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1. INTRODUCCION

El propileno es un monémero muy versatil y es la materia prima para una amplia gama de
polimeros, intermedios y productos quimicos. Esta versatilidad se debe a su estructura quimica:
al igual que el etileno, el propileno contiene un doble enlace carbono-carbono, pero a diferencia
de éste, el propileno contiene también un grupo metil-alilico (un grupo metilo adyacente a un
doble enlace), otorgando a los quimicos, disefiadores cataliticos e ingenieros dos distintas
alternativas para llevar a cabo las trasformaciones quimicas, por lo que son mas numerosos los
derivados del propileno que del etileno (Plotkin, 2005). En la Figura 1 se representa la
distribucion de la demanda de etileno y la del propileno, en funcion de sus productos derivados
de mayor interés. Las producciones de polietileno (59 %) y de polipropileno (62 %) son las
responsables de las crecientes demandas de etileno y propileno, respectivamente. El
polipropileno es uno de los plasticos mas vendidos en el mundo, con una demanda anual en
torno a 50 10° t en 2010 (Nexant, 2012). El incremento de su consumo anual ha sido préximo
al 10 % en peso durante las Ultimas décadas, debido a varios factores: (i) baja densidad; (ii)
alta dureza y resistencia a la abrasion; (iii) alta rigidez; (iv) buena resistencia al calor; (v)
excelente resistencia quimica, y; (vi) versatilidad. Debido a la 6ptima relacion entre sus
propiedades y su precio, el polipropileno ha sustituido a materiales como el vidrio, la madera o
los metales, asi como a polimeros de uso general (ABS, PVC).
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Figura 1. Distribucién demanda de propileno y etileno, respectivamente (Nexant, 2012).

La demanda del etileno supera a la del propileno en todos los continentes, menos en Europa.
Ahora bien, por encima del 2015 el crecimiento anual de la demanda del etileno se estima en
3,8 %, mientras que la prevision para el propileno es de 2,9 % hasta 132 10° t para el afio 2025
(Nexant, 2012).

Actualmente, la produccion de olefinas ligeras se basa en las unidades de craqueo térmico con
vapor, de craqueo catalitico en lecho fluidizado (de sus siglas en inglés, FCC), en el proceso de
transformacion de metanol a olefinas (de sus siglas en inglés, MTO) y en unidades de
deshidrogenacion de parafinas (Ren y cols., 2008). ElI consumo energético global del proceso



del craqueo térmico con vapor (mayor fuente de produccién de olefinas) supone alrededor del
40 % de la energia total consumida en la industria petroquimica, con una emision de 250 10° t
CO2 en 2005 (Ren y cols., 2008). Ademés, en estos procesos la selectividad de propileno
obtenida no es suficiente para satisfacer su creciente demanda, por lo que la produccién de
propileno necesita el desarrollo de una propuesta que se denomina “On Purpose Propylene” (de
sus siglas en inglés, OPP) (Plotkin, 2005), la cual se basa en mejorar el rendimiento de propileno
en las tecnologias ya existentes y en la implantacion de otras complementarias entre las que se
incluyen: (i) la metéatesis de olefinas (butenos y etileno) (Mazoyer y cols., 2013); (ii) el craqueo
catalitico de olefinas superiores (Tsunoda y Sekiguchi, 2008); (iii) procesos que utilizan el gas
natural o el carb6n como materia prima, via metanol (de sus siglas en inglés, MTP) (Firoozi y
cols., 2009) o dimetil éter (de sus siglas en inglés, DTP); (iv) transformacion catalitica de
parafinas (Corma y cols., 2012) y (v) la interconversion de olefinas ligeras (Epelde y cols.,
2014a). Ademas, existe un creciente interés en la produccion de “propileno verde” a partir de
materias primas derivadas de la biomasa incluyendo el bioetanol (Menon y Rao, 2012), bio-oil
(Gayubo y cols., 2009) y aceites vegetales (Botas y cols., 2012).

En la Figura 2 se muestra un esquema de las tecnologias para la obtencion de etileno y propileno
donde se establecen rutas para su produccion a partir de la intensificacion de la valorizacién del
petréleo y la valorizacion de fuentes alternativas al petroleo (carbdn, gas natural, biomasa,
residuos de la sociedad de consumo y la valorizacion del C del COy).
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Figura 2. Procesos para la obtencion de olefinas a partir de distintas fuentes fosiles y
renovables.

Es importante destacar que la demanda de cada olefina ligera individual sufre importantes
cambios, condicionados por su interés como materia prima, y que actualmente hay un déficit
en la produccidn de propileno, lo que ha impulsado el objetivo de su obtencion selectiva en los
diferentes procesos mencionados. Ademas, se espera que el mercado de etileno pueda



abastecerse a partir del craqueo con vapor alimentando etano obtenido por extraccion del gas
natural de las pizarras bituminosas (Mazoyer y cols., 2013), donde el etileno sera el producto
mayoritario obteniéndose una baja selectividad de propileno. En este escenario, la
interconversion de olefinas ligeras se presenta como una alternativa interesante para ajustar su
produccidn a los requerimientos y precios del mercado.

La demanda de butenos es menor que la de etileno y propileno debido al descenso en la
produccion de metil-terc-butil éter (de sus siglas en inglés, MtBE) como aditivo para la
gasolina. Ademaés, forma parte de la alimentacion en los procesos de craqueo de olefinas
superiores (de sus siglas en inglés, OCP) y su formacidn es esencial en la transformacién de
bio-butanol (obtenido desde biomasa por fermentacién aceto-butilica, ABE).

La transformacion de olefinas ligeras sobre zeolitas transcurre mediante el mecanismo
carbocationico de oligomerizacién-craqueo (Ecuacion 1) de estas olefinas (Kissin y cols.,
2011). Este mecanismo ha sido muy estudiado desde la implantacién por Mobil Research and
Development Corporation del proceso “Mobil olefin to gasoline and distillate” (de sus siglas
en inglés, MOGD) sobre zeolita HZSM-5, el cual se realiza en condiciones de baja temperatura
en las que la etapa predominante es la oligomerizacion, con objeto de obtener destilados medios
para ser incorporados en el pool de diésel (Coelho y cols., 2013). Ahora bien, para la
interconversion de olefinas ligeras es necesario trabajar por encima de 300 °C, para la que la
etapa principal sea el craqueo de los oligdmeros (con mayor energia de activacion que su
formacion) y son importantes las reacciones secundarias de aromatizacion y transferencia de
hidrégeno (Lin y cols., 2014).
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Diferentes estudios en bibliografia utilizan un amplio abanico de catalizadores con diferente
selectividad de forma para la transformacion de olefinas ligeras C2-C4 incluyendo los siguientes
(Zhu y cols., 2005): anillos de 12 miembros (HY, HB, MCM-22), de 10 miembros (HZSM-5,
HZSM-23, HZSM-22, HZSM-35), y de 8 miembros (HSAPO-18 y HSAPO-34).

De entre todos ellos, la zeolita HZSM-5 (con severidad de forma media) es considerada la mas
adecuada para la obtencidn selectiva de olefinas ligeras debido a su estructura porosa
tridimensional (topologia MFI, Figura 3) configurada por anillos de cinco tetraedros, que
forman una serie de canales elipticos (microporosos) de dos tipos, que se cruzan
perpendicularmente (Figura 3a-b). Estos canales son, unos rectos (0,53 x 0,56 nm) y otros en
zig-zag (0,51 x 0,55 nm), tal como se ve en la Figura 3c-d, y son aberturas del anillo de 10
unidades tetraédricas y sin cajas en las intersecciones de los microporos (Figura 3e). Este tipo
de estructura le aporta a la zeolita una moderada fuerza de los centros acidos, lo que contribuye
aminimizar las reacciones secundarias de aromatizacion y transferencia de hidrogeno, asi como
la desactivacion por formacion de coque (Guisnet y cols., 2009).
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Figura 3. Estructura de la zeolita HZSM-5: (a-b) sistema de conexiones de microporos en
dos direcciones espaciales, (c-d) dimensiones de los poros y (e) estructura tridimensional sin
diferenciar Si de Al.

Ademas, la zeolita HZSM-5 ofrece grandes posibilidades de modificacion de sus propiedades
(severidad de la selectividad de forma y acidez) para mejorar sus prestaciones (actividad,
selectividad, estabilidad) en la obtencion de olefinas ligeras, para lo que se requiere potenciar
las etapas de formacidn de las olefinas ligeras y atenuar las etapas de transformacion de estas
en subproductos gaseosos (parafinas, aromaticos, olefinas superiores) y en coque. A
continuacion se nombran algunas de las iniciativas para la mejora de la zeolita HZSM-5,
atendiendo al objetivo prioritario de modificar la estructura de los poros, el tamafio de cristal y
la acidez, aungque hay que remarcar que la variacion de una de estas propiedades produce
cambios en las otras también.

La modificacidon de la estructura de la zeolita HZSM-5 recibe menos atencion que la adecuacién
de su acidez debido a la mayor dificultad de sus técnicas, ademas de ser poco reproducibles, y
de la medida porosa resultante. La modificacion de la zeolita para generar una estructura de
poros ordenada para diferentes funciones complementarias (estructura jerarquizada), permite
que los microporos cumplan su funcion catalitica, evitando las limitaciones difusionales y el
bloqueo por coque. Esto se debe a que la difusidn es favorecida por los mesoporos, en los que
se deposita en coque preferentemente, y por los macroporos, que facilitan el acceso y reaccién
inicial de compuestos de elevado peso molecular. Tzoulaki y cols. (2012) han comprobado que
la creacion de la estructura microporosa de la zeolita HZSM-5, mediante desilicacion,
desaluminacion o con nanoparticulas de carb6n como template, no afecta significativamente a
los centros acidos y que su efecto en el comportamiento cinético es consecuencia de los cambios
en la estructura porosa.



La modificacion de la condiciones de sintesis permite disminuir el tamafio de particula de la
zeolita HZSM-5, desde el correspondiente tamafio de microparticulas 1-5 um hasta
nanoparticulas de 0,1-0,2 um. Esta disminucion de tamafio de particula, permite aumentar la
selectividad de propileno en la trasformacion del metanol y ademas, disminuir la deposicion de
coque (Firoozi y cols., 2009), ya que al disminuir el tiempo de residencia de las olefinas en el
interior de los canales cristalinos de la zeolita, se limitan las reacciones secundarias de
trasferencia de hidrégeno, y por lo tanto la formacion de aromaticos y parafinas, como el
crecimiento de formadores de coque.

La acidez y densidad de centros activos en la zeolita HZSM-5 son fuertemente dependientes de
su relacion SiO2/Al>0z (Jung y cols., 2004), cuyo aumento tiene una notable incidencia en el
aumento de la estabilidad hidrotérmica de la zeolita (Wan y cols., 2008). La fuerza acida de los
centros también depende pero en menor medida, de la relacion SiO2/Al>Os. Esta importancia
de relacion permite una gran versatilidad en la sintesis, dado que puede adoptar valores entre
10 e . La actividad de la zeolita HZSM-5 disminuye al aumentar la relacion SiO2/Al20s3,
aunque a su vez, aumenta la selectividad de las olefinas (productos primarios o intermedios) en
los procesos de obtencion de olefinas.

Para disminuir la fuerza 4cida y la densidad de los centros es conveniente utilizar una zeolita
con elevada relacion SiO2/Al>0s3, lo que también favorece la estabilidad hidrotérmica (Benito
y cols., 1996; Jung y cols., 2004). Para este objetivo de controlar la acidez se han estudiado
diferentes tratamientos: (i) el control de la temperatura de calcinacion (Benito y cols., 1996);
(ii) el dopaje con diferentes elementos, como metales alcalinos y alcalinotérreos, P, B, tierras
raras, 0 W. Para mejorar las propiedades de la zeolita HZSM-5 también se ha combinado con
otros componentes: (i) mediante la aglomeracion con un binder (Aguayo y cols., 2005); (ii)
constituyendo catalizadores hibridos preparados por mezcla fisica o recristalizacion sucesiva,
con otros catalizadores acidos como el HSAPO-34 (Chae y cols., 2010). Cabe sefialar que la
mayoria de estos métodos de modificacion de la zeolita HZSM-5 tienen un notable efecto sobre
su comportamiento cinético, lo que pone de manifiesto la versatilidad de esta zeolita para
controlar su comportamiento cinético.

Tal y como se ha comentado, las propiedades acidas y la actividad catalitica de las zeolitas estan
estrechamente relacionadas con la relacion SiO2/Al20s. Es por ello de vital importancia ajustar
la relacion SiO2/Al;03 mediante sintesis in situ o mediante post-tratamientos de
desaluminizacion. Sin embargo, algunas zeolitas tales como la faujasita no pueden ser
sintetizadas directamente con relaciones SiO2/Al,O3 superiores a 2,5, no al menos de una
manera econdmicamente viable debido a los elevados tiempos de cristalizacion requeridos. Los
métodos de desaluminizacion post-sintesis propuestos incluyen, tratamiento con SiCla, reaccion
con agentes quelantes tales como el EDTA y el &cido oxalico, tratamiento con (NHa4)2SiFe,
filtrado con HCI, steaming o tratamiento con vapor de agua y calcinacion (Kumar y cols., 2000).
Varios autores optan por el método de desaluminizacion por intercambio ionico de la zeolita
original con soluciones acuosas de NaNOs con diferentes concentraciones, NaOH y Na>COs.
Estos estudios demuestran que mediante el tratamiento con sodio se consigue eliminar centros
Si-OH y que a su vez se forman mesoporos en la zeolita mejorando su actividad catalitica (Lin
y cols., 2009).



En el método tradicional de desaluminizacion, necesariamente hay que introducir vapor en el
sistema. Para controlar el grado de desaluminizacién, se debe prestar especial atencién a la
presion de vapor, la temperatura de tratamiento y el tiempo, de tal forma que el nimero de
centros acidos Bronsted decrecen con el aumento del tiempo de tratamiento. En la
desaluminizacion tradicional con vapor, éste es introducido en el sistema. Es por ello, que el
método es complicado y consume bastante tiempo. Para reducir estos inconvenientes, Jin y cols.
(2010) proponen un método mejorado de desaluminizacion denominado “desaluminizacion
seca con vapor” (de sus siglas en inglés, DSD) para eliminar la estructura Al (FAI) utilizando
el propio agua adsorbida en la zeolita sin necesidad de ningun tipo de pretratamiento, ni afiadir
agua adicional o extraer agua de la propia zeolita. El grado de desaluminizacion puede ajustarse
cambiando la temperatura de tratamiento o la cantidad de agua adsorbida en la zeolita o
cambiando el caudal de N2 durante la etapa de calentamiento. Debido a la moderada temperatura
empleada y al no adicionar vapor en exceso, este método DSD puede utilizarse para cambiar la
acidez de otras zeolitas especialmente aquellas con poca estabilidad hidrotérmica. Jin y cols.
(2010) verificaron esta idea aplicando el método a zeolitas HY y HR. Sin embargo son escasos
los estudios de este tratamiento in situ con vapor sobre zeolitas HZSM-5 en la interconversion
de olefinas ligeras



2. OBJETIVO

En este trabajo se estudia la transformacion catalitica de 1-buteno con objeto de intensificar la
produccion de propileno. El objetivo es analizar el efecto del tratamiento de desaluminizacion
in situ con vapor sobre zeolitas HZSM-5 de diferente relacion SiO2/Al>0z (30, 80 y 280) y
analizar el efecto de la temperatura de desaluminizacion (300-500 °C) sobre las propiedades
fisico-quimicas del catalizador y sobre su comportamiento catalitico en la transformacion de 1-
buteno con objeto de intensificar la produccion de propileno. Para ello, se han planteado los
siguientes objetivos parciales:

e Preparacion de catalizadores basados en zeolita HZSM-5 con diferente relacion
SiO2/Al03y sus modificaciones mediante tratamiento in situ con vapor.

e Caracterizacion de los catalizadores determinando sus propiedades estructurales, fisico-
quimicas y acidas.

e Estudio del comportamiento cinético de los catalizadores en el proceso de
transformacion catalitica del-buteno en base a los criterios de conversion, rendimiento
y selectividad de propileno, estabilidad y desactivacion por coque.



3. EXPERIMENTAL
3.1. SINTESIS DE CATALIZADORES

Se han obtenido zeolitas HZSM-5 de diferente relacion SiO2/Al,Oz a partir de zeolitas
comerciales suministradas por Zeolyst International en forma amoénica y con diferente relacion
SiO2/Al;03: 30 (CBV 3024E), 80 (CBV 8014) y 280 (CBV 28014). Las formas acidas de las
zeolitas (denominadas HZ-X, donde X indica la relacion SiO2/Al>O3) se han obtenido mediante
calcinacion de las zeolitas amonicas, a 575 °C durante 2 h siguiendo una secuencia de
calentamiento para generar una buena relacion de centros Bronsted y Lewis (Benito y cols.,
1996). La elevada temperatura de calcinacion permite obtener la zeolita en fase &acida y
garantiza una mayor estabilidad del catalizador por la controlada deshidroxilacion, con pérdida
de una fracciébn de centros Bronsted, fuertemente acidos y posiblemente inestables
hidrotérmicamente.

Para el tratamiento in situ con vapor, se evapora el agua contenido en la estructura, sin necesidad
de introducir vapor adicional (Jin y cols., 2010). Para ello se coloca una cantidad de zeolita
HZSM-5 en un reactor de acero inoxidable de 10 mm de didmetro y 100 mm de longitud
efectiva. El tratamiento térmico se basa en un calentamiento desde 25 °C hasta la temperatura
prefijada (300-500 °C) con una rampa de temperatura de 1,5 °C min™, y se mantiene durante 10
h en reactor cerrado, tras lo cual se deja enfriar hasta temperatura ambiente. Las principales
ventajas del tratamiento in situ con vapor frente al tratamiento tradicional son que la muestra
no requiere un pre-tratamiento, ni controlar la presion de vapor, ni la temperatura de
tratamiento, ni el tiempo de operacion. A las zeolitas modificadas por este tratamiento se las ha
denominado HZ-X-STY, donde X indica la relacién de SiO2/Al.Oz e Y indica la temperatura
de tratamiento empleada.

Los catalizadores, que se han denominado como sus correspondientes fases activas, se obtienen
mezclando cada fase activa (25 % en peso del catalizador final) con un aglomerante (bentonita
Exaloid, 30 % en peso) y una carga inerte (alimina Martinswek, 45 % en peso). El aglomerante
y el inerte son materiales mesoporosos que mejoran la accesibilidad del reactante a la fase
activa, reducen la desactivacion por coque (la alimina y la bentonita actian como depositos de
coque), aumentan la resistencia mecanica y disminuyen la atricion para los reactores de lecho
fluidizado. Ademas, se consiguen particulas de tamafio adecuado para el tipo de reactor. La
matriz que forman la bentonita y la alimina junto con la fase activa, favorece la disipacion del
calor en la regeneracion por combustién del cogue, aumentando la estabilidad hidrotérmica del
catalizador (Aguayo y cols., 2005).

Las particulas finales del catalizador se han preparado por extrusion himeda y se han tamizado
hasta un didametro de particula entre el rango de 0,15-0,3 mm. El sélido se ha secado a 110 °C
durante 24 h y se ha calcinado a 575 °C durante 2 h, condiciones que le otorgan una gran
estabilidad hidrotérmica (requerida para su utilizacion en ciclos de reaccidén-regeneracion).



3.2. CARACTERIZACION DE LOS CATALIZADORES

Las técnicas empleadas para la caracterizacion de las fases activas y los catalizadores frescos
son: (i) técnicas para la determinacion de las propiedades estructurales (Difraccion de Rayos X
y RMN); (ii) técnicas para la determinacion de las propiedades fisicas (area superficial,
distribucion del volumen de poros y diametro de poro); y (iii) técnicas para conocer las
propiedades &cidas del catalizador (acidez total y distribucion de fuerza acida). Por Gltimo, se
ha determinado el contenido y naturaleza del coque de los catalizadores desactivados mediante
la técnica de oxidacion a temperatura programada (de sus siglas en inglés, TPO).

3.2.1.Propiedades estructurales
3.2.1.1. Difraccién de Rayos X (DRX)

La DRX es una técnica analitica que nos permite estudiar la estructura interna de los sélidos
cristalinos. Aunque las aplicaciones de esta técnica son numerosas, la mas extendida es la
identificacion de las fases cristalinas presentes en una muestra pulverizada. Este procedimiento
se basa en el hecho de que, en funcién de su estructura interna y de los tipos de atomos que los
componen, cada fase cristalina tiene un difractograma propio y caracteristico.

Los experimentos de DRX se han llevado a cabo en los Servicios Generales de Investigacion
(SGlker) de la UPV/EHU. EIl equipo utilizado para el DRX ha sido un difractometro
PANalytical Xpert PRO, equipado con tubo de cobre CuK, de 1,5418 A, rendija programable
de divergencia, goniémetro vertical theta-theta (geometria Bragg-Brentano), intercambiador
automatico de muestras, monocromador secundario de grafito y detector rapido en estado sélido
PixCel (longitud activa en 26 3,347 °). La toma de datos ha sido realizada en modo continuo,
de 6a60°, pasode 0,026 ° en 20 y tiempo de medida por paso de 600/255 s por canal empleando
una rendija de divergencia fija de 1°.

Mediante el programa informéatico FULLPROF incluido en el software WIinPLOTR, se ha
realizado el afinamiento de los diagramas de difraccion variando los parametros de celda, el
desplazamiento de la muestra respecto al origen, la relacidn entre gaussiana y lorentziana de la
forma de los méaximos, la evolucién con 26 de la anchura a media altura y la asimetria de los
maximos de difraccion. El afinamiento ha conducido a un buen ajuste entre los diagramas
observados y calculados, obteniéndose unos factores de ajuste satisfactorios.

El calculo del tamafio de cristal se ha determinado mediante la ecuacién de Scherrer referida a
la deconvolucion de los picos de difraccion observados entre 7-10 ©:

k-2
~ PB-cosb

d )

donde dc, es el tamafio de dominio coherente de difraccion (en nm); Kk, es el factor de forma de
Scherrer cuyo valor representa la esfericidad de las particulas (se ha tomado un valor de 0,9
para realizar los calculos); A, es la longitud de onda de la radiacion utilizada (k, media = 1,5418
A); 0, es la posicion de la reflexion a analizar; B, es la anchura a media altura del maximo de
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difraccion de la muestra, la cual debe corregirse teniendo en cuenta la contribucién instrumental
del equipo de medida (0,08 °).

En la Figura 4 se muestra como ejemplo el ajuste del diagrama de difraccion de rayos X de la
zeolita HZ-30 de referencia, asi como la deconvolucion de los picos iniciales observados entre
7-10 ° para el calculo del tamafio medio de cristal.

= Yobs ;'\\.‘ b
Ycal by
Yobs-Ycal

Intensidad (v.a.)

Intensidad (u.a.)

10 20 30 40 50 60 7.0 73 7.6 79 82 85 88 9.1 94 9.7 10.0
20 () 2 )

Figura 4. Perfiles DRX (a) y la deconvolucidon de los picos iniciales (b) para la zeolita HZ-
30 de referencia.

3.2.1.2. Resonancia magnética nuclear (RMN)

Los espectros de RMN han sido realizados en los Servicios Generales (SGlker) de la
UPV/EHU, en un espectrometro Bruker 400 WB PLUS (9,40T). Los espectros de 2°Si y ?’Al
se llevaron a cabo en una sonda doble, de resonancia-MAS (MagicAngleSpinnig), en rotores 4
mm y las muestras se hicieron girar a 7000 Hz. Se utilizé la secuencia de pulsos standard de
Bruker, a la frecuencia de 79,49 MHz, 161,99 MHz y 104,27 MHz, una anchura espectral de
55 KHz y un tiempo de espera de 5 sy de 1 s para el 2’Al. Todos los espectros se registraron a
temperatura ambiente. Los desplazamientos quimicos de 2°Si, y 2’Al estan referenciados a

tetrametilsilano (de sus siglas en inglés, TMS), una solucion de HsPOs al 85 % y de AI(NO)s,
respectivamente.

3.2.2.Propiedades fisicas

La adsorcion-desorcion de nitrogeno es la técnica mas utilizada para la determinacion de la

superficie especifica BET, volumen de micro-mesoporos, distribucion del tamafio de poro y
diametro medio de poro.

El procedimiento experimental se ha llevado a cabo en el equipo Micromeritics ASAP 2010.
Antes de la adsorcion de N2, se ha realizado una desorcion de posibles compuestos adsorbidos
sobre la superficie de la muestra a estudiar, calentando ésta hasta 150 °C por medio de una
manta eléctrica y a vacio de 2-10° mm Hg durante un tiempo minimo de 8 h. A continuacion,
se realiza una adsorcion-desorcion de N2 en mdltiples etapas de equilibrio hasta saturar la
muestra a -296 °C, en el intervalo de presiones relativas de 0,01 a 1. La cantidad de muestra a
utilizar debe ser tal que garantice al menos 5-10 m? de area especifica para poder analizar un
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analisis preciso, pero introduciendo al menos 100 mg de muestra (Webb y Orr, 1997). Cabe
remarcar que durante la desgasificacion se pierde aproximadamente un 20 % en peso.

La medida de la superficie especifica (Sger) se ha determinado de acuerdo a la ecuacion de BET
simplificada (Brunauer-Emmett-Teller) en el intervalo de presiones relativas comprendido
entre 0,01 y 0,2. La superficie exterior (Sex) y el volumen de microporos (Vmicro) S€ han
determinado mediante el método t, el cual se fundamenta en la ecuacion de Harkins-Jura y se
realiza por el ajuste de los valores experimentales en el intervalo del espesor estadistico t de 3
a 6,5 A, seleccionando como isoterma de referencia la curva t universal. El volumen total de
poros se determina a partir de la cantidad de adsorbato correspondiente al punto de inflexion de
la meseta de alta presion (P/Po=0,98). El volumen de mesoporos se calcula como la diferencia
entre el volumen total y el volumen de microporos determinados con el método t. La
distribucion del volumen de poros y el diametro medio de poro se determinan por el método de
BJH (Barrer-Joyner-Halenda).

3.2.3.Propiedades acidas

La acidez total y la distribucion de la fuerza &cida de las fases activas y de los catalizadores se
han determinado mediante el seguimiento de la adsorcion de terc-butilamina (de sus siglas en
ingles, t-BA), por combinacion de analisis termogravimétrico y de calorimetria diferencial de
barrido, seguido de la desorcidn a temperatura programada de la base quimisorbida. El equipo
utilizado ha sido un calorimetro Setaram TG-DSC 111 con una bomba de inyeccion Harvard
acoplado a un espectrometro de masas Thermostar de Balzers Instruments.

El procedimiento experimental comienza con un barrido de la muestra con un caudal de He de
160 ml min! a 550 °C durante 30 min, para eliminar toda posible impureza. A continuacion se
Ileva a cabo la saturacion de la muestra a 150 °C mediante la inyeccion continua de t-BA (150
il mint) y posteriormente se realiza un barrido con un caudal de He de 20 ml min™ a 150 °C
para eliminar el adsorbato fisisorbido

En la Figura 5 se muestra a modo de ejemplo el resultado del analisis termogravimétrico de
adsorcion-desorcion de t-BA de la zeolita HZ-80. El andlisis proporciona la evolucion con el
tiempo de: (i) la masa acumulada, (ii) la sefial derivada de la masa (de sus siglas en inglés,
DTQG), y; (iii) el flujo de calor, obtenido a partir de la sefial DTA, en la que se aprecia el pico
exotérmico correspondiente a la etapa de adsorcion, asi como el pico endotérmico
correspondiente a la desorcion de la t-BA que habia quedado fisisorbida en la muestra. La
cantidad total de base retenida quimicamente (la que permanece adsorbida tras la etapa de
desorcion fisica a 150 °C) corresponde a la acidez total o cantidad de centros acidos de la
muestra, en este caso 0,32 mmoliea (Qzeolita) .
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Figura 5. Andlisis termogravimétrico de la adsorcion-desorcion de t-BA a 150 °C sobre la

zeolita HZ-80.

Una vez que las muestras se han saturado con t-BA a 150 °C se procede a la desorcion de la
base mediante el calentamiento de las muestras a 5 °C min hasta 550 °C en corriente de He
(20 ml min), registrandose en el espectrdmetro de masas en linea la intensidad de la sefial
correspondiente a la base utilizada. El area bajo la curva indica la cantidad total de base
desorbida, que es proporcional a la acidez total (umoles de base por gramo de zeolita), mientras
que la temperatura de desorcion indica la fuerza acida de los centros activos. En la Figura 6 se
muestra el seguimiento de las correspondientes sefiales espectroscopicas durante los ensayos
de la desorcion a temperatura programada (de sus siglas en inglés, TPD) para zeolitas HZSM-
5 de diferente acidez (HZ-30 y HZ-280).
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Figura 6. Seguimiento por espectrometria de masas de las sefiales de t-BA (m/e =56) y
buteno (m/e = 58) para la zeolita HZ-30 (a) y HZ-280 (b).

La TPD de las aminas se basa en la formacién de iones de amonio alquilados que se
descomponen en amoniaco y olefinas en un intervalo bien definido de temperatura a través de
una reaccion similar a la eliminacion o degradacion de Hofmann (Epelde y cols., 2014a). Por
encima de 150 °C (y por tanto en el intervalo de temperatura de la TPD), la t-BA es craqueada
en los centros &cidos liberando buteno, cuyo seguimiento mediante espectrometria de masas
(sefal para m/e = 56) permite identificar la presencia de centros con la acidez suficiente para
ser activos en el craqueo de la t-BA. Ademas, como los centros mas fuertemente acidos son
activos para el craqueo a menor temperatura, la temperatura del maximo de los picos en las
curvas TPD del buteno formado es un indice de la fuerza &cida de los centros y cuanto menor
es la temperatura del pico del TPD es mayor la fuerza acida de los centros correspondientes, al
contrario que en el andlisis de los resultados del TPD de NHs. Por otro lado, la desorcién de t-
BA (sefial para m/e = 58), corresponde a la desorcion de la base fisisorbida en centros de acidez
muy débil, inactivos en el craqueo de la t-BA y también previsiblemente en las reacciones
implicadas en la transformacion de 1-buteno. Ademas, con la utilizacion de t-BA se consigue
una mayor sensibilidad que con el NH3 habitualmente utilizado (Aguayo y cols., 2005) en la
medida termogravimétrica de la base (dada su mayor masa molecular), lo que es conveniente
para la determinacion del calor diferencial de adsorcién de la base, especialmente para
catalizadores con moderada fuerza acida, como algunos de los estudiados.

3.2.4. Andlisis y naturaleza del coque

El contenido de coque depositado sobre los catalizadores desactivados tras las reacciones se ha
determinado mediante TPO en la termobalanza TGA Q5000 de TA Instruments. El
procedimiento de combustion del coque se inicia estabilizando la muestra a la temperatura de
250 °C en corriente de He y la combustion de coque se realiza con un caudal de 40 ml mint de
mezcla oxidante (21 % en volumen de O en He) siguiendo una rampa de calentamiento de 8
°C min hasta 575 °C, temperatura que se mantiene hasta completa eliminacion de coque. Los
valores de temperatura, masa, diferencia de temperatura con la muestra de referencia y la
derivada de la pérdida de masa son continuamente registrados.
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3.3. EQUIPO DE REACCION Y ANALISIS DE PRODUCTOS

El equipo de reaccion utilizado para el estudio de la actividad catalitica de los catalizadores es
un reactor de lecho fijo encamisado Microactivity-Reference de PID. Es un sistema disefiado
para estudios cinéticos heterogéneos que permite trabajar desde presion atmosférica a 100 bar,
desde temperatura ambiente a 800 °C y que opera tanto con alimentaciones liquidas como con
gaseosas. La unidad dispone ademas de un sistema de seguridad ante un fallo en la corriente
eléctrica y un sistema de alarmas de temperatura, presion, nivel y flujo.

En la Figura 7 se muestra un esquema del equipo de reaccion empleado en la transformacion
catalitica de 1-buteno. Dispone del ya citado reactor de lecho fijo, que estd conectado en linea
a un micro-cromatografo de gases Agilent 3000, para el andlisis en linea de los productos de
reaccion.

HPLC PUMP o HOT BOX

0.01 =5 mlimin S
@_._. [ e |
-9
He 0-50 tml min } a BYPASSq, ........
'-Ii
Aire 0-50 (ml min™) 7 e i I .
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uteno/Etileno mi
I @ e _
1 Inl I 4 r
He purga (0-100 cm® min) I VENTED
" |
MICROBALAMZA
INERCIAL 2.20 °C
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Figura 7. Equipo de reaccion.

A laizquierda de la Figura 7 se indican las lineas de entrada de los diferentes gases: gas inerte
(He), gas oxidante (aire), gas reactivo (1-buteno) y gas auxiliar (He). Los caudales de entrada
se determinan con medidores masicos tipo Bronkhorst High-Tech B.V. Series. Estos medidores
son independientes de cambio de presion y temperatura, y se complementan con una vélvula de
control y un sistema de lectura para medir y controlar los flujos de gas desde 3 hasta 300 mlcn
mint. En los casos de alimentacion liquida, ésta se bombea mediante una bomba de piston
Gilson 307 desde un depdsito. Este sistema de bombeo permite trabajar con flujos de 0,025
hasta 5 ml min. Los liquidos se introducen al sistema a través de una valvula antirretorno de
bajo volumen muerto.

La alimentacion y el gas auxiliar entran y se precalientan en un horno (hot box), el cual esta
provisto de un sistema de calefaccidn eléctrico por conveccidn forzada que hace circular el aire
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de su interior a traves de una resistencia que lo calienta hasta una temperatura maxima de 180
°C con objeto de evitar posibles condensaciones en las lineas y elementos del sistema.

Bajo el flujo forzado del calefactor se encuentra situado el precalentador-evaporador de los
liquidos, a temperaturas de 15 a 20 °C por encima del resto del sistema. Una vez se han
precalentado los gases y se ha reducido la viscosidad de los liquidos, estas corrientes se unen y
se dirigen hacia una valvula de 10 vias. Esta valvula permite, mediante actuacion neumatica
remota, seleccionar el camino de la corriente entre dos posibles alternativas: bien hacia la
microbalanza inercial TEOM 1500 (no utilizada en este TFG) o bien hacia otra valvula de 6
puertos. Esta véalvula de 6 puertos, a su vez, permite otras dos opciones: dirigir la corriente de
gases hacia el lecho fijo o cortocircuitarlo (bypass).

A lasalida de la valvula de 6 vias se encuentra el sistema de control de presion, que consiste en
una valvula micrométrica de regulacién servoposicionada que se encuentra a la temperatura de
la caja caliente y proporciona un flujo de gas a la salida continuo y constante. Esta corriente se
encuentra conectada mediante un loop al sistema de andlisis para la toma de muestra.

El reactor es de acero inoxidable 316, con 9 mm de didmetro interno y 10 cm de longitud total
efectiva. Esté situado en el interior de una cadmara cilindrica de acero inoxidable calentada
mediante una resistencia eléctrica cubierta de ceramica y puede operar hasta 100 atm, 700 °C y
con una masa de catalizador de hasta 5 g. El lecho esta constituido por una mezcla de catalizador
e inerte (carborundo con diametro medio de particula de 0,157 mm) con objeto de garantizar la
isotermicidad y una altura suficiente del lecho en aquellos casos de bajo tiempo espacial. La
temperatura del reactor se controla y monitoriza mediante un controlador digital de temperatura
TTM-005 Series. La lectura de la temperatura se realiza mediante termopares de tipo K,
extendiéndose el primero desde la parte superior del reactor a través del lecho de catalizador y
situandose el segundo en la pared de la camara del reactor. Existen dos controladores mas, para
la temperatura de la cdmara del horno y la linea de transferencia del reactor al micro-
cromatografo.

Una parte significativa de los productos se diluye con una corriente de Helio (11 ml min™) y es
enviada en continuo a micro-cromatdégrafo Agilent 3000, mediante una linea termostatizada
180 °C para evitar la condensacion de los productos de alto peso molecular. La presion del
reactor también se monitoriza continuamente, situando la lectura a la salida del reactor y antes
de la dilucion con He de la muestra enviada al Micro-GC, con objeto de que el caudal sea
siempre constante. EI medidor de presion es de tipo Sensor-Technik-Wiedemann y mide
sobrepresiones entre 100 mbar y 4 bar. El controlador de presion, de la serie P-600, actta sobre
una valvula de aguja en funcion del flujo de gas a través del reactor.

El resto de los productos de la reacciona llegan a un Peltier a 0 °C. La cantidad de liquido
condensado se controla mediante un controlador de nivel y el caudal de gas no condensable es
enviado a venteo.

La supervision y el control de la unidad, asi como la adquisicion de datos a tiempo real, se lleva
a cabo mediante el software de control de procesos denominado Processa v.2.0. Esta aplicacion
permite crear y configurar sesiones para ejecutarlas secuencialmente. Las sesiones utilizadas
para la transformacién catalitica de 1-buteno han sido las siguientes:
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Sesion 1: Arranque del proceso. Establecimiento de la comunicacion.

Sesion 2: Estabilizacion previa de todas las variables de reaccion (temperatura del
reactor y caja caliente, presion y caudal de inerte). Encendido de la linea calorifugada
al cromatografo y la célula de Peltier.

Sesion 3: Actuacion sobre la valvula neumética de 6 puertos cambiando de la
configuracion “modo reactor” a “modo by-pass”. Se comienza a introducir el gas
reactivo adecuando el caudal de inerte en caso de dilucion de la alimentacion. La
adecuacion y estabilizacion de la composicion de la alimentacion se comprueba
mediante analisis en micro-GC y se estabiliza aproximadamente al cabo de 20-30 min.
Sesién 4: Reaccion en las condiciones de operacion. Actuacion sobre la vélvula
neumatica de 6 puertos cambiando la configuracion de “modo by-pass” a “modo
reactor”.

Sesién 5: Enfriamiento de la temperatura del horno, de la caja del reactor y de la linea
calorifugada al cromatdgrafo.

Sesion 6: Apagado total del reactor. Se cierran los flujos y las valvulas de actuacion.

Para el andlisis en linea de los productos de reaccion, se ha utilizado un micro-cromatografo de
gases Agilent modelo MicroGC 3000 A, que consta de 4 mddulos analiticos, que incluyen
inyector fijo, detector y las siguientes cuatro columnas para la separacion de los productos:

Canal analitico 1: Provisto de columna capilar PLOT de tamiz molecular 5 (MS5, de 10
m x 0,32 mm) y detector micro TCD-1. Este canal esta configurado para el analisis de
gases permanentes (Oz, N2, Hz, CO, CHay).

Canal analitico 2: Provisto de columna capilar tipo PLOT Q (PPQ, de 8 m x 0,32 mm)
y detector micro TCD-2. Este canal (no utilizado en el TFG) est4 configurado para el
analisis de compuestos oxigenados (metanol, dimetil éter, CO,), olefinas ligeras (C»-
Cs) y agua.

Canal analitico 3: Provisto de columna capilar PLOT de alimina (Alimina, de 10 m x
0,32 mm) y detector micro TCD-3. Este canal esta configurado para el anélisis de
hidrocarburos ligeros hasta Cs (incluyendo los isémeros de butenos y pentenos).

Canal analitico 4: Provisto de columna tipo OV-1 (OV1, de 0,15 mm) y detector micro
TCD-4. Esté configurado para el andlisis de hidrocarburos Ce-C12 y de componentes
oxigenados.

La toma automatica de muestras de la corriente de volatiles se lleva cabo cada 4 min. El
muestreo se lleva a cabo en continuo, es decir, una pequefia parte del caudal total de los gases
que salen del reactor es arrastrada y diluida con He continuamente. La validez del calculo de
los rendimientos y composicion de productos se ha comprobado mediante balances de materia
totales en el reactor y mediante comprobacion sistematica de la relacion molar C/H.

En la Tabla 1 se indican las condiciones del método de analisis del micro-cromatdgrafo mientras
que en la Figura 8 se muestran los cromatogramas tipicos para la identificacion de los productos
en las distintas columnas del micro-cromatografo.



Tabla 1. Método de analisis del cromatografo.

17

MS5 PPQ Alumina OV-1

Temperatura de entrada (°C) 140 140 140 140
Temperatura del inyector (°C) 100 100 100 100
Temperatura de la columna (°C) | 100 100 100 150
Tiempo de muestro (S) 3 10 10 10
Tiempo de inyeccion (ms) 20 10 20 30
Tiempo de blackflush (s) 4 12 5 -
Tiempo de analisis (s) 240 240 240 240
Presion (psi) 45 40 40 40
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Figura 8. Cromatogramas tipo de las columnas MS5 (a), Alumina (b) y OV1 (cy d).
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3.4. INDICES DE REACCION Y CONDICIONES DE OPERACION

Los indices de reaccién que se han estudiado son: (i) conversion de butenos; (ii) rendimiento
(Ri) y (iii) selectividad (Sj) de los productos o agrupaciones de productos (denominados lumps).

Debido a que el 1-buteno alimentado alcanza el equilibrio termodindmico rapidamente (a la
entrada del reactor) con el resto de butenos (iso-, cis- y trans-buteno), se ha definido la
conversion de butenos en conjunto (Zhu y cols., 2005):

F_
X=—2

- 100 3)
0

donde Fo es el caudal molar de 1-buteno alimentado y F es el caudal de butenos en la corriente
de salida. Estos caudales se calculan referidos a las unidades de CH: contenidas. Debe
mencionarse que esta definicidn de la conversidn es la habitual y que se trata de una conversion
aparente, dado que el 1-buteno es reactante, y al igual que el resto de butenos, a la vez producto.

El rendimiento de cada agrupacion i de productos se define como:

F;
R = =-100 )
0

siendo Fi, el caudal molar del correspondiente lump en la corriente de productos.

La selectividad es:

i

Fo — F;

S, = +100 ®)

Las agrupaciones de productos o lumps han sido:

e Metano, que es un producto minoritario, pero que cuya composicién es significante a
temperaturas elevadas y cuando la desactivacion del catalizador es importante. Ademas
su formacion tiene una evolucion distinta con el tiempo al resto de los productos.

e Etileno.

e Propileno.

e Parafinas C2-Cs (etano y propano).

e Butanos (isobutano y n-butano), cuya evolucion con las diferentes variables del proceso
es sustancialmente diferente de la observada en parafinas mas ligeras, por lo que se ha
cuantificado por separado.

e Compuestos Cs+, que engloban a todos los hidrocarburos alifaticos de mas de cinco
atomos de carbono, entre los cuales son mayoritarias las olefinas Cs y son practicamente
despreciables los compuestos de mas de ocho atomos de carbono

e Aromaticos: benceno, tolueno y xilenos (BTX).
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A modo de ejemplo de los resultados en los ensayos cinéticos y como justificacion de la
definicion de agrupaciones de componentes antes indicada, en la Figura 9 se muestra la
evolucion con el tiempo de la conversion de butenos y del rendimiento de las agrupaciones de
productos (metano, etileno, propileno, parafinas C,-Cs, butanos, Cs+ y aromaéticos BTX)
utilizando el catalizador HZ-30 y para unas condiciones de operacion dadas.

La conversion inicial de butenos, en torno al 98 % en peso, disminuye ligera y progresivamente
con el tiempo. En estas condiciones de operacion los productos mayoritarios son compuestos
aromaticos BTX (30 % en peso), seguido de butanos (17 % en peso), siendo bajos los
rendimientos iniciales de olefinas ligeras, con un rendimiento de propileno en torno al 16 % en
peso, menor que el de hidrocarburos Cs., y superior al de etileno, obteniéndose una relacion de
propileno/etileno inicial de 3.
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Figura 9. Evolucion con el tiempo del rendimiento de las agrupaciones de productos y de la

conversion de butenos. Catalizador HZ-30. Condiciones de operacion: 500 °C, W/Fgo = 0,32

Ocatalizador N (m0|CH2)_l, Ps=1,35 bar.

La evolucion con el tiempo del rendimiento de las agrupaciones debida a la desactivacion del
catalizador, es diferente y justifica la definicion de agrupaciones antes indicada. Asi, mientras
que los rendimientos de parafinas ligeras y aromaticos disminuyen continuamente con el
tiempo, los rendimientos de propileno y de la agrupacion Cs. (de naturaleza mayoritariamente
olefinica) aumentan continuamente en las 5 h, mientras que el rendimiento de etileno se
mantiene practicamente constante. Esta evolucién con el tiempo de los rendimientos de las
agrupaciones de parafinas ligeras y de aromaticos, evidencia su caracter de productos finales
en el esquema de reaccion, mientras que las olefinas ligeras y la agrupacion Cs. deben ser
considerados productos intermedios en el esquema cinético (Epelde y cols., 2014b)

Las condiciones de operacién han sido las siguientes: presion, 1,5 bar (leve sobrepresion sobre
la atmosférica debido al dispositivo de muestreo en continuo); alimentacion, 30 cm® min™ de
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1-buteno diluido en He (10 % en volumen); 500 °C; masa de catalizador 0,1 g; tiempo espacial
0,32 (g de catalizador) h (mol de CH. contenido en la alimentacion)*; tiempo de reaccion; 5 h.

El tamafio de particula utilizado en este estudio ha sido el comprendido entre 0,12-0,3 mm. Este
tamano de particula es requerido para evitar la limitacion de la difusion interna y para evitar el
problema afadido de que menores tamafios de particula provocan para elevados tiempos de
reaccion el bloqueo parcial de la placa porosa (con el consiguiente aumento de la pérdida de
carga). En estudios anteriores se ha comprobado que los experimentos no estan limitados por
la difusion externa y que el craqueo térmico a 500 °C es insignificante lo cual ha sido
demostrado llevando a cabo reacciones sin catalizador (utilizando un lecho inerte de
carborundo) (Epelde, 2014a).
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4. RESULTADOS
4.1. CARACTERIZACION DE LOS CATALIZADORES
4.1.1.Difraccion de Rayos X

Las zeolitas HZ-30 y HZ-80 de referencia asi como las obtenidas por tratamiento in situ con
vapor a distintas temperaturas han sido estudiadas por difraccion de rayos X cuyos
difractogramas normalizados se muestran en la Figura 10, los cuales corresponden a la
estructura caracteristica MFI, Pnma, N° 62, recogida en el Atlas Internacional de Zeolitas (1IZA,
2014).
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Figura 10. Diagrama de DRX de las zeolitas HZ-30 (a) y HZ-80 (b) y de sus respectivas
modificaciones (intensidad de la sefial normalizada).
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La Figura 10 muestra que para ambas zeolitas el método de tratamiento con vapor in situ no
produce una variacion de patron apreciable, excepto por pequefias diferencias de intensidad de
los picos a 26 que se encuentran a 8,2 °y 23,9 °. El que no haya variacion del patron indica que
las modificaciones no producen ningin cambio significativo en la estructura cristalina de la
zeolita HZSM-5 (Jin y cols., 2010).

Al seguir el mismo patréon para ambas relaciones de SiO2/Al>O3, se han determinado los
pardmetros de celda (a, b, ¢) asi como el de tamafio de cristal para la zeolita HZ-30 y sus
modificaciones (Tabla 2). Los valores de los parametros de celda son similares a los obtenidos
en la bibliografia, ya que corresponden a zeolitas HZSM-5 (Xue y cols., 2007). Se observa una
ligera desviacion de los pardmetros de celda (especialmente para el a y el b) con el
correspondiente ligero aumento del volumen de celda aunque los cambios no son muy
significativos. También se produce una disminucién del tamafio de cristal con el aumento de la
temperatura de tratamiento in situ con vapor. Estos resultados son acordes con los obtenidos
por Jiny cols. (2010) y Ong y cols. (2012).

Tabla 2. Pardmetros de celda y tamafio de cristal de la zeolita HZ-30 y sus modificaciones.

Zeolita a(A) £a b (A) &b c(A) e V(A3 dc(nm)

HZ-30 20,53 0,0023 2001 00022 13,46 00015 5530  ~60
HZ-30-ST300 | 20,55 00018 20,01 00018 1345 00015 5529  ~60
HZ-30-ST400 | 20,56 0,0019 20,04 00019 13,46 00013 5546  ~50
HZ-30-ST500 | 20,58 0,0023 20,06 00025 13,47 00018 5561  ~50

4.1.2. Espectroscopia RMN

Se han estudiado la estructura de las zeolitas de referencia (HZ-30 y HZ-80) y modificadas con
vapor a distintas temperaturas utilizando la espectroscopia CP-MAS ?’Al RMN. Estas técnicas
permiten dilucidar el entorno quimico del ntcleo bajo estudio. En las Figura 11y 12 se muestran
los espectros RMN de los nlcleos 2’Al para el caso de las zeolitas frescas y modificadas
partiendo de HZ-30 y HZ-80. En ambos casos se observan tres zonas del espectro significativas;
la primera de ellas se encuentra entre 60-50 ppm y corresponde a Al tetraédrico (AI'Y, Al-T) o
TFAL (“tetrahedral framework aluminum”); la segunda zona corresponde a 10-(-15) ppm y se
refiere a Al octaédrico (AIV! 0 EFAL, “extra framework aluminium”), por ultimo cabe destacar
la aparicion de otras dos bandas a 30-35 y 70-75 ppm referidas ambas a Al pentaédrico (AlY o
PFAL). Este resultado solo se aprecia para la modificacion de la zeolita HZ-30 y sobre todo
con tratamientos con vapor a 500 °C.
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Figura 11. RMN de ?’Al de la zeolita de referencia HZ-30 y de las zeolitas modificadas a
diferentes temperaturas del tratamiento con vapor.
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Figura 12. RMN de ?’Al de la zeolita de referencia HZ-80 y de las zeolitas modificadas a
diferentes temperaturas del tratamiento con vapor.

En todas las zeolitas se puede observar que el pico mayoritario corresponde a TFAL. Mientras
que el pico de EFAL proviene de la desaluminacion por calcinacion (Hunger y cols., 2010).
Cabe destacar que para ambas zeolitas modificadas a 500 °C (HZ-30-ST500 y HZ-80-ST500)
se produce un desplazamiento del pico de TFAL desde =~ 56 ppm hasta =~ 53 ppm. Este resultado
puede explicarse atendiendo a que la banda TFAL puede dividirse en dos sub-especies
tetraédricas, que son TFAL! (56 ppm) y TFAL? (53 ppm). Ong y cols. (2012) han encontrado
que las especies tetraédricas TFAL? se ligan a posiciones aisladas y por lo tanto mas accesibles,
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y las especies TFAL? a las posiciones internas de las estructuras cristalinas 0 menos accesibles.
El aumento de la temperatura del tratamiento con vapor produce una disminucion de la
proporcion de la banda de TFAL?! (56 ppm) respecto a las de TFAL? (53 ppm) y EFAL (0 ppm),
de lo cual se deduce que el tratamiento con vapor reduce las especies accesibles TFAL®. La
mayor proporcion de especies EFAL esté en linea con los resultados de Jin y cols. (2010). El
tratamiento con vapor de la zeolita HZ-30 produce, ademas, especies de PFAL que son un
intermediario en la transformacion del TFAL (particularmente TFAL®) en EFAL (Merat y cols.,
2007).

Los espectros de 2°Si RMN muestran bandas cuyo desplazamiento quimico depende de la
coordinacion de este elemento con los grupos OSi, OH, u OAI. A la coordinacion tetraédrica
del Si donde los cuatro vértices estan sustituidos por grupos OSi u OA\, se le denomina Q*. Si
uno de los vértices del tetraedro es sustituido por un OH se forma un grupo silanol (Q*—Q?%)y
la banda del espectro correspondiente se desplaza = +10 ppm. Dentro de la coordinacién Q% la
sustitucion de los vértices OSi por OAI también provoca desplazamientos quimicos de = +2-7
ppm (Hunger y cols., 2010).

Las Figuras 13 y 14 muestran los espectros RMN para los niicleos de 2°Si para el caso de las
zeolitas frescas y modificadas partiendo de HZ-30 y HZ-80. Se observa la existencia de un pico
mayoritario Q* que en la familia de la zeolita HZ-30 aparece a -118,7 ppm y en la zeolita HZ-
80 a -119,1 ppm. Paralelamente aparece un hombro a -112,9 ppm para la zeolita HZ-30 y -
112,5 ppm para la zeolita HZ-80 que corresponde a una coordinacion Q4 con un vértice de OAL.
Se aprecia que conforme aumenta la temperatura del tratamiento con vapor y particularmente a
500 °C, la intensidad de este hombro se reduce correspondiendo con un ataque de las especies
OAI (Niway cols., 2011).

-118,7,

1129 | |;
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329si (PPM)
Figura 13. Espectros RMN de 2°Si de la zeolita de referencia HZ-30 y de las zeolitas
modificadas a diferentes temperaturas del tratamiento con vapor.
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Figura 14. Espectros RMN de 2°Si de la zeolita de referencia HZ-80 y de las zeolitas
modificadas a diferentes temperaturas del tratamiento con vapor.

4.1.3. Adsorcion-desorcién N2

En la Figura 15 se muestran las isotermas de adsorcion-desorcién de N2 para las zeolitas
modificadas y sin modificar, con diferente relacién SiO2/Al,O3. Todas las isotermas
corresponden a solidos microporosos segun la clasificacion de la IUPAC (Webb y Orr, 1997)
donde se observa un ciclo de histéresis (P/Po = 0,4-1,0) asociado a la condensacién de
mesoporos (preferentemente en las cavidades interparticulares). Para el caso de HZ-280 se
observa una desviacion de este comportamiento mostrando un ciclo de histéresis adicional a
bajas presiones relativas (P/Po = 0,1-0,3). Groen y Pérez Ramirez (2004) han demostrado que
este comportamiento es el resultado del cambio que se produce desde fluido a cristalino en el
comportamiento de adsorcion de N2 para altas relaciones de SiO2/Al>O3 debido a la alta
homogeneidad de la superficie, no a la extendida creencia de existencia de una distribucién
bimodal de los poros para zeolitas HZSM-5 con bajas concentraciones de Al. En la Figura 15
se aprecia asimismo el volumen adsorbido a P/Po = 0,2, el cual esta asociado a la formacion de
la monocapa y el llenado selectivo de los microporos debido a las fuerzas capilares.

Cabe destacar que las zeolitas de elevada relacion SiO2/Al2O3 (Figura 15b y 15¢) sometidas a
tratamiento con vapor muestran un ciclo de histéresis mas pronunciado a presiones relativas
entre 0,1 y 0,4. Este resultado concuerda con los obtenidos por Triantafillidis y cols. (2001) y
Jin y cols. (2010), que lo atribuyen a un menor contenido de Al estructural, tal y como se ha
comentado anteriormente, debido al tratamiento de desaluminizacion sufrido por la zeolita.
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Figura 15. Isotermas de adsorcion-desorcion de N. de zeolitas HZSM-5 con diferente
relacion SiO2/Al,O3 sometidas a tratamiento in situ con vapor a diferentes temperaturas.
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En la Tabla 3 se han relacionado los resultados de la caracterizacion de las estructuras micro,
meso y macroporosas de todas las fases activas. Se muestran los valores de superficie especifica
BET (Sge), superficie de microporos (Swicroporos), Volumen de mesoporos segun el método BJH
(VMesoporos) Y €l volumen de microporos segin el método t-plot (Vmicropores). S€ puede observar
como la superficie especifica al igual que la mesoporosidad, aumenta con el aumento de la
temperatura de tratamiento con vapor. Este comportamiento se aleja de los resultados obtenidos
por otros autores como Almutairi y cols. (2013), donde la superficie especifica disminuye con
el tratamiento.

Tabla 3. Propiedades fisicas de las zeolitas.

Zeolita SBET SMicroporos V Mesoporos V Microporos
(mgh) (mgh) (emig?)  (emig?)
HZ-30 452 215 0,140 0,115
HZ-30-ST300 518 248 0,277 0,132
HZ-30-ST400 488 225 0,151 0,121
HZ-30-ST500 445 186 0,150 0,099
HZ-80 556 181 0,110 0,100
HZ-80-ST300 562 176 0,161 0,102
HZ-80-ST400 478 147 0,136 0,087
HZ-80-ST500 459 280 0,161 0,127
HZ-280 440 306 0,127 0,133
HZ-280-ST300 444 305 0,161 0,131
HZ-280-ST400 471 326 0,150 0,141
HZ-280-ST500 457 319 0,161 0,140

En la Figura 16 se muestran las isotermas de adsorcion-desorcion de N2 para los catalizadores
finales usando las zeolitas sin modificar, con diferente relacion SiO2/Al>0s. A presiones
relativas superiores a 0,6 aparece un ciclo de histéresis mas acusado acompafiado de una mayor
adsorcion de nitrogeno a presiones relativas cercanas a la unidad, todo ello correspondiente a
materiales con diversos niveles de porosidad; micro, meso y macroporos. Este comportamiento
es caracteristico de catalizadores aglomerados con bentonita y alimina, que confieren la mayor
parte de los meso y macroporos al catalizador final. Ademas, esta contribucion (resultados no
mostrados) sera la misma para todos los catalizadores siempre y cuando se reproduzca el
método de preparacién del catalizador final y ademas ofrece la ventaja de que no disminuye la
superficie especifica relativa a la fase activa.
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Figura 16. Isotermas de adsorcion-desorcion de los catalizadores finales (tras aglomeracion
con bentonita y alimina).

4.1.4. Acidez total y distribucion fuerza acida

Como se ha indicado en el Apartado 3.2.3, para la determinacion de la acidez total y distribucion
de la fuerza &cida se ha utilizado t-BA como base, para mejorar la caracterizacion de los
catalizadores de zeolitas modificadas de baja acidez. Por otro lado, se ha comprobado que la
aglomeracion con bentonita y alimina no aporta una acidez significativa al catalizador final,
porque la contribucion a la acidez de la matriz de bentonita + alimina es de 0,013 mMmOlpase
(0ze0lita) , que puede considerarse despreciable frente a la de las zeolitas. El tnico efecto visible
en los analisis de adsorcion-desorcién a 150 °C y en los resultados de TPD-craqueo de los
catalizadores finales (no mostrados) frente a las de las zeolitas sin aglomerar es que, debido a
la dilucion de la fase activa (25 % en peso) con la aglomeracién (30 % en peso de bentonita y
45 % en peso de alimina) la acidez total por unidad de masa se reduce a la cuarta parte de la
correspondiente a la zeolita.

Por lo tanto, para una mejor visualizacién del efecto de los diferentes tratamientos sobre la
modificacion de la acidez de los catalizadores preparados en este TFG, se mostraran solamente
los resultados de las correspondientes zeolitas.

En las Figura 17 se muestra las curvas de distribucién de fuerza acida media a través de la
adsorcion isoterma de t-BA. Como era de esperar, la fuerza acida (Figura 17) disminuye al
aumentar la relacion SiO2/Al20:s.
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Figura 17. Perfiles de fuerza acida determinadas por adsorcion isoterma de t-BA para las
zeolitas HZSM-5 con diferente relacion SiO2/Al203.

En la Tabla 4 se resumen los resultados correspondientes de acidez total, fuerza acida y las
temperaturas de los méximos de desprendimiento de buteno de los perfiles TPD-craqueo para

las zeolitas.

Tabla 4. Acidez total, fuerza &cida y méximos de desorcion en los perfiles de TPD de t-BA
para las diferentes zeolitas HZSM-5 de referencia y modificadas.

i Acidez total, Fuerza acida Tipos de acidez (°C)
Zeolita ; ]
(mmolgzeoiita™®) (kJ mol?)
Fuerte Débil
HZ-30 0,67 150 246 328
HZ-30-ST300 0,60 149 246 328
HZ-30-ST400 0,54 147 248 332
HZ-30-ST500 0,51 135 258 314
HZ-80 0,42 144 246 316
HZ-80-ST300 0,40 143 246 312
HZ-80-ST400 0,38 143 246 311
HZ-80-ST500 0,37 130 261 290
HZ-280 0,15 122 257 295
HZ-280-ST300 0,14 120 257 302
HZ-280-ST400 0,13 120 259 295
HZ-280-ST500 0,10 120 257 302

En la Figura 17 se muestran los resultados de los perfiles TPD-craqueo de t-BA de las zeolitas
HZSM-5 sin aglomerar con diferente relacion SiO2/Al,Oz. Todas las zeolitas muestran un pico
mayoritario a baja temperatura (~ 240-260 °C) correspondiente a centros acidos fuertes, cuyo
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area disminuye con el aumento de la relacionSiO2/Al>Os. A su vez, hay un segundo pico a
mayor temperatura (~ 290-330 °C) correspondiente a centros &cidos mas débiles, ya que
requieren una mayor temperatura para craquear la t-BA. La posicion del primer pico
practicamente no varia entre las zeolitas HZ-30 y HZ-80, pero se observa un desplazamiento
significativo del maximo de este pico hacia temperaturas mas elevadas para la zeolita HZ-280,
lo que indica una disminucion de la fuerza de los centros acidos al aumentar la relacion
SiO2/Al,03 hasta ese valor. A su vez, el area de ambos picos (centros fuertes y débiles)
disminuye lo cual indica una importante disminucion de la acidez total, expresada en mmoliga
(0zeolita) ™ €n el siguiente orden decreciente: HZ-30 (0,67) > HZ-80 (0,42) > HZ-280 (0,15).
Estos resultados del efecto de la relacion SiO2/Al20z concuerdan con los obtenidos por Al-
Dughaither y cols. (2014) utilizando TPD-NHj3 para las medidas de acidez.

La Figura 18 recoge el efecto sobre la acidez del tratamiento in situ con vapor a distintas
temperaturas para las zeolitas con diferentes relaciones SiO2/Al20s. Los resultados indican que
el efecto de este tratamiento es mas notable en las zeolita de menor relacion de SiO2/Al,0z3 (HZ-
30y HZ-80), de mayor acidez y fuerza &cida, donde se observa una importante disminucién de
la acidez total (cantidad total de centros acidos), siendo los centros debilmente &cidos los mas
afectados. A su vez, se observa que la fuerza acida no se ve préacticamente afectada hasta que
se alcanzan temperaturas de tratamiento de 500 °C, en tal caso se produce un desplazamiento
del pico relacionado los centros acidos fuertes hacia temperaturas mas elevadas, lo cual esta
ligado a una disminucién de la fuerza &cida. Estos resultados concuerdan con los obtenidos por
Jin y cols. (2010) para un tratamiento similar sobre zeolitas HZSM-5 (relacion SiO2/Al;03 =
38). La menor atenuacion de la acidez total debido al tratamiento con vapor es menos apreciable
para zeolitas de mayor relacion de SiO2/Al>03, como la HZ-280, debido a la menor presion de
vapor de agua resultante para estas zeolitas debido a su menor contenido estructural de agua
(Benito y cols., 1996), ademas de que estas zeolitas sean mas estables en el aspecto hidrotérmico
(Wan vy cols., 2008). De esta forma, un bajo contenido de Al en la estructura de la zeolita
HZSM-5 limita la cantidad posible de extraer durante el tratamiento con vapor y reduce la
posibilidad de colapso de la estructura.

Los resultados revelan la heterogeneidad del tratamiento in situ con vapor dependiendo de su
severidad y de la estructura de la zeolita. Es bien conocido en la bibliografia que el agua elimina
hidroliticamente atomos de Al de su coordinacién tetraédrica del latice de la zeolita HZSM-5,
sin embargo, la naturaleza de las especies EFAL formadas no esta univocamente aceptada (Ong
y cols., 2012). Aunque también hay discrepancias en la bibliografia sobre el efecto del
tratamiento in situ con vapor de severidad media (“mild steaming”) en la fuerza &cida de los
centros, Niwa y cols., (2012) han determinado que este tratamiento de la zeolita HZSM-5
disminuye el numero de centros acidos Bronsted, pero que el Al desplazado (EFAL) contribuye
a mantener un elevado nivel de fuerza acida en la zeolita.
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Figura 18. Curvas TPD de t-BA para las zeolitas HZ-30 (a), HZ-80 (b) y HZ-280 (c)
sometidas a tratamiento in situ con vapor a distintas temperaturas.
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4.2. RESULTADOS DEL ESTUDIO CINETICO
4.2.1. Efecto de la relacion SiO2/Al.O3 de la zeolita HZSM-5

En la Figura 19 se muestra el efecto de la relacion SiO2/Al>Os sobre la conversion de 1-buteno
y rendimientos de propileno y etileno (Figura 19a) y selectividad de las agrupaciones o lumps
(Figura 19b), a tiempo cero. Los indices de reaccion han sido calculados mediante extrapolacién
a tiempo cero de los resultados de su evolucion con el tiempo.

100

B Hz-30
B Hz-80
[ Hz-280

80 -

60

X,R. (%)

40

20
0
X RCH, RCH,
50
I -z-30 b
" Il Hz-80
a0 [EEIHZ-280

S (%)

CH, CH CH C-C CH C BTX

Figura 19. Efecto de la relacion SiO2/Al;O3 de la zeolita HZSM-5 sobre la conversion de
butenos, rendimiento de propileno y etileno (a) y selectividad de agrupaciones de productos
(b), a tiempo cero. Condiciones: 500 °C, W/Fgo= 0,32 Qcatalizador N (MOlcH2)?, Ps= 1,35 bar.

Se puede observar que al aumentar la relacion SiO2/AlOz disminuye la conversion, debido a la
menor acidez de los catalizadores, y aumenta notablemente el rendimiento de propileno y en
menor medida el del etileno (Figura 19a), de tal forma que la relacion propileno/etileno aumenta
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de 3a7,2 para los catalizadores HZ-30 y HZ-280, respectivamente. En la Figura 19b se aprecia
como al aumentar la relacion SiO2/Al203 de la zeolita aumenta la selectividad de ambas olefinas
ligeras (especialmente la de propileno) mientras la selectividad para los demas productos
desciende. Dicho descenso es mas acusado para relaciones SiO2/Al>Oz superiores a 80 como la
HZ-280. Asi un aumento de la relacion SiO2/Al,Os, conlleva una disminucion de la selectividad
de butanos, parafinas C»>-Csy BTX, mientras que aumenta la selectividad de la fraccion no
aromatica Cs+ (compuesta principalmente por pentenos). Se observa también que se alcanza
menor selectividad para las parafinas C>-Cs que para los butanos. Aunque la selectividad de
metano es practicamente inapreciable, también disminuye segin aumenta la relacion
SiO2/Al203 para las condiciones de operacion estudiadas.

Los resultados comentados anteriormente se pueden explicar mediante un mecanismo de
reaccion sencillo propuesto por Epelde y cols. (2014b) en la transformacion de 1-buteno sobre
un catalizador de zeolita HZSM-5 modificado con K, que se muestra en la Figura 20.
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Figura 20. Mecanismo de reaccion para la transformacion catalitica de 1-buteno (adaptado
de Epelde y cols., 2014b).

Este mecanismo considera la oligomerizacién de los butenos y posterior craqueo para dar
propileno (etapa 1), fraccion Cs- alifatica (etapa 2), etileno (etapa 3) y parafinas ligeras (etapas
4 y 4’). También contempla la formacion de aromaticos BTX a partir de butenos (etapa 5) y/o
de la fraccion Cs+ (etapa 8’) mediante reacciones de deshidrociclacion y aromatizacion Asi
mismo se contemplan las siguientes etapas: la formacién de las parafinas C»-Cs mediante
reacciones de transferencia de hidrdgeno (etapa 6), el craqueo del lump Cs: a butenos (etapa
8’) y la formacion de butenos a partir de propileno mediante reacciones de oligomerizacion-
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craqueo (etapa 9). EI metano se forma a partir del craqueo de todos los hidrocarburos presentes
en el medio de reaccion (etapa 10).

Lin y cols. (2014) justifican que la fuerza acida también tiene un papel importante en las
reacciones de dimerizacion y craqueo. Debido a esto, hay distintas formas en las que el
octilcarbenio puede craquearse, que estan clasificadas en Cs'; Cg' y Cs'"' en funcion de los
productos que se obtienen a partir de su craqueo. Las tres posibles reacciones se resumen en la
Figura 21. La via | puede influenciar a la conversion de butenos, mientras que las vias 11 y 111
estan relacionadas directamente con la relacion P/E. Se pueden deducir un par de puntos
esenciales al analizar las vias Il y 111 basdndose en la ley de conservacién de &tomos de carbono.
Si todos los butenos se transforman primero a Cs'' el cual se craquea a C2 y Cs, Y todo el Ce se
craquea a Cs, el radio de P/E seré 2, pero una parte de Cs puede sobrar o craquear a C2 y Ca, lo
cual provocaria que el radio P/E fuera menor de 2. Sin embargo, si todos los butenos se craquean
a Cs""" el cual craquea a Cs y Cs, y todo el Cs craquea a C, y Cs, la relacion P/E serd igual a 2,
pero una parte de Cs podria también sobrar o dimerizarse desde C4 a Cg, en cuyo caso la relacién
P/E seria mayor de 2. Como las vias Il y Il ocurren al mismo tiempo, podrian ocurrir tres
situaciones en base a la relacién P/E obtenida: (i) si predomina la via Il, entones P/E seria menor
de 2; (ii) si domina la via Ill, el resultado sera que P/E sera mayor de 2; y (iii) si la via Il y I11
tienen la misma contribucion, entonces P/E sera de 2.

Cst — 2C,4

a—"C@—"ng'—

’—» CsT— C, +Cs @ P/E<2

1 b—— Cg— C,+C4 P/E<2

PE=2
c— C5 = C, +C3
I1T PE>2
e Cgm — C3+Cs
d C; +Cy— Co—C;3 +Cs P/E=2

Figura 21. Las tres vias de reaccion del craqueo-dimerizacion del 1-buteno sobre la zeolita
HZMS-5 (adaptado de Lin y cols., 2014).

Por lo tanto, la evolucion de la selectividad de cada producto se puede explicar en términos de
variacion de la acidez. Debido a que el objetivo principal en el craqueo del buteno es la de
suprimir la formacion de subproductos (principalmente de compuestos aromaticos y alcanos)
para asi obtener una alta selectividad de propileno y alta relacion de propileno/etileno, son
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preferibles catalizadores con baja acidez, que favorecen la via Ill (Figura 21). De forma que
incrementando la relacion SiO2/Al>0s en la zeolita HZSM-5 se disminuye su acidez y por lo
tanto, la formaciéon de aromaticos y parafinas ligeras. Esto es debido a la supresion de la
reaccion de aromatizacion de alquenos (Figura 20, etapas 5 y 8’’) y las reacciones de
transferencia de hidrégeno (Figura 20, etapas 4, 4’ y 6). Sin embargo, la excesiva acidez de los
centros acidos en la zeolita HZSM-5 con baja relacion SiO2/Al>Oz favorece las reacciones
secundarias obteniendo asi un bajo rendimiento de propileno y etileno. Por ello, al aumentar la
relacion SiO2/Al0s en dicha zeolita, la selectividad del propileno y etileno aumentan
mostrando para la zeolita HZ-280 la mayor selectividad, con una elevada relacion P/E. Los
resultados del efecto de la relacion SiO2/Al>O3 sobre la distribucion de productos son acordes
a los obtenidos en bibliografia para el craqueo de 1-buteno (Zhu y cols., 2005; Lin y cols.,
2014).

En la Figura 22 se muestra la evolucion con el tiempo de la conversion de butenos (Figura 22a)
y rendimiento de propileno (Figura 22b), para catalizadores preparados con diferentes
relaciones SiO2/Al;0s3. Se observa como la estabilidad de los catalizadores aumenta con la
relacion SiO2/Al>Os de tal forma que en 5 h de reaccidn tiene lugar una disminucién en la
conversion de butenos del 11,3 % con el catalizador HZ-30, mientras que con el catalizador
HZ-280 la disminucidn de la conversion es tan solo de 1,3 %.

La mayor estabilidad del catalizador HZ-280 es debida a la atenuacion de la deposicion de
coque al aumentar la relacion SiO2/Al.Oz. De este modo, el contenido de coque determinado
por TPO en el catalizador HZ-30 es de 3,7 % en peso tras 5 h de reaccion y de 1,3 % en peso
para el catalizador HZ-280. Esta disminucion de la deposicion es debido a la moderacion de la
acidez, tanto por el menor nimero total de centros acidos como por la atenuacién de la fuerza
acida, con eliminacién de centros de mayor acidez, que son los que favorecen la formacion de
coque (Guisnet y cols., 2009).

Es importante sefialar que como consecuencia de la desactivacion del catalizador, el
rendimiento de propileno aumenta con el tiempo de reaccién (Figura 22b). Este aumento es
notable y casi igual que la disminucion de la conversion de butenos, lo que pone de manifiesto
que la desactivacion afecta selectivamente a la transformacion de las olefinas ligeras en
parafinas y aromaticos mediante reacciones de aromatizacion y transferencia de hidrogeno, las
cuales son activadas por centros fuertemente acidos, que seran preferentemente bloqueados por
coque (Guisnet y cols., 2009, Almutairi y cols., 2013).
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Figura 22. Efecto de la relacion SiO2/Al>03 de la zeolita HZSM-5 sobre la evolucion con el
tiempo de la conversidn de butenos (a) y del rendimiento de propileno (b). Condiciones: 500
°C, W/Fgo= 0,32 Ocatalizador h (m0|CH2)_1, Ps=1,35 bar.

4.2.2.Efecto del tratamiento in situ con vapor sobre el comportamiento cinético de la
zeolita HZMS-5

El efecto del tratamiento in situ con vapor a diferentes temperaturas (300, 400 y 500 °C) se ha
estudiado Unicamente sobre la zeolita de menor relacién SiO2/Al.03 (HZ-30), la cual ha
presentado una mayor alteracion de sus propiedades estructurales, fisicas y acidas ante este
tratamiento, tal y como se ha comentado a lo largo del Apartado 3.1. Los resultados aqui
mostrados se han tomado como una vision general del efecto esperable de este tratamiento sobre
los indices de reaccion, si bien es cierto que el comportamiento catalitico sera distinto para las
zeolitas HZSM-5 de mayor relacion SiOJ/Al03 (HZ-80 y HZ-280), el cual ha quedado de
manifiesto en el Apartado 3.2.1.
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Los resultados a tiempo cero de los diferentes indices de reaccion obtenidos en la
transformacion de 1-buteno sobre catalizadores de zeolita HZSM-5 de relacion SiO2/Al203 =
30 (HZ-30) sometidos a tratamiento in situ con vapor se resumen en la Figura 23.

La conversion de butenos (Figura 23a) disminuye progresivamente a medida que aumenta la
temperatura del tratamiento in situ con vapor. Esto es debido a la correspondiente disminucién
de la acidez comentada anteriormente que es notable para el catalizador HZ-30-ST500 en
comparacion con el catalizador de referencia HZ-30. El rendimiento de etileno no se ve afectado
en gran medida por este tratamiento, mientras que el rendimiento de propileno aumenta debido
a la atenuacion de las reacciones secundarias de aromatizacion y transferencia de hidrégeno, tal
y como muestra el efecto de este tratamiento sobre las selectividades de las diferentes
agrupaciones de productos (Figura 23b). El tratamiento in situ con vapor a 500 °C aumenta
significativamente la selectividad de propileno hasta 27 % en peso en comparacion con el
catalizador sin modificar 16 % en peso.

La selectividad y rendimiento de etileno se ven afectadas en menor medida que el del propileno,
Ilegando incluso a disminuir para altas temperaturas de tratamiento. Esta diferencia se justifica
en base a la atenuacion del avance de reaccion y al diferente efecto sobre olefinas con diferente
reactividad (el propileno es mas reactivo). En consecuencia, la selectividad de propileno
depende de la extension o avance de la reaccion y es mayor para bajas conversiones.

Destaca la elevada selectividad de la fraccion Cs+ obtenida con esta familia de catalizadores
que se favorece significativamente al igual que el propileno a medida que se incrementa la
temperatura del tratamiento in situ con vapor. Esta corriente es de caracter olefinico (compuesta
mayoritariamente por pentenos) y podria recircularse al reactor con objeto de aumentar en
mayor medida el rendimiento de propileno, ya que esta formada por compuestos susceptibles
de cragqueo que podrian participar en la interconversion de las olefinas mediante reacciones de
oligomerizacidn-craqueo.
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Figura 23. Efecto del tratamiento in situ con vapor a distintas temperaturas de la zeolita
HZSM-5 sobre la conversion de butenos, rendimiento de propileno y etileno (a) y
selectividad de agrupaciones de productos (b), a tiempo cero. Condiciones: 500 °C, W/Fgo =
0,32 Qeatalizador N (m0|CH2)_l, Ps=1,35 bar.

En lo que respecta a la evolucion con el tiempo de los indices de reaccion (Figura 24), los
catalizadores sometidos a tratamiento in situ con vapor muestran una mejora en la estabilidad
respecto al catalizador de referencia asi como en el rendimiento de propileno. Segin Zhao y
cols. (2007), la estabilidad de la zeolita sometida a este tratamiento puede deberse a que durante
el proceso de craqueo de olefinas, el aluminio estructural (TFAL) se transforma en especies de
EFAL y PFAL, las cuales siguen siendo activas para la produccion de propileno. Los resultados
aqui mostrados de las Figuras 11, 12 y 23 avalan esta explicacion.
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Figura 24. Efecto del tratamiento in situ con vapor a distintas temperaturas de la zeolita
HZSM-5 sobre la evolucion con el tiempo de la conversion de butenos (a) y del rendimiento
de propileno (b). Condiciones: 500 °C, W/Fgo = 0,32 Qeatalizador h (M0lcr2)?, Ps = 1,35 bar.

Por otro lado los catalizadores de zeolitas modificadas presentan menores contenidos de coque
a los obtenidos con el catalizador de referencia: HZ-30 (3,7 % en peso) > HZ-30-ST300 (3,2 %
en peso) > HZ-30-ST400 (2,9 % en peso) > HZ-30-ST500 (2,5 % en peso). Relacionando estos
resultados con las propiedades acidas de los catalizadores, puede atribuirse la menor deposicion
del coque a la eliminacién parcial de centros fuertemente acidos, que suprimen en cierta medida
las reacciones bimoleculares involucradas en la formacién del coque, en particular la
transferencia de hidrdgeno (Zhao y cols., 2007; Guisnet y cols., 2009).

En la Figura 25 se muestran las curvas TPO del catalizador HZ-30 desactivado y de los
catalizadores modificados mediante tratamiento in situ con vapor. En todos los perfiles TPO se
pueden diferenciar dos picos, correspondientes a coques de distinta naturaleza: el coque I, que
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guema a temperaturas de ~ 500 °C y el coque 1l, que quema a temperaturas superiores a ~ 550
°C). El coque tipo I, de facil combustidn, puede asociarse a un cogue con mayor relacion H/C,
poco desarrollado (hidrogenado), que ha alcanzado un limitado grado de condensacion hacia
estructuras poliaromaticas desde estructuras alifaticas. También, puede entenderse que este tipo
de coque se deposita preferentemente en los mesoporos del catalizador (externamente a los
cristales de zeolita, en la bentonita y alimina que configuran la matriz del catalizador). En las
condiciones estudiadas, el coque tiene un origen catalitico y se forma en el interior de los
canales de los cristales de la zeolita mediante reacciones de condensacion activadas por los
centros &cidos (Guisnet y cols., 2009). La fraccion del coque que no queda atrapada es
desplazada hacia el exterior de los canales por el flujo de gas, ocupando los meso- y macroporos
de la matriz, donde debido a la reducida acidez, el desarrollo de este coque (tipo 1) es
consecuencia de etapas de condensacion favorecidas por la elevada temperatura. EI coque tipo
Il corresponde a la fraccion de coque retenida en los microporos, con una composicion mas
desarrollada y poliaromatica, desarrollo que estara favorecido por una elevada densidad de
centros acidos fuertes y por la existencia intersecciones mas amplias entre los microporos
(Wang y Manos, 2007).

En la Figura 25 se observa en primer lugar, como segun se aumenta la temperatura del
tratamiento in situ con vapor ocurre una disminucién en la deposicion de coque (menor area
bajo la curva) y en segundo lugar que el pico para el coque de tipo I, se desplaza ligeramente
hacia una menor temperatura de combustion, lo cual indica que la evolucion del coque en los
microporos es atenuada al disminuir la acidez.

Es destacable que los catalizadores desactivados HZ-30-ST300 y HZ-30-ST500 muestran una
proporcion similar de ambos tipos de coque | y coque 1, en comparacion con el catalizador de
referencia HZ-30 donde predomina el coque tipo Il. Esto puede ser debido al mayor volumen
de mesoporos de estos catalizadores (Tabla 3) que favorece la migracion del cogue depositado
en los microporos hacia el exterior de los cristales de la zeolita favoreciendo la estabilidad de
los catalizadores ya que se limita el bloqueo de los microporos por coque. Este efecto no es
observable para el catalizador HZ-30-ST400 que presenta Unicamente fraccion de coque tipo Il
y sin embargo presenta una elevada estabilidad. En definitiva, el tratamiento con vapor favorece
la menor proporcion del coque Il que al encontrarse en contacto con los centros activos del
catalizador, desactiva en mayor medida que el coque I. Esto explicaria la mayor estabilidad del
catalizador HZ-30-ST500 evidenciada en la Figura 24.
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Figura 25. Curva TPO del coque depositado sobre catalizadores de zeolita HZSM-5 de
relacion SiO2/Al,03 = 30 y modificadas mediante tratamiento in situ con vapor en la
transformacion de 1-buteno. Condiciones: 500 °C, W/Fgo = 0,32 Qeatalizador h (MOlcH2)™, Pg =
1,35 bar.
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5. CONCLUSIONES
En funcion de los resultados se han establecido las siguientes conclusiones:

Sobre el método de preparacion de los catalizadores

El tratamiento in situ con vapor de la zeolita HZMS-5, es un tratamiento menos severo que el
habitual y ademés, méas sencillo, ya que reduce los inconveniente del dificil control de las
condiciones (temperatura, caudal de vapor y tiempo) del tratamiento convencional.

Se ha comprobado que la matriz (bentonita y alimina) en la que se diluye la fase activa (25 %
en peso) es la que aporta gran parte de los mesoporos, contribucion que serd la misma para
todos los catalizadores siempre y cuando se reproduzca el método de preparacion del
catalizador final y ademas ofrece la ventaja de que no disminuye la superficie especifica relativa
a la fase activa.

Sobre la caracterizacion de los catalizadores

El tratamiento in situ con vapor a temperaturas de 300-400-500 °C no produce una variacion
apreciable en la estructura cristalina de la zeolita (caracterizada por DRX). No obstante, cabe
remarcar una ligera disminucién del tamafio de cristal con el aumento de la temperatura de
tratamiento in situ con vapor.

En lo que se refiere al estudio por RMN, en todas las zeolitas se puede observar que el pico
mayoritario corresponde a TFAL'. Un aumento de la temperatura del tratamiento con vapor
produce una disminucion de la proporcion de la banda de TFAL! respecto a las de TFAL2%y
EFAL de lo cual se deduce que el tratamiento con vapor reduce las especies accesibles TFAL?.
Para el caso de 2°Si se observa la existencia de un pico mayoritario Q*. A su vez aparece un
hombro que corresponde a una coordinacion Qs con un vértice de OAL. Se aprecia que conforme
aumenta la temperatura del tratamiento con vapor y particularmente a 500 °C, este hombro
decrece coincidiendo con un ataque de las especies OAI, lo cual ayuda a la desaluminacion.

Estas modificaciones también alteran la estructura porosa de la zeolita, provocando un ligero
aumento de la superficie BET asi como del volumen de mesoporos.

Una herramienta adecuada para controlar la acidez es la relacion de SiO2/Al20s, ya que al
aumentar esta relacion se disminuye la acidez total y a su vez la fuerza acida de los centros
fuertes. Las modificaciones mediante tratamiento in situ con vapor también resultan eficaces
de cara a disminuir la acidez total y en menor medida, reducir la fuerza &cida. Siendo el
tratamiento mas severo el tratamiento a 500 °C, donde la acidez total disminuye un 23 %.

Sobre el comportamiento catalitico de los catalizadores

El ajuste de la relacion SiO2/Al>Oz es adecuado para controlar la selectividad olefinas y por lo
tanto la de propileno. Al aumentar la relacién se aumenta la selectividad de propileno, ya que
se disminuyen las reacciones de transferencia de hidrogeno y aromatizacién (relacionadas con
los centros acidos fuertes), aunque a su vez se reduzca la conversion.
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Respecto a las modificaciones, la conversion de butenos disminuye progresivamente a medida
que aumenta la temperatura del tratamiento in situ con vapor. Esto es debido a la
correspondiente disminucion de la acidez. El rendimiento de propileno aumenta debido a la
atenuacion de las reacciones secundarias de aromatizacion y transferencia de hidrégeno
aumentando significativamente la selectividad de propileno hasta 27 % (HZ-30-ST500) en
comparacion con el catalizador sin modificar 16 % (HZ-30).

A su vez, estas modificaciones mejoran notablemente la estabilidad de los catalizadores, que
presentan una menor deposicion de coque, que preferentemente estd localizado en los
mesoporos del catalizador.
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6. NOMENCLATURA

a, b, c
dc
dp

Fo, Fi, F

Ps

Po

Ri

SBET
Smicroporos
Si

-

t

Vads

Vmesoporos

Vmicroporos

W

W/Fgo

Parametros de celda, A
Tamafio de dominio coherente de difraccion (cristal), nm
Diametro medio de poro, A

Caudal molar de butenos en la entrada del reactor; de la agrupacion de productos
i y de butenos a la salida del reactor, respectivamente, molcy h

Factor de forma de Scherrer

Coordinacion de la esfera del Si

Presion, atm

Presion parcial de buteno, bar

Presion de vapor del adsorbato, atm
Rendimiento de la agrupacién de productos i
Superficie especifica BET,m? g*

Superficie microporos m? g

Selectividad de la agrupacién de productos i
Temperatura, °C

Tiempo de reaccion, min

Volumen adsorbido, cm® g*

Volumen de mesoporos, cm® g

Volumen de microporos, cm® g

Masa de catalizador, g

Tiempo espacial referido a butenos ,geat h (Molchz)™?

Conversioén de butenos
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Abreviaturas

ABE Acetona: Butanol: Etanol

ABS Polimero de acrilonitrilo/butadieno/estireno
BTX Aromaticos (Benceno, Tolueno y Xilenos)
CMHC Craqueo combinado de metanol e hidrocarburos
DME Dimetil éter

DRX Difraccion de Rayos X

HDPE, LDPE Polietileno de alta y baja densidad

MOC Craqueo oxidativo de metano

RMN Resonancia magnética nuclear

MtBE Metil tert-butil éter

ODPH Proceso de deshidrogenacién oxidativa de parafinas
PVC Policlorovinilo

TMS Tetrametilsilano

TPD Desorcion a temperatura programada

TPO Oxidacién a temperatura programada

t-BA Terc-butilamina

Simbolos griegos

B Anchura a media altura del m&ximo de difraccion de la muestra
Eabc Error en la medida de los parametros de celda a, b o c.
A Longitud de onda de la radiacion utilizada en DRX

0 Posicién de la reflexion
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