conversion de n-heptano en funcion del contenido de

Ge a distintos tiempos de reaccion.

La Figura 13, presenta resultados de rendimiento a distintos productos obtenidos
en reformacion de n-heptano en funcion del contenidos de Ge de los catalizadores
trimetalicos y a dos tiempos de reaccion diferentes: al inicio (5 min) y al final (240 min)
del experimento.

Para analizar el comportamiento de ambas funciones se ha seguido la evolucién
de metano (C,), la formacion de n-parafinas de C, a Cg por craqueo, el rendimientos a
isoparafinas de C4 a Cg inclusive, la formacion de aromaticos totales (Bz+Tol) y la
formacion de cicloparafinas.

Los puntos iniciales de las graficas para %Ge = 0, corresponden a los
rendimientos del catalizador de referencia de PtRe. La forma de la evolucion de los
rendimientos seleccionados en funcion del contenido de Ge del catalizador es similar
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para ambos tiempos seleccionados. Solo se observa un cambio de conversion

importante debido a la desactivacién por acumulacién de coque que se produce durante
la reaccion. A los 5 min, el catalizador se encuentra libre de coque. Se observa que con

0,1% de Ge se consigue un incremento de la actividad respecto a la referencia de PtRe.
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Figura 13. Reaccion n-Heptano. Rendimiento a distintos productos en reformado de n-

heptano a los 5 y 240 min de reaccidon en funcidn del contenido de Ge.

Las restantes cargas presentan una conversion menor. Fundamentalmente el Ge
afecta la hidrogenolisis, disminuyendo la produccion de metano. También provoca un
aumento en la conversion a isoparafinas y una pequenia disminucion en el rendimiento a
aromaticos. Para pequenas cantidades de Ge (0,1%) se ve un incremento del
rendimiento a parafinas normales de C, a C¢ y luego una caida para mayores cantidades
de promotor. Esto confirma que pequefias cantidades de Ge modifican la funcion
metalica del catalizador, minimizando la hidrogendlisis y la capacidad deshidrociclante
del centro activo y aumenta la fuerza acida media del catalizador, lo que mejora la

formacion de isdmeros.

Las Figuras 14, 15 y 16 muestran la evolucion de algunas variables en el

reformado de n-heptano con el contenido de Ge de la fase metélica en la serie de
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trimetalicos estudiada, al inicio (5 min) y al final (240 min) de la reaccion. Se ha

tomado para este andlisis, la variacién de la relacion molar C,/C;, indicativa de las
modificaciones del balance metal/ acido del catalizador; el porcentaje total de gases,
indicativo de la fuerza craqueante y del rendimiento en compuestos liquidos, ademas la
relacion entre los rendimientos a isoparafinas y a aromaticos totales, lo cual es
indicativo de la calidad del producto reformado y de sus aptitudes para ser utilizado

como combustible reformulado.
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La Figura 14 muestra la caida en la actividad hidrogenolizante (formacion de
C1) debido a que el agregado de Ge destruye los ensambles de PtRe. También pone de
manifiesto la caida de la produccion de Cs que se produce por craqueo sobre los sitios
fuertes de acidez. Amabas funciones sufren una pérdida de actividad similar con el
agregado de Ge. Se observa que el agregado de Ge produce una disminucioén en las

reacciones de craqueo debido al cambio en la distribucion de los sitios acidos.
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Se observa que el agregado de Ge provoca un incremento en la relacion 1Cy.

s/ Arior, 10 cual favorece su calidad, como asi también disminuye el porcentaje de gases
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generados y la relacion C;/Cs, lo cual mejora el rendimiento liquido. Para catalizadores

estabilizados se alcanza una meseta en las variables analizadas para 0,3% Ge, no

obstante el trimetalico con 0,1% Ge sigue siendo el mas activo.

La Figura 17 muestra los diagramas de Oxidacion a Temperatura Programada
(TPO) de los depositos de coque acumulados sobre los catalizadores durante el

reformado de n-heptano.
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Figura 17. Diagramas de Oxidacion a Temperatura Programada (TPO) para los

catalizadores trimetalicos PtReGe

La curva correspondiente al catalizador bimetalico presenta dos picos de
quemado, uno centrado aproximadamente a 230°C y el otro a 370°C. De acuerdo a
estudios previos [16] se sabe que el carbon que quema a menor temperatura corresponde
a un depdsito mas hidrogenado, depositado en la funciéon metalica, mientras que el
carboén que quema a mayor temperatura corresponde a un depdsito mas polimerizado,
comunmente depositado sobre el soporte. En base a esta consideracion podemos decir
que el agregado de Ge al PtRe produce una disminucién del coque depositado sobre la
funcion metalica, el cual practicamente desaparece para contenidos de Ge > 0.3% y una
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disminucion del coque depositado sobre el soporte. Si se evalta el area debajo de cada

curva y se compara con el area de quemado del coque de un catalizador cuyo contenido
de coque es conocido es posible determinar el porcentaje de coque depositado sobre

cada muestra. Los valores de coque asi calculados se muestran en la Tabla 1.

Tablal.

Porcentaje de carbono (% C) determinado por TPO.
Catalizador %C
PtRe 0.23
PtReGe0.1 0.21
PtReGe0.3 0.20
PtReGe0.6 0.19
PtReGe0.9 0.15

Se observa una clara tendencia decreciente del %C total, a medida que aumenta
la carga de Ge. Esto confirma que agregado de Ge, disminuye el deposito de coque

sobre ambas funciones indicando menor actividad deshidrogenante y polimerizante.

El comportamiento en reaccion de los catalizadores trimetalicos de PtReGe,
indica que el Ge en bajas cantidades promueve la ruptura de ensambles de platino,
afectando asi la actividad de la funcidon metéalica con una sensible disminucion de la
actividad de reacciones de estructura demandante tal como la hidrogenolisis. Al
aumentar el contenido de Ge comienzan a quedar particulas de Ge aislado sobre el
soporte que se convierten en 0xido durante la etapa de calcinacion del catalizador. Esto
puede modificar ambas funciones. A medida que la densidad de oxido de germanio
crece se ira modificando la funcion acida. Este 6xido podra bloquear sitios de acidez
fuerte de la alimina clorada y generar nuevos sitios de acidez media y débil. Si estas
particulas de 6xido se ubican cerca de particulas de Pt podran producirse transferencias
de electrones desde el Pt hacia los centros acidos, generandose asi centros de Pt electro-
deficiente y modificandose de esta forma la capacidad de adsorcion de reactivos y por lo
tanto la actividad del Pt o bien alcanzardn a reducirse y formar una aleacion que

también tendra un comportamiento catalitico diferente. El incremento de una acidez
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media favorece la formacion de isomeros y disminuye el craqueo y la formacién de

coque. Las modificaciones de la actividad metédlica producen alteraciones en la
actividad deshidrogenante, deshidrociclante y debilitan la fuerza de adsorcion de
cualquier molécula sobre éstos centros de reaccion mejorando la resistencia a ciertos
venenos de la alimentacién tal como los compuestos sulfurados, siempre presentes

como impurezas de las cargas a reformar.

De esta manera un catalizador trimetalico de PtReGe con pequefias cantidades
de Ge podria trabajar de mejor manera que un bimetéalico de PtRe, dando un producto
reformado de mejores cualidades medioambientales, con menor proporciéon de

aromaticos y mayor contenido de isoparafinas, de mayor actividad y mejor estabilidad.

g) Reaccion de nC; a alta presion. Desactivacion acelerada
Para estudiar la estabilidad de los catalizadores y su resistencia a la formacion de

coque se realizaron, al igual que en el capitulo anterior, ensayos a alta presion con
periodos de desactivacion acelerada. [19]. La presion de hidrogeno y la relacion molar
H,/HC, factores muy importantes en la desactivacion de la funcion metalica, se
disminuyen durante la etapa de desactivacion para favorecer la acumulacién de coque
[20]. En este ensayo se hace trabajar al catalizador bajo distintas condiciones de
operacion de modo de evaluar su comportamiento. En general el test consta de tres
periodos de reaccion. En el primero se trata de evaluar el catalizador en condiciones de
alta presion de hidrogeno (12 atm) y alta relacion Ho/HC (6 mol/mol), hasta lograr su
estabilizacion. Alcanzado un estado seudo-estacionario, se inicia el segundo periodo en
el cual el catalizador trabaja a presion de hidrogeno reducida, generalmente de 1 atm y
se reduce la relacion H,/HC (2 mol/mol), de manera de favorecer la formacion y
acumulacion de coque. Después de desactivado durante algunas horas se retoman las
condiciones iniciales de alta presion y relacion H,/HC, para evaluar el grado de
envenenamiento producido por el carbon depositado y el grado de recuperacion de
actividad catalitica.

Analizando el Periodo I de en forma aislada, se puede obtener informacion

respecto al comportamiento del catalizador en condiciones industriales de reformado.

Las muestras evaluadas fueron las siguientes: catalizadores de Pt, PtReGeO0.1,

PtReGe0.3, y PtRe0.3 sulfurado. Como alimentacién al reactor de alta presion se utilizd
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n-heptano, nC;, puro. La descripcion del equipo, procedimiento y condiciones de

reaccion fueron especificadas en la Parte Experimental de esta Tesis.

La Figura 18 presenta los resultados de conversion de nC; a alta presion
(Periodo I y III) para los distintos catalizadores estudiados, antes y después del periodo

de acumulacion de coque.
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Figura 18. Reformado de nC5 a alta presion. Conversion de nC; en funcion del tiempo

para los catalizadores Pt, PtRe0.3 sulfurado, PtReGe0.1 y PtReGe0.3.

En el Periodo I, previa a la desactivacion, se observa un comportamiento muy
uniforme y pequenias diferencias de conversion entre los valores iniciales a 5 min de
reaccion y los estabilizados a 60 min, una vez alcanzado el estado estacionario. La
mayor conversion de nCs inicial se obtiene con el catalizador monometalico de Pt y con
el trimetalico PtReGe0.1, luego se encuentra el catalizador PtReGe0.3 y finalmente el
catalizador PtRe0.3sulfurado. A pesar del corto periodo de estabilizacion (60 min), se
puede notar una ligera caida de actividad del orden de un 2,4% para el Pt, 1,0% para
PtRe0.3S, 0,2% para PtReGe0.3 y 0,1% para PtReGe0.1. Estos resultados concuerdan
con lo esperado si tenemos en cuenta que el Pt y el Re son los metales activos y que el
Ge y el S se agregan para disminuir la hiperactividad inicial de los anteriores. En el caso
del monometalico de Pt al no estar atenuada su alta actividad inicial sufrird una leve
desactivacion aun a alta presion de hidrogeno, reflejada por la caida de conversion

después de una hora de reaccion. La incorporacion del Re aumenta la actividad metalica
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por lo que es necesario agregar un tercer componente estabilizador. En el caso del

agregado de azufre, la disminucion de la actividad metalica es mayor que en el caso del
agregado de Ge. En este ultimo caso, se obtienen catalizadores mejor estabilizados que
con azufre y la actividad metélica residual dependera del contenido de Ge agregado. Se
debe tener también presente que en el caso de agregado de Ge, parte de este puede
interaccionar con el Pt y el Re de la funcién metélica y parte puede quedar como 6xido
modificando las propiedades de la funcién acida del soporte.

Luego de la desactivacion por coque, al retornar a condiciones de alta presion de
hidrégeno (Periodo III), la mayor actividad corresponde a los trimetalico PtReGe, en
primer lugar el de bajo contenido de Ge, PtReGe0.1, y luego el de PtReGe0.3. En este
caso los saltos de conversion después de la desactivacion fue de 5 y 9%
respectivamente. A continuacion se ubica el catalizador PtRe0.3 sulfurado, con un salto
de conversion de 14% y finalmente, el catalizador mas desactivado fue el monometalico
de Pt, con un salto de conversion de 29%.

Esta distribucion confirma lo observado en los experimentos llevados a cabo a
presion atmosférica, indicando que pequenas cantidades de Ge adicionadas al
bimetéalico de PtRe mejoran su estabilidad y tienen un efecto mas positivo atin que el
que produce la sulfurizacion del PtRe.

No obstante, si las cargas de Ge aumentan, el efecto beneficioso se diluye. La
capacidad de hidrogenacién de precursores de coque disminuye, probablemente por
bloqueo de atomos de Pt o modificacion de su estructura electronica y hay una

modificacion adicional de la funcion acida.
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La Figura 19 muestra los porcentajes de metano (C;) obtenidos con los

catalizadores evaluados a alta presion (Periodo I y III), antes y después de la

desactivacion con coque.
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Figura 19. Reformado de nC5 a alta presion. Porcentaje de Metano (C;) en funcion del

tiempo para los catalizadores Pt, PtRe0.3 sulfurado, PtReGe0.1 y PtReGe0.3.

Respecto al comportamiento de los catalizadores a presion atmosférica, la mayor
presion de hidrogeno favorece el hidrocraqueo y la hidrogenolisis. La produccion de C;
es indicativa de la actividad hidrogenolitica de la funcion metélica. En la Periodo I se
observa la mayor produccion de C; en los trimetalicos de PtReGe0.1 y PtReGe0.3. A
continuacion, el catalizador de Pt y por tltimo el PtRe0.3 sulfurado. En todos los casos
los valores obtenidos son inferiores al 1,5% y no superan el 1% después de 30 min de
reaccion. Los resultados pueden explicarse si se tiene en cuenta que la actividad
hidrogenolitica del Pt es incrementada con el agregado de Re, el cual tiene inicialmente
mayor capacidad de formacién de metano si no es convenientemente pasivado.
Teniendo en cuenta que la hidrogenolisis es una reaccion demandante de una cierta

estructura del sitio activo, al agregar Ge o S a la fase metélica se destruyen ensambles
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necesarios para la reaccion y por lo tanto disminuye la actividad hidrogenolitica del

catalizador. Para contenidos de Ge muy bajos, la densidad de ensambles activos en
hidrogenolisis puede ser superior a la del Pt puro. Al aumentar el contenido de Ge, esta
actividad disminuye. Ademas se verifica que el azufre es mas efectivo que el Ge para
eliminar ensambles  de actividad hidrogenolitica. Después de la Periodo de
desactivacion, el coque formado sobre los sitios metalicos completa la eliminaciéon de
ensambles hidrogenoliticos, por lo que la formacion de metano es practicamente

indetectable en todas las muestras estudiadas.

La Figura 20 muestra los porcentajes de propano (C;), obtenidos en reformado
de nC; de los catalizadores evaluados a alta presion (Periodo I y III), antes y después de

la desactivacion con coque.
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Figura 20. Reformado de nC5 a alta presion. Porcentaje de Propano (Cs) en funcion del

tiempo para los catalizadores Pt, PtRe0.3 sulfurado, PtReGe0.1 y PtReGe0.3

En el primer Periodo (a los 60 min), la mayor produccioén de propano se obtiene

con el catalizador monometalico, seguido por el PtReS y luego por los trimetalicos
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PtReGe0.1 y PtReGe0.3. Este comportamiento es consistente con los cambios de fuerza

acida observados al incrementar el contenido de Ge y determinados por las medidas de
desorcion de piridina quimisorbida. Si bien se observaba que el area total de la curva de
desorciéon no era modificada con el contenido de Ge, se apreciaba un interesante
corrimiento de la misma a temperaturas de desorcion inferiores, que denotaban una
disminucion de la fuerza 4cida necesaria para craquear parafinas y para polimerizar
precursores de coque. En la tercera Periodo, se observa que el coque depositado
disminuye la producciéon de C; en todos los catalizadores.

La Figura 21 muestra los porcentajes de gases totales (C;-Cs4) en funcion del
tiempo, obtenidos en reformado de nC; de los catalizadores evaluados a alta presion

(Periodo I y III), antes y después de la desactivacion con coque.
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Figura 21. Reformado de nC; a alta presion. Porcentaje de gases (C;-C4) en funcion del

tiempo para los catalizadores Pt, PtRe0.3 sulfurado, PtReGe0.1 y PtReGe0.3

El mayor porcentaje de gases (a los 60 min) se obtiene con el catalizador de Pt,
luego se encuentra el catalizador PtReGe0.1, seguido por el PtRe0.3 sulfurizado y

finalmente el trimetalico de PtReGe0.3. La produccion de gases depende de la actividad
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hidrogenolitica de la funcion metdlica y de la densidad de sitios 4cidos fuertes del

soporte. Como hemos observado en las Figuras 18 y 19, la capacidad hidrogenolitica y
craqueante se modifica con el agregado de Re, Ge y S por lo que el comportamiento
observado es el esperado de acuerdo a la actividad acida y metalica de cada catalizador.
Después de la deposicion de coque, de observa una disminucion en la produccion de
gases en todos los catalizadores en estudio.

La Figura 22 muestra los valores de porcentaje de isoparafinas de C; en funcion
del tiempo de reaccion, obtenidos en reformado de nC; de los catalizadores evaluados a

alta presion (Periodo Iy III), antes y después de la desactivacién con coque.
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Figura 22. Reformado de nC; a alta presion. Porcentaje de isoparafinas de C; (iC7) en
funcion del tiempo para los catalizadores Pt, PtRe0.3 sulfurado, PtReGe0.1 y
PtReGe0.3

El mayor porcentaje de iC; se obtiene con el catalizador PtReGe0.1, luego se
encuentra el catalizador PtRe0.3 sulfurado junto con el trimetalico de PtReGe0.3 y por
ultimo, el catalizador monometdlico de Pt. Los resultados pueden justificarse teniendo
en cuenta que la formacion de isoparafinas procede por un mecanismo bifuncional
metal-acido controlado por la fuerza de los sitios acidos. El agregado de Ge aumenta la

densidad de sitios de acidez media y débil del soporte, capaces de isomerizar y
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disminuye la concentracion de sitios de acidez fuerte, necesarios para el craqueo y la

formacion de coque por polimerizacion. La actividad metdlica también disminuye,
afectandose principalmente la capacidad hidrogenolitica. No obstante la actividad hidro-
deshidrogenante se mantiene, generandose una abundante cantidad de olefinas que ante
la presencia de mayor cantidad de sitios de fuerza 4acida media son faicilmente
isomerizadas. En el caso de Pt, las olefinas generadas seran isomerizadas o craqueadas
en funcién de la fuerza acida del sitio donde se adsorban. En la Periodo III, luego de la
desactivacion acelerada, el catalizador monometélico se presenta como el mas afectado.
Al ser el catalizador con mayor concentracion de sitios acidos fuertes, es también el que
mayor depdsito de coque acumula en la Periodo de baja presion. Se observa que el salto
de conversion en el monometalico de Pt es de un 12%, en el bimetalico PtRe0.3
sulfurado de un 8% y en los trimetalicos del orden de 1,5 a 2%.

La Figura 23 muestra los valores del porcentaje de aromadticos totales, Aror,, en
funcién del tiempo de reaccion, obtenidos en reformado de nC; de los catalizadores

evaluados a alta presion (Periodo I y III), antes y después de la desactivacion con coque.

T T
—N— Pt
60 —— PtReGe0.1 .
—A— PtReGe0.3
—&— PtRe0.3 sulf

R 401 i
LE A\A\A
< [}
204 e .
PE—— IR .
a
0 T T T T T T T T T T T
0 20 40 60 240 260 280

Tiempo, min

Figura 23. Reformado de nC; a alta presion. Porcentaje de Aromaticos totales (Bz+Tol)
en funcién del tiempo para los catalizadores Pt, PtRe0.3 sulfurado, PtReGe0.1 y
PtReGe0.3
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El mayor porcentaje a aromaticos se obtiene con el catalizador de Pt, luego se

encuentra el catalizador PtRe0.3sulfurado y por ultimo los trimetalicos de PtReGe0.1 y
PtReGe0.3. Cabe sefialar que los aromaticos obtenidos han sido benceno y tolueno. Se
ha graficado la cantidad total de aromaticos pero esta corresponde fundamentalmente a
la produccion de tolueno. La cantidad de benceno maxima es de un 4% y aumenta a
medida que aumenta la actividad hidrogenolitica del catalizador. Fundamentalmente el
benceno es generado a partir de la demetilacion o hidrogenolisis de Tolueno. El mayor
porcentaje a tolueno se obtiene con el catalizador de Pt, luego se encuentra PtRe0.3
sulfurado, en tercer lugar PtReGe0.1 y por ultimo PtReGe0.3. Después de la Periodo de
desactivacion el coque formado afecta en mayor grado al catalizador monometalico de
Pt, el cual tiene un salto de conversion a aromaticos de 19%, seguido por el bimetalico
sulfurado, el cual pierde un 8% de aromaticos y finalmente se ubican los trimetalicos,
cuyo salto en aromaticos esta en 3,5% y 2,2% para contenidos de Ge de 0.1 y 0.3%
respectivamente.

La Figura 24 muestra los valores de la relacion isoémeros de C; / aromaticos
totales en funcion del tiempo de reaccion, obtenidos en reformado de nC; de los
catalizadores evaluados a alta presion (Periodo I y III), antes y después de la

desactivacion con coque.
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Figura 24. Reformado de nC; a alta presion. Porcentaje de Tolueno (Tol) en funcion

del tiempo para los catalizadores Pt, PtRe0.3 sulfurado, PtReGe0.1 y PtReGe0.3
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Se observa que los catalizadores trimetalicos de PtReGe poseen la mas alta

relacion iC7/Arore. El bimetalico es de un comportamiento intermedio y el de Pt es el
que da los menores valores. Luego de la Periodo de desactivacion el valor de la relacion
se incrementa indicando que el coque afecta en mayor proporcion a la formacion de
aromaticos respecto a la de isoparafinas.

Dado que las isoparafinas ramificadas pueden llegar a aportar un indice de
octano de mezcla similar al de los aromaticos, estos compuestos de menor toxicidad
pueden reemplazar al benceno, cuyas propiedades cancerigenas han sido demostradas,
sin disminuir el octanaje de la mezcla. De acuerdo a las crecientes restricciones de la
legislacion medioambiental, en cuanto al uso de aromaticos en combustibles, el
catalizador trimetalico de PtReGe0.1 seria, de los estudiados en este capitulo, el mas
conveniente para la produccion de naftas de elevado octanaje, ya que es el que posee la
mayor relacion de iC;/Arors. El aporte extra de isoparafinas podria cubrir la
disminucion de octanaje producida por una merma en la concentracion de aromaticos de

la mezcla.

Conclusiones

El agregado de Ge al catalizador de PtRe produce modificaciones de ambas
funciones cataliticas, metalica y acida.

Las modificaciones sobre la funcion metélica se observan por una disminucion
de la capacidad de deshidrogenacion e hidrogendlisis. Esta reduccion del niimero total
de sitios activos y del nimero de ensambles especificos se traducen en una menor
capacidad deshidrogenante menor formacion de metano y coque.

La modificacion sobre la funcidn 4cida se observa mediante la transformacion de
sitios de acidez fuerte en sitios de acidez media y débil, que desplazan los maximos de
las curvas de desorcion de piridina hacia temperaturas menores. Este efecto se traduce
en una menor formaciéon de gases (craqueo) y un aumento en la capacidad de
produccion de isoparafinas ramificadas.

El efecto del Ge sobre ambas funciones también disminuye la velocidad de
formacion de aromaticos y de coque. Al disminuir la velocidad de desactivacion se
obtienen catalizadores mas estables, aun a alta presion y después de un periodo de

desactivacion acelerada. La disminucion de la capacidad de aromatizacion mejora la
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relacion  1C;/Arométicos con lo que se obtiene un producto reformado de calidad

interesante para su uso como combustible y adecuado a las actuales exigencias de la
Legislacion Medioambiental.

Pequetios contenidos de Ge, del orden de 0,1%, han resultado ser los mas
efectivos para mejorar las propiedades del catalizador. Cargas superiores producen un
desbalance no conveniente de las funciones activas y la segregacion del Ge.

La adicion de 0,1% de Ge al bimetalico Pt-Re, tiene un efecto similar al del
proceso de sulfurizacion, en cuanto a eliminacion de hidrogendlisis se refiere, pero da
catalizadores mds estables y de mejor rendimiento liquido y produccion de isomeros

que el catalizador bimetalico sulfurizado.
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Catalizadores PtRe/Al O3 pasivados con Sn, Gey S.

I ntroduccion.
Como se ha mencionado anteriormente en € capitulo 1 de Introduccién los

catalizadores Pt-Re tienen una alta actividad a la hidrogendlisis de hidrocarburos,
produciendo metano y otros hidrocarburos de bajo valor econdémico [1]. Por esta razén
los catalizadores necesitan ser sulfurados.

Ademas, se ha estudiado la adicion de un tercer promotor a catalizador
bimetalico Pt-Re parareducir su actividad hidrogenolitica [2-4]. Como consecuencia del
agregado de un tercer promotor se produce una modificacion de la funcion &cida que
cambia la selectividad a productos de cragueo. La modificacion de la acidez del soporte
para reducir esta actividad cragueante es un efecto secundario. Actualmente se busca
incrementar la relacién isdbmeros/aromaticos, debido a regulaciones medioambientales
sobre la composicion de la gasolina, para reducir e contenido de hidrocarburos
aromaticos. Los aditivos més utilizados a la cupla Pt-Re son los elementos del Grupo
IVB (IUPAC 14) de la tabla periodica de los elementos. Ge, Sn'y Pb. Los éxidos de
estos elementos son totalmente refractarios y ellos son parcialmente reducidos a estado
metalico bajo condiciones de reduccién del proceso de reformado de nafta. Por o tanto,
solo una fraccién de los promotores adicionados puede interaccionar con € Pt. El resto
permanece como especies oxidadas sobre el soporte y su efecto es cambiar la acidez del
soporte [2,3].

En este capitulo se estudia la posibilidad de reemplazar o eliminar la sulfuracion
de los catalizadores Pt-Re por el agregado de Ge 0 Sn. Una de las principal es reacciones
a disminuir es la formacion de metano producida por hidrogendlisis y se pretende
paralelamente aumentar la relacion isdmeros/arométicos a fin de cumplir con las

regul aciones medio ambientales.

Preparacion y caracterizacion de catalizadores.
Los catalizadores se prepararon por € método de co-impregnacién con exceso

de solucién de laforma descripta en el capitulo Parte Experimental.
- Pt
- PtRe0.3
Una serie de catalizadores Bimetdlicos se sulfuraron luego de la preparaci on:
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- PtRe0.1

- PtRe0.3
- PtRe0.9
- PtRe2.0
En caso de ser sulfurados su nomenclatura sera PtRe0.3-S
La sulfuracién de los catalizadores fue realizada de acuerdo a[2], 60 ml.min™ de
H, y 0.042 ml.h"* de CS, se hacen circular por la muestra durante 30 min a 500 °C.
Luego se interrumpe la inyeccion de CS,. Se mantiene la corriente de H, sobre la
muestra durante otras 8 h para eliminar el azufre adsorbido en formareversible [5,6].
Las reacciones Test utilizadas para caracterizar |os catalizadores ya descriptas en
el capitulo Experimental se mencionan a continuacion:
0 Isomerizacion de n-heptano (iCy).
o Hidrogendlisis de ciclopentano (HCP).

o Dehidrogenacion de ciclohexano (DHC).

Resultados y Discusion.

Reaccion de n-heptano e Hidrogendlisis de ciclopentano.
La Figura 1 muestra los valores de conversion de n-heptano en funcion del

tiempo del catalizador monometédlico Pt0.3, €l catalizador bimetdlico no-sulfurizado
PtRe0.3 y la serie de catalizadores bimetdlicos sulfurizados PtRe-S.
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O.\
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4 Figura 1. Reaccion n-Heptano. Conversion
c
Q 30 L, .
O de n-heptano en funcion del tiempo.
20 Catalizador  monometdlico 'y  los
catalizadores bimetdlicos PtRe.
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Se puede observar que € catalizador monometalico de Pt es el menos estable y

gue la estabilidad aumenta cuando se adiciona Re y aumenta ain més luego de la
sulfuracion. El tiempo de este test catalitico es de 240 min. A este tiempo se considera
que € catalizador esta totalmente estabilizado. A fin de comparar la perfomance de los
distintos catalizadores, los valores de actividad y distribucion de productos fueron
registrados para cada catalizador. La Tabla 1 presenta los valores de conversiéon y
selectividad a distintos productos a los 240 min de reaccion.

Tablal.
Resultados correspondientes a la reaccion de n-heptano a los 240 min de reaccion.
(Catalizadores monometdlicosy catalizadores bimetalicos Pt-Re).

Catalizadores

Pt PtRe0.3 PtRe0.1-S PtRe0.3-S PtRe0.6-S PtRe0.9-S
X 21.8 27.8 28.4 306 19.6 135
(Xi-X )X 0.61 0.52 06 05 0.61 0.7
sC, 0.35 0.92 0.8 05 0.38 0.4
Sbz 15 18 1.0 1.1 06 0.4
Stol 155 12.2 14.2 13.3 13.1 138
Sc, 34.8 306 44.6 51.8 51.7 24.8
iCyltol 22 25 3.1 3.9 3.95 18

SC;: selectividad a C,

Sbz: selectividad a benceno

Stol: selectividad a tolueno

SiC;: selectividad aisémeros de C;,

Se puede observar que con la adicién de 0.3%Re a catalizador Pt0.3 la
conversion de n-heptano aumenta desde 21.8% (segunda columna) a 27.8% (tercer
columna). Si este catalizador bimetalico se sulfura (muestra PtRe0.3-S) la conversién
final es alin mayor, 30.6 % (quinta columna). Esta es la mayor conversion de la Tabla
El parametro (Xsmin-X240min)/Xsmin representa la disminucion de la conversion desde el
inicio del experimento (Xsmin) hasta la conversion final (Xzomin) relativa a valor de
conversion inicial. Cuanto mayor es este parametro mayor es la desactivacion que sufre
el catalizador. Se observa en la Tabla 1 que [(Xsmin-X240min)/Xsmin] fue de 0.61, 0.52 y
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0.46 para los catalizadores Pt, PtRe0.3 y PtRe0.3-S, respectivamente. Por |o tanto,

respecto ala actividad y ala estabilidad podemos confirmar que la adicion de 0.3%Re 'y
la sulfuracion son beneficiosos para las propiedades del catalizador monometélico Pt.
Otros contenidos de Re no son ventaj0sos, obsérvese que los catalizadores PtRe0.6-S 'y
PtRe0.9-S sufren mayor desactivacion. El catalizador PtRe0.3-S contiene 0.06% de
azufre a final del proceso de sulfuracion. La desactivacion de los catalizadores durante
la experiencia es relativamente alta debido a que € test es realizado a bagja presion. Para
analizar otras propiedades de los catalizadores estan incluidos en la Tabla 1, valores de
selectividad a diferentes productos. Una reaccion indeseable que produce compuestos
de pequefio valor es la hidrogendlisis, produce metano (C;) y benceno. Estos
compuestos son producidos por la ruptura del enlace C-C del tolueno asistida por
hidrégeno. El C; es también producido por la hidrogendlisis del enlace alfa de una
cadena parafinica. Los valores de selectividad para los monometdlicos, bimetalicos
libres de azufre y bimetdlicos sulfurados (PtRe0.3) son: 0.35, 0.92 y 0.49,
respectivamente. Los valores de selectividad a benceno son 15 18 y 1.1
respectivamente, demostrandose la ventgja de la sulfuracion. El producto de la
dehidrociclizacion de n-heptano es tolueno y se puede observar que €l catalizador que
contiene Re tienen menor produccion de tolueno que e monometdlico Pt. La capacidad
isomerizante es mayor en los catalizadores sulfurados que en los monometalicos o en
los catalizadores libres de azufre (excepto en el caso de PtRe2.0-S, , que tiene una baja
estabilidad y actividad). La tabla 1 muestra que €l catalizador PtRe0.3-S es el més
conveniente debido a su alta conversién y también porque producen una ata relacién
iC/tolueno. El catalizador PtRe0.9-S también tiene una alta relacién i C7/tolueno aunque
tiene una bgja actividad y estabilidad. En aplicaciones semi-regenerativas el catalizador
PtRe0.3-S hareemplazado a catalizador Pt debido a su mayor estabilidad y actualmente
es € mas utilizado en las refinerias debido a su ventaja adicional de amentar la relacién
isOmeros/arométicos. Por esta razon, este catalizador fue usado como referencia para la
comparacién con |os catalizadores trimetdlicos no sulfurados.

La Figura 2 muestra los valores de conversion a 240 min para los catalizadores
Pt, PtRe0.3, PtRe0.3-S (el megjor dentro de los bimetdlicos) y los trimetdlicos PtReSnx y
PtReGex.
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Figura 2. Reaccion n-Heptano.
Conversion de n-heptano para los
catalizadores trimetdlicos de Sny Ge

a 240 min de reaccion.

La Figura 3 muestra el grado de desactivacion en la reaccion de n-heptano para
los catalizadores Pt, PtRe0.3, PtRe0.3-S (el mejor dentro de los bimetdlicos) y los
trimetalicos PtReSnx y PtReGex.
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Se puede observar en la Figura 2 que la conversion cae con €l incremento del

contenido de Sn. Los valores de conversion de los catalizadores con 0.1y 0.3 % de Sn
son mayores dentro de los catalizadores trimetalicos y mayores que la del catalizador
PtRe-S. También se observa en la Figura 2 que la conversion cae con el agregado de Ge,
la mayor conversion se obtiene con 0.1% de Ge.

Se observa en la Figura 3 que | os catalizadores trimetalicos que contienen Sn son
menos estables que |os catalizadores trimetalicos que contienen Ge. Ademas, se observa
que los catalizadores PtReSn son menos estables que el catalizador PtRe0.3-S.

Las Tablas 2 y 3 muestran valores de selectividad a diferentes productos
obtenidos con e catalizador PtRe0.3-S y los catalizadores trimetdlicos de Sn y Ge

respectivamente.

Tabla 2.
Reaccion de n-heptano a 240 min de reaccién (comparacion entre los resultados
obtenidos con PtRe0.3-S'y con los catalizadores trimetdlicos de Sn)

Catalizadores

PtRe0.3-S PtReSn0.1 PtReSN0.3 PtReSn0.6 PtReSn0.9
Xt 30.6 41.6 38.7 30.2 10.4
SCy 0.5 0.8 0.6 0.5 0.2
Shz 11 0.8 0.3 0.3 0.2
Stol 133 19.8 16.2 12.1 6.0
iC; 51.8 54.1 44.2 48.5 75.0
iC/tol 3.9 27 27 4.0 125

SC;: selectividad a C,

Sbz: selectividad a benceno

Stol: selectividad atolueno

SiC;: selectividad aisémeros de C;,

Los catalizadores trimetdlicos con menor contenido de Sn, 0.1 y 0.3%, tienen
una mayor capacidad hidrogenolitica (selectividad a C,) que el catalizador bimetalico
sulfurado. La funcién metalica Pt-Re en estos catalizadores ha sido inhibida solo
levemente con una pequefia adicion de Sn. El catalizador PtReSn0.6 tiene una capacidad

hidrogenolitica similar al PtRe0.3-S. Incrementando e contenido de Sn a 0.9%
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disminuye la selectividad a C; y la conversion. En este caso e Sn inhibe fuertemente la

funcion metdlica. El catalizador con un contenido de 0.1%Sn no solo tiene una mayor
conversion que el catalizador bimetdlico sino que también su selectividad a iso-heptanos
y toluenos es sustancialmente superior. A pesar de esto la relacion iCr/tolueno es baja
debido a que la selectividad a tolueno es mas grande. El catalizador PtReSn0.3 también
tiene una menor relacion que los catalizadores bimetdlicos. Los valores de conversion,
capacidad hidrogenolitica y relacion iCz/tolueno de PtReSn0.6 son similares a los
exhibidos por e catalizador bimetdlico PtRe0.3-S. El catalizador PtReSn0.9 es muy
poco activo y produce un ato porcentge a iC; (75.9%). En general cuando se
incrementa el contenido de Sn las propiedades de la funcion metdlicay la velocidad de
formacion de aromaticos disminuyen. La disminucién de la actividad catalitica metdlica
de estos catalizadores en funcion del contenido de Sn fue previamente estudiada con la
reaccion test de dehidrogenacion de ciclohexano y se reportd en el Capitulo V de esta
Tesis.

En las condiciones de reaccion del reformado industrial parte del estafio se
reduce al estado metdlico y este Sn° forma una aleacion con e Pt y afecta sus
propiedades cataliticas. La accion del Sn puede ser atribuida a un efecto geométricoy a
un efecto electrénico. El efecto geométrico esta relacionado a la dilucion del Pt y los
grupos de aomos Pt-Re por otros domos adyacentes cataliticamente inertes. El efecto
electronico esta relacionado a cambio en la densidad electrénica de los &omos de Pt
superficiales por una interaccion con otros atomos a su alrededor. En el caso del efecto
de dilucion, los aomos de Sn tienen un rol similar a los &omos de S en catalizadores
sulfurados. Durante e reformado de n-heptano e C; puede producirse por la
hidrogendlisis del enlace alfa de parafinas o por la hidrogendlisis de tolueno. El benceno
puede ser producido solamente por la hidrogendlisis del tolueno (dealquilacién). La
selectividad a C; del catalizador PtRe0.3 es 0.92. Esta disminuye a 0.49 luego de la
adicion de 0.06% de Sy a 0.50 luego de la adicién de 0.6 de Sn. Los valores de
selectividad en el caso de benceno son 1.8, 1.1 y 0.89 respectivamente. Estos valores
muestran que la hidrogendlisis del tolueno esta més inhibida por la adicion de estafno

que por lasulfurizacion.
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Tabla 3.

Reaccion de n-heptano a 240 min de reaccién (comparacion entre los resultados
obtenidos con PtRe0.3-S'y con los catalizadores trimetalicos de Ge)

Catalizador es

PtRe0.3-S PtReGe0.1 PtReGe0.3 PtReGe0.6 PtReGe0.9
Xs 30.6 325 22.3 16.9 15.2
SCy 0.5 0.4 0.3 0.2 0.1
Shz 11 0.5 0.4 04 0.3
Stol 13.3 138 9.5 91 9.1
SiC; 51.8 58.8 64.5 61.8 69.7
iC,/tol 39 4.2 6.7 6.8 7.7

SC,: selectividad aC,

Sbz: selectividad a benceno

Stol: selectividad atolueno

SiC;: selectividad aisdmeros de C;,

Todos los catalizadores trimetalicos poseen una actividad hidrogenolitica
(selectividad a C;) menor que €l catalizador PtRe0.3-S. La funcion metdlica Pt-Re en
estos catalizadores ha sido inhibida por la adicion de Ge. Al igua que € Sn, e Ge
inhibe fuertemente la funcion metélica. El catalizador con un contenido de 0.1% Ge no
solo tiene una mayor conversion que el catalizador bimetdlico sino que también su
selectividad a iso-heptanos y toluenos es superior. Los catalizadores de Ge tienen una
relacion 1Cz/tolueno superior a catalizador Pt-Re sulfurado. El catalizador PtReGe0.9
€s muy poco activo y tiene una alta selectividad a iC; (69.72 %). Al igual que el Sn,
cuando se incrementa e contenido de Ge las propiedades de la funcion metalicay la
velocidad de formacién de arométicos disminuyen.

Durante & reformado de n-heptano € C; puede producirse por la hidrogendlisis
del enlace afa de parafinas o por la hidrogendlisis de tolueno. El benceno puede ser
producido solamente por la hidrogendlisis del tolueno (dealquilacion). La selectividad a
C, dé catalizador disminuye con el aumento de Ge. Los valores de selectividad en €
caso de benceno son menores comparados con el catalizador sulfurado. Estos valores
muestran que la hidrogendlisis del tolueno esta més inhibida por la adicién de germanio

que por la sulfurizacion.
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El reformado de naftas también contiene naftenos que pueden ser

hidrogenolizados produciendo productos con apertura de anillo, por g emplo parafinas.
Un test tipico para esta reaccion es la hidrogendlisis de ciclopentano que produce n-
pentano. Los resultados de esta reaccion se muestran en la Figuras 4 y 5 para los
catalizadores de Sn y Ge respectivamente. Es importante sefialar que la Figura 4 ya fue
reportada en el capitulo V y que agui se reproduce con lainclusion de los resultados del
catalizador PtRe0.3-S parafacilitar lalecturay discusion de los resultados.
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Figura 4. Hidrogendlisis de ciclopentano. Conversion a ciclopentano en funcion del

tiempo para los catalizadores trimetalicos de Sn.
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Figura 5. Hidrogendlisis de ciclopentano. Conversiéon a ciclopentano en funcion del

tiempo para los catalizadores trimetalicos de Ge.

Se puede observar que la actividad hidrogenolitica de 0.3Pt se incrementa por la
adicion de 0.3Re y que este catalizador 0.3Pt-0.3Re puede pasivarse por sulfuraciéon o
por adiciéon de Sny Ge. Ladiferencia en el grado de pasivacion de laruptura del enlace
alfa de las parafinas, dealquilacion de tolueno y en la ruptura del anillo de ciclopentano
pueden ser explicados considerando |os diferentes requerimientos de estas reacciones de
hidrogendlisis. Las diferentes moléculas adsorbidas requieren diferentes tamarios de
ensambles de atomos de Pt. Los valores de selectividad relativa (tomando PtRe0.3 como

referencia) se muestran en la Tabla 4.
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Tabla 4.

Valores relativos de selectividad a diferentes productos durante € reformado de n-
heptano a 240 min de reaccion (tomando PtRe0.3 como referencia).

Catalizador Ci BZ° Cp°
PtRe0.3 1.0 1.0 1.0
PtRe0.3-S 0.5 0.6 0.1
PtReSn0.1 0.8 0.5 0.2
PtReSn0.3 0.6 0.2 0.1
PtReSn0.6 0.5 0.2 0.1
PtReSn0.9 0.2 0.1 0.0
PtReGe0.1 0.4 0.4 0.3
PtReGe0.3 0.3 0.3 0.2
PtReGe0.6 0.2 0.2 0.1
PtReGe0.9 0.2 0.2 0.0

2 reformado de n-Heptano a 240 min de reaccidn, selectividad a C,.
® reformado de n Heptano a 240 min de reaccion, selectividad a benceno

“hidrogendlisis de ciclopentano alos 5 min de reaccidn, selectividad a C;.

Se puede observar que con la pasivacion con S la disminucién de la
hidrogendlisis de parafinas es mayor que la hidrogendlisis de tolueno. La hidrogendlisis
de ciclopentano es lamas inhibida. En el caso de la pasivacion con Sn, la hidrogendlisis
de parafinas es la menos afectada mientras que la de ciclopentano es la mas afectada.
Con Ge la hidrogendlisis de parafinas es la menos afecta mientras que lade tolueno y la
de ciclopentano son las mas afectadas. Los resultados indican que la distribucién de las
especies pasivadas sobre las particulas de Pt y por lo tanto la accion diluyente son
diferentes para S, Sny Ge. Los ensambles grandes parecer se mas escasos cuando se usa
Sn o0 Ge como diluyente. Otra conclusion que se deduce a partir de los resultados de
catalizadores con contenido variado de Sn'y Ge, es que los ensambles necesarios par la
hidrogendlisis de ciclopentano son mas grandes debido a que la reaccion de
hidrogendlisis de ciclopentano es mas afectada.

El estafio y e germanio también afectan la funcion acida, disminuyendo la
fuerza de los sitios acidos [2]. Como resultado de reacciones de hidrocraqueo que
requieren sitios acidos muy fuertes son inhibidas mientras que las reacciones de

isomerizacion que requieren sitios de poca fuerza son favorecidas.
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El Sn se encuentra solo parcialmente reducido a Sn° en las condiciones de

reformado de nafta. Los &omos de Sn reducidos forma aleaciones con el Pt y modifican
la funcion metdlica. Las otras especies de Sn™ permanecen principalmente como SnO,
un oOxido béasico que afecta la acidez superficial del soporte. Esta accion simultanea del
Sn sobre ambas funciones produce un balance metal/acido en € catalizador promovido
con Sny resulta muy conveniente en términos de actividad, selectividad y estabilidad.

Una adicion de 0.6% de Sn a catalizador PtRe0.3 es necesario para tener una
performance, en la reaccion de n-heptano, similar a la que se obtiene con 0.3Pt-0.3Re
sulfurado. El uso de otro método de preparacion de catalizadores puede producir un
mayor contacto entre Sn'y Pt permitiendo el uso de una pequefia concentracion de Sn
para obtener los mismos resultados. Uno de tales métodos de preparacion es e usado
por Carnevillier y col. [9] en el que € cation Sn se reduce y deposita sobre Pt debido a
su reaccién superficial redox con atomos de hidrogeno adsorbidos sobre Pt.

Puede hacerse un andlisis similar sobre la influencia del Ge sobre las
propiedades de |os catalizadores PtRe.

La actividad de la funcion metalica es pasivada por €l Ge se observa una caida
significativa en la actividad hidrogenolitica. Este efecto es mas marcado en la reaccion
de nC; (comparar selectividad a C; de la Tabla 3 con |la de la Tabla 2). Respecto a la
funcion &cida, se observa que el Ge modifica favorablemente la selectividad aisdmeros
de iC; respecto a PtRe (ver Tabla 3). Esto se debe a que &l Ge disminuye la cantidad de
sitios de acidez fuerte y mientras que la acidez total es ligeramente disminuida (ver
Capitulo VI). El inconveniente que presentan los catalizadores PtReGe es la menor

estabilidad en lareaccion de nC; (ver Figuras2y 3).

Conclusiones.
Los catalizadores trimetélicos PtReSn y PtReGe tienen una actividad catalitica

similar ala obtenida con el catalizador bimetalico sulfurado Pt-Re y tienen la ventgja de
no necesitar sulfuracion. La adicion de 0.6% de Sn a catalizador 0.3Pt-0.3Re modifica
la funcion metélicay su relacion con la funcion acida. Ambos catalizadores tienen una
actividad cataliticay relacion (isdmeros/arométicos) similar. En cambio para obtener €l
mismo resultado con € catalizador trimetadlico de Ge se necesita agregar 0.1% Ge.
Ademas de no tener que redlizar la sulfuracion los catalizadores PtReSn y PtReGe

tienen una gran estabilidad. Con la adicion de Sn y Ge la hidrogendlisis de tolueno y
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ciclopentano son mas pasivadas que la hidrogendlisis de parafinas. La pasivacion

producida por Sny Ge es mayor que la producida por S.
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Estudio de la Regeneracion y Reuvenecimiento de

Catalizadores Trimetalicos.

En este capitulo se presentan estudios referidos a la regeneracion vy
rejuvenecimiento de estos sistemas cataliticos. Ademés se reportan datos sobre la
estabilidad térmica de | os catalizadores.

El estudio de la regeneracion se llevo a cabo con catalizadores PtReSn0.1 y
PtReGe0.1 debido a que estos catalizadores mostraron la mejor performance en la
reaccion de isomerizacion de nC; a presion atmosferica de cada serie. Se investiga €l
efecto de latemperaturay tiempo de quemado sobre la actividad catalitica.

La estabilidad térmica se estudia sometiendo los catalizadores PtReSn0.3 y
PtReGe0.3 en corriente de aire a 650°C con € fin de provocar la sinterizacion 'y
segregacion de los metales que conforman la fase metélica. Sobre estos catalizadores
sinterizados se realizaron experiencias de rejuvenecimiento a fin de meorar su
dispersion e interaccion. Estos catalizadores fueron seleccionados teniendo en cuenta
que € tenor de Ge y Sn es lo suficientemente grande como para poder apreciar sus

migraciones sobre la superficie de los catalizadores.

Preparacion y caracterizacion de catalizadores.
Los catalizadores se prepararon por € método de co-impregnacién con exceso

de solucion de la forma descripta en el capitulo Experimental. Los catalizadores usados

para estos estudios fueron:

- PtReSn0.1
- PtReSNn0.3
- PtReGe0.1
- PtReGe0.3
Se recuerda gque estos catalizadores poseen 0.3% de Pty 0.3 % de Re.

Procedimiento de Desactivacion por deposicion de coque.
Este método se usa para depositar coque sobre ambas funciones cataliticas. Los

catalizadores utilizados fueron PtReSn0.1 y PrReGe0.1. Una muestra de catalizador se

somete a una corriente de ciclopentano, conocido precursor de cogue [1] en condiciones
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de baja presion parcid de H, y dta temperatura para favorecer la reaccion de

polimerizacion. Para ello una masa de 1g de catalizador, se cargo en un reactor de lecho
fijo y fue previamente reducidain situ 1 h a 500 °C en flujo de H, (30 ml.min™%). Luego
se alimenta ciclopentano (1.2 ml.h™) con & mismo cauda de H, y manteniendo la
temperatura de 500 °C, durante 7 h.

Procedimiento de regeneracion.
Los experimentos de regeneracion se llevaron a cabo en un reactor de cuarzo,

con una masa de 0.3 g de catalizador desactivado (cogueado con ciclopentano). La
muestra se calienta en flujo de N, desde temperatura ambiente hasta la temperatura de
guemado seleccionada (400°C o 500°C). Una vez estabilizada la temperatura, se inicia
el quemado cambiando el N, por una mezcla de O./N; (5% Oy; 40 ml.min™). El tiempo

de guemado se modificd en cada experimento, fijandose en 0.5; 2; 6 y 12h.

Tratamiento térmico.
A fin de estudiar la estabilidad térmica de los catalizadores PtReSn0.3 y

PtReGe0.3 se los somete en corriente de aire a 650 °C durante 4 horas con € fin de
provocar la sinterizacion y segregacion de los metales que conforman la fase metalica.
Posteriormente sobre estos catalizadores sinterizados se realizaron experiencias de

rejuvenecimiento afin de mejorar su dispersion.

Procedimiento de Rejuvenecimiento con Cloro.
Los experimentos de rejuvenecimiento se realizaron en un reactor de cuarzo de

lecho fijo con una masa de 1 g de catalizador sinterizado. La muestra se calienta desde
temperatura ambiente hasta 480 °C en flujo de aire (300 ml.min™). Estabilizada la
temperatura se le inyecta un caudal de Cl,C,H, constante que se mantiene durante 1 h.
Para analizar el efecto de la concentracion de cloro durante la oxicloracion, se utilizaron
distintos caudales de Cl,C;H,4 de modo de obtener con 300, 530 y 900 ppm de cloro en
la corriente de aire, luego de la oxicloracién se eleva la temperatura a 520 °C
manteniéndola durante 30 min. Posteriormente € catalizador se enfria en flujo de aire,
antes de su descarga del reactor.

A fin de completar €l estudio los catalizadores fueron caracterizados usando las
técnicas ya descriptas en €l Capitulo 3 (Parte Experimental). Las cuales se mencionan a
continuacion:

e Reduccion a Temperatura Programada (TPR).
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e Oxidacion a Temperatura Programada (TPO).

e Desorcion a Temperatura Programada de Piridina (TPD).

e Absorcion Atomica

Las reacciones Test utilizadas para caracterizar |os catalizadores ya descriptas en
el Capitulo Experimental se mencionan a continuacion:

0 Isomerizacion de n-pentano (iCs).

o Hidrogendlisis de ciclopentano (HCP)

o Dehidrogenacién de ciclohexano (DHC).

Resultados y Discusion.

El andlisis quimico de los catalizadores redlizado por Absorcion Atomica,
demostré que los porcentgjes experimentales de los contenidos metédlicos de cada

muestra eran del orden de |os tedricamente esperados.

1) Influencia de la regeneracién con oxigeno a 400 y 500 °C:

Luego de los experimentos de desactivacion acelerada, €l contenido de coque
fue determinado mediante oxidacion a temperatura programada (TPO). Esta técnica es
ampliamente usada en el andlisis de coque de catalizadores de reformado [2]. Brinda

informacion acerca de la distribucion y tipo de coque sobre la superficie del catalizador.

a) Caracterizacion por TPO.

Las Figuras 1y 2 muestran la evolucion del quemado de coque depositado en los
catalizadores trimetalicos desactivados, PtReGe0.1 y PtReSn0.1, en funcion de la
temperatura, antes de ser regenerados (curva @), regenerados a 400°C, 2h (cuva b), a400
°C, 6h (curvac), y a500 °C 0.5 h (curva d). Cuando la regeneracion se realizé a 400 °C
durante 12 h 'y a 500 °C durante 2 h se determind 0 %C.

Comparando las curvas (a) de las Figuras 1 y 2 podemos afirmar que en las
condiciones de reaccion utilizadas en este trabajo, € catalizador de PtReGe0.1, que
acumula 1,61 % de coque, tiene una mayor velocidad de desactivacion que el
catalizador PtReSn0.1, cuyo deposito carbonoso es de 1.16%. Es decir, que €
catalizador PtReGe0.1 sufre un deposito carbonoso un 40 % superior que e catalizador
PtReSn0.1. Esto esta indicando claramente que € tercer promotor, Sn o Ge, tiene un
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efecto marcado sobre la estabilidad. Esto podria explicarse considerando €l mecanismo

de formacion de coque. El metal es responsable por la formacién y acumulacion de
coque debido a que produce compuestos deshidrogenados que son precursores en la
formacion de cogue y luego estos compuestos se polimerizan sobre |os sitios &cidos del
catalizador [3-5]. Por otro lado, la funcion metdlica destruye algunos precursores
mediante la reaccion de hidrogendlisis [6-9]. De acuerdo a los datos experimentales
reportados en los capitulos anteriores el catalizador PtReSn0.1 posee mayor capacidad
deshidrogenante e hidrogenolizante que el catalizador PtReGe0.1, por o tanto nada
puede concluirse sobre la influencia de la funcion metdlica debido a que ambos
mecanismos (produccion de precursores y su destruccion) son mayores en € mismo
catalizador. Por |o tanto, la diferente formacion de coque podria deberse a la diferente
acidez de los catalizadores. No debe olvidarse que la funcion écida es responsable de las
reacciones de polimerizacion, la cual aumenta al aumentar la acidez [10]. La mayor
formacion de coque del catalizador PtReGe0.1 respecto a del PtReSn0.1 podria deberse
a una mayor acidez del catalizador PtReGe0.1. En capitul os anteriores por experiencias
de TPD de piridina se encontré que € catalizador PtReGe0.1 posee mayor acidez que €l
catalizador PtReSn0.1.

Es importante, ademas, observar la forma de las curvas de la combustion del
deposito de coque. Ha sido sefidlado en catalizadores de reformado que la combustién
de cogue presenta dos zonas de quemado. La primer zona a menor temperatura (200-
350 °C) corresponderia al cogue menos polimerizado depositado sobre la fase metdica
0 en sus cercanias, la segunda zona de quemado (360-550 °C) corresponde a coque mas
polimerizado depositado sobre el soporte [10-11]. Estos investigadores sostienen que a
medida que & cogue es més polimerizado combustiona a mayor temperatura. En nuestro
caso, se observa el coque gue corresponderia al depositado sobre la funcion metélica del
catalizador presenta un maximo de quemado a 150 °C en €l catalizador con PtReGe0.1y
en 160 °C para € catalizador PtReSn0.1. El otro, mas polimerizado y en mayor
proporcion, probablemente depositado sobre la alimina clorada. Respecto a coque
depositado sobre el soporte, se debe notar que la méxima temperatura de quemado de
este carbon en e catalizador de Ge esta ubicada a 350 °C mientras que en €l catalizador
de Sn se ubica encimade los 410 °C. Esdecir s bien la cantidad de coque depositada en
el soporte del catalizador de Ge es mayor, este coque es mas liviano 0 menos

polimerizado que e que se deposita sobre la funcién &cida del catalizador con Sn. Por
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altimo, es importante remarcar que € coque depositado sobre la funcion metélica es
muy pequefio comparado con el depositado sobre €l soporte. Esto se debe a que la fase

metalica compuesta por ensambles de los tres metales dificulta la deposicion de coque

debido a que la deposicion de coque es una reaccion demandante, siendo los ensambles

necesarios para la deposicién de coque iguales a los necesarios para la reaccion de

hidrogendlisis[12].

Senal FID, u.a.

Sefal FID, u.a.

(a)1.61 %C

(b)1.55 %C
€)0.54%

(d)0.28 %C

100 200 300 400 500

Temperatura, °C

 (@)1.16%C

 (b)0.97%C

(€) 0.30%C

i(d)0.13%C /\

100 200 300 400 500
Temperatura, °C

Figura 1. TPO Catalizador PtReGe0.1: (a):
coqueado sin regenerar; (b) regenerado a
400.°C, 2.h; (c) regenerado a 400.°C, 6h;
(d) regenerado a 500°C, 0..5h.

Figura 2. TPO Catalizador PtReSn/Al: (a):
coqueado sin regenerar; (b) regenerado a
400°C, 2h; (c) regenerado a 400°C, 6h; (d)
regenerado a 500°C, 0.5h.

CAPITULO VIII - RESULTADOS



171
Si analizamos el coque depositado en los catalizadores parcia mente quemados,

(curvas (b), (¢) y (d) delas Figuras 1 y 2 se observa una distribucién del carbon similar
a la de los catalizadores desactivados de partida, es decir, durante la eliminacion del
depdsito carbonoso no existe una eliminacion preferencial coincidente con el grado de
hidrogenacion del deposito, sino que se produce la eliminacion simultédnea del coque
depositado en ambas funciones. También se observa que quemando 6 h a 400 °C, se
consigue eliminar un 74% del deposito origina de catalizador con Sn y un 85% del
depdsito original del catalizador con Ge, o que reafirma que este es un carbon mas fécil
de eliminar de la superficie del soporte. Quemando a 500 °C, se consigue eliminar con
mayor eficienciay velocidad el coque depositado, alcanzandose en 30 min de quemado
un nivel de cogque ain menor que el que retiene un catalizador quemado 6 h a 400 °C.

La no selectividad en la eliminacién del coque cuando se guema con O, es
contradictorio a lo observado por Pieck y col. [13-16] quienes reportaron para los
catalizadores PtRe y PtSn que el quemado con O, primeramente produce la eliminacion
de coque sobre la funcion metdlica y luego e coque depositado sobre el soporte, es
decir el quemado con oxigeno produce una eliminacién selectiva del coque. La no
concordancia de nuestros resultados podria deberse a dos causas: i) en lafase trimetaica
(PtReSn o PtReGe) el Pt pierde capacidad de catalizar la oxidacion del coque. ii) €
coque depositado posee bajo grado de polimerizacion y por lo tanto su quemado es mas
facil. Nétese que e maximo de quemado esta a 350 °C para €l catalizador PtReGe0.1 y
a410 °C para € PtReSn0.1 y que la minima temperatura de quemado usada fue 400 °C.
Por lo tanto, la temperatura usada fue lo suficientemente alta para quemar todos los

tipos de coque presentes en los catalizadores.

b) Reaccion de deshidrogenacion de ciclohexano.

La Tabla 1, presenta los valores de conversion de ciclohexano (promedio de 12
valores) obtenidos con los catalizadores fresco, desactivado y parcialmente regenerados.
Se observa €l efecto nefasto de la deposicién de coque sobre la actividad metélica
(medida en deshidrogenacion de CH). Esta cae un 70 % en € catalizador PtReSn0.1 y
un 85% en e PtReGe0.1. En ambos catalizadores se observa que a incrementar el
tiempo de quemado se produce un aumento de la actividad en deshidrogenacion de CH

gue se debe a una eliminacion progresiva del coque. Evidentemente, esto coincide con
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los resultados de TPO donde se encontré que el quemado con oxigeno del cogque no fue

selectivo.

Tablal.
Actividad de la funcién metdlica en deshidrogenacién de ciclohexano de los

catalizadores trimetdlicos frescos, desactivados por coque y total o parcialmente

regenerados.

Catalizador Fresco  Coqueado Regenerados

Temp.Reg., °C -- -- 400 500
Tiempo Reg -- Oh 2h 6h 12h 05h 2h
PtReSn0.1 40.2 123 16.1 36.2 41.6 40.9 41.7
PtReGe0.1 48.4 6.8 7.3 28.2 51.0 51.6) 52.4

Es notable que en ambos catalizadores se obtiene una mayor actividad que en el
catalizador fresco. Esto indica una segregacion del Sny del Ge de la fase activa (Pt o
PtRe).

A fin de evitar la segregacion de los metales que componen la fase metélica
algunos investigadores han usado 0zono para eliminar € coque [17-19]. Debido ala ata
reactividad del ozono, €l quemado del coque se produce a menor temperatura 'y de esa
forma es posible mantener la estructura de la fase metdlica del catalizador.
Lamentablemente, el quemado con 0zono es una tecnologia mas cara que la eliminacion

con oxigeno. También se ha usado e 0xido nitroso con este mismo propoésito [20].

2) Influencia del tratamiento térmico (650 °C) y de |la oxicloracion.

a) Caracterizacion por TPR.

Las Figuras 3y 4 presentan los perfiles de TPR de |os catalizadores PtReSn0.3 y
PtReGe0.3 respectivamente, sometidos a tratamiento térmico, luego del rejuvenecimien-

to con distintas concentraciones de cloro y del catalizador fresco.
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Figura 3. Perfiles TPR de los catalizadores PtReSn fresco, sinterizados y rejuvenecidos

con distintas concentraciones de Cl.

LaFigura3 presentalos TPR del catalizador PtReSn0.3 fresco, tratado con aire a
650 °C durante 4 horas (sinterizado) y del catalizador sinterizado sometido a los
tratamientos de rejuvenecimiento con 300, 530 y 900 ppm de cloro. La discusion del
TPR del catalizador fresco ya ha sido discutida en € capitulo V, por lo tanto no se
realizard agui. Se observa que el catalizador sinterizado posee un solo pico de reduccion
a 250°C probablemente debido a la reduccion del Pt y de las otras especies de Rey Sn
en interaccion. Es notable la desaparicion del pico de reduccién a 350 °C. Este pico fue
atribuido a la reduccién de especies de Re y Sn en interaccion con € Pt, en €
catalizador fresco. Si los 6xidos de Sn, Rey Pt se segregan durante el tratamiento a atas
temperaturas (650 °C) deberian reducirse a mayor temperatura, fendbmeno que no es
observado. Esto podria deberse a que como el TPR del catalizador sinterizado solo llega
hasta 700°C no se observa la reduccién de especies segregadas de Re y Sn que
ocurririan a mayor temperatura. Esta explicacién es probable para € Sn pero no para €l

Re. Es conocido que e Sn puede formar aluminatos con la alimina, que solo se reducen
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amuy ata temperatura [21]. La no aparicion del pico de reduccion del Re segregado a

alta temperatura podria indicar que este se reduce con € Pt a 250 °C. En laliteratura el
comportamiento del Re en catalizadores Pt-Re durante diferentes tratamientos a altas
temperaturas es altamente controvertido. Mieville [22], quien realizé su trabgjo con
catalizadores preparados a partir de un precursor clorado de Pt, reportd que €l grado de
hidratacion del soporte (alimina) es un factor importante en la movilidad del Re. Si €
catalizador se somete a temperaturas superiores a 300 °C, las especies de Re no pueden
migrar para ser co-reducidos en e Pt. Wagstaff y Prins [23] obtuvieron la misma
conclusiéon y especularon que € R,O; hidratado es la especie de Re movil. Isaac y
Petersen [24] determinaron que la movilidad del Re no parece depender de la
concentracion de cloro en el soporte y si del grado de hidratacion. Hilbrig y col. [25]
mostraron que e grado de interaccion Pt-Re esta relacionado a la temperatura de
calcinacion de la muestra. Pieck y col. [26] observaron una variacion en la interaccion
Pt-Re debido a diferentes contenidos de cloro, cuando aumentaban e contenido de cloro
en e catalizador disminuia la interaccion Pt-Re, este fendbmeno fue atribuido a la
formacion de especies oxicloradas de Pt y Re fuertemente unidas a soporte (alimina).
Similares resultado fueron reportados por Malet y col. [27] quienes demostraron que €l
cloro en atmosfera oxidante produce especies oxicloradas de Pt y Re que se fijan
fuertemente a la alimina. De este modo, se inhibe la migracion de las especies de Pt y
Re y se obtiene un catalizador con alta dispersiéon metélica y bajos contenidos de
aleacion de metales.

Por € contrario, Michel y col. [28] demostraron que las especies oxicloradas Pt
y Re tienen una gran movilidad y su presencia conduce a la co-reduccion del Pty del
Re. Por otro lado, Prestvik y col.. [29] determinaron para el catalizador PtRe0.3 que al
someterlos a tratamiento en corriente de aire a una temperatura superior a 520 °C, la
pérdida de cloro induce a un incremento en la movilidad de |as especies de Oxido de Re
gue pueden migrar a los centros de reduccion del Pt y ser reducidos a menores
temperaturas (300-500 °C). Las contradicciones observadas en la literatura en parte son
justificadas por lo diferentes contenidos de cloro usados por cada grupo de
investigadores y por las diferentes temperaturas de calcinacion usadas. Ninguno de ellos
ha trabajado a temperaturas tan altas como nosotros (650 °C). Esta temperatura lleva a
una caida del tenor de cloro del catalizador desde un 0.9 % a menores inferiores a 0.3 %

de cloro. El trabajo de Isaac y Petersen [24] solo variaron la concentracion de cloro
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desde 0.64 a 0.59 % por lo tanto concluyeron gque en ese rango de trabajo el tenor de

cloro no influye la movilidad de las especies de Re. La explicacion mas razonable del
efecto e tratamiento térmico sobre la fase metalica es que se produce la formacion de
especies oxidadas de los tres metales que componen la fase metdlicay una gran perdida
de cloro. El Sn forma aluminatos de alimina que se reducen a alta temperatura (fuera
del rango del TPR), el Re debido a la baja cantidad de cloro forma especies de Re;O;,
gue migran sobre €l soporte para co-reducirse con € Pt. Esta explicacion es
concordante con la aparicion del pico de reduccion a 600 °C en las muestras
oxilcoradas. Puede observarse €l 1a Figura 3 que los tratamientos con cloro aumentan o
favorecen la aparicion de un pico en la zona intermedia de reduccién (300-500°C)
probablemente debido a la reduccion de especies de Re y Sn en interaccion con el Pt.
También se observa un pico a 600°C atribuido al Re segregado, esto puede deberse ala
formacién de especies oxicloradas de Re que se fijan a soporte y se reducen a una
temperatura de reduccion caracteristica del Re monometalico.

La Figura 4 presentalos TPR del catalizador PtReGe0.3 fresco, tratado a 650°C
durante 4 horas en aire (sinterizado) y del catalizador sinterizado tratado con diversos
contenidos de ClI (300, 530y 900 ppm).

900 ppn

M
M
sinterizado Figura 4. Perfiles TPR de

Sefnal TCD, u.a.

concentraciones de Cl.
PtReGe
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Se observa que € tratamiento de sinterizacién produce una desaparicion del pico

a 360°C debido a la reduccién de especies de Ge y Re en interaccion con el Pty que a
aumentar la concentracion de cloro en los tratamientos de rejuvenecimiento incrementa
el tamafio del pico de reduccién a 600°C correspondiente a especies segregadas de Re 'y
Ge. Por otro lado, las especies en interaccion con el Pt (zona de reduccion 300-500 °C )
se incrementan cuando se trata el catalizador sinterizado con Cl. Es decir, se observa
basicamente el mismo tipo de comportamiento que con el catalizador anterior.

b) Caracterizacion por TPD de piridina.

La Figura 5 presenta los perfiles de desorcion a temperatura programada de
piridina del catalizador PtReSn0.3 sinterizado, del catalizador sinterizado mas los
tratamientos de rejuvenecimiento con distintas ppm de cloro y del catalizador fresco. El
tratamiento de sinterizacion produce pérdida de cloro del catalizador que se traduce en
una disminucion de la acidez, ademas modifica la interaccién de los dxidos metalicos
con € soporte (resultados de TPR). Se observa que el tratamiento de rejuvenecimiento
incrementa la acidez y que este incremento es mayor al aumentar las ppm de cloro en €l

rejuveneci miento.

Fresco A_=5.20
900 ppm, A= 5.00

\-530ppm, A _=3.86

Figura 5. Pefiles TPD de
catalizadores PtReSn sinterizado

Sefnal FID, u.a.

decloroy del catalizador fresco.
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Temperatura, °C
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La Figura 6 presenta los perfiles de desorcion a temperatura programada del

catalizador PtReGe0.3 sinterizado, del catalizador sinterizado mas los tratamientos de

rejuvenecimiento con distintas ppm de Cl y del catalizador fresco.

— Fresco A_ 1.65

900 ppm A_=1.33

530 pppm A_=1.30

300 ppm A_=1.06

Senal FID, u.a.

sinterizado A=l

100 260 . 360 . 460

Temperatura, °C
Figura 6. Perfiles TPD de los catalizadores PtReGe sinterizado y regenerados con
distintas concentraciones de Cl.

Resultados similares se reportaron para el catalizador PtReGe0.3. En ambos
casos € comportamiento se explica considerando que € tratamiento de
rejuvenecimiento incrementa la cantidad de cloro del catalizador, cuanto mayor es la
concentracion de cloro en la fase gas mayores la adsorcién de cloro del catalizador y

mayor es su acidez.

c) Reaccion de Deshidrogenacion de ciclohexano e Hidrogendlisis de ciclopentano.
La Tabla 2 muestra las conversiones en las reacciones de deshidrogenacion a
ciclohexano e hidrogendlisis a ciclopentano para los catalizadores PtReSn fresco,

sinterizado y rejuvenecidos con distintas ppm de cloro.
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Tabla 2.

Actividad de la funcion metélica en deshidrogenacion de ciclohexano e Hidrogendlisis
de ciclopentano de los catalizadores PtReSn0.3 fresco, sinterizado y rejuvenecidos con

distintos porcentajes de Cl.

Catalizador DHC (%) HCP (%)
PtReSn 0.3 (fresco) 27.4 32
PtReSn 0.3 (sinterizado) 49.0 105
PtReSn 0.3 rgjuvenecido 300 ppm Cl 49.2 9.9
PtReSn 0.3 rgjuvenecido 530 ppm Cl 48.9 4.8
PtReSn 0.3 rejuvenecido 900 ppm Cl 49.4 0.0

La Tabla 3 muestra las conversiones en las reacciones de deshidrogenacion a
ciclohexano e hidrogendlisis a ciclopentano para los catalizadores PtReGe fresco,

sinterizado y rejuvenecidos.

Tabla 3.

Actividad de la funcion metdlica en deshidrogenacién de ciclohexano e Hidrogendlisis
de ciclopentano de los catalizadores PtReGe0.3 fresco, sinterizado y rejuvenecidos con
distintos porcentajes de Cl.

Catalizador DHC (%) HCP (%)
PtReGe 0.3 20.3 25
PtReGe 0.3 sinterizado 415 125
PtReGe 0.3 rejuvenecido 300 ppm Cl 41.1 11.8
PtReGe 0.3 rejuvenecido 530 ppm Cl 415 55
PtReGe 0.3 rejuvenecido 900 ppm Cl 43.3 0.0

Es importante recordar que la fase activa para la reaccion de deshidrogenacion
de ciclohexano es el Pt y que paralareaccion de hidrogendlisis de ciclopentano es el Pt-
Re la fase més activa. Se observa que € tratamiento de sinterizacion produce un
incremento en la actividad de deshidrogenacion de CH e hidrogendlisis de CP tanto en
el catalizador PtReGe0.3 como en €l catalizador PtReSn0.3. Esto puede deberse a la
segregacion del Sny del Ge de lafase activa; ademés hay una migracion del Re hacia el
Pt, formando ensambles Pt-Re como se observo en los TPR, esta migracion no afecta a
la deshidrogenacion de ciclohexano como se demostré en los capitulos previos, donde

se reportd que la actividad de los catalizadores Pt-Re con distintos contenidos de Re
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poseen una actividad deshidrogenante ligeramente menor que el Pt. Estos resultados

estan de acuerdo con los TPR donde se sefiadld que la sinterizacion producia una
segregacion de las especies de Ge y Sn del Pt debido a que las especies de reduccién en
la zona intermedia habian desparecido o reducido su tamafio.

El aumento en la hidrogendlisis de ciclopentano del catalizador sinterizado se
explica considerando la segregacion del Ge y del Sn de la fase activa. Ademas la
sinterizacion produce un aumento de lainteracciéon PtRe (ver TPR).

Se observa que los tratamientos de oxicloracion practicamente no modifican la
actividad en deshidrogenacion de CH, lo cudl es |égico debido a que € Re influye poco
sobre la actividad del Pt, mientras que la actividad hidrogenolitica disminuye. Esto
indicaria que la oxicloracion produce una pequefia migracion del Gey del Sn hacia €l
Pt. Esta peguefia migracién puede notarse por el incremento de la zona media (300-500
°C) de reduccion en los TPR. Ademés, como los muestran los TPR parte de Re se
segrega por los tratamientos de oxicloracion que como consecuencia disminuyen la
actividad de esta fase bimetalica. Estos resultados son concordantes con los de Pieck y
col. [26] quienes analizaron la influencia del cloro en catalizadores Pt-Re en lareaccién
de hidrogendlisis de ciclopentano y determinaron que €l cloro inhibe la interaccion Pt-

Rey por lo tanto disminuye la hidrogenadlisis.

d) Reaccién de n-pentano.
Las Tablas 4 y 5 muestran la actividad de la funcion &cida evaluada en la
reaccion de isomerizacion de nCs para los catalizadores PtReSn0.3 y PtReGe0.3 fresco,

sinterizado y rejuvenecidos con distinto porcentaje de cloro, respectivamente.
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Tabla 4.

Actividad de la funcion &acida en la isomerizacion de n-pentano a los 240 minutos de

reaccion de los catalizadores PtReSn0.3 fresco, sinterizado y rejuvenecidos con distinto

porcentaje de Cl.

Catalizador X, % SiCs, % Cu, % C3 %
PtReSn 0.3 38.1 40.7 0.2 0.43
PtReSn 0.3 sinterizado 4.2 57.1 374 8.7
PtReSn 0.3 rejuvenecido 300 ppm Cl 114 204 16.1 4.0
PtReSnh 0.3 rgjuvenecido 530 ppm Cl 135 24.6 14.7 4.0
PtReSnh 0.3 regjuvenecido 900 ppm Cl 15.2 29.0 15.8 39

X: Conversion de nCs.
SiCs: selectividad a Cs.
C,, %: porcentagje a C;.

Cs, %: porcentaje a Cs.

Tablab.
Actividad de la funcion &cida en la isomerizacién de n-pentano a los 240 minutos de

reaccion de los catalizadores PtReGe0.3 fresco, sinterizado y rejuvenecidos con distinto

porcentaje de Cl.

Catalizador X, % SiCs, % Cy, % Cs, %
PtReGe 0.3 334 39.6 0.12 0.13
PtReGe 0.3 sinterizado 53 441 27.4 8.1
PtReGe 0.3 rejuvenecido 300 ppm Cl 11.7 48.7 8.9 29
PtReGe 0.3 rejuvenecido 530 ppm Cl 16.1 49.1 55 24
PtReGe 0.3 rejuvenecido 900 ppm Cl 20.0 53.2 94 29

X: Conversion de nCs.
SiCs: selectividad a Cs.
Cy, %: porcentaje a C;.

Cs, %: porcentaje a Cs.

Se observa en las Tablas 4 y 5 que € catalizador sinterizado posee una baja
actividad (conversion) respecto al catalizador fresco tanto en e catalizador PtReGe0.3
como en €l catalizador PtReSn0.3.

Esto se debe a que el tratamiento de sinterizacién produce pérdida de cloro y por
lo tanto la disminucién de la acidez del catalizador. Debe recordarse que la reaccion de

isomerizacion de nCs es controlada por al funcion acida. Los valores de selectividad a
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ICs son mayores que la del catalizador fresco. Esto se explica considerando la baja

actividad del catalizador sinterizado y por que los sitios de acidez fuerte son eliminados
durante € tratamiento de sinterizacion. Los sitios de acidez fuerte son los responsables
de las reacciones de cragueo. La mayor selectividad a metano se deberia a la mayor
capacidad hidrogenolitica del catalizador sinterizado. Esto concuerda con las evidencias
aportadas por los TPR y los datos de las Tablas 2 y 3. Es decir, durante la sinterizacion
la fase metalica se enriquece en Re y segrega los elementos inactivos (Sn, Ge) que son
los que destruyen los ensambles de Pt-Re. Estos ensambles son |os responsables de las
reacciones de hidrogendlisis.

La baja conversion de los catalizadores rejuvenecidos podria explicarse por la
menor acidez de estos Ultimos (ver TPD de piridina Figura 5 y 6). A medida que
aumenta el tenor de cloro en el tratamiento de rejuvenecimiento se observa un aumento
de la conversion debido a la mayor acidez y de la selectividad a isdbmeros de Cs. Debe
recordarse gque la isomerizacion es una reaccion bifuncional controlada por la funcion
acida. El aumento de acidez no llega a restaurar los valores de actividad del catalizador
fresco. Nétese, que la acidez total de los catalizadores rejuvenecidos es menor que la del
catalizador fresco (Figuras 5y 6). Estas diferencias de acidez no alcanzan para justificar
las diferencias de actividad observadas tanto en conversion como en selectividad ai-Cs.

Probablemente este fendmeno se deba a una mayor deposiciéon de coque de los
catalizadores rejuvenecidos y a un desbalance en la relacion funcion metdlica/funcién
&cidadel catalizador.

Conclusiones

De acuerdo a los resultados de deposicion de coque durante la reaccion de
coqueo con ciclopentano los catalizadores PtReSn son més estables que los
catalizadores PtReGe.

L atemperatura de regeneracion tiene una gran influencia sobre la efectividad del
tratamiento de quemado. Son necesarias mas de 6 h para eliminar el coque a 400 °C
con una corriente diluida en oxigeno mientras a 500 °C todo el coque se eliminaen 1 h.
En ambos casos la regeneracion conduce a la segregacion de los componentes de la
funcion metdlica. Esto se revela por la mayor actividad en deshidrogenacion de
ciclohexano de los catalizadores trimetdlicos regenerados comparados con los

catalizadores frescos.
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Los resultados de TPR muestran que e tratamiento a 650 °C modifica

severamente la fase metalica, segregando a Pt de los otros componentes. Esta
segregacion es confirmada por los resultados de deshidrogenacion de ciclohexano e
hidrogendlisis de ciclopentano. Los tratamientos de rejuvenecimiento realizados
(Cl/aire, dtatemperatura) no lograron restaurar lafuncién metdicaoriginal.

Como puede deducirse de los TPD de piridina los tratamientos de oxicloracion
cas recuperan la acidez original de los catalizadores. No obstante, los resultados de

isomerizacion de n-Cs mostraron que el balance entre ambas funciones es diferente al la
de los catalizadores frescos.
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Conclusiones

Catalizadores bimetalicos:

El agregado de un segundo metal (Re, Sn, Ge) al catalizador monometalico de Pt
modifica no solo la fase metdlica sino también la funcion acida.

El Sny & Ge producen similares modificaciones ala fase metalica, es decir, una
disminucion marcada de la capacidad de deshidrogenacion e hidrogendlitica del Pt.

En e caso del Sn su aumento produce una caida lineal de la capacidad de
quimisorber CO con la actividad en deshidrogenacion de CH, mientras que € Ge no
guardatal linealidad.

El agregado de Re modifica en menor medida la capacidad de deshidrogenacion
del CH que los otros metales estudiados y la capacidad hidrogendlitica se incrementa a
agregar Re.

Las modificaciones que se producen en la funcion &cida dependen del metal
agregado. El Re 'y e Ge modifican la distribucion de la fuerza &cida, favoreciendo la
formacion de sitios de menor fuerza acida pero manteniendo casi constante la acidez
total del catalizador.

El Sn no solo produce una distribucion de la fuerza écida sino que también
disminuye la acidez total.

Catalizadores trimetalicos de PtReSn:

La acidez disminuye con el incremento del contenido de Sn, siendo los sitios
&cidos fuertes y débiles los mas af ectados.

El agregado de Sn también afecta la funcion metadlica dado que disminuye la
actividad en deshidrogenacion e hidrogendlisis.

L os resultados obtenidos en experiencias a baja presion (reacciones test de n-Cs
y n-C;) mostraron que la adicién de Sn a los catalizadores Pt-Re/Al,Os, especialmente
en peguefias cantidades, mejoran la estabilidad, actividad y selectividad del catalizador.

Las experiencias a ata presion (nC;) muestran que el agregado de Sn mejora la
estabilidad de los catalizadores PtRe. A mayor porcentaje de Sn agregado, mayor es la
estabilidad.
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El Sn modifica la relacion iCs/arométicos y € rendimiento liquido (menor

produccion de gases) debido a que cambia la acidez total y distribucién de la fuerza
&cida de los catalizadores de PtRe.

El Sn y la sulfuracion de los catalizadores PtRe modifican la fase metalica,
afectando la reaccién de deshidrogenacion y principamente la reaccion de
hidrogendlisis. Estas modificaciones se traducen en una menor produccion de metano y
benceno.

En las condiciones de trabajo empleadas el catalizador de PtRe sulfurado fue €
maés estable.

Catalizadores trimetalicos PtReGe:

El agregado de Ge produce modificaciones de ambas funciones cataliticas.

L as modificaciones sobre la funcion metdlica se traducen en una disminucion de
la capacidad deshidrogenante y del nimero de ensambles especificos para
hidrogendlisis.

El Ge transforma los sitios de acidez fuerte en sitios de acidez media y débil.
Este efecto produce, en lareaccién de reformado de nC;, una menor formacion de gases
y un aumento en la capacidad de produccion de isoparafinas.

El Ge disminuye la formacion de aromaticos mejorando la relacion
iIC//Aromaticos. Ademés, disminuye la formacion de coque. Por lo tanto, son
catalizadores més estables.

Pequefios contenidos de Ge, del orden de 0,1%, han resultado ser los mas
efectivos para mejorar las propiedades del catalizador. Cargas superiores producen un
desbalance de las funciones activas no conveniente y la segregacion del Ge.

La adicion de 0,1% de Ge a bimetalico Pt-Re, tiene un efecto similar a del
proceso de sulfurizacién, en cuanto a eliminacion de hidrogendlisis se refiere, pero da
catalizadores més estables y de mejor rendimiento liquido y produccién de isomeros
que el catalizador bimetalico sulfurado.

Estudios de regeneracion de catalizadores PtReGe/Al,0O3 y PtReSn/Al,Os:
Latemperatura de regeneracion tiene una gran influencia sobre la efectividad del
guemado. Son necesarias mas de 6 h para eliminar el coque a 400 °C con una corriente

diluida en oxigeno mientras que a 500 °C todo €l coque se eliminaen 1 h.

CAPITULO IX - CONCLUSIONES



187
En ambos casos |a regeneracion conduce a la segregacién de los componentes de

la funcion metdlica. Esto se revela por la mayor actividad en deshidrogenacion de
ciclohexano de los catalizadores trimetdlicos regenerados comparados con los

catalizadores frescos.

Estabilidad de |os catalizadores trimetalicos:

Los resultados de deshidrogenacion de ciclohexano e hidrogendlisis de
ciclopentano muestran que el tratamiento a 650 °C modifica severamente la fase
metalica, segregando a Pt de |os otros componentes.

L os tratamientos de rejuvenecimiento realizados (cloro/aire, alta temperatura) no
lograron restaurar la funcion metalica original.

Los TPD de piridina muestran que los tratamientos de oxicloracion producen
una recuperacion casi total de la acidez original de los catalizadores. No obstante, los
resultados de isomerizacion de n-Cs mostraron gque €l balance entre ambas funciones es

diferente alade |los catalizadores frescos.
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