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RESUMEN

En este documento se presenta la investigacion doctoral basada en la siguiente
hipotesis: La deshidrogenacion oxidativa de pentano para producir penteno se puede
favorecer cuando se usa N>O como agente oxidante y FeZSM-5 como catalizador
bifuncional. La bifuncionalidad del catalizador FeZSM-5 esta representada por la
existencia de sitios acidos que catalizan la deshidrogenacion y sitios « que activan el
N>O. El oxigeno y el hidrégeno que se producen en la descomposicion de N2O y en la
deshidrogenacion, respectivamente, reaccionaran para formar agua, desplazando el
equilibrio hacia la produccion de penteno y N». Ademas, esta reaccion exotérmica
proveera parte de la energia requerida por la deshidrogenacion, disminuyendo de esta
forma el consumo energético. Se espera que este catalizador sea tan eficiente como
los usados en los procesos industriales actuales para deshidrogenar C3 y C4, pero
mas estable y, que ademas permita operar bajo condiciones de reaccion moderadas.

La investigacién se dividi6 en tres fases:

a) Sintesis y evaluacion de catalizadores FeZSM-5 en la descomposicion de N2O

b) Evaluacién del catalizador FeZSM-5, de mejor comportamiento en la activacion de
N20O, en la deshidrogenacién oxidativa (DHOX) de pentano con N2O

c) El catalizador FeZSM-5 se modificé con Pt, Sn y K, incorporados por impregnacién
himeda, para mejorar la selectividad a penteno y disminuir la desactivacion por
formacion de coque. Se determinaron las condiciones de reaccién (temperatura y

velocidad espacial) que mejoraron el desempenio del catalizador FeZSM-5
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Resumen

Las pruebas cataliticas se realizaron en un reactor empacado, y para el andlisis en
linea de los productos se us6 cromatografia gaseosa y espectroscopia infrarroja. El
calentamiento del reactor se hizo en un horno de conveccién y el alimento se manejé
con controladores de flujo masico. El sistema de reaccién oper6 a la presion
atmosférica de Medellin (Colombia), 640 mmHg.

Los materiales se prepararon por sintesis hidrotérmica, con relaciones molares Si/Al y
Si/Fe en el rango de 18 — 54 y 76 — 228, respectivamente. Se obtuvieron materiales
cristalinos sélo para Si/Al entre 27 y 54 y para Si/Fe entre 114 y 228. Es probable que
estas restricciones composicionales ocurran debido a la imposibilidad que pueden
presentar las moléculas de incorporarse a la estructura cristalina en un determinado
ambiente fisicoquimico, ya que por ejemplo, es posible obtener zeolitas FeZSM-5 con
concentraciones superiores al 2 % de Fe usando el método de intercambio iénico (por
sintesis hidrotérmica apenas se llega al 2 %).

En cuanto a las pruebas cataliticas para determinar la zeolita de mejor desempefio en
la descomposicion de N2O, la maxima conversion (Xneo = 93.78 %) se alcanz6 con la
zeolita FeZ-K (Si/Al = 27 y Si/Fe = 152) a 550 °C, con un tiempo espacial WHSV =
9.27X10* mL.h".geat" y una concentracion de NoO de 5000 p.p.m. Esta conversion,
bajo condiciones similares, es comparable a otros resultados reportados en la
literatura, pero con la caracteristica de que no se requiere la presencia de agentes

reductores para activar la descomposicién de N2O.

En esta investigacién también se evalué el efecto de la activacién de una zeolita
FeZSM-5 sin Fe (Si/Al = 27 y Si/Fe = »), y se encontré que la zeolita activada alcanza
conversiones mayores (Xnzo = 4.13 %) que sin activar (Xn20 = 0 %). La activacion de la
zeolita FeZSM-5 no sélo produce Fe extra-estructural, sitios o, sino que ademas
genera Al extra-estructural, el cual al parecer también contribuye a la actividad

catalitica, segun algunos investigadores.
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Resumen

El analisis estadistico realizado sobre los resultados obtenidos en la descomposicion
de N20O, en el que se considerdé como variables experimentales las relaciones molares
Si/Al y Si/Fe, y como variable respuesta la conversion de N2O, muestra que el
comportamiento catalitico de las zeolitas FeZSM-5 preparadas en nuestro laboratorio
por sintesis hidrotérmica no depende Unicamente de la concentracion. Lo anterior
soporta la opinién de algunos investigadores en cuanto a la existencia de parametros
adicionales, o interacciones entre éstos, que afectan las caracteristicas estructurales y
la actividad catalitica de las zeolitas FeZSM-5, restringiendo la posibilidad de tener un
proceso reproducible.

El estudio sobre la deshidrogenacion oxidativa de pentano para obtener penteno,
usando N2O como agente oxidante, se realiz6 con la zeolita Si/Al = 27 y Si/Fe = 152,
ya que con ésta se obtuvo la mayor actividad catalitica en la descomposicion de NO.
Esta zeolita se evalué en su forma sédica, en su forma &cida y modificada con Pt, Sn'y
K. En este trabajo se reporta la actividad inicial, debido a que se presenta rapida
desactivacién. Esta actividad se midié con un tiempo de operacion igual a cero y un
tiempo de contacto de 9X10° s. Aunque el producto que se buscaba en esta
investigacion era penteno, se observo la formacién de otros productos como: n-butano,
1-buteno, cis-2-buteno, 2-trans-buteno, provenientes de la transformacién de penteno.

La DHOX de pentano se evalué entre 350 y 450 °C, pero en general, s6lo a 450 °C se
observa la formacion efectiva de penteno. Los resultados mas relevantes que se
encontraron en el desarrollo de esta investigacion son:

1. A pesar de que el catalizador HFeZSM-5 tiene la mayor acidez no es suficiente para
activar las moléculas de pentano. Esta zeolita presenta la menor actividad (11.65 %
en promedio) y una selectividad efectiva a penteno nula

2. La adicion de Pt al catalizador HFeZSM-5 mejora ostensiblemente el desempefio: la
actividad se incrementa en mas del 300 % pero se desactiva rapidamente, lo mismo
ocurre con la selectividad a penteno. A 450 °C, el desemperio disminuye con el

aumento de la temperatura
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3. Al anular la acidez del catalizador sin modificar, sustituyendo Na* por H* se logra
aumentar el desempefio inicial respecto a HFeZSM-5, sin embargo, éste cae
vertiginosamente en 8 minutos. En el caso del catalizador modificado son Sny K, el
Na tiene un efecto negativo debido a que sobre catalizadores no acidicos el Pt
tiende a oxidarse

4. Se evaluaron tres diferentes velocidades espaciales. Con WHSV = 5.26 X 10° mL.h
' .geai | S€ Obtiene una actividad del 30 % y practicamente se duplicé la selectividad
efectiva a penteno, alcanzandose un 5 %. También se observa estabilidad, al
menos durante los 16 minutos de operacién. La disminucién del tiempo de
residencia del penteno sobre el lecho catalitico es fundamental para incrementar la
selectividad efectiva a penteno

5. La mezcla N2O/O; tiene un comportamiento similar al N2O. El Oy no sirve como

oxidante en este sistema catalitico a esta temperatura

El catalizador de mejor desempefo fue 0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5 (0.1 % Pt) bajo las
siguientes condiciones de reacciéon a 450 °C, WHSV = 5.26X10° mL.h'1.gca{1, flujo
total = 440 mL min”', masa de catalizador = 0.05 g, ¥ con una relacién molar N>O/C5 =
2 y una concentracién de pentano de 15000 p.p.m. Se alcanz6 una conversién de
pentano (Xcs) de 30.3 %, selectividad de deshidrogenacion (S% de 16.9 %,
selectividad efectiva a penteno (S°) de 4.7 %. Durante 30 min la actividad y la
estabilidad permanecen relativamente constantes, pero en 48 minutos la actividad y la
selectividad bajan 33 y 16 %, respectivamente. Se conocen soélo dos estudios
especificos sobre DHOX de pentano pero con O, como oxidante, los rendimientos que
reportan estan entre el 5 y 12 % a temperaturas superiores a 500 °C, pero no
mencionan aspectos concretos relacionados con la estabilidad del catalizador, y es
muy posible que se presente desactivacién considerando que el penteno es mas
reactivo que el pentano. Consideramos que encontrar un punto 6ptimo de condiciones
de reaccion que activen la molécula de pentano sin transformar el penteno debe
involucrar el uso de promotores que activen a temperaturas por debajo de 450 °C,
tanto al Pt como al Sn. También se requieren promotores, activos a bajas
temperaturas, que catalicen la gasificacion del coque depositado sobre el catalizador.
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INTRODUCCION

La reglamentacion del Ministerio de Minas y Energia de Colombia, puesta en marcha
en el 2005, determina que la gasolina que se use en el pais tenga por lo menos un 10
% en volumen de etanol y un RVP de 9.3 psi. Para acatar esta regulaciéon se debe
disminuir la cantidad de hidrocarburos ligeros presentes en la gasolina, entre ellos el
pentano, del cual ECOPETROL produce alrededor de 1120 barriles diarios. El
pentano, que ademas disminuye el octanaje de la gasolina, actualmente se quema
como combustible dentro de las refinerias 0 se mezcla con propano para producir gas
licuado de propano (GLP), el cual se comercializa como combustible. Estas dos
alternativas emergentes no son rentables, lo que abre la posibilidad para plantear la
transformacién catalitica de pentano a productos de importancia industrial.

El pentano como todas las parafinas es estable y por lo tanto, en el camino hacia la
obtencién de productos de alto valor econémico, la etapa critica es la ruptura de los
enlaces simples para generar dobles enlaces o para adicionar grupos funcionales que
le den mayor reactividad al compuesto. En la presente investigaciéon se propone la
transformacion primaria de pentano en penteno. El penteno es un valioso intermediario
que se emplea para producir gasolina, surfactantes, alcoholes y epdxidos mediante
reacciones de polimerizacién, alquilacién, isomerizacion y oxidacion.

Los catalizadores industrialmente empleados en la deshidrogenacion directa (Cr y Pt)
sufren desactivacion rapida debido a la formacion y deposicion de coque, esto hace
que el proceso requiera etapas de regeneracion y varios reactores en paralelo que
elevan los costos de produccion y disminuyen la vida util de estos materiales.
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Introduccion

El sistema catalitico Cr/Al.O3, que se usa hoy en la deshidrogenacion industrial directa
de propano y butano (proceso Houdry), es bastante activo y selectivo (conversién
isobutano, 50 %; selectividad isobuteno, 92 %), pero se desactiva rapidamente (30
minutos) debido al coque que se produce. Un inconveniente adicional de este sistema
es el uso del Cr como componente principal del catalizador, debido a que parte de él

se transforma en especies cancerigenas (Cr6+) durante la regeneracion.

Otro catalizador industrial de gran importancia se basa en Pt/AloO3. Su desempefio es
comparable con el sistema catalitico Cr/AloOs, al igual que su problema de
desactivacién, debido a que las temperaturas de regeneracién causan elevada
sinterizacion del Pt, lo que disminuye su vida Util. La mayoria de ellos operan en forma
ciclica con el fin de regenerar los lechos cataliticos, y estan disefiados para
deshidrogenar propano o butano a temperaturas superiores a 550 °C. Con excepcién
del proceso CATOFIN (0.3 - 0.5 bar), todos los demas procesos operan a presiones
superiores a la atmosférica. Segun nuestro conocimiento, sélo el proceso STAR
combina deshidrogenaciéon directa con deshidrogenacion oxidativa, usando el
catalizador Pt/Sn sobre ZnAl>04/CaAl>0,.

Con respecto a la deshidrogenacién de pentano a escala industrial sélo se tiene una
patente de 1960 que describe el proceso para producir isopenteno a partir de pentano.
Esta patente también plantea la posibilidad de deshidrogenar pentano con un
substancial rendimiento a penteno y minima formacion de di-olefinas y coque, a
temperaturas entre 550 y 650 °C y presiones entre 1 y 2 atm, empleando un
catalizador de Cr y co-alimentando H, para controlar la reaccion.

La produccién de olefinas a partir de propano y butano se ha estudiado ampliamente, y
se ha encontrado que la deshidrogenacion oxidativa es una ruta promisoria alternativa
a la deshidrogenacién directa, principalmente porque esta Ultima presenta limitaciones
termodinamicas y es altamente endotérmica. En general, los catalizadores estudiados
en la deshidrogenacion oxidativa de parafinas ligeras (V20s/SiO,, ZnO, ZnFe,0,,
NiVSb/AlO3, SnVSb/Al,O3, VMgO), con oxigeno como agente oxidante, presentan

rendimientos inferiores al 7 %, lo cual no es de interés comercial.
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Introduccion

Actualmente, la investigacién en catalisis heterogénea, especificamente en
deshidrogenacion de hidrocarburos, se enfoca en el desarrollo de nuevos
catalizadores, de mayor estabilidad y con componentes ambientalmente amigables,
pero con un desempenio, al menos, similar al alcanzado con el proceso Houdry (Cr/Al).
Se busca desarrollar procesos que operen a condiciones moderadas (temperaturas
por debajo de 500 °C) para minimizar la produccion y deposicion de coque sobre el
catalizador. Este reto tecnoldgico sirve de base para la presente investigacion doctoral,
en la cual se propone utilizar el catalizador FeZSM-5 en la deshidrogenacién oxidativa
de pentano para producir penteno, en presencia del oxidante N>O. El uso de N>O
como oxidante es de interés, puesto que este gas contaminante y tdxico, es altamente
disponible como subproducto de importantes reacciones quimicas industriales,
principalmente la produccion de acido adipico. Segun el IPCC (Intergovernmental
Panel on Climate Change), el N>O tiene un potencial de calentamiento global 296
veces mayor que el CO.. En el 2000, las emisiones mundiales de N»0 fueron
equivalentes a 3400 millones de toneladas de CO.. Ademas, varios estudios
demuestran que la descomposicion del NoO sobre FeZSM-5 genera un oxigeno

altamente activo que podria oxidar el hidrégeno liberado en la deshidrogenacion.

Segun nuestro conocimiento, en la practica hay pocos sistemas cataliticos eficientes
para la activacion de N>O en la oxidacién selectiva de hidrocarburos, y se ha
comprobado que sb6lo sobre FeZSM-5 el NoO puede generar especies activas de
oxigeno a. El NoO como agente oxidante ya ha sido estudiado exitosamente en la
reaccion de hidroxilacion directa de benceno a fenol.

En esta investigacién se considera incrementar la actividad en la deshidrogenacién
oxidativa de pentano mediante la modificacion de FeZSM-5 con Pt, de manera similar
a como se ha hecho en la deshidrogenacion directa de propano a propeno. De igual
forma, teniendo en cuenta que la estabilidad es un tema critico que restringe los
procesos de produccién a una operacion discontinua, debido a la regeneracién, se
plantea la incorporacién de Sn y de metales alcalinos como el K para incrementar el
tiempo de vida del catalizador. Segun los estudios de reformado y deshidrogenacién
de isobutano, el Sn y lo metales alcalinos reducen la formacion de coque.
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OBJETIVO Y ALCANCE DE LA PRESENTE
INVESTIGACION

La hipotesis de la presente investigacion doctoral plantea que la deshidrogenacion
oxidativa (DHOX) de pentano se puede llevar a cabo con N2O como agente oxidante y
FeZSM-5 como catalizador bifuncional. Esta bifuncionalidad asume que el catalizador
tiene los sitios activos requeridos para deshidrogenar el pentano (asociados a los
acidos Bransted) y los sitios que activan la descomposicién del N2O (sitios o). Con el
fin de evaluar el efecto en la actividad catalitica se incorporara Pt al catalizador
FeZSM-5. Se espera que las reacciones de descomposicion de N.O y de
deshidrogenacién de pentano sobre FeZSM-5 se favorezcan mutuamente, ya que el
oxigeno y el hidrégeno que se generan en las respectivas reacciones pueden producir
exotérmicamente agua, y de esta manera desplazar el equilibrio hacia la produccién
de penteno y No. La energia generada en la formacion del agua servira para la
reaccion de deshidrogenacion. Se espera que este sistema catalitico sea por lo menos
tan eficiente como los procesos industriales actuales para producir olefinas a partir de
parafinas, pero mas estable y, que ademas permita operar bajo condiciones de

reaccidn menos severas.

En el desarrollo de esta investigacion se considerd la informacion disponible sobre
DHOX de parafinas ligeras y los estudios realizados sobre los sistemas cataliticos

empleados en la descomposicién del N2O.
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Objetivos y alcance de la presente investigacion

El uso de N2O como agente oxidante es de especial interés puesto que si se obtienen
resultados positivos se tendria una alternativa para la disposicién y aprovechamiento

de un material abundante y que contribuye enormemente al efecto invernadero.

Un tema critico que actualmente restringe los procesos de produccién a una operacion
discontinua es la estabilidad del catalizador, debido a que constantemente se tiene
que regenerar. En este trabajo, buscando incrementar el tiempo de vida de los
catalizadores se considera la incorporacion de Sn y de metales alcalinos como el K.
Estudios de reformado y deshidrogenacién que se mencionan en los capitulos 1 y 2
muestran que estos elementos pueden reducir la formacién de coque.

En resumen, el objetivo general de la propuesta es disefiar un sistema catalitico capaz
de producir penteno por deshidrogenacion oxidativa de pentano con N2O. Los

objetivos especificos son:

a) Determinar el desempenio y la estabilidad de los catalizadores FeZSM-5 y FeZSM-

5 modificado con Pt, Sn y K en la DHOX del pentano con N>O

b) Determinar las mejores condiciones de reaccién en la DHOX de pentano asistida

por N2O (temperatura de reaccién y velocidad espacial)
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1. ANTECEDENTES, ACTUALIDAD Y
PERSPECTIVAS DE LA
DESHIDROGENACION DE PARAFINAS

En las reacciones de deshidrogenacién, la molécula de hidrocarburo alcanza un mayor
grado de insaturacion por la ruptura del enlace C-H y la formacién del doble enlace
C=C. La estructura de un hidrocarburo saturado se basa en dos tipos de enlaces, C-C
y C-H, siendo la energia de disociacion del enlace C-C mas débil que la del enlace C-
H (Tabla 1.1). Una mayor energia de disociaciéon de enlace significa un enlace mas
estable. Los hidrocarburos son inestables a todas las temperaturas con respecto a sus
elementos (C, H,) excepto metano y etano, los cuales son mas estables que C y H, a
temperaturas menores a 800 y 500 K, respectivamente [1] (Figura 1.1).

Para que los hidrocarburos reaccionen, especialmente las parafinas saturadas, se
necesitan altas temperaturas, debido a que estas moléculas son poco polares y no
tienen orbitales de baja energia vacios ni orbitales de alta energia llenos, los cuales
podrian facilmente participar en una reaccion [2]. La deshidrogenacion es una reaccién
de disociacién endotérmica que se facilita cuando se debilitan los enlaces que se van
a romper y se estabilizan los enlaces que se generan. La formacién del doble enlace a
partir de radicales también favorece la reaccion debido a la liberacion de energia [1].
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Tabla 1.1. Energia de enlace C-H y C-C de parafinas y olefinas ligeras

Reaccion C-H mas débil  C-C mas débil C-H mas débil-  C-C mas débil-
n-parafina n-parafina n-monoolefina n-monoolefina
(kd/mol) [3] (kd/mol) [4] (kJd/mol) [3] (kd/mol) [3]
metano — etano 440 - 410 377
etano — eteno 410 377 444 720
propano — propeno 398 368 361 414
butano — buteno 398 359 345 N.R
pentano — penteno 398 359 N.R N.R
hexano — hexeno 398 359 N.R N.R

N.R.: No Reportado

Estabilidad
Hidrocarburos vs. C,H

]
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=
W
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Temperatura (K)

Figura 1.1. Energia libre de Gibbs para algunas parafinas
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En las parafinas, a excepcion del etano, la formacién del doble enlace requiere la
ruptura de un enlace primario y uno secundario (el cual es mas débil que el primero).
El primer paso para la activacién es la ruptura del enlace secundario C-H, lo cual
puede darse via homolitica o via heterolitica (Figura 1.2). Por via homolitica se da la
formacion de un radical alquil adsorbido [5-8]. Este radical, dependiendo de la
naturaleza del catalizador y la temperatura de reaccion, es capaz de producir la olefina
por una reaccién superficial o directamente en fase gaseosa después de la desorcién.
Las altas temperaturas favorecen la ruta de desorcion del alquil, mientras que bajas
temperaturas y catalizadores reducibles promueven reacciones superficiales [8]. Por
via heterolitica, en presencia de sitios fuertemente basicos se da la abstraccién de un

protén, mientras que sobre sitios acidos se forma un ion hidruro [5-10].

H=C=—C—C—R, H

H H Via heterolitica

fadical Cat. étV wba'sico
H H oW % H H O H |
|1 _ |1 .

H=C=—=C—C=—R+H" H=C=—=C=—=C=— R+ H
I I I I
H H H H
carbocation carbanion

Figura 1.2. Vias de ruptura del enlace secundario

La selectividad a olefinas esta limitada por la alta reactividad de éstas con respecto a
las parafinas. Esta situacion se asocia a la poca polaridad de las parafinas y a la
ausencia de orbitales dispuestos a formar enlaces [9], por otra parte en las olefinas, el

enlace n desestabiliza el enlace doble y lo hace mas reactivo (Tabla 1.1) [3,4].
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Se conocen dos tipos de reacciones para la deshidrogenacién de parafinas: la
deshidrogenacién directa y la deshidrogenacion oxidativa (DHOX) [12]. La
deshidrogenacion directa de parafinas para la produccion de olefinas se volvié
comercial en la década de los 30’s, y actualmente se puede considerar como una
tecnologia madura y establecida, mientras que la deshidrogenacion oxidativa, la cual
tiene un gran potencial, ain no es un proceso industrial, pero se constituye en un area

activa de investigacion.

1.1. DESHIDROGENACION DIRECTA

En el afno 2000 cerca de 7 millones de toneladas métricas de olefinas C3-C4 se
produjeron mediante deshidrogenacion catalitica con conversiones por paso entre el
30 y el 60 %, y selectividades a olefinas alrededor del 90 %, usando catalizadores
basados en 6xido de cromo [13,14]. Sin embargo, debido a las condiciones de
reaccion, el tiempo de vida Util de los catalizadores es muy corto y requieren procesos

de regeneracion complejos y costosos [14].

En la deshidrogenacion directa de parafinas se obtienen olefinas e hidrégeno como
subproducto (Figura 1.3). Para parafinas de cadena corta (C3-C6) la temperatura
necesaria para llevar a cabo esta reaccion es elevada, superior a 500 °C, ya que a
temperaturas bajas la termodinamica favorece a los reactantes. Sin embargo, a altas
temperaturas también ocurren reacciones de craqueo y coquizacién, tanto de reactivos

como de productos, lo cual baja la selectividad a olefinas y desactiva los catalizadores.

R-CH,-CHj, Ki ) R-CH=CHz + H,

catalizador

K2 K3

C

Figura 1.3. Deshidrogenacioén catalitica directa
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Los catalizadores que tradicionalmente se estudian en la deshidrogenacién directa de
parafinas son: Pt, Cr, Ni, Pd, Fe, Co y Cu [15]. Los sistemas cataliticos industriales
actuales se basan fundamentalmente en Cr y Pt.

1.1.1. Catalizadores industriales basados en Cr — Proceso Houdry

Resenfa historica. En 1929, Eugene Houdry (1892-1962), un quimico investigador de

combustibles de alto desempefio y del craqueo catalitico del petréleo, con apoyo del
gobierno francés construyé una planta que procesaba 60 toneladas de lignita al dia
para producir gasolina. El proceso no resultdé econédmicamente competitivo y la planta
se cerré ese mismo afio. Sin embargo, Houdry continué con sus proyectos y en 1931
se asocio con Vacuum Qil y fundé la compafniia Houdry Process Corporation. En ese
mismo afio, Vacuum Qil se fusioné con Standard Oil de Nueva York para formar la
compafia Socony-Vacuum Qil (mas tarde Mobil Oil Corporation). En 1933, una unidad
Houdry que producia 200 barriles al dia de gasolina fue puesta en operacion, pero la
Gran Depresién perjudicé gravemente el negocio de los combustibles. Meses mas
tarde Houdry, Socony-Vacuum y Sun OQOil firmaron un acuerdo para desarrollar
investigacion en conjunto. En pocos afos el proceso Houdry sufri6 cambios,
incluyendo un método innovador para la regeneracién del catalizador. Estos resultados
fueron comercializados por Socony-Vacuum y Sun. En 1937 se procesaban 15 mil
barriles de petréleo al dia, y casi el 50 % del producto era gasolina de alto octanaje. En
esa época los procesos tenian un rendimiento promedio del 25 % [16-18].

Durante la Segunda Guerra Mundial la deshidrogenacién de butanos sobre
catalizadores Cr-Al (proceso Houdry) fue ampliamente usada para la produccién de
butenos y combustibles de alto octanaje [16,17]. Houdry desarrolld este proceso a
presiones de operacién por debajo de la atmosférica para alcanzar conversiones altas.
La temperatura y la presién de operacion estaban alrededor de 600°C y 15 milibares.
Varias companias como la Phillips Petroleum, Shell, Gulf y Dow utilizaron tecnologias
de deshidrogenacion semejantes. Después de la Segunda Guerra Mundial, Houdry
desarrollé y comercializé un sistema de deshidrogenacién con el catalizador Cr-Al, el
cual se usa también para la produccién de butadienos (proceso Catadieno™).
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El proceso Catadieno, que se puede acoplar con la oxideshidrogenacion catalitica
(proceso Oxo-D™), fue comercializado por Petro-Tex Chemical Corporation. Phillips
Petroleum también ha hecho avances en la produccién de butadieno mediante
oxideshidrogenacién [17]. En los afnos 80's, el uso del catalizador Cr-Al se extendié a
la deshidrogenacién de propano e isobutano (proceso Catofin™)[18,19].

Caracteristicas _del catalizador Cr-Al. El catalizador comercial tipicamente esta

compuesto por 6xidos de Cr dispersos sobre soportes porosos. La actividad del
CrOy/AlO3 se atribuye a los iones Cr*3, redox y no-redox coordinativamente
insaturados [20]. Los catalizadores Cr-Al mejorados, generalmente contienen metales
alcalinos como promotores [21]. Estos promotores o dopantes pueden tener dos
efectos: a) incrementar el nimero de sitios activos [22] y b) disminuir la acidez del
soporte de Al [20,21], es decir, que sirven para regular la desactivaciéon y mejorar la
selectividad. El soporte preferido industrialmente es AlxOs, y los sitios &cidos
responsables del craqueo y coquizacién son envenenados con iones alcalinos
dopantes, preferiblemente K, en concentraciones de hasta 2 % en peso [20,22].

Como opera el proceso Houdry ?. En el proceso Houdry el calor requerido para las

reacciones de deshidrogenacion (altamente endotérmicas) es provisto, al menos en
parte, por el calor sensible almacenado en el lecho del catalizador durante la
regeneracion. El calor adicional es suministrado por combustion directa de combustible
y también por el calor liberado en el ciclo redox del Cr [13,23]. Ademas se afhade
suficiente oxigeno para que la reaccion exotérmica de formacion de agua proporcione
mas calor. La temperatura de reaccién se controla con el exceso de aire y vapor. Estos
procedimientos mejoran el desempefio y la durabilidad del catalizador [18].

Para disminuir reacciones de craqueo, isomerizacion y polimerizacion durante la
deshidrogenacion, se baja la presién parcial de los hidrocarburos mediante adicién de
vapor de agua, pero el catalizador Cr-Al es muy sensible al agua, y en pocos minutos
se tiene que regenerar. Debido a la cantidad significativa de coque que se deposita
sobre el catalizador, es necesario usar de tres a siete reactores en paralelo, para que
mientras unos estan operando los demas estan siendo regenerados [18,23].
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La combustion de los depdsitos de coque se lleva a cabo entre 550 y 700 °C [23]. En
general, un ciclo completo de operacion tiene las siguientes etapas: deshidrogenacion,
regeneracion, reduccion y purga [23]. El tiempo de vida de los catalizadores debido a
las severas condiciones de operacién es aproximadamente de dos afos. Esta
situacién, que afecta la rentabilidad del proceso, exige mejorar las caracteristicas del
catalizador para incrementar su estabilidad hidrotérmica, conservando actividad y
selectividad. El sistema catalitico CrO,/Al.O3 para la deshidrogenaciéon de isobutano y
propano se usa ampliamente en la industria debido al bajo costo, comparado con otros
procesos, y a que se obtiene alta pureza de olefinas [20]. Los procesos de mayor
importancia son: CATOFIN, FBD y LINDE (Tabla 1.2) [14]. La reaccion industrial
alcanza conversiones de propano y butano superiores al 40 y 50 %, respectivamente,
y selectividades a sus correspondientes olefinas mayores al 82 y 91 % [13,21,24-29].
Sin embargo, un catalizador envejecido solo alcanza conversién de 30 y 45 % de
propano y butano, respectivamente, y selectividades a sus correspondientes olefinas
de 75y 85 % [23].

Tabla 1.2. Deshidrogenacion industrial de C3 y C4 sobre catalizadores de Cr

CATOFIN FBD Linde
Licencia/ Sid Chemie/ Snamprogetti/ Linde
Desarrollador ABB Lummus Yarsintez (BASF)
Reactor Adiabatico Lecho fluidizado Isotérmico
Lecho fijo Lecho fijo
Operacion Ciclico Continuo Ciclico
Alimento C30C4 C30C4 C30C4
Catalizador CrOx/Al,O4 CrOx/AlyO4 CrOx/Al,O4
con promotor alcalino con promotor alcalino
Calor Calor de regeneracién. Combustible suministrado  Calentamiento
del catalizador en la regeneracion de reactores
T(°C) 590-650 550-600 -
P (bar) 0.3-0.5 1.1-1.5 >1
Tiempo de ciclo 15-30 min 9h
Conversion C3:48-65 C3:40 C3:30
(%) C4:60-65 C4:50
Selectividad (%) C3: 82-87 C3:89 C3:90
C4:93 C4: 91

FBD: Fluidised Bed Dehydrogenation
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Otro problema vinculado con el sistema catalitico es la generacion Cr®* durante la
regeneracion, el cual es un compuesto carcinogénico ampliamente reconocido [14]. A
pesar de los inconvenientes y la complejidad del proceso, el sistema Cr-Al continua
usandose, ya que los catalizadores de Pt, Mo y V actualmente presentan un
desempefio poco rentable [14]. Segun una patente el catalizador Houdry ha sido
exitosamente utilizado para producir isopenteno a partir de pentano [30], pero hasta
ahora no se conoce de su aplicacion industrial. Esta patente también plantea la
posibilidad de deshidrogenar pentano con un substancial rendimiento a penteno y
minima formacién de di-olefinas y coque, a temperaturas entre 550 y 650 °C vy
presiones entre 1 y 2 atm, empleando el catalizador de Cr y co-alimentando H, para

controlar la reaccién.

1.1.2. Catalizadores industriales basados en Pt

Resena histérica. En los afnos 40's se comenzaron a usar metales nobles como el Pt

para el reformado catalitico, después Haensel [31] demostré que efectivamente los
catalizadores de Pt presentan alta actividad en la deshidrogenacion de parafinas. En
los 60's, Bloch [32] desarrollé catalizadores basados en Pt que podian deshidrogenar
selectivamente parafinas de largas cadenas lineales a sus correspondientes mono-
olefinas, con alta actividad y estabilidad y, con minimo craqueo. Esto fue la base del
proceso UOP Pacol™ para la produccién de olefinas lineales, las cuales se empleaban
en la fabricacion de detergentes biodegradables [33]. En 1999 habia mas de 30
unidades comerciales de deshidrogenaciéon con Pt para producir alquilatos, que se
usan para la fabricacion de detergentes [13]. Aunque la produccién de etileno via
deshidrogenacién catalitica sobre Pt es muy selectiva (~95 %), esta tecnologia no se
ha impuesto industrialmente ya que se necesitan condiciones severas de operacion:
altas temperaturas y bajas presiones. Estas condiciones implican altos costos de
operacion y ademas promueven la formacién excesiva de coque sobre el catalizador.
Practicamente, todos los procesos actuales que se basan en el Pt se derivan del
proceso OLEFLEX (Tabla 1.3) con Regeneracién Catalitica Continua (RCC) [13]. Este
proceso usa un catalizador Pt/Sn/AloO3 con promotor alcalino, y alcanza conversiones
de propano y butano de 25 y 35 %, respectivamente, y selectividades a las olefinas
correspondientes de 89 y 93 %.
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Caracteristicas del catalizador. El Pt es altamente activo y no se requieren grandes

cantidades cuando se dispersa en un material con gran area superficial. La alimina es
el soporte mas usado porque permite alta dispersion de Pt, pero la dupla Pt-Al aunque
es altamente activa no es tan selectiva a olefinas. Las propiedades del sistema Pt-Al
necesitan ser modificadas para disminuir la formacion de subproductos e incrementar
la estabilidad catalitica. Las olefinas interactian con el Pt con mayor intensidad que las

parafinas y por esto eso son mas reactivas.

Tabla 1.3. Deshidrogenacion industrial de C3 y C4 sobre catalizadores de Pt

UOP OLEFLEX STAR Statoil/Sintef
Licencia/ UORP Inc. Uhde Statoil/
Desarrollador Sintef
Reactor Adiabatico Reactor DH + -

Lecho en movimiento  Oxireactor adiabatico

Operacion Continuo Ciclico -
Alimento C30C4 C30C4 C3
Catalizador Pt/Sn/Al,O3 Pt/Sn sobre Pt/hidrotalcita
Con promotor alcalino ZnAl,04/CaAl,04 Mg(ANO
Calor Calentamiento inter- Calentamiento del -
etapas reactor de DH
T (°C) 550-620 DH: 550-590 -
DHO: <600
P (bar) 2-5 DH: 5-6 -
DHO: <6
Tiempo de - 8h -
ciclo
Conversion C3:25 C3:40 -
(%) C4: 35
Selectividad C3: 89-91 C3: 89 -
(%) C4:91-93
Nota - Combina DH+DHO Planta piloto

STAR: Steam Active Reforming; DH = Deshidrogenacién; DHO = Deshidrogenacion oxidativa
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El papel de los modificadores del Pt (As, Sn, Ge, Pb y Bi) es debilitar la interaccién Pt-
olefina y mejorar la estabilidad, sin disminuir la actividad significativamente. La buena
dispersion también es necesaria para alcanzar selectividad y evitar el craqueo, sin
embargo, la alta area superficial de la aliumina también suministra sitios acidos que
aceleran la isomerizacion esqueletal, craqueo, oligomerizaciéon y polimerizacion de
olefinas y, formacion de coque. Para controlar esta acidez se usan metales alcalinos o
alcalino-térreos. A veces se emplea como soporte la a-alimina que practicamente no
tiene acidez pero tiene un area superficial baja. Por otra parte, debe tenerse en cuenta
que la velocidad de reaccion esta limitada por la transferencia de masa intraparticular.
Para un determinado volumen de poro, el area superficial y la fortaleza del soporte
aumentan cuando el diametro del poro disminuye, mientras que la resistencia
difusional por los poros decrece cuando el diametro del poro se incrementa [13].

1.1.3. Catalizadores promisorios

El catalizador de Pt/Na-FeZSM-5 se ha estudiado en la deshidrogenacion directa de
propano e isobutano alcanzandose rendimientos cercanos al equilibrio [34]. Segun se
reporta, este catalizador exhibe alta estabilidad a 520 °C: para el caso del propano en
160 h la actividad bajo del 33 al 13 %, mientras que la selectividad subi6é del 98.3 al
99.8 %, para isobutano en 130 h la actividad y la selectividad a isobuteno cambiaron
de 20 a 10 % y de 96.5 a 98.6 %, respectivamente. La caracteristica fundamental de
este catalizador es la casi inexistente acidez (0.03 % Al), la cual promueve las

reacciones de craqueo y formacién de coque. Ademas, parece que al reemplazar AP

por Fe®* se generan sitios especiales capaces de anclar el Pt a la zeolita. Los
pequenos aglomerados de Pt sobre la zeolita serian los responsables del desempefo
catalitico.

Por otra parte, no se requiere co-alimentar grandes cantidades de Hy para controlar la
reaccién, como sucede normalmente con los procesos de deshidrogenacion comercial.
Sin embargo, a pesar de que el desempefio de este catalizador se muestra formidable,
todavia, no se tiene informacién de su implementacion industrial.
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1.2. DESHIDROGENACION OXIDATIVA

La deshidrogenacién oxidativa (DHOX) es una ruta alternativa con gran potencial para
deshidrogenar parafinas, a condiciones menos severas que las empleadas en la
deshidrogenacién directa, lo que permitiria aumentar la selectividad a olefinas. Esta
tecnologia puede cambiar completamente la forma como se obtienen actualmente los
compuestos organicos mas importantes en la industria. Los altos costos operacionales
y las implicaciones ambientales relacionadas con la deshidrogenacion directa
tradicional hacen que el rendimiento alcanzado sea Unicamente rentable cuando se
realiza a gran escala. Con la DHOX se podrian reducir costos de capital y
operacionales, bajar emisiones de gases invernadero y ahorrar energia, ya que no
seria necesario disponer de hornos ni interrumpir la operacion de la planta para
eliminar el coque depositado en el catalizador, ademas las temperaturas de trabajo

serian bajas y se requeriria menos materia prima.

La DHOX ocurre en presencia de un oxidante, el cual reacciona con el hidrogeno
liberado en la deshidrogenacion de la parafina para producir agua y, de esta forma se
desplaza el equilibrio hacia los productos. Los oxidantes mas conocidos son: O, el
cual es poco selectivo y reactivo sélo a altas temperaturas, pero econémico, y el N2O,
que es mas selectivo que Oz, pero menos reactivo. Otros oxidantes que se llegaron a
considerar son compuestos de halégenos y azufre, los cuales involucran costosos
procesos complementarios de separacion y ademas causan corrosion de equipos [15].
Actualmente también se investiga el uso de CO» como agente oxidante, el cual tendria
la ventaja adicional de reducir el riesgo de explosion [35-41].

Segun algunos autores [42], la activacion de la parafina se facilita a través de la
ruptura homolitica del enlace C-H con la intervencion de especies de oxigeno
superficiales, altamente reactivas y débilmente adsorbidas y/o localizadas en los
defectos reticulares. La presencia de este oxigeno modifica la termodinamica del
sistema, favoreciendo la formacion de productos. Hasta el momento se sabe que soélo
el N2O genera estos oxigenos activos, lo cual ha sido evaluado satisfactoriamente en
la conversion de benceno a fenol [43-47] y la DHOX de propanno [48-50].
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De acuerdo a la Figura 1.4, el catalizador para la DHOX serd mas efectivo en la
medida en que favorezca mas la reaccién 1 que la 2 o la 3. Ademas la selectividad
depende de la naturaleza de las parafinas, de las fases presentes y del estado de
oxidacion del cation del catalizador. Se ha observado que los éxidos de metales de
transicion favorecen esta reaccion y, que ademas los catalizadores con cargas bajas

son mas selectivos a olefinas [51].

R-CHyCH;+0, K1 p R-CH=CH; + H,O

catalizador

K2 K3

COx

Figura 1.4. Deshidrogenacion oxidativa

La dnica aplicacion industrial que se conoce es el proceso STAR (Tabla 1.3), el cual al
parecer combina deshidrogenacioén directa con DHOX, aunque no se tiene informacion
mas detallada sobre el catalizador y el agente oxidante. Los catalizadores que
tradicionalmente se han estudiado para la DHOX de parafinas ligeras son: vanadatos
de Mg (VMgO), con oxigeno como agente oxidante, y la zeolita FeZSM-5 usando N2O.
Otros materiales que se han investigado son: V20s/SiO», ZnO, ZnFe204, NiVSb/AI>O3,

SnVSb/Al;O3 usando como oxidante el oxigeno (Tabla 1.4).

Tabla 1.4. Catalizadores para la deshidrogenacién oxidativa de butano usando O,

Catalizador T(®C) Xca. Sica- Sioca- Referencia

V,05/Si0O, 540 23 39 7 [51]
ZnO 450 13 65 0.7 [52]
ZnFe,0, 450 11 67 0.9 [52]
Ni-V-Sb/Al,O; 630 39 31 42 [53]
Sn-V-Sb/Al,O; 630 38 31 36 [53]
V-Mg-O 540 56 13 37 [53]
V-Mg-O 500 12 52 25 [54]

Xca-: Conversién de C4; Sy.c4-: Select. 1-buteno; Sy ».c4-: Select. 1,2-butadieno
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1.2.1. Catalizadores basados en vanadatos de magnesio

La mezcla de éxidos de V y Mg es el principal sistema estudiado en la DHOX de
parafinas ligeras, empelando O, como oxidante. El caracter acido-base de los soportes
afecta la dispersién de V sobre la superficie, asi como también la naturaleza de las
especies de V [56,57]. La presencia de sitios acido-base en catalizadores selectivos
influencia la interaccién entre los intermediarios olefinicos y la superficie del
catalizador, favoreciendo la formacién de olefinas [58,59]. En general, para todas las
parafinas ligeras, el comportamiento catalitico de los vanadatos de Mg depende de la
carga de V [60-65] (Tabla 1.5), de la naturaleza del soporte y de la parafina
alimentada. En los vanadatos, las especies tetraedrales V°* son los sitios activos y
selectivos [66]. Por ejemplo, la selectividad del vanadato de Mg en la DHOX de
propano y n-butano depende del caracter suave del acido, del nimero de OH’s y de la
fortaleza del doble enlace V=0 [67]. Los vanadatos de Mg fundamentalmente forman
dos fases: orto-vanadato y piro-vanadato. Con estas fases se obtiene practicamente la
misma selectividad a olefinas en la DHOX de etano y propano, mientras que para otras
parafinas el orto-vanadato tiene mejor comportamiento [59,67] (Tabla 1.6).

Tabla 1.5. DHOX de propano sobre V--Mg—O con O,
T (2C) Catalizador X S
CiHs O, CO CO, C, CjHg
500 24V-MgO 119 16.3 13.3 246 0 62.1

186 285 163 308 0 529

241 375 183 406 0 411

40V-MgO 84 136 137 240 0 623

156 20.6 16.6 304 O 53.0

235 38.0 197 376 0 427

540 24V-MgO 134 205 132 236 0 63.2
20.8 30.1 16.2 30.7 O 53.1

28.9 466 19.0 372 14 424
40V-MgO 139 178 155 235 0 61.0
250 334 198 302 1.6 484

Alimento: 4 % propano, 8 % O, en He, y flujo de 100 mL/min; 0.1 y 0.2 g de catalizador
X: Conversion; S: Selectividad
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Tabla 1.6. DHOX de C3 y C4 sobre orto- y piro-vanadato de Mg con O,

Parafinas Orto-vanadato de magnesio Piro-vanadato de magnesio Referencia
T(°C) Xen Scn- AOS T(C) Xen  Scn- AOS

C:Hs 540 5.2 24 2.1 540 3.2 30 2.1 [70]
C;Hs 541 6.7 64 2.1 505 7.9 61 2.1 [60]
CsHqo 540 8.5 65.9" 2.5 500 6.8 31.8"* 3.9 [60]
i-C;Hqo 500 8.0 64 2.1 502 6.8 25 4.1 [71]

Xcn: Conversion de la parafina; Sc-: Selectividad a olefinas

* AOS: Average Oxygen Stoichiometry (nUmero promedio de moléculas de oxigeno que
reaccionan con cada molécula de hidrocarburo)

** Suma de la selectividad a butenos y butadienos

Los vanadatos de magnesio también han sido evaluados en la DHOX de pentano
asistida con O [69]. El parametro HC/COx de la Tabla 1.7 muestra que en la mayoria

de las pruebas cataliticas mas del 50 % del pentano se convierte a COx.

Tabla 1.7. Distribucién de productos en la DHOX de n-pentano con O, sobre MgVO

Catalizador T(QC) Xc5 HC/COX C1.c5= Ct-2-05= Cc-2-05= Ct.1 ,3-C5= Cc.1 ,3-C5=

Mg.V.0; (piro) 350 4.9  0.91 28 42 30 0 0
400 123 038 26 43 29 1 1
450 186 035 22 40 26 8 4
500 241  0.39 14 28 18 26 14
MgsV.0; (orto) 350 3.8 1.02 32 35 30
400 13.8 0.86 32 33 29 4 2
450 225  0.91 30 28 27
500 27.9 0.70 15 26 17 27 15

Xcs-: Conversién de pentano

HC/CO,: moles pentano transformado a C5/moles pentano transformado a CO,
Cy.cs-: Porcentaje de 1-penteno considerando olefinas y diolefinas

Ci2.cs-: Porcentaje de a trans-2-penteno considerando olefinas y diolefinas
C.o.cs-: Porcentaje de cis-2-penteno considerando olefinas y diolefinas
Ci.13.c5-: Porcentaje de trans-1,3-pentadieno considerando olefinas y diolefinas
C..13.05-: Porcentaje de cis-1,3-pentadieno considerando olefinas y diolefinas
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Otro estudio realizado sobre deshidrogenacion oxidativa de pentano con oxigeno y
sobre vanadatos de magnesio soportados presentan mejores resultados con
rendimientos de pentenos del orden del 12 % [15], pero no mencionan aspectos
concretos relacionados con la estabilidad del catalizador y es posible que se éstos se
presenten considerando que los resultados se han alcanzado a temperaturas por
encima de 500 °C. En general, los catalizadores estudiados para la DHOX de butano
(Tabla 1.6) y pentano (Tabla 1.7), usando O, como agente oxidante, presentan
rendimientos inferiores al 5 % y requieren temperaturas altas, aspectos muy poco

atractivos para la industria.

1.2.2. Catalizadores basados en la zeolita FeZSM-5

Un sistema catalitico importante y con alto potencial para la DHOX de parafinas ligeras
es la zeolita FeZSM-5, si se usa NoO como agente oxidante. La zeolita FeZSM-5 ha
sido evaluada fundamentalmente en la deshidrogenacion de propano y sélo usando
N-O como oxidante. Se han publicado varios articulos referentes a la DHOX de
propano, a continuaciéon resefiamos dos de los mas importantes trabajos. En un
estudio de DHOX de propano [70], usando HFeZSM-5 (Si/Al = 28, 190 p.p.m. Fe)
activada con vapor, se obtuvo selectividad a propeno y conversion a propano de 83.1y
10.2 %, respectivamente, a 450 °C (tiempo de operacion: 400 min).

En otra investigacién [71] se compararon los desempefos cataliticos de varias zeolitas
FeZSM-5, preparadas por diferentes métodos, en la DHOX de propano (Figura 1.5). La
zeolita HZSM-5, zeolita comercial activada con vapor, posiblemente con trazas de Fe
en posiciones estructurales (Si/Al = 37, 170 p.p.m Fe), presentd los mejores
resultados: selectividad a propeno y conversién de propano del 90 % y 20 %,
respectivamente, a 450 °C (tiempo de operacién: 2 min). De acuerdo a la informacion
suministrada por la Figura 1.5, a excepcion de la cvd-Fe-Z, se observa que existe una
correspondencia directa entre el comportamiento catalitico de las zeolitas FeZSM-5
frente a la descomposicién de N2O y su actividad en la DHOX de propano. Es dificil
comparar los dos estudios anteriores y determinar cual sistema de reaccion es el
mejor, ya que es posible que a tiempos iguales de evaluacion se tuvieran los mismos
desempefios cataliticos.
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1.3. CONCLUSIONES

Fundamentalmente los procesos industriales para la deshidrogenacién de parafinas
(Tablas 1.2 y 1.3) emplean: a) catalizadores basados en Cr (Lummus Catofin,
Snamprogetti-Yarsintez FBD y Linde) y b) catalizadores basados en Pt (UOP Oleflex,
Phillips STAR vy Statoil Sintef). Estos procesos alcanzan excelentes rendimientos
(cercanos a los limites termodinamicos) y tiempos de vida superiores a un afo. La
diferencia entre ellos radica en la calidad de los productos, la velocidad de
desactivacién y los requerimientos para el tratamiento regenerativo. Los catalizadores
basados en Pt son comunmente preferidos, frente al Cr, por consideraciones
ambientales, aunque los sistemas de Cr son mas econémicos y producen olefinas de
mayor alta pureza [14].

100 —
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40+ ? - S(CH)
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Z ? 2

201 | ]
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0 :’/; /: /.: i I i

st-Fe-Z lie-Fe-Z cvd-Fe-Z c¢-H-Z st-H-Z

Figura 1.5. DHOX de propano usando N.O como agente oxidante

Condiciones: 100 mbar CsHg, 100 mbar N,O en He, T= 450 °C, WSHV=400,000mL.h"1 .gca{1,
P=2 bar, tiempo de operacién=2 min
X=conversion, S=selectividad, Y=rendimiento, st-Fe-Z es FeZSM-5 sintetizada
hidrotérmicamente y activada con vapor; lie-Fe-Z es FeZSM-5 obtenida por intercambio iénico
en fase liquida, cvd-Fe-Z es FeZSM-5 preparada por deposicién quimica de vapor de FeCljs, c-
H-Z es NH,;-ZSM-5 calcinada, st-H-Z es c-H-Z activada con vapor
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En el caso de los catalizadores de Pt, la acidez tiene que ser minimizada con el fin de
prolongar la vida del catalizador y reducir reacciones indeseables de craqueo, para ello
se impregnan con metales alcalinos o tierras raras. En el proceso Phillips STAR se
usan como soportes para el Pt, ZnAloO4 0 MgAl>Oy4, en lugar de Al>Os, ya que ellos
presentan ligera basicidad. En general, los catalizadores de Pt son sensibles a
impurezas en el alimento. La problematica fundamental caracteristica exhibida por los
catalizadores basados en Cr y Pt es la desactivacién, debido a que las temperaturas
de reaccion que requiere la deshidrogenacion directa facilitan también el craqueo y la
formacion de coque, y adicionalmente las condiciones necesarias para la regeneracién
generan Cre* (especie carcinogénica) y sinterizacion de Pt. En cuanto a la DHOX de
propano y butano usando O, como agente oxidante sobre vanadatos de Mg, presenta
muy bajos rendimientos a olefinas. Por otra parte, la zeolita FeZSM-5 ha mostrado
muy buenos resultados en la DHOX de propano asistida por NoO como agente
oxidante, y por esta razén se considera pertinente la evaluacién de este sistema

catalitico en la DHOX de pentano.
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2. CATALIZADORES FeZSM-5

Las zeolitas son materiales cristalinos que naturalmente se encuentran como silicatos
metaestables y aluminosilicatos. Axel Fredrik Cranstedt descubrié en 1756 |a estilbita,
la cual perdié una cantidad substancial de vapor por calentamiento, y por esta razoén,
él la llamo zeolita del griego zero (hervir) y lithos (piedra), es decir, piedra en ebullicion.
Fue sélo hasta 1948 que la primera zeolita sintética fue exitosamente preparada por
Richard Barrer. Hasta la fecha se conocen mas de cuarenta zeolitas naturales y mas

de cien zeolitas sintéticas, y muchas de estas Ultimas no tienen contraparte natural [1].

2.1. GENERALIDADES DE LAS ZEOLITAS

Las zeolitas son aluminosilicatos cristalinos microporosos compuestos de tetraedros
TO4 (T = Si, Al). Cuando existe solamente Si se tiene un sélido no-cargado. Con la
sustituciéon parcial de Si estructural por Al, la carga +3 del Al hace que el material
tenga una carga neta negativa, y por lo tanto requiera la presencia de cationes extra-
estructurales (cationes inorganicos u organicos) para alcanzar la neutralidad. La
sustituciéon isomorfica de Si por Al, u otros metales, puede generar sitios activos. El
grado de protonacion de los grupos hidroxilos que se forman dependera de la
interaccién electron-aceptor en el campo eléctrico del cation metdlico sustituto del Si.
Asi, la actividad del catalizador dependera de la naturaleza del catién introducido en la
red, y ésta se incrementara a medida que la relacion carga/radio del catiéon aumente.
La composicion de la zeolita puede ser descrita considerando tres componentes [2]:
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M™ ym -« [Sii-nAlO2] - nH0

cationes extra-estructurales estructura fase adsorbida

Muchas de las propiedades claves de las zeolitas dependen esencialmente de la
ubicacion y la naturaleza de los cationes. Como se espera, a partir de la
termodinamica, los cationes tienden a estar en posiciones donde minimizan la energia
relativa del ambiente de coordinaciéon (longitud de enlace y geometria), el cual esta
controlado por la naturaleza de la estructura. Los cationes extra-estructurales de las
zeolitas permiten el intercambio i6nico, el cual varia significativamente con la relacion
Si/Al y, naturaleza y concentracion de los cationes [3].

La transicion entre zeolitas bajas en Si y altas en Si es la relacién Si/Al = 10. Las
zeolitas bajas en Si tienen una temperatura de descomposicion alrededor de 700 °C,
ademas son hidrofilicas e inestables en acidos, mientras que las zeolitas
completamente siliceas son estables hasta por encima de 1300 °C, hidrofébicas,
inertes en acidos minerales en ebullicion e inestables en soluciones basicas [2].

Las zeolitas se caracterizan principalmente por su porosidad, cristalinidad y acidez.

Porosidad. En la zeolita ZSM-5 el sistema de canales de recorrido sinusoidal y seccién
casi esférica va paralelo al plano {100}, mientras el sistema perpendicular (plano {010})
tiene recorrido lineal y seccién eliptica (Figura 2.1). El diametro promedio de los
canales es de aproximadamente 0.5 nm y la dimensién critica (la mas pequena) de las
intersecciones es 0.9 nm [4].

Canal recto
0.54X0.56 nm

k1 L P «— Canal sinusoidal
e § i X 0 B 0.51X0.55 nm

Figura 2.1. Estructura de canales de la zeolita
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La superficie interna (poros) de las zeolitas es altamente asequible y puede
comprender mas del 98 % del area superficial total. Las areas superficiales son del
orden de 300-700 m2/g [2]. La zeolita se considera como un tamiz molecular, ya que
sus canales, de tamafio uniforme, y del mismo orden que el de muchas moléculas la
hacen potencialmente valiosa para obtener altos grados de selectividad. La
selectividad depende de la forma o configuracion de las moléculas huéspedes, y del
tamano del poro y topologia del canal de la zeolita hospedante. La selectividad puede
ser a reactivos, productos o estados de transicion, e involucra tres fenémenos [5]:

1. Difusién controlada. Esta depende de las velocidades relativas de difusién de
reactantes y/o productos, es decir, de la cinética de la transferencia de masa.

2. Adsorcion controlada. La fortaleza de la adsorcién es determinada por la diferencia
en las constantes de adsorcion relativa de las especies competidoras: una
propiedad mas termodinamica que cinética.

3. Estado de transicion controlado. Se presenta en sistemas donde el estado de
transicion de al menos una de las reacciones esta influenciado por el tamafo de

poro y la topologia de la zeolita.

Las zeolitas con microporos de tamafo medio, tales como la ZSM-5, son conocidas
por su selectividad a estados de transicion, ya que impiden que se formen
intermediarios muy voluminosos, disminuyendo asi, al menos parcialmente, la
selectividad a productos precursores del coque, como los compuestos aromaticos de
mas de dos ciclos [6,7]. El tamafio molecular de los poros de las zeolitas ocasiona la
relentizacion en la difusién de las moléculas mas impedidas estéricamente, lo que
aumenta la probabilidad de que éstas puedan ser capturadas por centros activos del
catalizador y cragueadas o isomerizadas a otros productos. Este es el caso de los
xilenos y la zeolita ZSM-5 [7,8]. Haag y colaboradores [9] estudiaron las difusividades
de las diferentes especies de hidrocarburos dentro de los canales de la zeolita ZSM-5,
en reacciones de craqueo a temperaturas entre 600 y 800 K, a presion atmosférica y
en estado estacionario. Segun el estudio, las parafinas lineales de hasta 6 carbonos
no presentan problemas de difusividad, su velocidad de reaccién es independiente del

tamano del cristal, pero puede depender de las restricciones intracristalinas.



40

Capitulo 2. Catalizadores FeZSM-5

En el caso de las olefinas, la selectividad no se ve afectada por las restricciones
intracristalinas, ya que éstas no son necesarias para la formacién de estados de
transicion voluminosos. Otro fendmeno que se presenta en la ZSM-5, debido a la
estructura de los canales, es el control del trafico molecular, es decir, al haber dos
tipos de canales diferentes que se intersecan perpendicularmente, los reactantes se
difunden por ambos, lineales y sinusoidales, hasta llegar a las intersecciones donde se
encuentran probablemente los centros acidos y donde se produce la reaccion,
mientras que los productos, especialmente los mas voluminosos, salen por los canales
lineales en contradifusién con los reactantes [8,10-13]. Desde los 90’s, los estudios
estan enfocados en incrementar la actividad no sé6lo considerando los sitios activos,

sino la generacién de mesoporosidad [14-16].

Cristalinidad. La celda unitaria de la zeolita ZSM-5 es de simetria ortorrémbica, con
parametros a=20.07, b=19.92 y c=13.42 A, y el grupo espacial es el Pnma [17,18]. Los
procesos fisicoquimicos que ocurren durante la cristalizacién de la zeolita son muy
complejos, ademas la velocidad de cristalizacion, el tipo de zeolita formada y sus
propiedades particulares (composicién, distribucién de tamafo de cristal, morfologia)
dependen de un gran numero de parametros [18,19]. El conocimiento de las razones
especificas de cédmo ocurre la cristalizacién es limitado. A pesar de que se han
desarrollado correlaciones con base empirica, la prediccion de resultados de la
sintesis de zeolitas es todavia dificil, y se constituye en uno de los principales retos en
el estudio de este tipo de materiales [2]. Di Renzo [20] clasificd las variables
involucradas en la cristalizacién en: a) condiciones de cristalizaciéon (temperatura,
agitacion, presencia de semillas, proceso de envejecimiento del gel) y, b) parametros
dependientes de la composicion (alcalinidad, dilucién, relacién entre Si y otros
elementos del tetraedro, concentracién y tipo de estructurante, fortaleza idnica,
presencia de impurezas). Estos parametros pueden afectar la velocidad de nucleacion,
la velocidad de crecimiento del cristal y la distribucion de tamarfo. Ciertos oxi-aniones,
como el PO,%*, también pueden promover el crecimiento del cristal [2]. Toda relacién
Si/Al tiene un valor 6ptimo de alcalinidad, y su influencia es mayor sobre la velocidad

de nucleacién que sobre el crecimiento del cristal [20].
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Las mediciones cinéticas del crecimiento de cristales como funcién de la temperatura
han mostrado que la rapidez del crecimiento se incrementa con la temperatura

siguiendo la ley de Arrhenius (ecuacion 2.1) [21-23]:

E.(g) (2.1)

InKg=InA-
RT

donde Kj es la constante de velocidad de crecimiento lineal del cristal a la temperatura

T, A es una constante, y E5(g) es la energia de activacion del proceso de crecimiento.

Auque la relacion L/W (L: longitud, W: ancho) en los cristales MFI, generalmente se
incrementa con la temperatura de cristalizacién, el tamano y la forma dependen
ademas de otros parametros que afectan los valores de las energias aparentes de
activacion, y por ende las velocidades de crecimiento de las diferentes caras del cristal
[24]. Suzuki y colaboradores [25] consideran que cuanto menor sea el tiempo de
cristalizacion mayor sera la vida del catalizador pues la relacién Si/Al en la superficie
externa del catalizador decrece con el tiempo de cristalizacion. Por otra parte, Juan
[26] encontrd que tiempos de cristalizacion muy largos (mas de 90 horas) incrementan
la fortaleza de la acidez de Lewis lo que favorece la ciclacion y las reacciones de
transferencia de protones, lo que se puede ver, por ejemplo, en el aumento de la
selectividad a propano y a aromaticos. También se presenta un incremento de los
centros de acidez media, lo que en el caso del craqueo de las parafinas superiores se
observa en la mayor produccién de eteno.

En esta investigacion se trabajé con la zeolita ZSM-5 (tipo pentasil), con férmula

estructural NapAl,Sigg.nO192H20 (n < 27) y area superficial alrededor de 400 m2/g [27].

Acidez. Las zeolitas estan formadas por tetraedros de SiO4 y AlO4, organizados de tal
manera que dos tetraedros AlO4 nunca estan directamente conectados (regla de
Loewenstein). El origen de la acidez es la descompensacion de carga que se produce
por la sustitucién isomorfica de Si tetravalente por Al trivalente, resultando asi una
carga negativa en toda la red [28].
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Para alcanzar la electroneutralidad se incorporan cationes a la red: en principio, se
puede decir que por cada atomo de Al hay un catién. Los cationes son usualmente
elementos de los grupos | y Il, aunque a veces se usa el cation amonio [28]. La fuerza
relativa del contracation también puede alterar la acidez de la zeolita: cuanta mas
carga y menor radio idnico tenga el cation, mayor potencial eléctrico se creara y la
descompensacion entre la carga positiva del catiéon y la carga negativa de la red
cristalina crecera, y para compensar este desequilibrio los oxigenos que se hallan
entre Si y Al tenderan a protonarse, aumentando asi la acidez de Brgnsted [28,29]. La
zeolita ZSM-5 contiene sitios acidos de Lewis y de Brznsted, siendo estos Ultimos mas
fuertes que los primeros. Se ha propuesto que los cationes como el Na™ neutralizan
fundamentalmente los sitios Brznsted [8]. Es importante distinguir entre la acidez de
Lewis y la acidez de Brznsted. La primera se produce cuando hay una vacante en la
esfera de coordinacién del Al, preferencialmente cuando esta fuera de la red cristalina,
lo que ocurre después de un proceso de desaluminizaciéon a altas temperaturas y/o
con vapor. En la desaluminizacion también puede ocurrir la transformacién de acidez
de Bronsted en acidez de Lewis [28,29]. La acidez de Braznsted se puede relacionar
con los protones asociados con el oxigeno puente entre Siy Al (Si-O-Al): ion oxonio.

La carga negativa de la zeolita asociada con el tetraedro estructural AlO,,, se localiza
en los atomos de oxigeno (05') que rodean los atomos de Al. Estos oxigenos son mas
basicos que los oxigenos enlazados a los atomos de Si [30-31]. Los protones,
responsables de las propiedades acidas estan siempre coordinados a uno de los
atomos de oxigeno estructurales (Si-O-Al-OH-Si) formando también sitios acidos de
Bronsted [32]. Estos protones son inestables como lo evidencia su capacidad de
intercambiar iones con otros cationes tales como NHs" y Na®. Los sitios acidos de
Brensted de la zeolita ZSM-5 influencian fuertemente las reacciones quimicas, como
por ejemplo, la conversién de parafinas ligeras en la deshidrogenacion oxidativa [33].
Por otra parte, el caracter hidrofilico de las zeolitas se debe a que el agua forma
puentes de hidrogeno con los sitios acidos (agua como aceptor de H-enlazante) y con
los atomos de oxigeno que rodean el tetraedro de Al (agua como donador de H-
enlazante). La zeolita en su forma hidratada puede llegar a tener varias moléculas de
agua coordinadas a los cationes [2].
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En las zeolitas la relacién Si/Al es un indicador de la acidez. En la mayoria de las
zeolitas cuando la relacion Si/Al aumenta disminuyen los centros acidos, pero aumenta
la fuerza acida especifica. Este comportamiento se presenta hasta valores de Si/Al de
10, y se debe a la descompensacién de carga eléctrica que se produce al aumentar la
distancia entre aluminios en la red. Esto puede comprenderse mejor si se considera
que con valores bajos de Si/Al se aproximan los tetraedros donantes de electrones
[AlO,,] vy por lo tanto se incrementa la carga efectiva del atomo de oxigeno sobre el
sitio acido, haciéndolo menos propenso a donar protones [32]. Para valores Si/Al
superiores a 10, la acidez de la zeolita disminuye con la disminucién de la cantidad de
Al sin modificar la fuerza relativa de cada uno de los centros activos. En el caso de la
zeolita ZSM-5, por ejemplo, el aumento de Al lleva asociado un incremento lineal de la
actividad [29]. La geometria local de los sitios acidos de la zeolita puede alterar la
estabilidad de las especies intermedias o estados idnicos de transicion [34].

2.2. FeZSM-5 Y LOS SITIOS a

Tradicionalmente el N2O se considera inerte y un ligando débil para los metales de
transicion [35], sin embargo, este compuesto puede ser un buen donador de oxigeno
ya que tiene un 36 % en peso de este elemento. El N2O tiene ciertas propiedades que
lo hacen un oxidante selectivo potencial [36]. Energéticamente, la liberacién de un
atomo de oxigeno a partir de N2O es mas favorable que a partir de la molécula Oz

(ecuaciones 2.2y 2.3):

NQO — N2 + O (2-2)
(AHfgzgg =167.6 kJ/moI; AGfgggg =128 kJ/moI)

%2 0o — O (2.3)
(AHfgggg = 249.2 kdJ/mol; AGf%gg = 231.7 kd/mol)
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La distribuciéon de electrones en la molécula de N2O puede ser descrita mediante dos

formas mesoméricas en resonancia (ecuacién 2.4) [37]:

N*=N*=0 < N=N¥*=0% (2.4)

Esta distribucion hace posible la adsorcion de la molécula de N2O en sitios catiénicos,

permitiendo que el atomo de oxigeno adquiera propiedades electrofilicas [38].

El uso del N2O como agente oxidante ha sido evaluado en reacciones de: oxidacién de
benceno a fenol [39], deshidrogenacion oxidativa de propano a propeno [37,40], y
oxidacion de metano a metanol, metanal o gas de sintesis, etano o eteno a etanol o
etanal, y propeno a propanal [41]. En la practica hay pocos sistemas cataliticos
eficientes en la activacién de NoO para la oxidacion selectiva de hidrocarburos [42-46].
Al parecer s6lo sobre FeZSM-5 el N>O puede generar las especies activas de oxigeno
o. Varios estudios han desarrollado planteamientos mecanisticos y cinéticos sobre a
descomposicion directa de N2O [47,48]. Por ejemplo, Panov y colaboradores [43]
consideran que el catalizador FeZSM-5 contiene sitios activos (sitios a) con notables
propiedades redox que cuando interactian con N2O, a temperaturas moderadas (473-
523 K), producen un oxigeno superficial altamente activo (oxigeno o). Un mecanismo
de reaccion que se ha planteado para la activacién del NoO se describe con las
ecuaciones 2.5, 2.6 y 2.7 [42]. Esta reaccion se inicia con la activacién de N2O sobre
un sitio o para generar un O* (oxigeno o). Cuando todos los sitios o se ocupan, la

reaccion se detiene [49].

NoO +* — Np+ O* (2.5)
NQO +0" — N2 + 02 4+ (26)
20" — 02 +2* (2.7)

donde * representa el sitio sobre el catalizador en el cual se activa el N2O.



45

Capitulo 2. Catalizadores FeZSM-5

Otros autores sostienen que la FeZSM-5 contiene sitios de Fe aislados y altamente
insaturados coordinativamente y se consideran los centros mas activos en la
descomposicion de N>O [50,51]. Segln varios investigadores [52,53] la
descomposicion del N2O podria ocurrir sobre especies de Fe aglomeradas (al menos
diméricas) las cuales facilitarian las reacciones de adsorcion, migracién vy

recombinacién de oxigeno, de acuerdo a las ecuaciones 2.8y 2.9:

N2O + (Jo. — Nz + (O)a (2.8)

2(0)a. — O (2.9)

Una ruta alternativa de reaccién esta dada por las ecuaciones 2.10 y 2.11 [54]:

N,O + (o — N, + (O)at (2.10)

(O)ar+ N2O — Ny + O, (2.11)

Las etapas representadas por las ecuaciones 2.10 y 2.11 como no requieren la
migracion de oxigeno atémico sobre la superficie no necesitan la presencia de
aglomerados oxidicos, asi, el fendbmeno podria ser favorecido por muestras muy
diluidas donde los sitios aislados Fe** son las especies dominantes. Al parecer la
dilucion de Fe por si sola no es suficiente para obtener una alta concentracién de sitios
activos, es importante la presencia de Al [54]. El sitio a es un complejo binuclear de
Fe?* capaz de formar y adsorber el a&tomo de oxigeno generado en la descomposicion
de N2O. Si el conglomerado es aislado se originan grupos ferril y si es acidico se

producen estructuras con puentes [44,55].
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Los estudios realizados a través del Andlisis Mdssbauer [43,56] sugieren que la

formacion del oxigeno o ocurre asi:

Fe®*——(OH)-Fe®* + 2N,O « O*~Fe**——(OH)-Fe*-0* + 2N, (2.12)

Los iones reducidos de Fe?* son estables en presencia de O» pero el N2O los oxida
reversiblemente a Fe*', generando especies activas de oxigeno, las cuales le dan a la
zeolita propiedades Unicas para las reacciones de oxidacion [43,57]. Probablemente
los sitios aislados de Fe altamente insaturados coordinativamente se transforman en
complejos de Fe2+(NO)2 y Fe2+(NO)3. La concentracion de estos complejos depende
de la presencia de Al y de la concentracion de Fe [44]. Dubkov y colaboradores [57]
propusieron un modelo cualitativo para la formacion de sitios a. Cuando se introduce
Fe en la etapa de sintesis, los atomos de Fe* ocupan inicialmente las posiciones
tetraedrales del reticulo cristalino. En la activacion a alta temperatura, debido a la
presencia de defectos, los &tomos de Fe migran sobre el cristal y pueden moverse al
reticulo del microporo para formar complejos binucleares estabilizados por
compensacion de cargas [58]. En este proceso se da la pérdida de oxigeno y la
transicion del complejo | al complejo I, generando dos sitios «, representados por dos
atomos de Fe* en la Figura 2.2. El complejo | tiene una estructura similar a la
propuesta por Prins y colaboradores [59]. Debido a la relajacion reticular y al re-arreglo
del entorno, los atomos de Fe** en el complejo Il adquieren un nuevo estado estable,
asi que su re-oxidacién con oxigeno se vuelve imposible. Sin embargo, ellos pueden
ser faciimente oxidados a Fe®*" por adsorcion de un oxigeno o, produciendo el
complejo Ill. La transicién reversible Fe** « Fe®* asegura una transferencia lenta de
oxigenos a desde el N,O hacia moléculas organicas, dandole a la zeolita FeZSM-5
propiedades para la oxidacién selectiva [60,61]. Este complejo incluye un grupo -
hidroxo y puede tener una carga global monopositiva disponible para compensar la
carga inducida por el Al del reticulo de la zeolita. Esto incrementa la probabilidad de
que tales complejos existan, ya que por su conformacién no necesitan dos atomos de

Al vecinos en el reticulo.
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3 7. -~ -
\F }+/ Fedt (FeZT)o, (Fe<T)ol (Fe3 N (Fe3t)a
~ ~ ~ / ~ ~ ~
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~ ~
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Figura 2.2. Formacién de sitios a

La estructura mononuclear de los sitios o formulada por Dubkov y colaboradores [57],
y mencionada por otros autores [62] considera que los oxigenos o son especies
negativas O con un electréon no apareado. Segun esta estructura, cada atomo de Fe
en el complejo es capaz de generar un oxigeno «, esto significa que los sitios o son
entidades monoatémicas en un arreglo apareado (complejos binucleares), como lo
registran los estudios in situ de espectroscopia Mdssbauer. Los estudios cuantitativos
de la carga formal del oxigeno o y del proceso de "autoreduccion” del Fe durante la
formacion de los sitios o revelan la naturaleza radical del O [63,64]. En términos de
carga, un anion regular de oxigeno, 0%, es equivalente a dos atomos de oxigenos a,

como lo muestran los célculos realizados por Malykhin y colaboradores [65].

La dependencia lineal de la velocidad de reaccién con la concentracion de sitios o, Cy,
es la evidencia mas confiable del papel catalitico de los oxigenos o [63]. La
concentracién de sitios o se puede medir conociendo la cantidad de N liberada (o
N2O consumido) y suponiendo que sélo un atomo de oxigeno se adsorbe sobre un
sitio a. Esto se ha estudiado usando intercambio isotépico de '°0, con 0, [56,57].
Sin embargo, no se puede afirmar que cada atomo de Fe en el complejo adsorbe un
oxigeno o, aunque estén compuestos de complejos binucleares al parecer son
especies mononucleares [57]. Aunque el mecanismo de formacion del oxigeno a no
esta completamente resuelto, se acepta ampliamente que la desorciéon de oxigeno es

un paso determinante en la descomposicién de N2O sobre FeZSM-5 [66-68].
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La presencia de agentes reductores acelera la remocion del oxigeno activo de la
superficie catalitica, resultando en una disminucion de la temperatura de operacion
[49]. De acuerdo a estudios de Reduccién Selectiva Catalitica (SCR) [69-71] usando
hidrocarburos, amonio y monéxido de carbono sobre Fe-BEA a bajas temperaturas
(470K), Delahay y colaboradores [70] concluyeron que el CO es el reductor mas

eficiente para el N2O (ecuacién 2.13):
CO+0" - COz +* (2.13)

Para la regeneracién del sitio activo, en la descomposicién de NoO sobre FeZSM-5, se
han postulado dos mecanismos [49,72]: la reaccién de una segunda molécula con el
sitio oxidado (ecuacién 3.6) y la recombinacion de los atomos de oxigeno adsorbidos
(ecuacion 2.7). Con base en experimentos TAP (temporal analysis of products)
algunos autores [49,66,67] formulan que el oxigeno se produce principalmente por
recombinacion del oxigeno atémico, mientras que los estudios Nobukawa y
colaboradores [68], usando una técnica de trazadores de 80, soportan la ocurrencia
de la ecuacién 2.6. Aunque los atomos de oxigeno neutrales nunca han sido
detectados por EPR, debido a su corto tiempo de vida (alta reactividad) [49,73],
Starokon y colaboradores [62] plantean que el oxigeno o es un anién radical, O, lo
que podria explicar la capacidad del N2O para depositar especies paramagnéticas O
sobre superficies de 6xido parcialmente reducidas [49,74].

La nuclearidad de los sitios o se puede relacionar con la concentracién de los atomos

activos de Fe capaces de transiciones redox y los sitios a, segun la ecuacién 2.14 [57]:
N = Cre act./ Co (2.14)

donde ny es la nuclearidad, Cre act. €S la concentracion de Fe activos y Cq es la

concentracion de sitios o.
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A partir de resultados experimentales y considerando que aproximadamente el 30 %

del Fe bivalente no forma parte del complejo, se obtuvieron valores de n, = 1.1 para el

caso de la zeolita impregnada, ny = 1.2 para la zeolita hidrotérmica y ny = 0.9 para la
zeolita hidrotérmica activada con vapor [57]. De esta forma se determiné que un atomo
de Fe activo adsorbe un atomo de oxigeno «, es decir, que cada complejo binuclear

contiene dos sitios a.

El analisis usualmente empleado para estudiar los sitios o es la espectroscopia
Moéssbauer. Esta técnica utiliza como parametros espectrales principales: el
desplazamiento isomérico (IS) y la division cuadrupolar (QS), para distinguir no sélo el
estado de oxidacion sino también la coordinacién del Fe. El IS caracteriza la densidad
electrénica s del nlcleo del Fe y provee informacion sobre su estado de oxidacién. Los
valores IS para spines de Fe** son méas bajos que los correspondientes a Fe?* [57,75-
77]. Los valores altos de QS, entre 0.76 y 2.4 mm/s, caracterizan los complejos
binucleares de Fe®* [78,79]. Con el incremento de los nimeros de coordinacién (de
tetraedral a octaedral), el valor de QS para iones de Fe®" usualmente disminuye,
mientras que para iones Fe** se incrementa [80,81].

La suposicion de que el Fe es la Unica especie activa ha sido estudiada por varios
investigadores, quienes plantean diferentes ideas sobre la estructura y la
estequiometria del sitio activo. Algunos autores estan de acuerdo con Panov acerca de
las especies binucleares de Fe con puentes oxo [82,83], mientras otros consideran
que los iones aislados de Fe son los responsables de la actividad [84]. Algunos
investigadores consideran que las estructuras acidicas de Lewis coordinativamente
insaturadas [85] o que los sitios no estructurales que no estan relacionados a la
presencia de Fe [86] son los sitios activos. Kustov y colaboradores [85] postularon la
exclusiva actividad catalitica de los defectos estructurales formados en la hidroxilacién
de sitios enlazantes Si-OH-Al. La teoria de que los acidos de Lewis asociados a las
especies de Al son sitios activos fue estudiada por Motz y colaboradores [86,87]. Por
otra parte, Hensen y colaboradores plantean que Fe y Al en la forma Al-O-Fe podrian
también ser sitios activos [88].
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2.3. METODOS DE PREPARACION DE LA ZEOLITA FeZSM-5

Las zeolitas con sitios o pueden ser obtenidas agregando Fe durante la sintesis
hidrotérmica o después de la preparacion, por intercambio iénico o impregnacion [89].
El estado de oxidacion del Fe incorporado en las zeolitas cambia dramaticamente
dependiendo de la cristalinidad o amorficidad de la matriz [57]. Los procesos de
activacién de la FeZSM-5 (calcinacion en aire, vacio o en presencia de vapor) causan
una intensa reduccién del Fe y producen complejos binucleares de Fe2* (sitios o), los
cuales pueden contener mas del 60 % del Fe total [57]. Las condiciones de activacién

(temperatura y medio de calcinacion) afectan la concentracion de los sitios a.
Los principales métodos para incorporar Fe en la zeolita ZSM-5 son:

Intercambio de HZSM-5 con sales Fe®* y Fe*. Aungue algunos autores han reportado

la posibilidad de incorporar Fe por intercambio i6nico en estado sélido usando sales de
FeCly [90-92], la mayoria de los estudios lo hacen por intercambio i6nico con
soluciones acuosas [93]. Frecuentemente se usan las sales de (NH4)2Fe(SO4)2 [94],
FeCl, [91,95], FeSO4 [90,95-97], FeCls [98] y Fe(NOs)3 [90,94,99,100]. FeClz y FeNOs
para Fe3* y, FeSOqy, FeCl> y FeC204 para Fe?*. Se prefieren las sales ferrosas debido
a que las sales férricas tienden a formar aglomerados binucleares en solucién y
precipitan como hidréxidos debido al insuficiente balance de carga local en la
estructura MFI. Sin embargo, teniendo en cuenta la baja estabilidad del estado ferroso,
la sintesis debe llevarse a cabo en atmdsfera controlada o en presencia de agentes

reductores para evitar la oxidacion de Fe?* a Fe** [101].

El material inicial para el intercambio idnico es una zeolita con Na* o NH4". Los
cationes monovalentes pueden ser intercambiados mas facilimente que los cationes di
o tetravalentes debido a que la carga positiva de los cationes multivalentes tiene que
ser balanceada por cargas negativas separadas espacialmente de la matriz de la

zeolita. Por lo tanto la formacién de iones oxo e hidroxo como Fe(OH)" se favorece.
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El grado de intercambio esta determinado por el pH de la solucién: a pH bajos los
complejos de iones de Fe compiten con los protones. A medida que el pH sobrepasa
la neutralidad, la formacion de especies de Fe hidroxiladas juega un papel importante
en la precipitacion de Fe(OH),, FeO(OH) y Fe(OH)s. El Fe(OH)" existe Gnicamente en
una regioén estrecha de pH y s6lo en equilibrio con Fe?* y/o Fe(OH)» [102]. En general,
el intercambio a partir de soluciones que contienen Fe?* es mas eficiente que para
Fe3*. Una posibilidad para estabilizar los iones de Fe?* es partir de sales de Fe* en
ausencia de oxigeno, o usando metanol como solvente en lugar de agua. La adicién
de agentes reductores no es aconsejable, al menos cuando se usa oxalato, ya que se
bloquean los poros de la zeolita [103]. Se han reportado métodos basados en sales
organicas como acetil-acetonato de Fe3* y oxalato de Fe?* [101,104]. Aunque se
presentan problemas de precipitacion en la sintesis, Nechita y colaboradores [105]
desarrollaron un método que usa oxalato de Fe que puede ser escalado (el contenido
de Fe de la zeolita resultantes es menor al 0.5 % y presenta una alta dispersion). Con
esta técnica el contenido final de Fe en la estructura MFI usualmente es menor al 1 %
[102]. Para transformar el sistema en un catalizador activo, éste se calcina en aire a

500 °C y se activa con vacio o en flujo inerte a temperaturas mayores a 500 °C.

Sublimacién de FeCls; sobre HZSM-5. El intercambio i6nico también se puede realizar

en fase de vapor, sublimando la sal de Fe sobre los poros de la zeolita precursora
[113]. Este tipo de intercambio, también llamado deposicién quimica de vapor (CVD-
Chemical Vapour Deposition), se ha estudiado ampliamente [91,96,107-117]. El
proceso CVD usa sales de Fe que son volatiles a temperaturas elevadas como el
FeCl;. Este método ofrece la posibilidad de obtener zeolitas completamente
intercambiadas después de la eliminacion del exceso de FeCls por medio de sucesivos
tratamientos a altas temperaturas. El contenido final de Fe generalmente es superior al
que se alcanza con las otras técnicas de intercambio (3-5 % de Fe).

Sustitucion isomorfica de la ZSM-5. En los materiales MFI sustituidos isomérficamente,

el Fe se incorpora en la estructura durante la sintesis. En esta preparacion los iones
de Fe® se localizan en la posicion tetraedral de la estructura [102]. La cantidad de Fe

que queda en la estructura MFI es limitada, usualmente menor al 0.6 %.
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El intercambio iénico con sales u oxalato de Fe y la sublimacion de FeCl; sobre la
ZSM-5 dan especies de Fe extra-estructurales, mientras que la sintesis hidrotérmica
permite obtener Fe* en posiciones estructurales [102]. La forma activa se genera
después de un tratamiento térmico a altas temperaturas, en donde la mayoria del Fe
es desalojada de la estructura debido a que tiene baja estabilidad en esta posicién
[99,118-126]. Para varios autores [99,119,122,127] la sintesis hidrotérmica es
conveniente para controlar la migraciéon y obtener alta dilucion de Fe. Ademas, este
método produce zeolitas FeZSM-5 con buen desempefno en la descomposicion de
N2O y probablemente en la DHOX de parafinas ligeras [128-134]. En esta sintesis se
usan diferentes fuentes de Si y Al, agentes de mineralizacién como OH o F. Para
relaciones Si/Al altas se emplean agentes estructurantes (moléculas organicas).
También se utilizan metales cationicos (Na*, K*), aunque su papel ain no esta
totalmente comprendido [135]. La complejidad del proceso, incluyendo la presencia de
numerosas especies solubles, una fase amorfa, reacciones de polimerizacion vy
depolimerizacion, hace que el resultado de la sintesis sea susceptible a efectos fisicos
como agitaciéon, proceso de envejecimiento y orden de adicién de los precursores
[135]. Otros fendémenos que ocurren son: nucleacion de multiples estructuras,
cristalizacion y disolucién de fases metaestables. La conversién del gel a cristales es
bastante rapida una vez el proceso de cristalizacion inicia, esto sugiere que la
nucleacién es el paso limitante, y es consistente con estudios que reportan que la
adicion de cristales-semilla disminuye el tiempo de cristalizaciéon [136]. Entre el 1y 2 %
de cristales-semillas es suficiente para completar la cristalizacién en menor tiempo. En
presencia de cristales-semilla, la ZSM-5 puede crecer sin agente estructurante [135].
El uso de microondas durante la sintesis, las cuales energizan la superficie de las
semillas, también reduce el tiempo de cristalizacién [137].

Las moléculas orgénicas en la sintesis de zeolitas pueden actuar como: relleno de
espacios, estructurante y/o plantilla. En el caso de la ZSM-5, la mayoria de estas
moléculas se consideran rellenos, excepto el TPA, el cual es un agente estructurante,
ya que promueve la sintesis de las estructuras MFI en un amplio rango de
composiciones. Esta molécula organica también es atrapada en los canales de la
zeolita, determinando las caracteristicas de los poros.
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En la Tabla 2.1 aparecen algunas moléculas organicas usadas en la sintesis de la
zeolita ZSM-5 [138,135]. Esta lista muestra que no hay una caracteristica comudn entre
estos compuestos, lo que sugiere que éstas no juegan un rol especifico en la sintesis.

Tabla 2.1. Sustancias organicas empleadas en la sintesis de ZSM-5

Tetrapropilamonio Di-n-propilamina
Tetraetilamonio 1,5-Diaminopentano
Tripropilamina 1,6-Diaminohexano
Etildiamina Morfolina
Propanolamina Pentaeritritol
Etanolamina Dipropilenetriamina
Dihexametilenetriamina NH; + alcohol
Trietilenetetramina Alcoholes
Dietilenetetramina Glicerina
1-Alquil-4-azonibiciclo[2,2,2] Hexanodiol

octano-4-oxido haluro

n-Propilamina Di-n-butilamina

Las relaciones molares que normalmente se usan en la sintesis hidrotérmica de
FeZSM-5 son [140-144]:

» H,O/Si=45

» TPAOH/Si=0.1-0.2

» NaOH/Si=0.0-0.2

= Si/Al = No hay limites, depende de las caracteristicas del material a obtener

» Si/Fe = En este trabajo se determiné que relaciones molares menores a 76 no

permiten obtener un material cristalino

Las etapas de sintesis son:

» Preparacién de una solucién A, mezclando la fuente de Si, estructurante y NaOH
» Preparacion de una solucion B, mezclando la fuente de Al, fuente de Fe y agua

= Mezclado de las dos soluciones anteriores hasta homogenizar

= Cristalizacién en autoclave a 175 °C durante 5 dias
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El material cristalino se separa por filiracién y se lava con abundante agua hasta
remover los nitratos provenientes de las fuentes de Al y/o Fe. Finalmente se pone a
secar a 120 °C durante 8 h. Cuando no se usa NaOH se puede incrementar la
concentracion del agente estructurante hasta alcanzar un pH éptimo. Las muestras
secas se calcinan en aire a 550 °C por 10 h para remover el estructurante. En esta
etapa (la primera calcinacion) se usa la rampa mas baja de temperatura y un ambiente
anaerdbico para prevenir generacion excesiva de calor. Las muestras libres de
estructurante se pueden convertir a la forma H por intercambio con una solucién de
nitrato de amonio y nuevamente se calcinan en aire a 550°C por 5 h. Si se requiere
activar la zeolita, se puede hacer a altas temperaturas o con vapor a temperaturas
moderadas. A continuacion se mencionan algunos aspectos relevantes con respecto al

proceso de activacion.

Activacion de la zeolita. La activacién es un procedimiento que se aplica a las zeolitas

que no tienen ningln estructurante en sus poros. Los tratamientos a altas
temperaturas en aire y con flujo de gas inerte o en vacio pueden inducir la migracién
del Fe desde la posicién estructural hasta arreglos de aglomerados o estructuras con
posibilidad de anclaje. La activacion afecta la acidez, el caracter metalico y el volumen
de poro de la zeolita debido a que generalmente se presenta desaluminizacion. Bajo
condiciones moderadas de tiempo y temperatura, el volumen y el diametro promedio
del poro se incrementan. Sin embargo, ocurre el efecto opuesto cuando el tiempo y la
temperatura se incrementan. La activacion disminuye la cantidad de sitios acidos pero
los fortalece. La intensidad de los sitios acidos de Lewis disminuye ligeramente de 400
a 550 °C, y una importante pérdida de acidez se presenta a 650 °C [145]. Diversos
estudios relacionados con la activacion se han llevado a cabo, por ejemplo,
Triantafillidis y colaboradores [146] investigaron el efecto de las condiciones de
desaluminizacién sobre las caracteristicas estructurales, composicionales y acidicas
de la zeolita HZSM-5. Kumar y colaboradores [147] estudiaron la influencia de la
desaluminizacion moderada sobre las propiedades fisicoquimicas, acidicas vy
cataliticas de la HZSM-5 y resaltan que las especies de Al extra-estructural son
también responsables de la actividad.
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La activaciéon degrada la cristalinidad [148], y esto se intensifica con el aumento de
temperatura y tiempo. A 450 °C la pérdida de cristalinidad es baja pero es
considerable a 650 °C. Como lo indican varios autores [149,150], la pérdida de
cristalinidad esta relacionada principalmente con la desaluminizacién que sufre la
zeolita durante la activacién. Bajo condiciones moderadas se remueve el Al
hexacoordinado no estructural que se localiza en los canales principales, pero cuando
se incrementan estas condiciones el Al tetracoordinado disminuye y se incrementa el
hexacoordinado. Esto significa que las especies de Al han migrado desde las
posiciones tetraedrales estructurales para convertirse en especies de Al no
estructurales. Bajo condiciones mas severas aparecen atomos de Al pentacoordinados
[151-155] o tetraedralmente coordinados pero distorsionados [152,153].

Existen fundamentalmente dos tipos de activacién: a) activaciéon térmica y/o con vacio
y b) activaciéon con vapor.

Activacion térmica y/o con vacio. Esta activacién consiste en un calentamiento con

flujo de oxigeno o de aire puros o diluidos en N, o He, que también se puede hacer
bajo vacio. Normalmente la rapidez de calentamiento varia entre 0.5 y 10 °C/min. Un
aspecto crucial para generar sitios aislados y no formar aglomerados de especies de
Fe, es la remocion lenta del agua adsorbida en los canales de la zeolita [156]. La
activacion térmica desestabiliza la estructura de la zeolita y libera heteroatomos. Para
esta activacion se requieren temperaturas significativamente mas altas que con los
otros métodos de activacién, alrededor de 1050 °C. En comparacion a la activacién
con vapor, la ausencia de agua permite que la movilidad de los atomos extraidos sea
mas controlada ya que la hidratacion hace que los atomos sean mas moviles. En la
activacién térmica la probabilidad de aglomeracién es mas baja y se generan especies
extra-estructurales con un bajo grado de nuclearidad y distribuidas homogéneamente
[157]. A veces esta activacion permite convertir grupos, por ejemplo, en muestras de
FeZSM-5 obtenidas por intercambio en estado soélido, el Fe forma sitios oxo con la
activacién, y el agua y los grupos hidroxilos se modifican dentro de estos sitios. Para
zeolitas preparadas por intercambio iénico, las condiciones de activacion tienen una
significativa influencia en la naturaleza de las especies resultantes, mientras que para

las zeolitas obtenidas hidrotérmicamente el efecto es sobre la estructura [158-160].
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En general, las condiciones moderadas previenen la formaciéon de aglomerados.
Cuando la concentraciéon de oxigeno, la rapidez de calentamiento, la temperatura y el
tiempo se incrementan, se favorece la formacién de fases estables de 6xido de hierro.

Tratamiento con vapor. Para muestras con alto contenido de Fe, el bloqueo de los

poros es un factor limitante para la difusiébn y esto puede ser minimizado por el
tratamiento con vapor [161]. La activaciéon con vapor es particularmente eficiente, ya
que se obtiene la misma cantidad de sitios o que con activacion térmica pero a
menores temperaturas [57]. Este tratamiento consiste en pasar una corriente de gas
inerte conteniendo vapor de agua a altas temperaturas. La temperatura de activacion
usualmente esta entre 500 y 600 °C, y las presiones parciales de agua en el rango de
200 a 500 mbar. La duracion del tratamiento va de 3 a 5 h. En general, la severidad de
este tratamiento se incrementa a altas temperaturas, altas concentraciones de agua,
con presencia de oxigeno en la corriente y una velocidad baja de flujo [162]. La
composiciéon del catalizador, la naturaleza y el nimero de especies de Fe son
tremendamente afectados por las condiciones del tratamiento (presién parcial del
vapor, temperatura y tiempo). La activacién es un proceso dificil de controlar y se
pueden obtener grandes cantidades de aglomerados de Fe. Esta activacion se prefiere
para activar zeolitas FeZSM-5 sustituidas isomérficamente. Aunque las zeolitas con
altas relaciones Si/Al exhiben alta estabilidad al tratamiento hidrotérmico [163]. Para
zeolitas preparadas por post-sintesis la activacién con vapor puede ser benéfica
[164,165]. Al parecer, el vapor acelera la hidrélisis de los enlaces Si-O-Fe permitiendo
la migracién de los atomos de Fe desde los reticulos cristalinos dentro de los espacios
de los microporos, facilitando asi la formacién de los sitios o [57,166-168]. El
tratamiento con vapor también disminuye los grupos acidicos hidroxilos (Si-OH-Al), es
decir, sitios acidos de Brensted [47]. La incorporacion de elementos con radio atémico
0 carga irregulares provoca estrés local sobre la estructura de la zeolita, lo que genera
enlaces débiles propensos a ataques que se rompen facilmente durante la activacion,
haciendo que el heteroatomo migre a posiciones extra-estructurales. En el caso de
zeolitas en su forma H el agua puede promover la formacion de especies extra-

estructurales a partir de atomos estructurales de Fe y Al [162].
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Las especies de Fe extra-estructurales son mas accesibles, tienen alta flexibilidad en
la coordinacion y por lo tanto se espera que sean mas activas en reacciones de
transferencia de oxigeno. El anclaje producido por las especies extraidas y la
generacion de sitios de Al pueden también jugar un papel catalitico importante [169-
171]. Las trazas aisladas de especies de Fe mononuclear que se generan por el vapor
son extremadamente activas en la formacién de olefinas, mientras los grandes

conglomerados de Fe favorecen la reaccion hacia CO,[172].

El tratamiento hidrotérmico también ocasiona disminucion del area superficial bajo
condiciones severas, lo cual modifica las propiedades fisicoquimicas de la zeolita
debido al efecto de desaluminizacion. El volumen y tamafo de poro alcanzan un valor
maximo bajo condiciones moderadas, al igual que el area superficial, pero disminuyen
a condiciones drasticas [173]. Bajo condiciones moderadas, las especies de Al no
estructurales localizadas en los canales son removidas y a eso posiblemente se debe
el aumento de su concentracion, pero cuando se incrementan temperatura y tiempo,
son los atomos de Al de las posiciones estructurales los que se remueven, siendo
reemplazados por los a&tomos de Si, asi la disminucién del volumen y tamario del poro
es inevitable debido a que el Al no estructural ocupa los canales de la zeolita. Ademas
se debe considerar que la longitud de enlace Si-O (0.165 nm) es mas corta que la de
Al-O (0.175 nm), lo cual hace que la estructura de la zeolita se encoja, disminuyendo
el tamafo y volumen promedio de los poros [173]. La temperatura 6ptima para la
activacion con vapor es aquella a la cual la extracciéon del Fe estructural es completa y
sin incremento en la aglomeracion. Las especies de Fe intra-zeoliticas en posiciones
extra-estructurales pueden ser importantes para algunas reacciones quimicas, sin
embargo, lograr que el 100 % del Fe esté en estas posiciones es dificil debido a la
presencia de especies heterogéneas después de la activacién [168].

Modificacion de la zeolita. Las zeolitas se pueden modificar para mejorar su

desempefio catalitico y estabilidad. Por ejemplo, la sustitucién de Si por B da como
resultado un mayor rendimiento a propileno, si se compara con una zeolita sustituida
con Al [174]. Al parecer |la acidez que genera el B es una acidez débil [175,176], y por
eso la capacidad de adsorcion de estas zeolitas disminuye a medida que aumenta la
cantidad de B.
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Actualmente existe un creciente interés en la zeolita HZSM-5 impregnada con Pt, Sny
Na para la deshidrogenacién catalitica de propano [177-180]. La presencia de Sn
puede facilitar el transporte de los depdsitos de coque de los sitios activos a otros
puntos del soporte y también puede mejorar la selectividad a olefinas ya que inhibe
reacciones de hidrogendlisis, isomerizacién y de formacién de coque. El K tiene varios
efectos: neutraliza convenientemente los sitios acidos de la zeolita para reducir el
craqueo Yy la formacién de coque, y cataliza la gasificacién de los depositos de carbén
adsorbidos, lo que representa una ruta in situ para la regeneracion del catalizador
[182-192]. El Na* y el Sn** entran en los canales principales de la ZSM-5 debido a que
sus diametros promedio son menores que el tamafio de los poros de la zeolita,
mientras que las particulas de Pt se localizan principalmente sobre la superficie
externa debido a su tamano [193-194]. El posicionamiento especifico de estos metales
le da caracteristicas cataliticas especiales a la zeolita.

2.4. ASPECTOS RELEVANTES RELACIONADOS CON LA ACTIVIDAD
CATALITICA DE LA ZEOLITA FeZSM-5 EN PRESENCIA DE N,0

En las reacciones con hidrocarburos, la acidez de la zeolita es importante ya que, por
ejemplo, en el caso de parafinas implica que ésta pueda donar el protén al ion hidruro
generado durante la ruptura del enlace secundario. Existen estudios que consideran el
efecto electrostatico de la estructura cristalina de la zeolita sobre los estados de
transicion [195,196]. Boronat y colaboradores [197] encontraron que el efecto sobre
especies protonadas esta limitado a la naturaleza de los atomos localizados alrededor
de las especies cargadas, y que la interaccidn entre estas especies y los atomos de la
estructura es comparable al enlace de hidrégeno. El efecto de los atomos de la
estructura es mas importante a medida que el tamano de los estados de transicion se
incrementa; los dipolos inducidos generados sobre los atomos de oxigeno de la zeolita
son producidos por estados de transicion carbocationicos [198]. Mientras mas grandes
sean estos estados de transicién mas oxigenos zeoliticos se veran afectados. Cuando
los reactantes y los estados de transicion se acomodan sin problema en microporos

relativamente grandes no se esperan restricciones sobre la reactividad.
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Zhang [179] explica como el tamano de particula también puede afectar la selectividad
a estados de transicion determinados. Por ejemplo, las zeolitas con tamafos de
particula superiores a 1 um favorecen la ciclacion y oligomerizacion de las olefinas
para dar aromaticos y otros hidrocarburos de mayor peso molecular. Zhang y
colaboradores [180] encontraron que las zeolitas tratadas hidrotérmicamente y con
una relacion Si/Al alta tienen baja actividad en el craqueo ya que el tamafo del cristal

producido, inferior a 1 um, favorece la selectividad a olefinas [179,180].

El intercambio de los contracationes sodicos de la zeolita por otros cationes como Cs*
o Ba®**, mucho mas voluminosos pero con la misma carga que el cation Na* o el
protén, aumentan las restricciones estéricas permitiendo mejorar la selectividad a
olefinas ligeras aun con altas conversiones. Sin embargo, Dehertog y Froment [200] no
observaron este comportamiento trabajando diferentes grados de sustitucion de Cs”.
La inclusion de Mg en la estructura produce decrecimiento de la relacién Si/Al,
reduccion drastica de sitios acidos fuertes de Brgnsted e incremento de sitios acidos
de Lewis, resultando finalmente en una disminucién significativa de la actividad del
catalizador pero con una selectividad mas alta a olefinas. La presencia de P en la
estructura produce una mayor disminucion de sitios acidos que con Mg [180]. Kaeding
y Butter [201] encontraron que modificando la zeolita ZSM-5 con P se incrementa la
selectividad a olefinas, bajando la de parafinas ligeras y aromaticos. La introduccién de
Mo por impregnacion da como resultado una menor acidez que la de la zeolita
protonada, y una selectividad a olefinas que aumenta a medida que se incrementa la
carga de Mo [202]. La adsorciéon de compuestos que contienen Si tales como siliconas
o silanos permite, por saturaciéon de poros, una mayor selectividad a olefinas ligeras
impidiendo la formacién de hidrocarburos de mas de cinco carbonos [72].

Por otra parte, los sitios acidos de Brgnsted no parecen ser cruciales en la activacién
de N2O. Segun algunas investigaciones, mientras el tratamiento con vapor disminuye
apreciablemente la concentracion de los sitios acidos fuertes, la actividad se
incrementa [62]. Por ejemplo, la deshidrogenacién oxidativa de propano usando N2O
como agente oxidante sobre HZSM-5 calcinada con impurezas de Fe (Fe/Al = 0.007)

[203] alcanz6 un rendimiento de propeno del 8 %, el cual se incrementdé a 16 %
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(selectividad a propeno, 90 %) cuando el catalizador se sometié a tratamiento con
vapor. Los sitios acidos de Lewis tampoco son relevantes para la descomposicion de
N20. Los estudios realizados sobre muestras de MFI libres de Fe muestran una
notable mejoria en la conversién de N2O después del tratamiento con vapor, siempre y
cuando se formen cantidades importantes de Al extra-estructural [204]. El Al extra-
estructural cataliza la descomposicion de NoO Unicamente por encima de 850 K,
temperatura mucho mas alta de la requerida por la zeolita con Fe. En conclusion, en la
descomposicién de N2O el Fe extra-estructural es esencial para la actividad, mientras
que los &cidos de Lewis y Bransted juegan un papel menor [204].

2.5. DESACTIVACION DE LA ZEOLITA ZSM-5

La estabilidad y la vida util de un catalizador son aspectos cruciales para determinar la
factibilidad técnica y econémica de un proceso industrial. Un catalizador estable es
aquel que durante un determinado tiempo de operacién conserva sus centros activos
sin que los productos de reaccién ni las condiciones de operacién modifiquen sus
caracteristicas. La vida util de un catalizador es el tiempo durante el cual éste continta
siendo activo y selectivo, alin después de los procesos de regeneracion.

La desactivacion se puede definir como el fendbmeno en el cual la estructura y el
estado del catalizador se alteran, perdiéndose los sitios activos sobre la superficie del
catalizador y por ende causando una disminucion en el desempeno catalitico. Las
causas de la desactivacion se clasifican en tres categorias: quimicas, térmicas y
mecanicas. La desactivacion quimica se debe a la alteracion de las propiedades
quimicas del catalizador por efecto de los productos de reaccion. El término
envejecimiento es cominmente usado para describir la desactivaciéon inducida por
altas temperaturas, que puede producir cambios quimicos, de fase o pérdida de area
superficial por sinterizacién. La desactivacion mecanica es el resultado de una ruptura
fisica (atricién) que causa disminucién de tamafo de particula [205,206]. A pesar de su
naturaleza inevitable, algunas consecuencias inmediatas de la desactivacién pueden,
al menos, ser parcialmente evitadas o aln revertidas [206-208]. La desactivacion
puede ocurrir por envenenamiento, ensuciamiento o formacién de coque vy,
sinterizacion o transformacién de fases [207].
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El bloqueo de poros y la volatilizacion de componentes activos también causan
disminucién en el desempefo catalitico [205,206]. Estos fendmenos pueden ocurrir
separadamente o en combinacién, pero el efecto neto es siempre el deterioro de los
sitios activos debido a:

1. disminucioén en el nimero de sitios activos
2. disminucién en la calidad de los sitios activos
3. disminucién en la accesibilidad al sitio activo

Los principales fenémenos causantes de la desactivacién se describen a continuacion:

Envenenamiento: Es la pérdida de actividad catalitica debido a la quimisorcion de

impurezas sobre los sitios activos. La acumulaciéon de veneno en los sitios activos
puede llegar a bloquear el acceso de los reactantes [205]. Usualmente, se hace una
distincién entre venenos e inhibidores. Los venenos son sustancias que interactian
fuerte e irreversiblemente con los sitios activos, mientras que la adsorcion de los
inhibidores sobre la superficie del catalizador es débil y reversible. En el tltimo caso, la
actividad catalitica puede ser, o al menos parcialmente, restaurada mediante
regeneracion [205,207]. Sin embargo, la distincién entre envenenamiento permanente
y temporal no es siempre claro, ya que los venenos fuertes a bajas temperaturas
pueden ser menos peligrosos a altas temperaturas [209]. Los venenos de los
catalizadores pueden también ser clasificados como selectivos y no selectivos, lo cual
esta relacionado con la naturaleza de la superficie y el grado de interaccién del veneno
con esta superficie. Un veneno puede ser danino en una reaccién pero no en otra
[205]. Como resultado del envenenamiento, la actividad catalitica puede ser
disminuida sin afectar la selectividad, pero a menudo la selectividad también cambia,
ya que algunos de los sitios activos son desactivados mientras que otros son
practicamente inalterados [207-211]. Un veneno puede simplemente bloquear un sitio
activo (efecto geométrico) o puede alterar la adsortividad de otras especies debido a
un efecto electrénico. Los venenos también pueden modificar la naturaleza quimica de
los sitios activos o formar un nuevo compuesto con éste de tal forma que se afecta su

desempeno catalitico [207].
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Los catalizadores basados en 6xidos metdlicos son més resistentes a la desactivacion
por envenenamiento que los catalizadores metélicos. Los catalizadores acidos son
envenenados por materiales basicos (metales alcalinos y compuestos basicos de
nitrogeno) [212]. Los catalizadores acidos o béasicos pueden ser envenenados por Pb,
Hg, Cd y As, los cuales interactian con los sitios activos y dejan normalmente
transformaciones permanentes que inactivan los sitios [207]. El mejor método para
reducir el envenenamiento es disminuir, a niveles aceptables, el contenido del veneno
en el alimento. Esto generalmente se hace mediante tratamientos apropiados del
alimento, por ejemplo, hidrodesulfurizacién seguida por adsorciéon o absorcién de H,S
para remover los compuestos de azufre, metanacion para la eliminacién de COx en la
sintesis de amoniaco, adsorcién sobre lechos apropiados para remover trazas de
venenos, por ejemplo, ZnO para H»S, carbén activado sulfurado para Hg, alimina
alcalinizada para HCI [213]. El disefo del catalizador (area superficial, distribucion del
tamafo de poro y de particula) puede también aumentar la resistencia al
envenenamiento [207], al igual que el uso de inhibidores, por ejemplo, los
catalizadores de Cu, para la sintesis a bajas temperaturas de metanol, son
envenenados por compuestos de azufre, por lo tanto, es recomendable que tengan
cantidades significativas de ZnO para que éste actie como una trampa y forme ZnS.

Formacidn de coque. Las reacciones cataliticas que involucran hidrocarburos o COx

estan acompanadas de reacciones paralelas que ocurren sobre la superficie del
catalizador y generan residuos carbonaceos, los cuales tienden a cubrir la superficie
activa. Los depdésitos de coque pueden llegar al 15 0 20 % del peso del catalizador, y
lo desactivan por cubrimiento de los sitios activos o por bloqueo de los poros. La
diferencia entre coque y carbdn es arbitraria: usualmente el carbon es considerado
como producto de la reaccién 2CO — C + CO, mientras que el coque es el material
generado por descomposicién (cracking) o condensacion de hidrocarburos [207]. El
paso determinante es posiblemente la disociacion del CO que podria generar varias
formas de carbén, incluyendo carbén atémico adsorbido (Cg), carbon amorfo (Cg),
carbon vermicular (Cy), carburo de Ni (C,), y carbén cristalino y grafitico (Cc) [214]. La
formacion de tales especies depende principalmente de las condiciones de operacién
y de la formulacién del catalizador.
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Los diferentes mecanismos proceden via iones carbaniones, los cuales son
catalizados por sitios acidos Bransted. Algunos estudios reportan que la formacién de
coque ocurre mas rapidamente cuando esta presente un aceptor de hidrégeno, como
por ejemplo, una olefina [215,216]. Aunque la composicién del catalizador no afecta
significativamente la deposiciéon de coque, sus promotores (iones de metales alcalinos,
como K) pueden aumentar la velocidad de gasificacién del carb6n adsorbido o de los
precursores de coque. Algunos de los catalizadores comerciales que tienen
incorporado K son los catalizadores de Ni, los cuales son usados en el reformado con
vapor, y los catalizadores de Fe»O3-CroO3 empleados en deshidrogenacion. El K
también sirve para neutralizar los sitios acidos, lo cual ayuda a controlar el craqueo. La
adiciéon de Sn y K a catalizadores que contienen Pt disminuye la deposicion de carbén
porque se reduce el tamafo de las especies superficiales de Pt, y por lo tanto se
inhibe la formaciéon de compuestos altamente deshidrogenados sobre la superficie
que producen coque y otros productos no deseables. Los resultados combinados de
microcalorimetria de adsorcion, mediciones de la cinética de reaccibn y
espectroscopia Mdssbauer han mostrado que el Sn interactia con el Pt para formar
particulas de aleacién Pt/Sn, las cuales inhiben la formacion de especies superficiales
implicadas en la isomerizacion, hidrogendlisis y reacciones de coquizacion [217].
Lieske y colaboradores [218] propusieron un mecanismo de drenaje para explicar el
efecto estabilizante del Sn para el caso del catalizador Pt/AloO3z. El Sn disminuye el
tamano de las especies superficiales de Pt de modo que el hidrocarburo dificiimente
forma enlaces multiples carbén-metal, entonces debido a que las especies adsorbidas
estan unidas con menor fortaleza a la superficie metalica, tienen mas movilidad y
pueden mas facilmente migrar al soporte [218-220]. Los resultados de TPO [221]
mostraron que la adiciéon de Sn a Pt/K-zeolita L mejora la resistencia del catalizador a
la formacién de coque pero facilita la sinterizacién. La espectroscopia Mdssbauer
mostré que aunque el Sn forma una aleacion con el Pt, la mayor parte del Sn esta
presente como Sn?* [222]. Merlen y colaboradores [223] sugieren que el Sn metalico
no puede ser estabilizado en particulas pequefas, por lo tanto el Sn®* en PYSn/K-
zeolita L se reduce lentamente en presencia de H» durante la deshidrogenacion y
migra a las particulas aleadas Pt/Sn resultando en el enriquecimiento superficial del Sn
metalico y la pérdida de accesibilidad a los sitios activos de Pt.
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Los catalizadores Pt/Sn/K-zeolita L tienen un alto potencial industrial para obtener
isobuteno en la deshidrogenacion de isobutano (selectividad a isobuteno del 92 % y
conversion del 61 %). Aunque 126 h mas tarde la actividad baja al 46 %, sin embargo,
la selectividad sube al 99.8 % [224]. En ausencia de H,, Pt/K-zeolita L se desactiva
totalmente en tan s6lo minutos de reaccion [225-228]. Los catalizadores bimetalicos
presentan alta resistencia a la desactivacién por coque, por ejemplo Pt-Re/Al>Os,
usado para el reformado catalitico a presiones de Hy relativamente bajas, exhibe

mayor estabilidad (superior a un afo) comparado con Pt/AloO3 [207].

La acidez de Brgnsted, la cual promueve la formacion de coque, esta relacionada con
la presencia de Al estructural por lo que es de interés aumentar la relaciéon Si/Al. El Al
tetraedralmente coordinado estd presente en materiales altamente dealuminados,
aunque probablemente en una fase amorfa. Kollmer y colaboradores [228] probaron
que los tratamientos con materiales que contienen F pueden llegar a ser €eficientes
para disminuir el Al estructural y crear mesoporosidad. Estos procedimientos seguidos
de tratamiento térmico también son efectivos para eliminar la acidez de Brgnsted. La
dealuminizaciéon por tratamiento con F, especialmente (NH4)2SiFg, es un método

industrialmente empleado para incrementar la relacion Si/Al [229,230].

Sinterizacion: La sinterizacion usualmente se refiere a la pérdida de superficie activa
debido a la modificacién estructural del catalizador. Generalmente es un proceso
activado térmicamente y de naturaleza fisica mas que quimica. Las energias de
activacion tipicas para la sinterizacién pueden ser dos o aun tres veces mas bajas que
aquellas asociadas con los procesos quimicos de formacibn de coque o
envenenamiento [207]. Observaciones experimentales muestran que la sinterizacion
depende fuertemente de la temperatura y levemente de la atmésfera. La rapidez de
sinterizacion se incrementa exponencialmente con la temperatura, como en el caso de
los metales preciosos cuando se sinterizan significativamente por encima de los 600
°C. El mecanismo de sinterizacion de pequefas particulas metalicas mas aceptado es
la difusion superficial, pero a altas temperaturas el fendbmeno es la movilidad de
grandes conglomerados [206,208]. La temperatura a la cual la fase sélida se vuelve
mévil depende de varios factores tales como: textura, tamafio y morfologia.
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Por ejemplo, la y-alimina que es altamente porosa es mucho mas sensible a la
sinterizacion que la a-alimina que es no-porosa [209]. La presencia de aditivos
especificos puede reducir la sinterizacion, por ejemplo, BaO, CeO,, La>O3 y ZrO;
mejoran la estabilidad de y-AloO3 en presencia de vapor de agua [231]. La
sinterizacion generalmente también es acelerada por la presencia de vapor de agua
[206,232].

La sinterizacién ocurre en catalizadores soportados y no soportados. En el primer caso
la reduccién de la superficie activa se debe a la aglomeracién y coalescencia de
pequenos cristalitos metalicos en cristales mas grandes pero con bajas relaciones
superficie/volumen. Dos diferentes modelos han sido propuestos para la sinterizacion
de catalizadores metélicos soportados: migracion atémica y migracién de cristales. En
la migracion atomica los atomos metalicos escapan de un cristal, son transportados a
través de la superficie del soporte (0 en fase gaseosa) y finalmente colisionan con
otros cristales metdlicos pequefios y son capturados. Especies tales como C, Oy, Ca,
Ba, Ce o Ge pueden disminuir la movilidad de los atomos metalicos, mientras otros
tales como Pb, Bi, Cl, F 0 S pueden incrementarla [233]. El efecto del Cl» sobre la
sinterizacion de catalizadores de metales nobles soportados ha sido ampliamente
investigado, ya que en varios casos los catalizadores son preparados a partir de
precursores que contienen Clo como HsPtCls 0 son tratados con compuestos que
contienen Cl, para mantener o aumentar sus propiedades acidas. Aunque
tradicionalmente se ha considerado que la presencia de Cly, ya sea en fase gaseosa o
en los soportes, promueve la sinterizacion del Pt [233], se tienen evidencias
experimentales de que el Cly favorece el proceso opuesto a la sinterizacion, la
redispersion [234]. Este ultimo fendmeno ocurre por la particién fisica de las particulas
metdlicas y por la extensiébn de las monocapas sobre la superficie. Durante la
redispersion, muchos fenémenos complejos ocurren, los tamafios de particula
disminuyen y el area superficial aumenta. Por ejemplo, los tratamientos con Cly en
presencia de O durante la regeneracion de Pt/Al,O3 parecen ser Utiles para la
redispersion del Pt [207]. Sin embargo, también se sabe que el Cly causa severa
sinterizacion de Cu en catalizadores empleados en la sintesis de metanol a bajas
temperaturas.
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Por otra parte, la interaccién entre O, y metales preciosos puede llevar a la formacion
de especies que se movilizan sobre la superficie y de esta manera revertir el proceso
de aglomeracién [205,235]. La migracién de cristales explica la sinterizacién por
migracién de cristalitos a lo largo de la superficie del soporte, seguida por la colision y
coalescencia de los cristalitos [206,207]. Como los cristales mas grandes son mas
estables (energias de enlace metal-metal son mayores que las de metal-soporte), los

cristales pequernios disminuyen en tamano mientras que los grandes crecen.

Por otra parte, para catalizadores de Pt soportado, varios autores reportan la influencia
a altas temperaturas de la atmésfera. Los catalizadores metdlicos soportados
sinterizan rapidamente bajo atmosferas oxidantes, sin embargo, el proceso es mas
lento bajo atmésferas reductoras o inertes [235]. La alternacion entre atmésfera
oxidante y reductora puede acelerar también la desactivacion [205,236]. La
sinterizacion de los catalizadores metalicos no soportados involucra fenémenos

fisicoguimicos complejos que dificultan la comprension de los aspectos mecanisticos.

Existen otras formas de desactivacién, por ejemplo, bloqueo de poros, encapsulacion
de particulas del metal, volatilizacién de compuestos activos e interacciones metal-
metal. De acuerdo a Graham y colaboradores [237], el envejecimiento por altas
temperaturas puede resultar en una fuerte encapsulacién de particulas metdlicas
sinterizadas. Este es un tipo serio de desactivacion debido a su naturaleza
permanente. Las particulas metdlicas encapsuladas no pueden participar en la
catélisis ya que ellas son inaccesibles a las moléculas en fase gaseosa. Los soportes
pueden interactuar con el catalizador metalico induciendo cambios en la morfologia o
carga de las particulas metalicas o, inclusive en la formacion de sitios activos
especificos sobre la interface metal-soporte [238]. La pérdida de metales por
volatilizacién directa es generalmente insignificante. Por el contrario, la pérdida de
metales por la formacién de compuestos volatiles es importante en un amplio rango de
condiciones [206]. Grandes cantidades de materiales cataliticos pueden ser
transportadas sobre la superficie del soporte o arrastradas por la corriente de salida.
Los 6xidos de Pt, Pd y Rh formados durante los ciclos de reaccién no son tan volatiles

como los éxidos de otros metales nobles tales como: RuO,, OsQy4 y Ir203 [37].
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Desactivacion de la zeolita ZSM-5. En el caso de las zeolitas, la formaciéon de coque

depende fuertemente de la estructura de la zeolita [239,240], de las condiciones de
reaccion [249,250], y de la naturaleza de los reactantes [239,246]. La rapida
desactivacién de las zeolitas debido a la formaciéon de coque, es un serio obstaculo
para su comercializacién. Los sitios Brgnsted son un factor clave en la formacién de
coque ya que catalizan las reacciones consecutivas que descomponen los productos
de la deshidrogenacion [247-249]. Ivanov y colaboradores [250], sin embargo,
sugieren que la formacién de coque, cuando se usa NoO como oxidante, ocurre
exclusivamente sobre los sitios o,y que los obstaculos en la difusién, debido al
taponamiento de los poros, no es un factor decisivo. La regeneracién de la zeolita por
tratamiento oxidativo a altas temperaturas puede ocasionar indeseables efectos
laterales, tales como, dealuminizacién, destruccion de la estructura, aglomeraciéon de
los metales soportados, entre otros [251], todo lo cual disminuye el tiempo de vida del
catalizador, y por lo tanto, aumenta el costo de produccion industrial. EI N2O ha
mostrado tener mayor actividad en la oxidacién del coque depositado sobre
catalizadores zeoliticos que el O, [251]. Teniendo en cuenta que los sitios o estan
localizados en los microporos de la zeolita 252,253] se puede esperar que la
desactivacién se deba al coque que se deposita en los microporos, entonces la
regeneracion del catalizador se daria con la restauracion del volumen de estos poros.
Este efecto es mas pronunciado cuando se regenera con N2O. Algunos autores han
demostrado que la regeneracién de la zeolita ZSM-5 con N2O permite una completa
restauracion de la actividad catalitica removiendo Unicamente del 30 al 35 % de coque,

mientras que con O» se debe remover entre el 60 y 65 % [251].

Cinética de la _desactivacion. Para la mayoria de las reacciones no es posible la

medicidn directa de la concentracién de los sitios activos. Sin embargo, por ejemplo,
para el caso de la zeolita ZSM-5 la relacion entre la actividad catalitica y la

concentracion de lo sitios o puede ser descrita por la siguiente ecuacion lineal [251]:

Pr = ProCq (2.15)
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donde Pr es la productividad global del catalizador, Prg, la productividad de un sitio o y

Cq la concentracién de sitios a. Pry puede ser un valor constante bajo determinadas

condiciones de reaccion.

El hecho de que la actividad de un sitio o permanezca constante mientras la actividad
global del catalizador disminuye indica que la desactivacién es causada por
envenenamiento de los sitios activos localizados en los microporos. Es posible
relacionar la concentracion de los sitios a con el volumen ocupado de coque dentro del

microporo usando la ecuacion 2.16:

Ca = Kor(1 = V/V,9) (2.16)

donde V,, es el volumen ocupado por el coque en el microporo, V,° es el volumen del

microporo del catalizador fresco, y K €s una constante de proporcionalidad.

2.6. MECANISMOS DE REACCION PARA LA DHOX DE PARAFINAS
La cinética de la deshidrogenacién de parafinas se basa en el mecanismo (redox) de

Mars y van Krevelen (Figura 2.4) [258], el cual considera dos etapas: en la primera el

oxido del catalizador se reduce y en la segunda éste se regenera por oxidacion.

Primera etapa: R-CHp-CH3 + MO, —» R-CH=CH; + H,0 + M,Q, 4

Segunda etapa: MOy.1 + %2 O, —» MG,

Figura 2.3. Esquema del mecanismo de Mars y van Krevelen
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Existen diferentes modelos que se pueden emplear para expresar las velocidades de
deshidrogenacién: las expresiones del tipo ra = kCa", las cuales en principio son
puramente empiricas y validas Unicamente bajo las condiciones experimentales en
que se obtuvieron las constantes [259]. Una mejor alternativa es el Modelo Cinético de
Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson [260,261], el cual permite mayor libertad de
extrapolaciéon. Este modelo considera una secuencia de pasos elementales (modelo
microcinético) que constituyen el proceso global catalitico. Para la estimacion de los
parametros cinéticos se pueden emplear técnicas de regresién no lineal [262] usando

estrategias de optimizacién como la de Levenberg-Marquardt [263,264].

En este trabajo se plantea inicialmente el mecanismo de reaccion de la Figura 2.5,
considerando que el catalizador que se va a sintetizar y a evaluar es bifuncional, es
decir, que tiene dos sitios que activan la reaccion de deshidrogenacion y la reaccion de

descomposicion del N2O.

R-CH-CHgs

Sitio activo 1

R-CH=CHz + Hz
+
Sitio activo 2
N2 + OF & N2O

<«

H20

Figura 2.4. Mecanismo de reaccion sobre un catalizador bifuncional
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3. TECNICAS Y PROCEDIMIENTOS
EXPERIMENTALES

3.1. SINTESIS HIDROTERMICA DE LA ZEOLITA FeZSM-5

La preparacién de la zeolita FeZSM-5 se llevé a cabo segun el siguiente protocolo:

Reactivos

Fuente de Silicio: Tetraetil ortosilicato, TEOS, CgH2004Si (MERCK)

Agente estructurante: Hidroxido de tetrapropilamonio, TPAOH (solucion al 40 %,
Sigma-Aldrich)

Hidroxido de sodio, NaOH (MERCK)

Fuente de hierro: Nitrato de hierro nonahidratado, Fe(NQO;),.9H,O (MERCK)

Fuente de aluminio: Nitrato de aluminio nonahidratado, Al(NO3),.9H,O (MERCK)
Agua destilada

Relaciones molares
H,O/Si = 45
TPAOH/Si = 0.1
NaOH/Si = 0.2

Si/Al = 18 - 54

Si/Fe =76 — 228
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Procedimiento

Se pone a agitar el TEOS. Luego se adiciona gota a gota el TPAOH y después, de la
misma forma se agrega una solucion de NaOH, 0.5 M. Esta mezcla se agita por 5
minutos. Se disuelve el nitrato de aluminio en agua y se agita. Cuando ya se ha
disuelto toda la sal de aluminio, se afade el nitrato de hierro y se continGia agitando
Una vez homogeneizadas las mezclas, se procede a anadir gota a gota la solucion
que contiene TEOS a la solucién de nitratos. La solucién final se agita a 250 r.p.m
durante 30 minutos mas. El pH final debe estar alrededor de 12. El anterior
procedimiento se realiza a temperatura ambiente (22-24 °C). Luego se vacia esta
mezcla en una autoclave (cuerpo interior de teflébn y cuerpo exterior de acero
inoxidable), sin agitacién, y se lleva a un horno a 175 °C por 5 dias. El sélido resultante
se filtra y se lava con abundante agua destilada hasta pH neutro. El material lavado se
seca a 120 °C durante 8 h. Si el DRX de la muestra verifica positivamente la presencia
de la fase MFI se procede a la calcinacién, durante 10 h a 550 °C (2 °C/min). El s6lido
final se empastillo, macera y tamiza para obtener un tamano de particula entre 500-

850 um (tamano requerido para empacar el reactor y evitar problemas de flujo).

3.2. Modificacion de la zeolita FeZSM-5

Activacion de la zeolita. La zeolita se activa pasando un flujo de 30 mL de He con un

contenido de vapor de 200 mbar durante 5 h y a 550 °C. Para humedecer la corriente
de He, éste se pasa por un saturador que contiene agua a 60 °C.

Obtencion de HFeZSM-5. La zeolita FeZSM-5 que se prepara segun el método

anterior se encuentra en forma sédica (NaFeZSM-5), y se puede pasar a la forma
acida por intercambio i6nico con una solucién 0.1 M de NH4Cl. Por 1 g de zeolita se
usa 200 mL de solucion de NH4Cl. La mezcla a 80 °C se agita durante 4 h, luego se
lava vy filtra, y se pone a secar a 120 °C por 4 h, y se repite el procedimiento de
intercambio dos veces mas. Finalmente el sélido se calcina a 550 °C por 4 h (2
°C/min).
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Con el propésito de estudiar el efecto sobre el desempeno del catalizador FeZSM-5,
en forma sodica o acida, éste se modifica con Pt, Sn y K. La adicién de los elementos
modificadores se hace por impregnacion humeda.

Obtencion de Pi/HFeZSM-5. Por cada g de zeolita calcinada se utilizan 40 mL de

solucién metandlica con una concentracion de acuerdo a la cantidad de Pt que se

desee impregnar. La zeolita y la solucion se agitan durante 8 h a temperatura
ambiente y luego se llevan a 50 °C (con agitacién), hasta que el metanol se evapora
totalmente. Finalmente se seca a 120 °C durante 4 h, se calcina a 550 °C por 2 h (2

2C/min) y luego se reduce con Hz a 500 °C durante 2 h con un flujo de 30 mL/min.

Obtencion de Sn/Pt/HFeZSM-5. Por cada g de zeolita calcinada e impregnada con Pt

se utilizan 40 mL de solucién metandlica con una concentracion de SnCl, de acuerdo a
la cantidad de Sn que se quiera cargar. La zeolita y la solucion se agitan durante 8 h a
temperatura ambiente y luego se llevan a 50 °C (con agitacién), hasta que el metanol
se evapora totalmente. Finalmente se seca a 120 °C durante 4 h, se calcina a 550 °C
por 2 h (2 °C/min) y luego se reduce bajo H2 a 500 °C durante 2 h con un flujo de 30

mL/min.

Obtencion de Sn/Pt/NaFeZSM-5 y Sn/Pt/KFeZSM-5. Por cada g de catalizador

calcinado en forma acida se emplean 40 mL de solucién metandlica con una

concentracion de NaCl o KNO3 de acuerdo a la cantidad de Na o K que se quiera
incorporar. La zeolita y la solucion se agitan durante 8 h a temperatura ambiente y
luego se llevan a 50 °C (con agitacién), hasta que el metanol se evapora totalmente.
Finalmente se seca a 120 °C durante 4 h y se calcina a 550 °C por 2 h (2 °C/min).

3.3. TECNICAS DE CARACTERIZACION

3.3.1. Difraccion de Rayos X (DRX)
La estructura de la zeolita y su pureza se determin6 usando un difractometro RIGAKU
Miniflex, con una fuente de radiacion de cobre con una longitud de onda A = 1.5418 A,

con una velocidad de barrido de 2 ¢/min, un voltaje de 40 kV y una corriente de 30 mA.
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La radiacion Ko del Cu se hace pasar por un monocromador curvado, también de Cu.
La cristalinidad se calculé comparando las intensidades de sus reflexiones principales
con las obtenidas para una muestra de referencia.

3.3.2. Adsorcion de Nitrégeno

El area superficial del catalizador se calcul6 por el método BET de punto simple,
midiendo la adsorcion de N2 a la temperatura del N2 liquido. El equipo que se empled
fue un Micromeritics Gemini V Surface Area & Pore Size Analyzer basado en la técnica
dinamica adsorcion/desorcién. Antes de la medicion, el catalizador se pre-traté a 340
°C durante 6 h en flujo de He para remover las trazas de humedad. Se dosificaron las
cantidades adecuadas de Ny para cubrir todo el intervalo de presiones relativas hasta
aproximarse a saturacion (P/Po = 0.995), registrandose en todos los casos las curvas
de adsorcion y desorciéon de la isoterma. El area superficial se calculé a partir de
adsorcion. El tamano de poro se calculé mediante el programa DFT Plus, aplicando el
método clasico BJH a la curva de desorcion. Se asumié el modelo de poros de
geometria cilindrica y se empleé la ecuacion de Jura-Harkins para determinar el

espesor de la capa de N, adsorbida.

3.3.3. Espectroscopia Infrarroja por Transformada de Fourier y Reflectancia
Difusa (DRIFT)

Por medio de las frecuencias de bandas sensibles a la estructura se obtiene
informacion relacionada con las propiedades estructurales, incluyendo relaciones Si/Al
y la naturaleza de la acidez por medio de la vibracién de estiramiento del grupo ~OH.
Se us6 un espectrometro BRUKER 22 (Mattson FT-IR 5000).

3.3.4. Desorcion de Amoniaco a Temperatura Programada

Las medidas DTP se hicieron en un equipo MICROMERITICS 2910 AUTOCHEM I
(TPD/TPR) con el fin de determinar la acidez y distribucion de fuerza acida en el
catalizador. Esta técnica es limitada porque no distingue entre acidos Bragnsted y
Lewis.
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3.3.5. Reduccion con Hidrégeno a Temperatura Programada

El TPR es un método altamente sensible que determina la reducibilidad de diferentes
especies, es decir, informacién acerca de su estado quimico y estado de dispersion.
Los analisis TPR se hicieron en un equipo MICROMERITICS 2910 AUTOCHEM I
(TPD/TPR).

3.3.6. Microscopia Electrénica de Barrido (SEM)

El tamano y la morfologia de los cristales de la zeolita se midieron usando un equipo
JEOL JSM-6700F. Las condiciones de analisis se fijaron en una corriente de 250 pA
producida por un filamento de wolframio y un potencial acelerador de 20 kV. Las
muestras se prepararon mediante dispersién en acetona y agitacién en ultrasonido.
Después de 30 minutos de secado al ambiente los materiales se metalizaron con oro
para permitir la absorcion electrénica, ya que las zeolitas tienen caracter aislante. Se
utilizé un metalizador Balzers Scd004 Sputter Coater, durante 3 minutos con una
corriente de 30 mA a una presion entre 0.05 y 0.08 mbar.

3.3.7. Espectroscopia Méssbauer

Esta técnica permite estudiar las propiedades paramagnéticas, estado de coordinacion
y valencia de las diferentes especies de hierro que existen en las zeolitas FeZSM-5. El
espectro Mdssbauer es la suma de los diferentes sub-espectros que corresponden al
Fe en diferentes ambientes. Los espectros se miden con un espectrometro de
aceleracién constante, a 25 °C en aire y con vacio (10"6 mbar). Los espectro fueron

ajustados (Lorentzian-shaped lines) para obtener los parametros Méssbauer IS y QS.

3.3.6. Analisis Termogravimétrico

Los analisis termogravimétricos (TGA) para determinar el contenido de coque sobre
los catalizadores se hicieron en una termobalanza STA Platinum Series LINSEIS. La
muestra se llevé hasta los 800°C con una velocidad de calentamiento de 10°C/min.
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3.4. INSTALACION EXPERIMENTAL

En el montaje experimental disefiado y puesto en marcha se pueden realizar pruebas
de deshidrogenacion oxidativa (DHOX), deshidrogenacién directa (DHD), pre-
tratamientos de los catalizadores: activacién con vapor y reduccién u oxidaciéon y
regeneracion del catalizador (Figuras 3.1 y 3.2). Las componentes del montaje son:

- Sistema de alimentacion y de activacion

- Reactor

- Sistema de muestreo y andlisis de productos
- Sistema de calentamiento

Cromatografo
M)
YMechador
T Termocupla
| [ [ Horno
(C0] [00] [O0] |0
CF-1 CF-2 CF-3 CF-4
Termocupla
| Reactor
Control
Temperatura
He H2 N, N,O ﬂ

Pentano

A

Bafio
termostatico

Figura 3.1. Esquema del sistema de reaccion
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Sistema _de_alimentacion. El pentano se encuentra en un saturador a -20 °C y es

arrastrado por He. El pentano y el N,O se mezclan con He (gas diluyente) y entran al
reactor. Los flujos se controlan con controladores de flujo méasico (BROOKS 5850E).
Para activar el catalizador in situ, en el saturador, en lugar de pentano se pone agua a
la temperatura que permita alcanzar la concentracion deseada de vapor en la corriente
de He. Esta corriente se hace pasar por el catalizador que se encuentra en el reactor a

una determinada temperatura.

Reactor y sistema de calentamiento. El reactor de acero inoxidable 316L tiene un

diametro de un '4". El alimento antes de entrar al reactor pasa por un serpentin de
precalentamiento. El lecho catalitico se soporta en una malla de acero inoxidable
ajustada dentro del reactor. La relacién diametro del reactor a diametro de particula
esta entre 12 y 15 (gradientes difusionales cero) A la entrada del serpentin, en la parte
superior del horno existe una valvula tipo bola de tres vias que desvia el alimento
hacia el cromatdgrafo o hacia el reactor. El calentamiento se realiza en un horno por
conveccion libre de aire (gradiente de temperatura cero para el reactor). El horno tiene
un sistema de resistencias conectadas a un controlador MAXTHERMO MC-2438 de
accién proporcional, integral y derivativa (PID), el cual permite mantener la
temperatura de reaccién con variaciones de * 1 °C. La termocupla tipo K se localiza a
0.5 mm del reactor. Existe otra termocupla también tipo K que censa la temperatura en
el serpentin de pre-calentamiento (Figura 3.3). El reactor opera en régimen cinético.

Sistema de muestreo y analisis de productos. Los productos de raccién salen por el

fondo del reactor. Para los experimentos de descomposicion de N2O los productos se
analizan en linea con un equipo de infrarrojo IRPrestige 21 SHIMADZU. Los productos
de la DHOX de pentano son enviados en linea al cromatografo AGILENT 6890N con
detector TCD y equipado con una valvula de 6 vias. Para el andlisis de los productos
se usa una columna GS-Q de 30mX0.32mm, cuya fase estacionaria es poliestireno-
divinilbenceno. El método cromatografico empleado es el siguiente:

- Gas de arrastre: He; 1.7 mL/min

- Split en el inyector: 20:1

- Temperatura del inyector: 200 °C
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Cromatégrafo

Control de Temperatura

] v‘
| 2
m+

Controladores
de flujo

Figura 3.2. Sistema de reaccién

Temperatura del detector: 250 °C
Programa de rampas para el horno: 100 °C /2 min; 20 °C/min — 200 °C / 1 min
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Entrada

Reactor

Resistencias
eléctricas

Controlador de
temperatura

Figura 3.3. Reactor y sistema de calentamiento

En la Figura 3.4 aparece un cromatograma obtenido bajo estas condiciones.

Moo A ROERRIT A D

25wV

NZ0

Pentano

Penteno

2o ] Agua \EE
. . RN

131

i
i

Figura 3.4. Cromatograma del sistema N,O - pentano - penteno
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4. RESULTADOS

Antes de presentar los resultados de las pruebas experimentales se pone a
consideracion un estudio realizado durante el desarrollo de la investigacién doctoral
sobre la termodinamica de la deshidrogenacion de parafinas. Fue necesario efectuar
este estudio, puesto que al revisar la literatura se encontraron varias discrepancias
relacionadas con la tendencia que exhiben las parafinas durante la deshidrogenacion

en cuanto a la conversién en el equilibrio.

4.1. ASPECTOS TERMODINAMICOS EN LA DESHIDROGENACION DE
PARAFINAS

Para las industrias productoras de bienes, en donde la transformacién de materias
primas en productos ocurre mediante reacciones quimicas, es fundamental definir las
condiciones de operacién bajo las cuales se obtiene el rendimiento suficiente para
hacer viable un proceso y competitiva una empresa. El disefio de reactores se debe
realizar teniendo en cuenta el equilibrio, sin embargo, como muchas reacciones
industriales no lo alcanzan, el disefio se debe basar ademas en la cinética de la
reaccion. Si la conversion en el equilibrio (maxima conversion posible) no es rentable
bajo condiciones técnicamente factibles se debe modificar el sistema reactante hacia
condiciones favorecidos termodinamicamente. Los catalizadores intervienen sobre la

cinética no en la termodinamica [1].



&7

Capitulo 4. Resultados

La conversion en el equilibrio se determina mediante célculos termodinamicos a partir
de la energia libre de Gibbs. Existen numerosas bases de datos y programas de
computador que contribuyen a calcular los valores en el equilibrio, y aunque es normal
que se presenten diferencias en los resultados, lo que presentamos en este articulo
esté fuera de una tolerancia razonable. Particularmente, para la deshidrogenacién de
parafinas, que es un tipo de reaccion de gran importancia comercial, encontramos que
la mayoria de publicaciones cientificas explican y/o justifican los parametros
termodinamicos (conversién y constante de equilibrio) haciendo referencia a datos y
tendencias que no se pudieron reproducir usando métodos convencionales de calculo
(ampliamente aceptados por la comunidad cientifica) ni tampoco mediante la
aplicacion de un software especializado y actualizado en el tema (PROII-Provision
Application 7.0). Mediante este capitulo se busca hacer evidente este problema y
presentar nuevos datos que se pueden usar para corregirlo, dejando claro que falta
mayor informaciéon experimental que permita validar los modelos termodinamicos

usados actualmente para la reaccién en cuestion.

4.1.1. Modelo y calculos termodinamicos

En esta seccién se presentan los aspectos termodinamicos mas relevantes que
soportan el trabajo y los modelos que se usaron para los célculos de la constante y la
conversion de equilibrio.

Energias de enlace. Una reaccién quimica involucra la activacion o ruptura de
enlaces en los reactantes y la formacion de enlaces para generar los productos. La
energia de disociacion de enlace es la diferencia entre las entalpias de formacion de
los reactivos y las entalpias de formacién de los productos (ecuacién 4.1).

D®p_yy = AH® ;) + AH® () = AH® f(y) (4.1)

Las energias de enlace en moléculas poliatémicas son tremendamente dificiles de
determinar a medida que aumenta la complejidad del sistema cinético. Esta situacién
ha causado una activa controversia en la literatura cientifica existente, a pesar de las

herramientas experimentales y tedricas con que se cuenta actualmente.
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En la Tabla 1.1 [2,3] se observa que del propano en adelante las energias de los
enlaces C-H mas débiles son iguales, y es claro que no se esta teniendo en cuenta el
efecto del tamano de la cadena, la cual afectaria la densidad electrénica alrededor del
enlace y lo debilitaria. Tradicionalmente se acepta que a medida que aumenta la
cadena de parafinas saturadas la deshidrogenacién se favorece.

Energia libre de Gibbs y ruptura de enlaces en la deshidrogenacion de parafinas.
Cuanto méas estable es un compuesto menor es su energia libre de Gibbs de
formacion, en comparacion con sus elementos constituyentes y otros compuestos. Los
hidrocarburos son inestables a todas las temperaturas con respecto a C e H,, excepto
metano y etano, los cuales son estables a temperaturas menores a 800 y 400 K,
respectivamente [4].

La deshidrogenacion de parafinas esta limitada por el equilibrio termodinamico y tiene
alta tendencia al craqueo. Para que los hidrocarburos reaccionen, especialmente las
parafinas saturadas, se necesitan altas temperaturas debido a que estas moléculas
son poco polares y no tienen orbitales de baja energia vacios ni orbitales de alta
energia llenos, los cuales facilmente participan en una reaccion [5]. La estructura
molecular de un hidrocarburo saturado se basa en enlaces: C-C y C-H, siendo la
energia de disociacion de enlace C-C mas débil que la del enlace C-H. El primer paso
para la activacién de una parafina es la ruptura del enlace secundario C-H.

Energia libre de Gibbs y conversién en el equilibrio. El cambio en la energia libre

de Gibbs de una reaccién quimica permite calcular la constante de equilibrio K
(ecuacion 4.2):

_ 4.2
K= exp( RAC;TJ *.2)

Esta constante de equilibrio en términos de presiones parciales para una reacciéon en

fase gaseosa viene dada por la ecuacién 4.3:
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k=1(p") (4.3)

En general, la constante de equilibrio no depende de la presién del sistema, de la
presencia o ausencia de inertes, ni de la cinética de la reaccion, sino Unicamente de la
temperatura. Por el contrario, la conversion en el equilibrio puede depender de todas
las variables anteriores. Si la constante de equilibrio es mayor que 1, la conversion
puede ser practicamente completa y la reaccion puede considerarse irreversible. Si K
es menor que 1 no se obtendran productos en cantidades apreciables. Para las
reacciones endotérmicas la conversion de equilibrio aumenta con la temperatura
mientras que disminuye para las reacciones exotérmicas. Al aumentar la presion en
las reacciones en fase gaseosa, la conversion aumenta cuando el nimero de moles
disminuye con la reaccién, y baja cuando el nimero de moles se incrementa con la
reaccion. La deshidrogenacién directa de parafinas ligeras es una reaccion
endotérmica en donde el nimero de moles producidas es el doble de los reactantes,
entonces, de acuerdo al principio de Le Chatelier, una alta conversién requiere altas
temperaturas y/o bajas presiones. Este tipo de reacciones estan limitadas por el
equilibrio termodinamico y tienen alta tendencia al craqueo. Los hidrocarburos son
inestables a todas las temperaturas con respecto al carbono e hidrégeno con
excepcion del metano y el etano (Tabla 1.1). Esto significa que la deshidrogenacion

del etano requiere mas energia que las otras parafinas.

La ecuacién 4.4 representa la deshidrogenacion directa de n-parafinas a n-

monoolefinas:

n-CH,. 6 < n-CH,+H, (4.4)

n 2n+2

Suponiendo comportamiento de gases ideales, la ecuacion 4.3 en términos de las

fracciones molares se transforma en:

ﬁjv (4.5)

K=H yiVi'(Po
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donde: v = Zvi , P?esigual a1 atmy v, los coeficientes estequiométricos.

Entonces la ecuacion 4.5 para la deshidrogenacion de n-parafinas segun la ecuacion
4.4 esigual a:

Yu, Ye u (46)
K — 2 n't2n 'P
ndH2n+2
Considerando la definicién de fraccién molar, la ecuacién 4.6 se transforma en:
_ M, Mu, P (4.7)

K = —Gfn H T

nCHH’.’n+’.’ nr

donde nr es la sumatoria de las moles de todos los compuestos presentes en el
equilibrio. Teniendo en cuenta la estequiometria de la reaccion de deshidrogenacion y
que al comienzo de la reaccion sélo esta la n-parafina, se tiene que:

Moy =n (4.8)

Wl 2n H,

Las moles en el equilibrio de un compuesto se relaciona con la conversion, xe, asi:

Nt = ey, 0 (1= X,) (4.9)
Y

ey, =XeMe,,y,,,,0 (4.10)
Entonces,

n, = nanmz,O~(l+x8) (4.11)
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Finalmente, sustituyendo las ecuaciones 4.8, 4.9, 4.10 y 4.11 en la ecuacion 4.7:

P.x> (4.12)

Esta ultima ecuacién es util para determinar la conversion en el equilibrio para las
reacciones de deshidrogenacién de parafinas. La constante de equilibrio se puede
calcular a partir de la ecuacién 4.2, y el cambio en las energias libre de Gibbs se
obtiene a partir de los modelos termodinamicos existentes en la literatura.

4.13
AG, = AHo - T (AHo - AGo)+ j ACp-dT —-T- j AP 4r (*413)
To T

4.1.2. Resultados reportados y discrepancias

Las Figuras 4.1, 4.2, 43 y 4.4 que se presentan a continuacion permiten la
comparacion entre los valores calculados para este trabajo y los datos obtenidos por
Imai y colaboradores [6] y reportados por Bhasin y colaboradores [7], el cual a su vez
ha sido ampliamente referenciado [8-12].

Las curvas denominadas PROIl se obtuvieron con el software PROII-Provision
Application version 7.0, el cual emplea el método de minimizacién de la energia libre
de Gibbs para calcular las conversiones en el equilibrio, usando su propia base de
datos. Las curvas TD se determinaron en Excel combinando las ecuaciones 4.2, 4.12y
4.13. Las curvas Gmin se obtuvieron por el método de minimizacion de la energia libre
de Gibbs y resolviendo un sistema de ecuaciones lineales y no lineales usando
MatLab 7.0. Este sistema de ecuaciones resulta considerando el equilibrio
termodinamico y la ley de conservacion de masas, segun las ecuaciones 4.14 y 4.15:

Z”i‘aik -A, =0 (4.14)

AG ;7 + RTIn(y,-¢,-P)+ Y A-a, =0 (4.15)

k
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La ecuacion 4.14 se debe escribir para todos los elementos que intervienen en la
reaccion quimica. La ecuacion 4.15 se escribe para todos los compuestos presentes
en el sistema reaccionante. El multiplicador de Lagrange A« resulta del desarrollo
matematico que se realiza para obtener la ecuacién 4.15. Finalmente se llega a un
sistema con /i ecuaciones no lineales, k ecuaciones lineales y k+i incognitas [1]. Los
métodos TD y Gmin utilizaron los datos para AH, AG y Cp de Reid et al. (1987) [13].
En la Figura 4.1 que compara las conversiones en el equilibrio (Xe) para las n-
parafinas C2-C6 calculadas por diferentes métodos, a 500 °C y 600 °C, y a la presion
de 1 atm, se muestra que la conversién en el equilibrio de las n-parafinas aumenta con
la temperatura, y que ademas la deshidrogenacion del etano es la mas limitada

termodinamicamente mientras que la del propano es la mas favorecida de las cinco.

60 -
50 4 ;5{:::\\\A—~‘\\§
% \\\ =====
éél \\\E-—:::’
40 - ?// SNe- -~
2
() /&
X 304 4
Y
/
20 4
d
10 -
O T T T T 1
2 3 4 5 6

numero de carbonos

Figura 4.1. Conversiones en el equilibrio para n-parafinas a 1 atm
(— 500 °C, - - - 600 °C, A TD, o Gmin, o PROII)

En las Figuras 4.2 y 4.3 se compara la tendencia reportada por Bhasin vy
colaboradores [7] con los valores obtenidos en este trabajo con respecto a las curvas

de conversién en el equilibrio vs nimero de carbonos.



93

Capitulo 4. Resultados
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Figura 4.2. Conversiones en el equilibrio para n-parafinas a 500 °C y 1 atm
(— Referencia [7], A TD, o Gmin, o PROII)
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0,0\\\\\\\\
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Figura 4.3. Constantes de equilibrio para n-parafinas a 500 °C y 1 atm
(—Referencia [7], A TD, o0 Gmin, o PROII)
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En todas, a excepcion de la tendencia que se deduce del articulo [7], se observa que
el propano es ligeramente mas facil de deshidrogenar que el butano, y asi hasta el
C10. En términos practicos se pude decir que C3-C10 alcanzan la misma conversién
en el equilibrio, lo cual de alguna manera se puede explicar por la tendencia en la
energia de enlace correspondientes a los enlaces mas débiles (Tabla 1.1), las cuales
son idénticas desde C3 a C6 (no se tuvo acceso a las energias de enlace C8-C10). En
la Figura 4.4 se presentan las constantes de equilibrio K para la deshidrogenacién de
parafinas C2-C18 obtenidas con PROIl y las reportadas por Bhasin y colaboradores [7]
con el objetivo de mostrar que al parecer la tendencia repetidamente aceptada no solo
es demasiado global e imprecisa si no que también difiere enormemente con los

valores de los otros tres métodos usados en nuestro estudio.

2,5
2,0
x 1,51
1,0 1

0,5

0,0 = F=a== 2 T \ T T \

2 4 6 8 10 12 14 16 18
nimero de carbonos

Figura 4.4. Constante de equilibrio para n-parafinas a 500 °C y 1 atm
(—Referencia [7], o PROII)

En el planteamiento de las ecuaciones se supone que solo ocurre la reaccién de
deshidrogenacion para producir la 1-olefina correspondiente, pero es de esperarse que
a medida que se incrementa la cadena de hidrocarburos se aumenta el nimero de
reacciones y compuestos que se pueden formar. Teniendo en cuenta lo anterior, se
realizaron los calculos para la deshidrogenacién de n-butano y n-pentano (Tabla 4.1)
considerando la formacién de 1-buteno, cis-2-buteno, trans-2-buteno, 1-penteno y cis-
2-penteno, respectivamente, usando el software PROII y el programa Gmin.
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La conversién obtenida para el butano es 29 % con PROIl y 32 % usando el método
de minimizacién de la energia libre de Gibbs hecho en MatLab, mientras que para el
pentano por los dos medios se obtiene una conversién del 28 %. En estos casos
tampoco es inmediata la conclusidon de que a medida que aumenta el nimero de
carbonos la conversién sea mayor, cabe recordar que esta tendencia se especifica en
la literatura para las reacciones de deshidrogenacion de parafinas donde los productos
son 1-olefina e hidrégeno [7].

Tabla 4.1. Productos formados en la dehidrogenacién de butano y pentano

PROII-C4 MatLab-C4 PROII-C5 MatLab-C5

Flujo Compo- Fluio Compo- Fluo Compo- Flujo Compo-

molar sicién molar  sicion molar sicién molar sicién
H, 0.29 0.23 0.32 0.24 0.28 0.22 0.28 0.22
Parafina 0.71 0.55 0.68 0.51 0.72 0.56 0.72 0.56
1-olefina 0.07 0.05 0.08 0.06 0.08 0.06 0.09 0.07
cis-2-olefina 0.09 0.07 0.14 0.11 0.20 0.16 0.19 0.15
Trans-2- 0.14 0.10 0.10 0.08

olefina

T=500°Cy1atm

4.1.3. Discusion de resultados

Aunque los Unicos datos experimentales disponibles, que son para C2-C4, muestran
que a medida que aumenta el nimero de carbonos es mas facil la disociaciéon de las
parafinas [14], los célculos obtenidos en este trabajo no se ajustan a este
comportamiento, puesto que se observa que las parafinas C4-C10 son, en general,
mas dificiles de deshidrogenar que el propano. Es necesario resaltar las grandes
diferencias encontradas en los valores de Ky Xe calculados en este trabajo por los
diferentes métodos ya explicados y los reportados por Bhasin y colaboradores [7] y
obtenidos en [6]. La referencia [7] ha sido ampliamente citada y probablemente sus
conclusiones han sido usadas para explicar y justificar investigaciones.
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Segun la Figura 4.4, en la cual se presenta la constante de equilibrio para un mayor
rango de parafinas (C2-C18), parece ser que los datos reportados en [7] son
sumamente genéricos y posiblemente la curva se obtuvo con muy pocos puntos
calculados (no se reportan los valores calculados, solo la tendencia). De acuerdo al
trabajo que se presenta en esta seccién, las n-parafinas C4-C10 presentan una
tendencia localizada diferente a lo que tradicionalmente se ha supuesto.

4.1.4. La deshidrogenaciéon oxidativa: una opcion para la deshidrogenacion
termodinamicamente favorecida

Debido a que las altas temperaturas requeridas para la deshidrogenacion favorecen
las reacciones competitivas de craqueo de reactantes y productos, y por consiguiente
la baja selectividad a mono-olefinas, existe la necesidad de desarrollar otras
alternativas tecnolégicas. La deshidrogenacién oxidativa (reaccion exotérmica) es una
via para deshidrogenar a menores temperaturas y mejorar la selectividad, ya que el
oxigeno consume el hidrégeno producido y desplaza el equilibrio hacia la formacién de
producto. Las ecuaciones 4.16 y 4.17 representan la deshidrogenaciéon oxidativa

usando oxigeno y 6xido nitroso como agentes oxidantes, respectivamente:

1 (4.16)
CnH2n+2 +502 — CnH2n +H20

CH,,. 6 +NO«——CH, +H,O+N, (4.17)

Cuando se calcula la constante de equilibrio para la deshidrogenacién usando
oxigeno, a condiciones estandar (25 °C y 1 atm), se obtienen valores de 6rdenes
superiores a 10%°. Y cuando se emplea éxido nitroso como agente oxidante se tienen
valores de la constante de equilibrio, mucho mas grandes, del orden de 10*2. Estos
datos muestran que la deshidrogenacién oxidativa esta altamente favorecida por la
termodinamica, aunque esto no implica que la reaccion sea factible ya que también
depende de la cinética involucrada y de la existencia de un catalizador

excepcionalmente selectivo a monoolefinas.
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En el equilibrio las velocidades de reaccién, directa e inversa, son iguales. Un
catalizador acelera estas velocidades, incrementando al inicio la rapidez de la reaccién
para llegar al equilibrio. Aunque la presencia del catalizador no afecta la afinidad
termodinémica, ni la energia libre de Gibbs de los reactantes ni de los productos ni,
por lo tanto, la constante de equilibrio, si influencia el tipo de especies intermedias que
se pueden formar durante la reacciéon. La existencia de estas especies no sélo esta
determinada por su estabilidad relativa sino por la interaccién con los sitios activos del
catalizador bajo condiciones de reaccién especificas.

Limitaciones de la oxidacion catalitica selectiva relacionadas con las energias de

enlace. Aunque no ha sido usual relacionar la termodindmica con la selectividad, es
posible hacerlo involucrando el concepto de las energias de disociacion de enlace. Los
datos de conversion y selectividad de las reacciones oxidativas de parafinas a olefinas,
aldehidos, acidos carboxilicos y anhidros, de olefinas a di-olefinas y de aldehidos a
acidos, reportados por varios investigadores se han relacionado con la estructura de
los reactantes y los productos para plantear las siguientes funciones:

[DQHC—H (reactante) — DQHC—H (producto)] (41 8)

[DQHC—H (reactante) — DQHC—C (producto)] (4-1 9)

donde, D?H representa la entalpia de disociacién del enlace mas débil.

Los resultados muestran que si la diferencia de entalpias es menor a 30 kd/mol se
alcanza una alta selectividad para todas las conversiones, mientras que para
diferencias mayores a 70 kd/mol la selectividad es muy pobre. Para valores entre 30 y
70 kd/mol las selectividades pueden variar entre 0 y 100 % de una forma casi lineal
[18]. Para el caso especifico de la DHOX de pentano, suponiendo la energia del
enlace mas débil del penteno (no reportada) igual a la del buteno (Tabla 1.1) se
calcula un valor para la ecuacioén 4.18 igual a 53 kd/mol.
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Considerando los limites que determinan la selectividad y el comportamiento casi
lineal, se esperaria que la selectividad a penteno a partir de la DHOX de pentano fuera
del orden del 50 % (en realidad este valor depende de la temperatura, del catalizador y
del agente oxidante).

En la deshidrogenacion oxidativa ademas de buscar conversiones de parafinas y
selectividades a olefinas econémicamente atractivas se deben procurar condiciones
seguras que consideren el riesgo del manejo de la mezcla oxidante-parafina. En la
Tabla 4.2 se presentan los limites de explosion para el hidrégeno y algunas parafinas
de interés con respecto al aire (%v) [19].

Tabla 4.2. Limites de explosion con respecto al aire

Sustancia Limite inferior Limite superior
Hidrégeno 4.0 74.8
Metano 5.0 15.0
Propano 2.1 9.5
Butano 1.8 8.4
Pentano 1.5 7.8
Hexano 1.1 7.5

4.1.5. Conclusiones sobre los aspectos termodinamicos

La determinacién de la conversion en el equilibrio es un tema que merece mayor
atencién (las n-parafinas C4-C10 son altamente interesantes a nivel comercial) y que
requiere soporte experimental para validar los valores obtenidos a partir de los
diferentes modelos termodinamicos. Definitivamente |la forma mas directa, pero la mas
compleja, de calcular la maxima conversion posible es la medicién experimental de las
concentraciones en el equilibrio, pero determinar con certeza el equilibrio y orientar la
reaccion sélo a la deshidrogenaciéon requiere de equipos con gran sensibilidad y un
catalizador altamente selectivo a mono-olefinas. Los valores de Xe y K para la
deshidrogenacién de parafinas reportados en [7] y que son citados en numerosas
publicaciones no fueron reproducibles con nuestros célculos.
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Esto se debe posiblemente a que se parte de calculos muy genéricos y pocos puntos,
lo que conduce a una tendencia global en la que Xe y K crecen monoténicamente con
el nUmero de carbonos de la parafina (Figura 4.4), pero al realizar los calculos en
detalle se encuentra una tendencia localizada (C4-C10) diferente (Figura 4.3).

El analisis de los estudios anteriormente expuestos justifican las investigaciones
encaminadas en el desarrollo de catalizadores térmicamente estables y selectivos
hacia la produccion de olefinas a partir de la deshidrogenacién oxidativa de parafinas
ligeras. El hecho de emplear agentes oxidantes como reactantes permite la posibilidad
de la regeneracion in sifu. Sin embargo, aunque no existe una barrera termodinamica,
se presentan limitaciones operacionales como el manejo de las concentraciones de los
reactantes para evitar riesgos de explosién. Ademas, cabe destacar el uso racional y
sostenible que se puede hacer de agentes oxidantes emergentes como el N2O vy el
COs. El N2O que se encuentra disponible, objeto de la presente investigacion, es un
subproducto que no esta puro sino mezclado, generalmente con gases de combustién,
tiene una especial relevancia en el area de las tecnologias limpias, ambientalmente

amigables y con potencial industrial.

NOMENCLATURA

D% Energia de disociacion de enlace

AH%: Entalpia de formacion

AG% Cambio de la energia libre de Gibbs

o;: Coeficiente de fugacidad del componente i

v;: Coeficiente estequiométrico del componente i

ni: Nimero de moles del compuesto i

ai. Nimero de atomos del componente k presente en el compuesto i

Ai: Cantidad total de atomos del k-ésimo elemento presentes al inicio de la reaccién

4.2. PARTE EXPERIMENTAL

La investigacién se desarroll6 en las siguientes fases:
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a) Fase cero. Diseno, montaje y puesta en marcha de un sistema de reaccién para
llevar a cabo las diferentes pruebas cataliticas considerando el andlisis en linea de
los productos de reaccién (seccién 3.4).

b) Primera fase. Sintesis y evaluacion de catalizadores FeZSM-5, con diferentes
relaciones molares Si/Al y Si/Fe, para determinar el material de mejor desempernio
catalitico en la descomposicién de N2O.

c) Segunda fase. Evaluacién catalitica del mejor catalizador, obtenido en la primera
fase, en la DHOX de pentano con N2O. En esta etapa, las pruebas cataliticas se
realizan en un rango de temperaturas entre 350 y 450 °C, manteniendo constante
la velocidad espacial (WHSV) y la relacion molar N2O/C5. En esta fase también se
lleva a cabo la modificacién de las zeolitas con Pt, Sn y K con el propésito de
evaluar su efecto catalitico en la DHOX de pentano.

d) Tercera fase. Determinacion de las condiciones de operacidon que permitan

alcanzar el mejor desempeiio catalitico.

4.2.1. Evaluacion de la zeolita FeZSM-5 en la descomposicion de N,O

Composicion de los catalizadores. Tradicionalmente en los articulos [15-17] se reporta

la descomposicién de N2O sobre zeolitas con relaciones molares Si/Al y Si/Fe
alrededor de 36 y 152, respectivamente. En esta investigacién se tomaron estos
valores como puntos centrales para sintetizar ocho zeolitas mas (Tabla 4.3). La
preparacion se hizo por sintesis hidrotérmica siguiendo el protocolo descrito en la
seccién 3.1, sin embargo, las zeolitas FeZ-A, FeZ-B, FeZ-C, FeZ-D y FeZ-G resultaron
amorfas. Las zeolitas con relacién molar Si/Fe=76 ademas presentan conglomerados
de 6xidos de hierro identificables a simple vista. Se decidi6 aumentar las relaciones
Si/Al y Si/Fe de 18 y 76 a 27 y 114, respectivamente, con el fin de obtener materiales
cristalinos. En la Tabla 4.4 aparecen las zeolitas que finalmente se evaluaron en la
descomposiciéon de N2O. En las Figuras 4.5 y 4.6 se muestran los difractogramas tanto

de los materiales amorfos como de las zeolitas.
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Tabla 4.3. Zeolitas FeZSM-5 preparadas por sintesis hidrotérmica

Si/Fe
76 152 228
= 18 FeZ-A FeZ-B Fez-C
@ 36 Fez-D FeZ-E FeZ-F
54 FeZ-G FeZ-H FeZ-|

Tabla 4.4. Zeolitas FeZSM-5 cristalinas preparadas por sintesis hidrotérmica

Si/Fe
114 152 228
= 27 FeZ-J FeZ-K FeZ-L
o 36 FeZ-M FeZ-E FeZ-F
54 FeZ-N FeZ-H Fez-I
600 -
400t J‘ FeZ-A
3 ‘w
e}
K9] FeZ-B
5
£ 200} Fez-C
FeZ-D
0 , , , ! | FeZ-G .
0 10 20 30 40 50 60

2 theta

Figura 4.5. DRX de materiales amorfos obtenidos en el laboratorio
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3000
- FeZ-E
2500 - Fez-F
8 2000 | FezZ-H
2 i Fez-I
2 1500 Foz
= 1000 | FeZ-K
i FezZ-L
500 i iy FeZ-M
0 T T T T T T T | T I FeZ'-N 1
0 10 20 30 40 50 60

2 theta

Figura 4.6. DRX de zeolitas FeZSM-5 preparadas en el laboratorio

Calculo de la conversion. La descomposicion de N,O se calculd a partir de los
espectros IR (Figura 4.7). La curva de calibracion se obtuvo considerando las areas
del pico (numero de onda = 2240) que dio mejor ajuste (Figura 4.8). El error

involucrado en la determinacion de la conversién es de 2 puntos porcentuales.

Condiciones de activacion. Previamente a la realizaciéon de las pruebas cataliticas
con todas las zeolitas preparadas, se determinaron con base en la literatura [20] y
mediante pruebas exploratorias las mejores condiciones de activacion (generacién de
sitios a) para la descomposicion de NoO. La zeolita FeZ-1 (Si/Al = 54; Si/Fe = 228) se
evalud sin activacion, con activacion a 450 °C por 4 h y con activacién a 550 °C por 5 h
(Tabla 4.5).
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Figura 4.7. Espectro de IR caracteristico del N,O
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Figura 4.8. Curva de calibracién usando el pico 2240 cm’

La activacién se hizo con un flujo de 30 mL/min de He que contenia 200 mbar de
vapor de agua. Las condiciones de reaccion fueron:

T=550°C
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Masa de catalizador = 0.22 g

WHSV = 9.27X10* mL.h " .geat”

Concentracion de N,O = 5000 p.p.m (balance He)
Flujo total = 340 mL/min

Considerando la incertidumbre en la determinacién de la conversion (+/-2), al menos
para la zeolita FeZ-1 (Si/Al = 54; Si/Fe = 228), se observa que no hay efecto de la
activacion a 450 °C durante 4 h. Berlier y colaboradores [21] realizaron un estudio con
varios materiales de Si y Fe, entre ellos FeZSM-5, y encontraron que la actividad del
catalizador se incrementa con la temperatura de activacion. Este hecho no es
sorprendente para zeolitas basadas en Fe, ya que el Fe que se introduce durante la
sintesis y queda en posiciones estructurales necesita altas temperaturas para romper
los enlaces Fe-O-Si y migrar a posiciones extra-estructurales [22].

Tabla 4.5. Efectos de la activacién con vapor en la actividad del catalizador FeZ-I

Condiciones de activacion % Xnz20
Sin activacion 39,49
Activacion a 450°C durante 4 h 37.67
Activacion a 550°C durante 5 h 7112

WHSV = 9.27X10* mL.h".gc"; 5000 p.p.m N,O; Flujo total = 340 mL/min

Presencia de Fe. El efecto del contenido de Fe en la zeolita sobre la descomposicion
de N2O se evalud con la zeolita Z-C (Si/Al = 27), la cual no contenia Fe (Si/Fe = o).
Esta zeolita se activé con vapor a 550 °C durante 5 h y 30 mL/min de He con 200 mbar
de vapor. Sorprendentemente, esta zeolita alcanzé una conversion de 4.13 % a 550

°C, aunque inferior a las demas zeolitas con hierro con la misma relacion Si/Al (27)
(Figura 4.9).
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La zeolita Z-C se evalué también sin activaciéon y no se observé descomposiciéon de
N2O. De acuerdo a Kumar y colaboradores [23] las especies de Al extra-estructural

generadas por activacién moderada también exhiben propiedades cataliticas.

100 -
80 -

60

XN20

40 -

20 -

0 76 152 228 304 380

Si/Fe

Figura 4.9. Conversién de N,O sobre FeZSM-5 a 550 °C
WHSV = 9.27X10* mL.h"".gc"; 5000 p.p.m N,O; Flujo total = 340 mL/min, Si/Al = 27

Efecto de las relaciones Si/Al y Si/Fe. Con el fin de estudiar la influencia de las
relaciones molares Si/Fe y Si/Al en la descomposicion de N2O se establecié un disefo
factorial 3% tres niveles para cada uno de los factores: Si/Al y Si/Fe (Tabla 4.4). La
variable respuesta fue la conversion de N>O. En la Figura 4.10 aparece la
descomposicion de N2O con respecto a la temperatura para las diferentes zeolitas
evaluadas. En la Figura 4.11 se presentan la variacion del desempeno de las zeolitas
en la descomposiciéon de N>O a 550 °C, considerando las diferencias en las relaciones

molares Si/Al y Si/Fe.

El protocolo de sintesis que aparece en la seccion 3.1 fue seguido rigurosamente en la

experimentacion que se desarrollé en esta investigacion.
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Asi mismo, el proceso de activacion y de reaccion fue igualmente implementado para
todos los catalizadores evaluados. La incertidumbre experimental se determiné con la
desviacién estandar de dos réplicas realizadas en el punto central, es decir, dos
pruebas cataliticas bajo las mismas condiciones sobre la zeolita FeZ-E (Si/Al = 36 y
Si/Fe = 152). La conversion para cada una de las réplicas fue de 12.87 y 11.60 %. La
desviacién estandar de 0.90 indica una precisién experimental razonable.

100 -

XN20

250 350 450 550

Temperatura (°C)

Figura 4.10. Conversién de N2O sobre FeZSM-5
WHSV = 9.27X10* mL.h™".ge.™'; 5000 p.p.m N,O; Flujo total = 340 mL/min

Para determinar el efecto de los factores Si/Al y Si/Fe sobre la descomposicion de N,O
se uso el software Statgraphics Plus 4.0. De acuerdo al analisis de varianza para la
conversion (ANOVA), el cual se presenta en la Tabla 4.6, ninguno de los factores ni
sus interacciones tienen significancia estadistica (valores P > 0.05) en la conversién
de N2O. Segun el R-cuadrado estadistico, los factores evaluados explican GUnicamente
el 62.78 % de la variabilidad en la conversion. Estos resultados estadisticos indican
que deben existir otros parametros, consecuencia muy probablemente de las
relaciones Si/Al y Si/Fe, y ademas dependientes de factores intrinsecos al método de
preparacion y a las condiciones de activacion y reacciéon, que afectan el

comportamiento catalitico.
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Figura 4.11. Conversién de N>O sobre FeZSM-5 a 550 °C
WHSV = 9.27X10* mL.h".gc"; 5000 p.p.m N,O; Flujo total = 340 mL/min

Berlier y colaboradores [21,22] reportan que a pesar de haber realizado un gran
namero de experimentos no fueron capaces de obtener un comportamiento
completamente reproducible. Ellos consideran que la actividad esta controlada por
muchos parametros finos. Sus trabajos previos de caracterizacién sistematica de un
gran numero de muestras indican como la distribucién y la naturaleza de los sitios de
Fe alojados en matrices zeoliticas puede cambiar notablemente con pequefas
variaciones en las condiciones de activacién [22]. En la opinién de Berlier, la misma
explicacién podria extenderse a cambios pequefios durante la reaccién: re-arreglos
estructurales (agregacion o cambios en el entorno local de los sitios de Fe) jugarian un
papel al inicio de la reaccion, dependiendo de las condiciones experimentales.

Efecto de las propiedades estructurales. Considerando que el analisis estadistico,
basado en las variables Si/Al y Si/Fe, fue infructuoso para explicar la variabilidad del
comportamiento catalitico de los catalizadores FeZSM-5 en la descomposicion de
N2O, se busc6 una explicacion en las caracteristicas de cristalinidad y amorficidad de

las zeolitas, como complemento a la composicion.
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La existencia y dispersion del Al extra-estructural y por ende en el tipo de especies de
Fe generadas dependen en gran medida de las propiedades estructurales [22,23]. El
estado de coordinacién del Fe cambia draméaticamente dependiendo de si éste esta
anclado a material cristalino o amorfo [21-28]. Con el fin de encontrar una explicacion
a la diferencia en la actividad presentada por estos catalizadores se midio el area
superficial y el volumen de poro de las zeolitas de alto y bajo desempefio en la
descomposicion de NoO: FeZ-K y FeZ-H, respectivamente, sin embargo, los valores
hallados no dan mayor claridad para el andlisis de los resultados (Tabla 4.7).

Tabla 4.6. ANOVA para la conversion de N,O sobre diferentes zeolitas FeZSM-5

Source Sum of Squares Df Mean Square F-Ratio P-Value
A:SiAl 109,649 1 109,649 0,12 0,7420
B:SiFe 963,907 1 963,907 1,10 0,3544
AA 2162,14 1 2162,14 2,46 0,1921
AB 2752,58 1 2752,58 3,13 0,1517
BB 955,668 1 955,668 1,09 0,3563

Total error 3521,1 4 880,274

Total (corr.) 9461,17 9

R-squared 62,78 %

R-squared (adjusted for d.f.) 16,26 %
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Tabla 4.7. Area superficial y volumen de poro

Zeolita Si/Fe Si/Al Area BET Volumen de Xn20
(m?%g) poro (cm®/g)

Fez-K 152 27 251.12 0.26 93.78

FeZ-H 152 54 332.84 0.57 3.04

En la Tabla 4.8 aparecen los valores calculados de cristalinidad y de conversién de
N20. El porcentaje relativo de cristalinidad se calculé6 como la relacién entre la suma
de las intensidades de tres picos representativos ubicados en: 8.5, 22.8 y 45.3 °de las
diferentes zeolitas respecto a la zeolita FeZ-l. En la Figura 4.12 se presenta la
correspondencia existente entre la tendencia de la cristalinidad y de la actividad,
teniendo en cuenta las relaciones molares Si/Al y Si/Fe. No debe entenderse que la
cristalinidad y la conversiéon aumentan con la relacién Si/Fe, la correlacion mostrada es
de tipo cualitativo. Segun la Figura 4.12, para las zeolitas Si/Fe 114 y 228 varia de la

misma forma que varia la relacién Si/Al.

Tabla 4.8. Correspondencia entre cristalinidad y actividad de la FeZSM-5

Si/Al

27 36 54

% Cristalinidad

14 274 161 189

L 152 4264 4032  54.00

® 208 8055 4283 100.00
XN20

114 1789 165 289

L 152 9378 1224  3.04

(7))

228 8.11 3.04 71.12
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Si/Al

Figura 4.12. Correspondencia entre cristalinidad y actividad de la FeZSM-5
- - - Conversién de N,O; — Cristalinidad; O Si/Fe = 114; o Si/Fe = 152; * Si/Fe = 228

4.2.2. Analisis y conclusiones de los resultados de la descomposicion de N,O

El método de preparacion usado en el laboratorio para sintetizar los catalizadores que
se evaluaron en la descomposiciéon de NoO presenta limites para las relaciones
molares Si/Al y Si/Fe mas alla de los cuales no se pudo obtener materiales cristalinos:
para Si/Al < 18 con Si/Fe entre 76 y 228, y para Si/Fe < 76 con Si/Al entre 18 y 54.
Mas adelante, durante el desarrollo de la investigacion se encontré6 que es posible
obtener FeZSM-5 con Si/Fe = 76 (y Si/Al > 54) aumentado el tiempo de envejecimiento
(homogenizacién del gel final antes del proceso de cristalizacion) de 30 minutos a 1
hora. Esto ocurre debido a que en el periodo de envejecimiento la agitacion favorece
las reacciones de polimerizacion, depolimerizacién y condensacién, que experimenta
el gel de sintesis, las cuales inducen la cristalizacién y contribuyen a determinar las
caracteristicas finales de los materiales [27].

Las mejores condiciones encontradas en el laboratorio para la activacién de los
catalizadores FeZSM-5, empleados en la descomposicion de N,O, son: temperatura:
550 °C, tiempo: 5 h, gas activador: 30 mL/min de He con 200 mbar de vapor de agua.
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En la activacién, que genera los sitios activos a, la variable temperatura tiene mayor
efecto que el tiempo, cuando se mantiene constante el flujo y el contenido de vapor del
gas de activacion [20-22]. La evaluacién de un catalizador con Si/Al = 27 y sin Fe
(Si/Fe = 00) sin activar no produjo descomposicién de N2O, pero una vez activado
alcanzé un valor de 4.13 %, esto se debe a que durante la activacion no sélo se
obtiene Fe extra-estructural sino que ademas se genera Al extra-estructural, el cual al
parecer también contribuye a la actividad catalitica [23].

El analisis estadistico realizado considerando como variables experimentales las
relaciones molares Si/Al y Si/Fe, y como variable respuesta la conversion de N2O
sugiere y apoya los planteamientos de otros investigadores [21-28] en cuanto a la
existencia de variables adicionales, o interacciones entre ellas, que determinan el

desempefio catalitico de las zeolitas FeZSM-5.

En la Figura 4.13 se comparan las conversiones obtenidas con las zeolitas K e |
(zeolitas de mejor desempefio de las preparadas y evaluadas en este trabajo) y los
resultados presentados por Pérez-Ramirez y colaboradores [30]. En las evaluaciones
cataliticas realizadas en nuestro trabajo no se usaron agentes reductores, sin
embargo, se alcanzan valores superiores a los presentados en la referencia [30]
cuando usan una relacién molar CO/N2O = 0.13. Las relaciones Si/Al y Si/Fe usadas
en [30] son 31y 152, respectivamente y se hizo un tratamiento con vapor a 600°C con
flujo de N2 y una presion parcial de vapor de 300 mbar; las condiciones de reaccién
fueron: W/F = 3X10° — 9X10° gcat.s.mol'1 y un flujo de alimento con 1500 p.p.m. de
N2O disuelto en He. En nuestro caso, la zeolita K tiene relaciones molares Si/Al = 27 y
Si/Fe = 152, y la zeolita |, Si/Al = 54 y Si/Fe = 228. Las condiciones del tratamiento con
vapor fueron 550 °C durante 5 h con flujo de He y contenido de vapor de 200 mbar.
Para la reaccién el tiempo espacial fue 1.1X10° gcat.s.mol'1 y una concentraciéon de
N2O de 5000 p.p.m.

Con base en los resultados obtenidos en esta primera fase experimental, y
considerando que el catalizador FeZ-K (Si/Al = 27; Si/Fe = 152) presenta la mayor
actividad en la descomposicion de N-O, se decide trabajar con este material en las

pruebas de DHOX de pentano asistida con N2O como agente oxidante.
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Figura 4.13. Conversién de N,O sobre FeZSM-5 con y sin agentes reductores
K e | se prepararon en el laboratorio y las demas curvas corresponden a la referencia [30]

4.2.3. Pruebas de DHOX de pentano con N,O como oxidante

Montaje experimental. En la Figura 4.14 se esquematiza el sistema de flujos que

conforman el alimento. También se muestran las corrientes que van hacia el
cromatografo para andlisis de productos de reacciéon o el blanco que se toma para
hacer los calculos de conversién y selectividad. Las lineas punteadas indican las
corrientes que se dan paso cuando no se esta llevando a cabo la reaccion. El sistema
de reaccioén construido garantiza que antes de que el alimento entre en contacto con el
lecho catalitico ya esté perfectamente mezclado y a la temperatura de reaccion,
gracias al serpentin de pre-calentamiento ubicado antes del reactor y dentro del horno
(Figura 3.3). Las pruebas cataliticas se hacen a la presiéon atmosférica de Medellin
(640 mmHg). En la seccion 3.4 se hace una descripciéon mas detallada del montaje.
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Figura 4.14. Esquema de las corrientes del sistema de reaccion

Determinacion de la actividad y selectividad del catalizador

Las siguientes ecuaciones representan el sistema basico de reacciones quimicas que
se considera que ocurren sobre el lecho catalitico, teniendo en cuenta la presencia de
los reactantes: pentano y N>O. Estas ecuaciones no estan balanceadas considerando

que son sélo representaciones de reacciones de transformacion:

CHs- (CH2)3 - CH3 + NoO — CHz=CH- (CHp)2 - CHs + HO + N» (4.20)
NoO — Nz + 20; (4.21)
CHz =CH - (CHy)2 - CH3 — C + oligémeros + isémeros (4.22)
CHz = CH - (CHy)2 - CHs — hidrocarburos livianos (4.23)
CHz = CH - (CHy)2 - CH3 + N,O — hidrocarburos livianos (4.24)

CHs- (CH2)3-CH3s + N2O — CO2 + CO + H20O + No (4.25)
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CHz=CH - (CHp)2 - CHz + N2O — COz + CO + H20 + N» (4.26)

CHs - (CHz)3 - CH3 — C + hidrocarb. livianos + oligémeros + isémeros (4.27)

Las reacciones representadas por las ecuaciones 4.23, 4.24 y 4.26 se verifican con los
siguientes cromatogramas correspondientes a los productos obtenidos a 450 °C.

T A TRoEART s e a T

C3
= Cd's Penteno

Figura 4.15. Productos de descomposicion de penteno, en ausencia de oxidantes, a
450 °C sobre 0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5

Ccs. = 30000 p.p.m; Flujo total=220 mL min™"; WHSV=2.63X10°mL.h"gea
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Figura 4.16. Productos de descomposicion de penteno, en presencia de N,O, a 450 °C
sobre 0.075 %Sn/Pt/HFeZSM-5

Cos. = 30000 p.p.m; N,O/C5™ =2; Flujo total=220 mL min'; WHSV=2.63X10° mL.h "gez”
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Los cromatogramas de las Figuras 4.15 y 4.16 muestran que el penteno en ausencia o
en presencia de N>O se descompone a hidrocarburos livianos. La reaccion de
combustién (ecuacion 4.26) se confirma por la presencia del pico de agua. Por otra
parte, la Figura 4.17 revela que no ocurre la deshidrogenacion directa de pentano, al

menos, bajo las condiciones de evaluacion.

T 1 B, (o i s A, 1
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Figura 4.17. Productos de descomposicion de pentano, en ausencia de oxidantes, a
450 °C sobre 0.075 %Sn/Pt/HFeZSM-5

Cos = 30000 p.p.m; Flujo total=220 mL min™'; WHSV=2.63X10° mL.h "geat”

Para evaluar y comparar el desempefo de los diferentes catalizadores se definen la
conversion de pentano y dos selectividades: Selectividad de deshidrogenacién (Sd) y
Selectividad efectiva a penteno (S°). La primera se calcula considerando todos los
hidrocarburos que se podrian formar por la transformacion de penteno (ecuaciones
4.23, 4.24 y 4.26) y el penteno mismo. En la ecuacion 4.30 no se emplean los factores
de respuesta debido a que se desconoce la identidad de varios de los compuestos.
Esta selectividad es sélo una definicién util para comparar el comportamiento catalitico
de los catalizadores. La selectividad efectiva a penteno sélo tiene en cuenta el penteno
que sale como producto. La conversibn de pentano, la selectividad de
deshidrogenacién y la selectividad efectiva a penteno se definen con las areas
cromatograficas de acuerdo a las siguientes ecuaciones:
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Arcg—A (4.28)
X s :( C5,0 Cs)x 100
C5,0
Acs +> A (4.29)
go 2 Pes* 240 2 ") 100
(ACS,O_ACS)

Sos. = (Acs: B Acsz,o) ’ FRCS: %100 (4.30)

(Acs,o - Acs) ’ FRCS

donde.

Xcs : Conversién del pentano

S°cs- @ Selectividad efectiva a penteno

S Selectividad de deshidrogenacién

Acso: Area de pentano en el alimento

Acs_o : Area del penteno en el alimento

Acs 1 Area del pentano en la corriente que sale del reactor
Acs. : Area del penteno en la corriente que sale del reactor
Ay : Area de los posibles productos de descomposicién del penteno en la corriente que
sale del reactor

FRc¢s : Factor de respuesta para el pentano

FR¢s_: Factor de respuesta para el penteno

Reactantes. El pentano empleado (pureza > 99.5 %, J.T Baker) esta en estado liquido
(temperatura de ebullicién, 36 °C) y se alimenta al reactor al ser transportado por He.
El gas diluyente que se usa es He (pureza > 99.5 %), los oxidantes son N>O (pureza >

99.9 %) y aire seco (pureza > 99.5 %).

Pre-tratamiento de los catalizadores. Para las pruebas cataliticas se emplea como

base el catalizador FeZSM-5, con relaciones molares Si/Al = 27 y Si/Fe = 152, con el

cual se alcanzé la mayor conversién de N2O (seccion 4.2).
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Este catalizador que originalmente esta en forma sodica se intercambia con NH4Cl y
se pasa a su forma acida, HFeZSM-5. En las secciones 3.1 y 3.2 se describen con
mas detalle los procedimientos para la preparacién de los catalizadores y para la
modificacion con Pt, Sn y K mediante impregnacién himeda. Antes de la reaccién los
catalizadores son activados con vapor y luego reducidos con H,. El proceso de
activacion se hace por 5 h a 550 °C con un flujo de He de 30 mL/min y 200 mbar de

vapor, y la reduccién con un flujo de 30 mL/min de Hz a 550 °C durante 2 h.

4.2.4. Caracterizacion de los catalizadores

Difraccion _de Rayos X. La Figura 4.18 corresponde al difractograma de dos
catalizadores (HFeZSM-5 y 0.0075 %Sn/Pt/HFeZM-5) antes y después del tratamiento

de activacién con vapor, y en ella se observa que no hay variacién apreciable en la

cristalinidad. El tratamiento con vapor, que se us6 para activar los catalizadores (550
°C durante 5 h con 200 mbar de vapor), no se considera severo pero si eficiente para

la formacioén de sitios o, como se verificd con las pruebas de descomposicion de N2O.

5000 |~ .
.075%Sn/Pt/HFeZSM-5 activada con vapor

4000

he) L

.g 0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5 calcinada

‘w3000 —
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- 2000
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Figura 4.18. DRX de catalizadores antes y después del tratamiento con vapor
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Adsorcion de Nitrégeno. En la Tabla 4.9 se resumen las caracteristicas superficiales

del catalizador HFeZSM-5. La Figura 4.19 presenta las isotermas de adsorcién y
desorcién de nitrégeno a 77 K, las cuales indican la existencia de mesoporos y
microporos en el catalizador. Las Figuras 4.20 y 4.21 muestran la distribucion de
tamano de poro determinada por el método BJH de desorcion, y de éstas se puede
concluir que se tiene una distribucion estrecha de diametro de mesoporos alrededor de
3.4 nm.

Tabla 4.9. Caracterizaciéon superficial del catalizador HFeZSM-5

Area superficial BET 326.61 m3/g
Volumen total de poro (single point) 0.2034 cm3/g
Diametro de poro (BJH) 3.3898 nm
7

mol gas adsorbido, mmol/g
()]

P/Po

Figura 4.19. Isotermas de adsorcion (0) y desorcion (e) de nitrégeno a 77 K del
catalizador HFeZSM-5
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Figura 4.20. Variacion del volumen de poro (método BJH)
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Figura 4.21. Distribucion de tamano de poro a partir de la curva de desorciéon usando
el método BJH
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Espectroscopia IR por Transformada de Fourier y Reflectancia Difusa. En la Figura

4.22 se comparan los espectros IR de algunos de los catalizadores empleados en las
pruebas. En todos los catalizadores se observan las bandas 855-882 cm™ que
caracterizan las unidades aisladas de FeQys, pero no las bandas entre 1001 y 769 cm’
que indican la presencia de grupos Si-OH [28]. Desafortunadamente por cuestiones
técnicas no se pudo analizar la zona entre 3500 y 3800 cm’ que es donde se
encuentran bandas asociadas al Al extra-estructural, puentes acidicos Brznsted y
grupos terminales SI-OH [22,23,28].

NaFeZSM-5

N NS

HFeZSM-5

% Transmitancia

0.1%Pt/HFeZSM-5

1%Pt/HEeZSM-5

0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5
1500 1200 900 600

numero de onda (cm™)

Figura 4.22. Espectros infrarrojo con reflectancia difusa para los catalizadores FeZSM5

Desorcién Térmica Programada de Amoniaco. Las muestras se saturaron con una

corriente de He con 3 % de NH3 a 25 mLgrp/min y luego se desorbié el NH3 pasando

una corriente de He y subiendo la temperatura hasta 1000 °C a 10 °C/min.
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La Figura 4.23 muestra fundamentalmente dos zonas donde se encuentran complejos
acidicos: la de acidez débil con una temperatura maxima de 198 °C y la de acidez
fuerte con una temperatura maxima de 402 °C. La zona de interés en la cual se
llevaron a cabo las evaluaciones cataliticas (350 — 450 °C) comprende la zona de
acidez fuerte. En esta zona se puede observar una clara diferencia entre los
catalizadores NaFeZSM-5 y HFeZSM-5: efectivamente el catalizador sédico no
presenta acidez fuerte. El catalizador HFeZSM-5 es también més &cido que los demas
catalizadores, al parecer el Pt de alguna forma disminuye la acidez del catalizador
zeolitico. Con la presencia de Sn la disminucion de la acidez es mucho mas
apreciable, pero todavia se conserva. En la Tabla 4.10 se presenta la cantidad de
sitios acidos (calculada como el area bajo la curva) de cada una de las zonas de
acidez para algunos catalizadores.

NaFeZSM-5

HFeZSM-5

0.1%Pt/HFeZSM-5

Senal

0.5%Pt/HFeZSM-5

1%Pt/FeZSM-5

0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5

0 200 400 600 800 1000

Temperatura (°C)

Figura 4.23. Analisis TPD-NHj; de los catalizadores evaluados en la DHOX de pentano
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Tabla 4.10. Acidez de los catalizadores evaluados en la DHOX de pentano

Catalizador Cantidad de sitios Cantidad de sitios
acidos (u.a) - zonade acidos (u.a) — zona de
acidez débil acidez fuerte

NaFeZSM-5 0.95496 0
HFeZSM-5 1.77145 2.08310

0.1 %Pt/HFeZSM-5 1.37936 1.75019

0.5 %Pt/HFeZSM-5 1.55899 1.74318

1 %Pt/HFeZSM-5 1.38653 1.68887

0.075 %Sn/Pt/HFeZSM-5 0.95940 0.31486

u.a: unidades arbitrarias

Reduccion con Hz a Temperatura Programada. Las muestras previamente oxidadas se

someten a una corriente de Ar con 10 % de Hz a 25.12 mLgrp/min calentando hasta
900 °C a 10 °C/min. El analisis TPR-H, (Figura 4.24) presenta, al igual que el TPD-
NHs, dos zonas de reducibilidad: la primera a 293 °C y la segunda a 600 °C. En la
Tabla 4.11 se presenta el consumo de Hy (calculado como el area bajo la curva)
correspondiente a la primera zona de reducibilidad, donde se localiza el rango de
evaluacion catalitica. Con respecto a la dispersion de Pt (Tabla 4.11), se observa que
para la mas baja concentracion la dispersién es mejor y que se incrementa con la
incorporacién de Sn. Para las cargas de 0.5 y 1 % la dispersion es pobre,
seguramente debido a que una mayor cantidad de Pt favorece la tendencia a formar
aglomerados. El catalizador modificado con Sn presenta la mayor reducibilidad y la
mayor dispersion de Pt.
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Sena

NaFeZSM—Sw

HFeZSM-5

Pt 0 1%PYHFeZSM-5

0.5%Pt/HFeZSM-5

1%Pt/HFeZSM-5

0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5

T ; T T T T
400 600 800

Temperatura (°C)

1
1000

Figura 4.24. Analisis TPR-H de los catalizadores evaluados en la DHOX de pentano

Tabla 4.11. Reducibilidad de los catalizadores evaluados en la DHOX de pentano

Catalizador Consumo de Hs Dispersion de Pt
(u.a) - zona de (% p/p)
reducibilidad débil

NaFeZSM-5 1.4569 -
HFeZSM-5 0 -

0.1 %PYHFeZSM-5 0.04799 34.23

0.5 %PYHFeZSM-5 0.18873 9.53

1 %Pt/HFeZSM-5 0.44252 8.78

0.075 %Sn/PYHFeZSM-5 0.63054 65.94

u.a. unidades arbitrarias
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Microscopia Electrénica de Barrido. La morfologia caracteristica de los catalizadores

HFeZSM-5 se puede apreciar en la Figura 4.25. El tamano del cristal esta alrededor de
500 nm. A pesar de que la cristalizacién se realiza en una autoclave de forma estatica
se observa una distribucion de tamano de particula bastante homogénea aunque no
se realiz6 un histograma de distribucion. Este andlisis se hizo sélo sobre el catalizador
HFeZSM-5, ya que este mismo fue él que se modificé con Pt. Sn y iones alcalinos. El
analisis Mdssbauer también se hizo s6lo para este catalizador HFeZSM-5.

T 2am 1

Figura 4.25. Imagen SEM del catalizador HFeZSM-5

Espectroscopia Mdssbauer. De acuerdo al andlisis Mdssbauer realizado sobre el

catalizador HFeZSM-5 sin activar (Figura 4.26), el estado de oxidacion de las especies
de hierro presentes corresponde a Fe3* (Tabla 4.12). Los iones Fe3* en coordinacion
tetraedral formando parte de complejos dinucleares enlazados con puentes OH son los
precursores de los sitios a (Figura 2.2), las cuales pueden ser faciimente reducidas a
Fe*? durante el tratamiento con vapor [27]. No se hizo analisis Méssbauer a las

muestras tratadas con vapor ya que en la literatura aparece ampliamente reportado el
efecto del tratamiento con vapor sobre estas especies dinucleares de Fe.
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Figura 4.26. Espectro Mdssbauer del catalizador HFeZSM-5
Tabla 4.12. Parametros Mdssbauer del catalizador HFeZSM-5
IS Qs Intensidad  Estado de oxidacion y coordinacion del
(mms') (mms’) relativa (%) Fe [25]
0.22 0.54 22.7 lones Fe** en coordinacion tetraedral
0.49 0.63 44.6 lones Fe>* en coordinacion octaedral
-0.04 0.98 32.7 lones Fe** en coordinacion tetraedral,

complejos dinucleares enlazados con OH's

Analisis Termogravimétrico. En la Tabla 4.13 se muestra el contenido de coque en

catalizadores evaluados a 450 °C por 16 min y los cambios en la conversién (AXcs) y
selectividad efectiva a penteno (AS°®) relativas a sus valores iniciales, respectivamente.
No se encontr6 ninguna correlacion entre el contenido de coque y las variaciones en el
desempefo catalitico. En general, el analisis termogravimétrico de todos los
catalizadores tiene dos zonas, la primera correspondiente a la pérdida de agua (fisi y
quimisorbida) y la segunda debida a la pérdida por combustién de coque (Figura 4.27).
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dM-rel [%]

Tabla 4.13. Cantidad de coque depositado a 450 °C durante 16 min

Catalizador % Coque AXcs AS®
NaFeZSM-5 8.99 81.66 100.00
HFeZSM-5 8.66 15.35 -
0.1%Pt/HFeZSM-5 7,73 72.62 100.00
0.5%Pt/HFeZSM-5 7.67 74.19 100.00
1%Pt/HFeZSM-5 916 47.87 53.33
0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5 6,83 41.49 -2.34
0.100%Sn/Pt/HFeZSM-5 7,54 35.37 8.37
0.125%Sn/Pt/HFeZSM-5 7.79 39.42 8.37
0.075%Sn/Pt/NaFeZSM-5 8.27 72.03 100.00
ool Mass
change
s 2.88%
204 Mass
5 change
8.27%
N / \
10] \
: SN
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Figura 4.27. Espectro Mdssbauer del catalizador HFeZSM-5
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Anadlisis de los productos de reaccion. El cromatograma de la Figura 4.28 se compar6
con un cromatograma patrén (Agilent Technologies) con el fin de identificar algunos de
los productos de reaccion. Las areas de los compuestos identificados como C2 C5's
se usaron para calcular la selectividad de deshidrogenacion (ecuacion 4.29).

Too ] A oS = T 1O
Ewuv4 ?
00
400 o .
NZ0
7 Penteno Fentano
x0 o
g cog C¥s Agua g
o R E C4's C5's 15
E g g Bgay BE AN
! # A CERT AN
l L T l T é T
a ] =) [y haal 1

Figura 4.28. Cromatograma tipico de los productos de DHOX de pentano

Resultados de las pruebas cataliticas. Los catalizadores se evaluaron a 350, 400, 450

°C. En el alimento la relacion molar NoO/C5 se mantuvo en 2, mientras que la
concentracion de NoO y la velocidad espacial WHSV se variaron como parte del
estudio en busca de las mejores condiciones de reaccion. Los analisis cromatograficos
se tomaron cada 8 minutos, los valores a tiempo cero corresponden a la actividad
inmediata, se tom6 esta medida considerando que el catalizador se desactiva
rapidamente por formacion y deposicién de coque A continuacion se presentan los

resultados de las diferentes pruebas de DHOX de pentano con N2O.

1. Adicién de Pt al catalizador HFeZSM-5

La zeolita HFeZSM-5 se modifica con Pt con el fin de incrementar la actividad,
buscando que la cantidad de penteno que se genere sea suficiente para que no sea
totalmente transformado y alcance a salir como producto.
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El desempefio del catalizador HFeZSM-5 se mejoré con la adicién de Pt, como se
presenta en las Figuras 4.29, 4.30 y 4.31. Las cargas de Pt fueron de 0.1
(0.1%Pt/HFeZSM-5), 0.5 (0.5%Pt/HFeZSM-5) y 1 % (1%Pt/HFeZSM-5), y fue
incorporado al catalizador por impregnacién hiumeda (seccién 3.2).

10 +
8 €
6 €
8
X 40
A A
2+ %
0 T T T T T
0 8 16
Tiempo de operacién (min)
100 —+
80 +
60 +
©
w
40 +
20 -+ B/E\EI
0 T T T T T
0 8 16
Tiempo de operacién (min)

Figura 4.29. Efecto del Pt sobre HFeZSM-5 en la DHOX de pentano con N;O a 350 °C
o HFeZSM-5; O 0.1%Pt/HFeZSM-5; A 0.5%Pt/HFeZSM-5; * 1%Pt/HFeZSM-5

Xcs: Conversion de pentano; SY: Selectividad de deshidrogenacion

Cos = 30000 p.p.m; N,O/C5=2; Flujo total=220 mL min™'; WHSV=2.63X10° mL.h""gca’
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Figura 4.30. Efecto del Pt sobre HFeZSM-5 en la DHOX de pentano con N,O a 400 °C
o HFeZSM-5; O 0.1%Pt/HFeZSM-5; A 0.5%Pt/HFeZSM-5; * 1%Pt/HFeZSM-5

Xcs: Conversion de pentano; SY: Selectividad de deshidrogenacion; S°: selectividad efectiva a
penteno

Cos = 30000 p.p.m; N,O/C5=2; Flujo total=220 mL min™'; WHSV=2.63X10°mL.h""gca
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Figura 4.31. Efecto del Pt sobre HFeZSM-5 en la DHOX de pentano con N;O a 450 °C
o HFeZSM-5; O 0.1%Pt/HFeZSM-5; A 0.5%Pt/HFeZSM-5; * 1%Pt/HFeZSM-5

Xcs: Conversién de pentano; S%: Selectividad de deshidrogenacion; S°: Selectividad efectiva a
penteno

Cos = 30000 p.p.m; N,O/C5=2; Flujo total=220 mL min"'; WHSV=2.63X10° mL.h"gea"
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A 350 °C la selectividad efectiva a penteno para todos los catalizadores fue igual a
cero. No se observa ningun efecto con la incorporacién de Pt, probablemente porque a
esa temperatura todavia el Pt no se ha activado. Las Figuras 4.23 y 4.24,
correspondientes a los analisis TPD-NH3 y TPR-Hy, respectivamente, muestran que a
350 °C tanto los sitios reducibles como los sitios acidos mas fuertes apenas se estan
generando, por tal razén se espera que el desempenio catalitico sea bajo.

Para temperaturas superiores a 400 °C, en general, se observa que efectivamente la
presencia de Pt produce un aumento considerable en la conversion de pentano (Xcs) y
en la selectividad efectiva a penteno. Sin embargo, a medida que se aumenta la carga
de Pt se genera una disminucion en las selectividades de deshidrogenacion (Sd) y
efectiva a penteno (S°), lo anterior se puede relacionar con la dispersion de Pt (Tabla
4.11) ya que cuando la concentracién es del 0.1 % Pt la dispersiéon es del 34.23 %,
pero para 0.5 y 1 % Pt la dispersion baja a 9.53 y 8.78 %, respectivamente. De las
Figuras 4.28, 4.29 y 4.30 también se concluye que la conversién de pentano aumenta
con la temperatura para todos los catalizadores. La selectividad de deshidrogenacion,
en general, disminuye al aumentar la temperatura, mientras que la selectividad
efectiva se comporta de forma contraria. El hecho de que la selectividad efectiva a
penteno disminuya con la temperatura se puede explicar por la desactivacién que
sufre el catalizador al aumentar la temperatura. Considerando fundamentalmente la
selectividad efectiva a penteno, el mejor catalizador es 0.1 %Pt/HFeZSM-5. Este
catalizador se modificara con Sn para evaluar su comportamiento en la DHOX de
pentano con NO.

2. Adicién de Sn al catalizador 0.1%Pt/HFeZSM-5

Teniendo en cuenta la sinergia que tiene el Sn con el Pt [31-37], se modifica el
catalizador 0.1 %Pt/HZSM-5 con Sn. Se fija la concentracion de Pt en 0.1 % ya que
con esta carga se obtuvo la selectividad efectiva a penteno mas alta. Las cargas de Sn
que se incorporan al catalizador son: 0.075 (0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5), 0.100
(0.1%Sn/Pt/HFeZSM-5) y 0.125 % (0.125%Sn/Pt/HFeZSM-5) [39-44] (por razones de
simplicidad en el nombre del catalizador se omitira escribir la concentracién del Pt).
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Figura 4.32. Efecto del Sn sobre 0.1%Pt/HFeZSM-5 en la DHOX de pentano con N.O
a 350 C

o 0.1%Pt/HFeZSM-5; O 0.075%Sn/PYHFeZSM-5; A 0.1%Sn/Pt/HFeZSM-5;
* 0.125%Sn/Pt/HFeZSM-5

Xcs: Conversion de pentano; SY: Selectividad de deshidrogenacion

Cos = 30000 p.p.m; N,O/C5=2; Flujo total=220 mL min™'; WHSV=2.63X10° mL.h""gca’
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Figura 4.33. Efecto del Sn sobre 0.1%Pt/HFeZSM-5 en la DHOX de pentano con N.O
a 400 C

o 0.1%Pt/HFeZSM-5; O 0.075%Sn/PYHFeZSM-5; A 0.1%Sn/Pt/HFeZSM-5;
*0.125%Sn/Pt/HFeZSM-5

Xcs: Conversion de pentano; S%: Selectividad de deshidrogenacion; S°: selectividad efectiva a
penteno

Cos = 30000 p.p.m; N,O/C5=2; Flujo total=220 mL min"'; WHSV=2.63X10° mL.h"gea"
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Figura 4.34. Efecto del Sn sobre 0.1%Pt/HFeZSM-5 en la DHOX de pentano con N,O
a 450 C

o 0.1%Pt/HFeZSM-5; O 0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5; A 0.1%Sn/Pt/HFeZSM-5;
*0.125%Sn/Pt/HFeZSM-5

Xcs: Conversion de pentano; S%: Selectividad de deshidrogenacion; S°: Selectividad efectiva a
penteno

Cos = 30000 p.p.m; N,O/C5=2; Flujo total=220 mL min"'; WHSV=2.63X10° mL.h"gea"
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A 350 °C, aunque se alcanza un incremento en la actividad, la selectividad efectiva a
penteno es cero para todos los catalizadores modificados con Sn. En las Figuras 4.33
y 4.34 (400 y 450 °C, respectivamente) se observa que el efecto del Sn sobre el
catalizador 0.1%Pt/HZSM-5 es muy marcado en cuanto a selectividad y estabilidad. En
general, las selectividades que se alcanzan con los tres catalizadores modificados con
Sn son similares, sobre todo a 450 °C. Por lo tanto, para elegir el mejor catalizador se
tiene en cuenta el rendimiento, y de los catalizadores evaluados en esta parte el de
mayor desempefo es el que tiene carga 0.075 % de Sn y 0.1 % de Pt, es decir,
0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5.

3. Disminucién de la acidez del catalizador HFeZSM-5

Con el propésito de mejorar el desemperio catalitico y considerando que se tiene alta
conversion y baja selectividad, y que es posible que este fenédmeno se deba a la
acidez de la zeolita HFeZSM-5 se prueba pasarla a la forma so6dica nuevamente y
luego impregnarla con 0.1 % de Pty 0.075 % de Sn. Se decide trabajar con estas
cargas de Pt y Sn porque hasta el momento el catalizador de mejor desempefio es el
0.075 %Sn/Pt/HFeZSM-5. En la Figura 4.35 se presentan los resultados a 450 °C.

Al comparar el desempeno catalitico de las zeolitas HFeZSM-5 y NaFeZSM-5 se
observa que el Na mejora la actividad y la selectividad efectiva a penteno instantaneas
(a tiempo de operacion 0), pero no se tiene estabilidad. En los catalizadores
modificados 0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5 y 0.075%Sn/Pt/NaFeZSM-5 el Na no mejora la
actividad ni las selectividades, al parecer el Pt requiere sitios acidos fuertes para
activarse o para preservarse de la oxidacién en presencia de NxO [38]. Se esperaba
que la incorporacion de Pt y Sn a la zeolita NaFeZSM-5 mejorara la actividad y sobre
todo la selectividad, pero ocurrié todo lo contrario. La explicacion estaria en el hecho
de que el Pt es mas propenso a oxidarse, durante el tratamiento con vapor y en la
misma reaccion, cuando esta soportado sobre materiales débilmente acidos. Algunos
investigadores [38] sugieren que un soporte acidico es electrofilico y que la banda 5d
del Pt dona densidad electrénica al soporte. En el caso de un soporte alcalino hay una
alta densidad electrénica en el Pt disponible para ser transferida al oxigeno y asi
formar el 6xido de Pt.
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Figura 4.35. Efecto de la acidez de la FeZSM-5 en la DHOX de pentano con N,O a 450

°C

o HFeZSM-5; O 0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5; A NaFeZSM-5; * 0.075%Sn/Pt/NaFeZSM-5

Xcs: Conversién de pentano; S%: Selectividad de deshidrogenacion; S°: Selectividad efectiva a

penteno

Ccs = 30000 p.p.m; N,O/C5=2; Flujo total=220 mL min™'; WHSV=2.63X10° mL.h""gca’
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4. Adicién de un cation alcalino al catalizador 0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5

En varios articulos se menciona [39-46] que para controlar o neutralizar la acidez de
las zeolitas, que ya tienen Pt y Sn, es recomendable la incorporacién de K para
incrementar el tiempo de vida del catalizador. El K es un metal alcalino que ademas de
neutralizar la acidez, cataliza la oxidacién del coque. Con el fin de verificar este hecho
se adiciona K al catalizador 0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5 y se lo compara con
0.075%Sn/Pt/NaZSM-5 para adicionalmente determinar el efecto de diferentes

cationes alcalinos. La Figura 4.36 presenta los resultados obtenidos a 450 °C.

Los resultados que aparecen en la Figura 4.36 indican que el mejor catién para
mejorar el comportamiento del catalizador 0.075%Sn/Pt/FeZSM-5 es el Na. Al menos
bajo las condiciones de preparacion y evaluaciéon del catalizador, el K no presenta el
efecto esperado, es posible que necesite temperaturas superiores a 450 °C para
activarse, ya que las reacciones donde ha sido reportado su efecto ocurren por encima
de 500 °C [39-46].
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Figura 4.36. Efecto del cation alcalino en la 0.075%Sn/Pt/FeZSM-5 en la DHOX de
pentano con N,O a 450 °C

o 0.075%Sn/Pt/NaFeZSM-5; O 0.075%Sn/Pt/KFeZSM-5

Xcs: Conversion de pentano; S%: Selectividad de deshidrogenacion; S°: Selectividad efectiva a
penteno

Cos = 30000 p.p.m; N,O/C5=2; Flujo total=220 mL min"'; WHSV=2.63X10° mL.h"gea"
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5. Disminucion del tiempo de residencia sobre el lecho catalitico

Al comparar la selectividad de deshidrogenacion y la selectividad efectiva en las
diferentes pruebas cataliticas se deduce que el penteno se estd descomponiendo
durante su paso por el lecho catalitico, entonces se decide aumentar la velocidad
espacial para disminuir el tiempo de contacto con el catalizador. El parametro WHSV
se varia entre 2.63 X 10° a 1.05 X 10° mL.h ' gea ' (Figura 4.36).

Los resultados de la Figura 4.37 muestran que la hipétesis de descomposicion de
penteno es correcta, ya que efectivamente se logré6 aumentar casi en un 100 % la
selectividad efectiva a penteno sin detrimento de la actividad, con WHSV = 5.26 X 10°
mL.h'1gca{1. Es muy importante observar que con el aumento de la velocidad espacial
también se logra estabilizar la conversion de pentano y las selectividades de
deshidrogenacion y efectiva a penteno en los 16 minutos de experimentacion. Sin
embargo, con un aumento excesivo de la velocidad espacial (WHSV = 1.05 X 10°

mL.h'1gca{1) se disminuye el desempefio del catalizador.
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Figura 4.37. Efecto de la velocidad espacial en la DHOX de pentano con N,O a 450 °C
sobre 0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5

o WHSV=2.63X10° mL.h "gea'; O WHSV=5.26X10° mL.h "'ges; ¥ WHSV=1.05X10° mL.h""ges; '

Xcs: Conversion de pentano; s%: Selectividad de deshidrogenacion; S°: Selectividad efectiva a
penteno

N,O/C5=2
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6. Efecto de la temperatura en el desempenio del catalizador 0.075 %Sn/Pt/HFeZSM-5

Las pruebas cataliticas se realizaron entre 350 y 450 °C, pero solo a 450 °C se
alcanzan valores de selectividad efectiva a penteno mayores al 1 %. Para el mejor
catalizador (0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5) y con una velocidad espacial WHSV = 5.26 X
10° mL.h'1gca{1 se hizo una prueba a 500 °C. En la Figura 4.38 se observa que

efectivamente se incrementa la actividad pero disminuye la selectividad a penteno.

7. Evaluacion del oxidante en el desemperio del catalizador 0.075 %Sn/Pt/HFeZSM-5

Finalmente, con el catalizador 0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5, a 450 °C y con WHSV =
5.26X10° mL.h"'ge.’, se evalué el efecto de los agentes oxidantes: N2O, O (aire) y la
mezcla N2O/O; (aire), manteniendo siempre la relacion O/C5 = 2. En la Figura 4.39 se
puede observar que la mezcla N>O/O; (aire) mejora la selectividad efectiva a penteno,
mientras que solo con el O2 (aire) no se obtiene esta selectividad. En los 16 minutos
de operacién cuando se usa solamente N>O la actividad cae en un 9 % mientras que
con la mezcla de oxidantes baja en un 23 %, esto nos permite deducir que el N2O es
mejor oxidante que el Oy, al menos bajo las condiciones de trabajo a las cuales se

llevd a cabo esta investigacion.
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Figura 4.38. Efecto de la temperatura en la DHOX de pentano con N,O sobre
0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5

o 450 °C; O 500 °C

Xcs: Conversién de pentano; s%: Selectividad de deshidrogenacion; S°: Selectividad efectiva a
penteno

Cos = 30000 p.p.m; N,O/C5=2; Flujo total=440 mL min"'; WHSV=5.26X10° mL.h""gca’
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Figura 4.39. Efecto del agente oxidante en la DHOX de pentano, a 450 °C sobre
0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5

o N,O; O O, (aire); * N,O/O, (aire)

Xcs: Conversion de pentano; s%: Selectividad de deshidrogenacion; S°: Selectividad efectiva a
penteno

Ccs = 30000 p.p.m; O/C5=2; Flujo total=440 mL min™"; WHSV=5.26X10° mL.h""ges"
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Prueba de estabilidad del catalizador. E| catalizador 0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5

practicamente mantiene la selectividad efectiva durante los 48 minutos de valuacién

(Figura 4.40), sin embargo, la actividad si desciende a partir de los 30 minutos.

Nuevamente se presenta el fenémeno de desactivacion.
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Figura 4.40. Estabilidad del catalizador 0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5 en la DHOX de
pentano con N,O a 450 °C

o Xcs; O Sd, selectividad de deshidrogenacion 6 S°, selectividad efectiva a penteno

Ccs = 30000 p.p.m; N,O/C5=2; Flujo total=220 mL min™'; WHSV=2.63X10° mL.h""gca’
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Conclusiones importantes del estudio termodinamico

La determinacion de la conversion en el equilibrio de la deshidrogenacion de las n-
parafinas C4-C10, las cuales son altamente interesantes a nivel comercial, es un tema
que merece atencion. Los valores de Xe y K para la deshidrogenacién de parafinas
reportados en [7] y que son citados en numerosas publicaciones al parecer son el
resultado de calculos muy genéricos que conducen a una tendencia global en la que
éstas crecen monoténicamente con el nimero de carbonos de la parafina. Al realizar
los calculos en detalle se encuentra una tendencia diferente, localizada en C4-C10,
que muestra un incremento moderado de Xey K.

Conclusiones relevantes sobre la descomposicion de N-O

No es posible establecer una correlacién entre las relaciones molares Si/Al y Si/Fe, y
su comportamiento catalitico en la descomposicién de N,O, ya que deben existir otras
variables que también influencian el desempefo del catalizador. La activacién con
vapor genera la formacion de especies que activan el N,O: la presencia tanto de Fe
extra-estructural, complejos binucleares o sitios a, como de Al extra-estructural son
necesarias para favorecer la descomposicion de N,O. Las condiciones de activacion
mas adecuadas son: temperatura 550 °C durante 5 h y con un flujo de 30 mL/min de
He con 200 mbar de vapor. El mejor catalizador que permitié alcanzar una conversion
de N,O del 93.78 % a 550 °C, sin usar agentes oxidantes, tiene las siguientes
relaciones molares: Si/Al = 27 y Si/Fe = 152. Este catalizador sirvi6 de base para las
pruebas cataliticas de deshidrogenacién oxidativa de pentano, ya que se utiliz6 N.O

como agente oxidante.
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Conclusiones importantes sobre el estudio de deshidrogenacion oxidativa de pentano

usando N-O como agente oxidante

Con el prop6sito de alcanzar un rendimiento razonablemente adecuado de penteno,
por deshidrogenacion oxidativa de pentano usando N,O como agente oxidante, se
realizaron modificaciones sobre el catalizador FeZSM-5 e igualmente se variaron las
condiciones de reaccién. Finalmente todas las modificaciones estaban encaminadas a
controlar la inevitable desactivaciéon del catalizador por formacién y deposicion de
coque debido a la alta reactividad de los productos de reaccion a la temperatura de
trabajo. A continuacién se exponen las conclusiones obtenidas a partir del analisis de
los resultados que se alcanzaron durante el desarrollo de esta investigacion:

» El desempeno del catalizador HFeZSM-5 se mejora con la presencia de Pt, por
encima de 400 °C, pero a medida que se incrementa la carga de éste, se disminuye
la selectividad efectiva a penteno (S°)

» La adicién de Sn al catalizador 0.1%Pt/HFeZSM-5 mejora considerablemente la
selectividad y la estabilidad. Segun la literatura revisada y al analisis TPR-Hz, el Sn
favorece la dispersién del Pt y evita que se aglomere durante la reaccién

» El efecto del Pty el Sn se mejora con la temperatura

» El Pty el Sn al bajar |la acidez del catalizador mejoran su desempefio, ya que al
parecer estos sitios son mas agresivos e indiferentes a pentano o penteno. Al
comparar el desempefio de los catalizadores 0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5 vy
0.075%Sn/Pt/NaFeZSM-5 se deduce que la acidez es importante en el sentido que
evita que el Pt se oxide y se desactive en presencia del N,O

» De las variables de operacién evaluadas, la de mayor impacto fue la velocidad
espacial, ya que es necesario que el penteno que se forma en la reaccién no esté
en contacto con el catalizador, porque al ser mas reactivo que el pentano tiende a
transformarse rapidamente

» EIl O2 no funciona en la DHOX de pentano, al parecer, sélo el Oa que se genera en
la descomposiciéon de N.O es capaz consumir el hidrégeno proveniente de la
descomposicion del pentano, al menos a temperaturas entre 350 y 450 °C, usando
el catalizador 0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5 y WHSV = 1.05X10° mL.h""ge . que fueron

las condiciones las que se realizaron las pruebas cataliticas en esta investigacion.
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» El potasio no produjo el efecto que se esperaba y que se menciona repetidamente
en la literatura (capitulos 1 y 2) en cuanto a su capacidad de catalizar la gasificacion
del coque y por consiguiente incrementar la estabilidad, es posible que requiera
temperaturas mayores a 450 °C para activarse.

» El sistema catalitico de mejor desempeno es el que tiene una actividad (conversién)
moderada, ya que esto evita que el catalizador se desactive por deposicién de
coque, pero debe complementarse con una velocidad espacial adecuada que
permita el tiempo suficiente para que se forme penteno pero que lo evacue
rapidamente para evitar que se descomponga. La mejor temperatura resulté ser
450 °C: a temperaturas menores a ésta al parecer no se activa el Pt y a
temperaturas superiores se disminuye considerablemente la selectividad efectiva a
penteno y se promueve la generacién de coque y por ende la desactivacion. Cabe
recordar que en las pruebas de descomposicion de N2O con el catalizador FeZSM-
5 usado para la deshidrogenacion oxidativa de pentano se obtuvieron conversiones
de N2O del 10, 20 y 40 % a 350, 400 y 450 °C, respectivamente, aunque se espera
que la presencia de agentes reductores mejoren la descomposicion [30], al parecer
a 350 y 400 °C esto no ocurre sustancialmente.

» El mejor oxidante es N2O, a pesar de que con la mezcla N2O/O» se obtuvo un ligero
aumento de la selectividad efectiva a penteno la velocidad de desactivacion es
mayor. Esto nos permite deducir que el NoO es mejor oxidante que el Oz y que
favorece la regeneracion parcial in situ del catalizador.

» El mejor catalizador encontrado fue 0.075%Sn/Pt/HFeZSM-5 (con 0.1 % de Pt), con
el cual se obtuvo una conversion de pentano (Xgs) de 30.3 %, selectividad de
deshidrogenacién (S% de 16.9 %, selectividad efectiva a penteno (S°) de 4.7 %,
pérdida de actividad del 12 % en 30 minutos, usando N,O como agente oxidante a
450 °C y con una velocidad espacial WHSV = 5.26X10°mL.h"ge.".

De los resultados anteriores se concluye que todavia no es posible una aplicacion
industrial de este catalizador debido principalmente a su baja selectividad efectiva a
penteno. La rapida desactivacion del catalizador es un hecho que se puede controlar
con un disefio apropiado del reactor, por ejemplo, usando un lecho fluidizado con
regeneracion continua.
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No tenemos conocimiento de estudios realizados sobre deshidrogenacion oxidativa de
pentano usando NoO como agente oxidante. Sabemos de dos trabajos de
deshidrogenacion oxidativa que emplean O, como oxidante y catalizadores con base
en vanadatos de magnesio, y en general los mejores resultados que se presentan son
a temperaturas alrededor de 500 °C, con conversiones del 30 % y selectividades a
pentenos (no penteno) entre el 12 [47] y el 30 % [48]. En el laboratorio se obtuvo una
selectividad a pentenos, en el mejor de los casos, del 9 %. En ninguno de los dos
trabajos que se mencionan, se trata concretamente el tema de la estabilidad, el cual es
un aspecto critico en el desempefio de los catalizadores en este tipo de reacciones,
donde los productos que se generan son mas reactivos que los reactantes.

La deshidrogenacion directa usando el catalizador Houdry [49] se mantiene entonces
como la mejor alternativa técnica para deshidrogenar pentano de forma directa,
aunque las condiciones de operacién requeridas que favorecen la desactivacion y el
uso del Cr como base del catalizador limitan su aplicacién comercial.
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Fundamentalmente la limitacién técnica que tienen los sistemas cataliticos empleados
en la deshidrogenacién de parafinas es la desactivacion generada por la formacion y
deposicion de coque, la cual se origina por la ausencia de sitios altamente selectivos
para la reaccién de interés. Probablemente no es factible la existencia de estos sitios
activos ya que las olefinas son mas reactivas que las parafinas, y practicamente las
dos se activan de la misma forma. Considerando especificamente el sistema catalitico
que estudiamos en esta investigacién (FeZSM-5 y N,O como oxidante) se recomienda
estudiar promotores que se activen por debajo de 450 °C y que favorezcan el
desempeio de Pt y Sn a bajas temperaturas. Por otra parte, debe considerarse la
presencia de un promotor que catalice la gasificacion del coque depositado sobre el
catalizador.
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PRODUCTOS DE LA INVESTIGACION

« Sistema de reaccidn para realizar pruebas cataliticas de reacciones en fase

gaseosa equipados con control de temperatura, controladores de flujo masico y
andlisis en linea con CG e IR

e Catalizador FeZSM-5 (Si/Al = 27, Si/Fe = 152) para descomponer el N20 a 550 °C
(X =983.78 %) en ausencia de agentes reductores

» Articulos en revisién

1. Discrepancias en los calculos termodinamicos relacionados con la
deshidrogenacion de parafinas (Revista Informacién Tecnologica, Industrial and
Engineering Chemistry)

3. Decomposition of N20O over [Fe]ZSM-5 with different molar ratios Si/Al and
Si/Fe (Journal Applied of Catalysis)

2. Oxidative dehydrogenation of pentane with N20O over Pt/H-[Fe]ZSM-5 and
Sn/Pt/H-[Fe]ZSM-5 (Journal Applied of Catalysis)

4. Effect of alkaline cation in oxidative dehydrogenation of pentane with N2O over
Sn/Pt/H-[Fe]ZSM-5 (Journal Applied of Catalysis)



