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Sinopsis

En vista de las crecientes restricciones en materia ambiental para las gasolinas, especificamente
en cuanto a volatilidad, contenido de azufre y aromaticos, y dentro de este grupo el benceno en
especial; se plantea la posibilidad de emplear excedentes de corrientes no aprovechables en la
mezcla de gasolina con miras a incrementar su valor, transformandolas en componentes de alto
octanaje o con valor petroquimico.

Dentro de las vias planteadas para la optimizacion del uso del benceno presente en naftas, se
encuentra la alquilacion de este compuesto con corrientes gaseosas livianas (gas seco) provenientes
de procesos como FCC y Delayed Coker, las cuales contienen compuestos olefinicos, como etileno
diluido. La ventaja de esta reaccion es que no requiere hidrogeno para el proceso. Asi mismo, las
restricciones ambientales para alquilaromaticos en gasolinas son menos estrictas (hasta 25% “/y). A
su vez, estos compuestos pueden ser aprovechados en la industria petroquimica, como el caso del
etilbenceno.

En este trabajo se emplearon zeolitas tipo MFI, calcinadas a diferentes temperaturas (450,550 y
650°C), para estudiar su actividad en la reaccion de alquilacion de benceno con etileno para obtener
alquilaromaticos, principalmente etilbenceno, en sistemas continuos y por pulsos. Para este ultimo
caso, se evaluo la regeneracion in sifu del catalizador mediante la oxidacion del coque depositado.

Por medio de la caracterizacion fisicoquimica de los catalizadores, se determinaron sus
propiedades estructurales, texturales y acidicas, las cuales dependen de la temperatura de
calcinacion a la cual fueron sometidos.

Se determind que la temperatura de reaccion optima oscild entre 350 y 375°C, temperatura a la
cual se obtuvo mayor rendimiento en etilbenceno y mayor conversion de reactantes. La mejor
selectividad hacia el producto de interés la mostraron los catalizadores H-450 y H- 650.

Se observaron otros productos derivados de reacciones secundarias de realquilacion,
oligomerizacion, craqueo y dismutacion, tales como: tolueno, xilenos y cumeno.

Por medio de la técnica de Oxidacion a Temperatura Programada (OTP), se obtuvo un perfil de
la oxidacion del coque depositado sobre el catalizador, el cual permitié determinar la temperatura
maxima de oxidacion. Se observd que se encuentra relacionada con la acidez de los catalizadores.
Una vez llevada a cabo la reaccion, se noté una disminucion del 10-15% del area superficial de los
catalizadores usados, producto de la deposicion de coque. La recuperacion de las areas especificas
de los solidos, y sus propiedades cataliticas, es casi total, luego de regenerarlos, in situ, a 500°C.



Introduccion

Con el paso de los afios las restricciones y normativas ambientales se han agudizado con el fin de
intentar controlar la actividad industrial y preservar el ambiente, el cual se ha visto seriamente
afectado como consecuencia de la industrializacion descontrolada, y en muchos casos producto de
la ignorancia del hombre en cuanto a ciertas actividades economicas.

El ambito petrolero no escapa a esta situacion, es por esto que cada vez las regulaciones
ambientales son mas estrictas, lo cual incluye cambios en las especificaciones de las gasolinas con
relacion a su contenido de azufre y aromaticos, especialmente de benceno.

El benceno es un compuesto altamente valorado, sobretodo en la industria petroquimica, debido
a la amplia gama de productos derivados de ¢él. En el area de la refinacion tiene inconvenientes a
pesar de poseer un alto octanaje. Su uso esta limitado debido a su efecto nocivo a la salud, el cual ha
sido comprobado en diversos estudios. En este sentido, se considera causante de multiples
afecci[(l)]nes, entre las cuales se puede nombrar: la leucemia, el cancer de piel y de pulmoén, entre
otros.

Debido a esto, la cantidad de benceno en gasolinas ha sido disminuido drasticamente. De
acuerdo a la Agencia de Proteccion Ambiental (EPA) de Estados Unidos, por medio de su
normativa CAA (Clean Air Act), la presencia de benceno en gasolinas debe ser inferior al 1%.1%!

En vista de esta situacion, se han propuesto varios mecanismos para eliminar el benceno
excedente, por lo cual las refinerias a nivel mundial han empleado tres vias para ajustarse a estas
normativas !:

1. Limitar la produccion de benceno en el reformador, disminuyendo las moléculas precursoras
de benceno en la alimentacion.

2. Ajustar las condiciones de reaccion en el reformador para producir menos aromaticos.

3. Remover aguas abajo el benceno producido por el reformado, mediante procesos como:
hidrogenacion de benceno a ciclohexano, extraccion de benceno y alquilacion de benceno
con olefinas livianas (C,-Cy).

Los tratamientos que incluyen cambios en la alimentacion al reformador presentan
inconvenientes en el octanaje final, en la reduccion de la formacion de hidrogeno y dificultades en
cuanto a eventuales complicaciones relacionadas con las restricciones en las especificaciones de
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benceno.!

Las tecnologias de remocion de benceno aguas abajo, entre las cuales destaca la alquilacion,
presentan como ventaja el hecho de no emplear hidrogeno en su proceso, asi como proveer de
materia prima para distintos procesos petroquimicos. De igual forma, es importante sefialar que las
restricciones ambientales en cuanto a compuestos alquilaromaticos son menores, alrededor de 25%
en volumen, por lo tanto este benceno puede ser agregado a las gasolinas en forma de
alquilaromaticos.”!

En este trabajo se contempla la evaluacion del desempefio de catalizadores nacionales,
desarrollados con tecnologia venezolana propiedad de PDVSA Intevep, en la reaccion de
alquilacion de benceno con etileno como via para la eliminacion del excedente de benceno obtenido
en los procesos de refinacion, el cual no puede ser afiadido a la mezcla de gasolina debido a las
restricciones ambientales. Asimismo, se plantea esta reaccion como una via para el



aprovechamiento de las corrientes gaseosas de etileno que no son usadas industrialmente y, en
muchos casos, son quemadas.

Los objetivos de este trabajo fueron, en primer lugar, evaluar catalizadores sometidos a distintas
temperaturas de calcinacion post sintesis, para la reaccion de alquilacion de benceno con etileno.
Asi mismo, se realizo la regeneracion in situ de los catalizadores, con el fin de evaluar su influencia
en las propiedades texturales y cataliticas de éstos.

Desarrollo

Seccion experimental

A fin de evaluar el desempefio de los catalizadores seleccionados para la reaccion de alquilacion
de benceno con etileno, se llevo a cabo la siguiente metodologia:

v Modificacién post-sintesis del catalizador. Esto comprende el intercambio i6nico y el
proceso de calcinacion a diferentes temperaturas, con el fin de obtener la zeolita en forma
protonica.

v" Caracterizacion fisicoquimica de los catalizadores frescos.

v" Pruebas de reactividad, por pulso y en continuo, para la reacciéon modelo de alquilacion de
benceno con etileno.

v' Regeneracion de los catalizadores in situ.
v' Caracterizacion de los catalizadores regenerados.
v" Pruebas de reactividad, por pulso, para los catalizadores regenerados.
a) Caracterizacion de catalizadores
A partir de una zeolita de poro medio en forma sddica, con relacion Si/Al de 12, sintetizada de
acuerdo a la patente US 5,360,774, denominada MFI-INT-Na, se procedio a realizar un intercambio
iénico con (NH4)2SO4 de acuerdo al procedimiento reportado previamente. !
El solido obtenido se separ6 en tres partes iguales, las cuales se calcinaron a diferentes
temperaturas (450, 550 y 650°C). El incremento en la temperatura se realizo siguiendo una tasa de
3°C/min, luego se mantuvo a la temperatura deseada por espacio de 3 horas, y se dejo enfriar hasta

temperatura ambiente.

Los catalizadores se identificaron con la letra H, para indicar su forma &cida, seguida de la
temperatura de calcinacion a la cual se modificaron.

Los analisis de DRX se llevaron a cabo en un difractometro marca PHILIPS modelo PW 1710,
con radiacion Ko, de Cu.

La acidez de los catalizadores se evaluo por termodesorcion de piridina, para lo cual se empled
un espectrometro Perkin-Elmer 1750, bajo las siguientes condiciones: resolucion espectral de
4 ¢cm’', intervalo de 2 em™, N° de scans 60, region observada de 1700 em™ a 1400 cm™



Para el analisis quimico elemental, se empled la técnica de ICP. El equipo utilizado fue un
analizador VARIAN, modelo Vista Pro CCD, con un sistema de deteccion simultanea
multielemental, el cual permite obtener la sefial y el valor de concentracion del elemento (o los
elementos) proporcional a la intensidad de la luz detectada.

Para la determinacion de las propiedades texturales, el equipo empleado fue un analizador marca
Micromeritics, modelo TriStar 3000.

b) Pruebas cataliticas en continuo
Las pruebas cataliticas se realizaron en una planta en continuo y por pulsos, de manera de
estudiar el comportamiento catalitico de los sélidos bajo dos regimenes diferentes y a ciertas

condiciones de reaccion.

En la Figura 1 se muestra el esquema de reaccion para la planta en continuo.
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Figura 1. Esquema de reaccion

Las condiciones de reaccion se muestran en la Tabla 1.

Tabla 1. Condiciones de reaccion

Flujo de N, (mL/min) 50
Relacion molar B/E 1
Temperatura de reaccion (°C) | 250-450
Presion del sistema (atm) 1
Masa de catalizador (g) 1
Tamaiio de particula (um) 450-650
Velocidad espacial (h™" 1,3

Para la reaccion se utilizd una mezcla de benceno/n-pentano al 50% (V/y) y se introdujo al
sistema con un flujo de 0,1 mL/min, por medio de una bomba marca ISCO Series D. De igual
forma, se empled un flujo de etileno de 14 mL/min. La reaccion se llevo a cabo bajo una corriente
de N, como gas de arrastre.

La reaccion se desarroll6 en fase gaseosa, con el catalizador dispuesto sobre una placa porosa en
un reactor de vidrio pyrex.

Antes de iniciar la reaccion los catalizadores se sometieron a un proceso de pretratamiento. Para
esto, se sigui6 un patron de calentamiento de acuerdo al siguiente protocolo:



1. De 20°C a 150°C, se establecid una tasa de calentamiento de 4°C/min.

2. Se mantuvo a 150°C por espacio de 20 minutos.

3. Se elevo la temperatura de 150°C a 400°C con una tasa de calentamiento de 6°C/min.
4. Se mantuvo a 400°C por espacio de 2 horas.

5. Se disminuy6 la temperatura a 250°C con una tasa de enfriamiento de 5°C/min.

La cuantificacion de los productos de reaccion se realizd en un cromatografo de gases
HEWLETT PACKARD 5890 Serie II, provisto de una columna HP PONA (50 m x 0,20 mm) con
un espesor de pelicula de 50 um, cuya fase activa es 100% dimetilpolisiloxano.

¢) Pruebas cataliticas por pulso

Para la reaccion por pulso se trabajo en un equipo Micromeritics AutoChem II 2920, disefiado
para evaluar microreactividad. El esquema de trabajo se puede apreciar en la Figura 2.
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Figura 2. Esquema de operacion para la reaccion por pulsos de benceno con etileno

Las condiciones de operacion se presentan en la Tabla 2.

Tabla 2. Condiciones de reaccion para las pruebas por pulso
Flujo de Ar (mL/min) 20
Relacion molar B/E 25
Temperatura de reaccion (°C) | 250-450
Presion del sistema (atm) 0,87
Masa de catalizador (g) 0,100
Tamaio de particula (um) 450-650
Velocidad espacial (h-1) 4.3

En este caso el benceno se colocd en un recipiente, el cual se calentd a una temperatura
ligeramente superior a su punto de ebullicion. Una vez alcanzado este punto, el vapor de benceno
presente en el condensador fue enfriado a 70°C, de manera de controlar la concentracion del mismo
en la corriente de reaccion a través de su presion de vapor. El etileno fue burbujeado dentro del
recipiente contenedor de benceno, y sirvio de igual forma como gas portador.

Se trabajo con una relaciéon molar de benceno/etileno de 25 en pulsos de 0,36 mL, inyectados
aproximadamente cada 3 minutos. Como gas de arrastre se empled argon, con un flujo de
20 mL/min.



Cabe destacar que lo fundamental de esta experiencia es el hecho de poder hacer la regeneracion
del catalizador in situ, por medio de una reaccion de Oxidacion a Temperatura Programada.

Para la Oxidacion a Temperatura Programada (OTP) se hizo pasar por la muestra una corriente
de oxigeno al 5,23% en helio, de acuerdo al diagrama presentado en la Figura 3. Cabe destacar que
se colocod una trampa de Pt, de manera de convertir el CO en CO, y poder monitorear una sola
sefial. Se empled un cuadrupolo de masas marca PFEIFFER, modelo OMNISTAR, como detector.
Una vez regenerado in-situ, mediante oxidacion a temperatura programada, el catalizador se
sometio a un analisis textural y catalitico.
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Figura 3. Esquema de la regeneracion del catalizador (OTP)
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Para la OTP se sometio el catalizador a la rampa de temperatura mostrada en la Figura 4.
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Figura 4. Rampa de temperatura para la OTP

Resultados y Discusion
a) Propiedades fisico-quimicas de los catalizadores

Como se puede observar en la Figura 5, los planos sefialados con los indices de Miller: (0,1,1),
(0,2,0), (5,0,1) y (3,0,3); coinciden con los planos correspondientes para un catalizador tipo MFIP],
con lo cual se asegura que el solido de partida posee dicha estructura cristalina.

De igual forma, los patrones de difraccion para los catalizadores calcinados coinciden en todos
los casos, por lo cual se sugiere que, a las temperaturas de calcinacion empleadas, no se generan
cambios apreciables en la fase cristalina de las zeolitas.
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Figura 5. Patrones de DRX para los catalizadores estudiados

En la Tabla 3 se muestran los resultados correspondientes a la caracterizacion textural, y el
analisis quimico elemental (AQE) de los catalizadores empleados.

Tabla 3. Resultados de area superficial y AQE

Catalizador | Area superficial BET (mZ/g) Si/Al
MFI-INT-Na 382 12,18
H-450 485 11,75
H-550 437 10,57
H-650 433 11,67

El area BET para las muestras intercambiadas es mayor a la de la zeolita en forma sodica, debido
a que el cation sodio ocupa un volumen mayor dentro de la estructura del catalizador, por lo cual
tiende a disminuir la superficie del mismo. Con respecto a las zeolitas calcinadas, se observa una
pérdida en el area superficial para los catalizadores H-550 y H-650, con respecto a la H-450.

Las variaciones observadas en la relacion Si/Al se deben al error asociado a la técnica de ICP,
por lo que se consideran similares para todos los casos.

Los resultados de acidez estudiados por adsorcion de piridina mediante la técnica de IR,
presentados en la Tabla 4, muestran que el nimero de sitios Brensted totales disminuye a medida
que se aumenta la temperatura de calcinacion. Caso contrario se observa para los sitios acidos
Lewis, los cuales se incrementan con la temperatura de calcinacion. Es probable que este proceso
pueda deberse a una transformacion de parte de los sitios acidos Bronsted en sitios Lewis, debido al
proceso gradual de deshidroxilacion.[



Tabla 4. Resultados de acidez por adsorcion de piridina

Catalizador Sitios B | Sitios B | Sitios B | Sitios B | Sitios L | Sitios L | Sitios L | Sitios L
fuertes medio | débiles | totales | fuertes | medios | débiles | totales
H-450 639 58 100 797 106 121 154 381
H-550 471 250 16 737 44 314 30 388
H-650 279 17 91 387 69 150 212 431

b) Actividad catalitica en continuo

Se realizdé un barrido de temperatura, desde 250 hasta 450°C, de manera de determinar la
temperatura Optima de reaccion y su influencia en la distribucion de productos.

La conversion de reactivos se calculd empleando la siguiente ecuacion (1):

_ %Pesogg—%Pesog,

0
/'E' COH vE:ﬁeno T % Pesor
(D
Y Pesopn—% Peso
0 _ BO 'Bs
/6 COH vBence?m o % Pesogg

donde Eo y Bo corresponden al porcentaje en peso de entrada de etileno y benceno,
respectivamente, mientras que Es y Bs al porcentaje en peso de la salida de los mismos.

En las Figuras 5 y 6 se observa la evolucion de la conversion del benceno y el etileno en funcion
de la temperatura de reaccion.
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Figura 5. Conversion de benceno
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Figura 6. Conversion de etileno

La reaccion de alquilacion de benceno con etileno presenta una relacion estequiométrica de 1:1.
Sin embargo, la conversion de etileno es mucho mayor que para el caso del benceno. Esto se puede
explicar por la alta reactividad del etileno sobre los sitios acidos, la cual podria generar reacciones
secundarias de oligomerizacion. Prueba de esto es la presencia de compuestos olefinicos, no
aromaticos, tipo butenos, hexenos y octenos, observados en los productos de reaccion.

Para que se lleve a cabo la reaccion de oligomerizacion es necesaria la formacion de un
carbocation en la molécula de etileno, el cual atacara el doble enlace de otra molécula del mismo
tipo. La formacion de estos carbocationes se encuentra poco favorecida por la inestabilidad de esta
especie. Sin embargo, en trabajos previosm se ha planteado la adsorcion del etileno sobre la
superficie del catalizador, formando una especie con carga parcial positiva, la cual participara en un
ataque concertado con la molécula aromatica, de acuerdo a la Figura 7. Tomando en cuenta esta
propuesta, es posible que la formacion de los oligdbmeros del etileno se produzca por un mecanismo

analogo.

De igual manera, puede considerarse una competencia entre las moléculas aromaticas y el
etileno para formar el enlace con el carbono 1 del etileno protonado. En este caso, el etileno posee
ventaja por ser mas pequeio y tener mejor difusion dentro de los poros del catalizador. Esto se
evidencia en el hecho de que el maximo de conversion para el etileno se presenta a una temperatura
de reaccion menor que para el benceno. Esto genera un gasto excesivo del etileno y a su vez una
serie de subproductos originados por reacciones secundarias de craqueo.
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Figura 7. Representacf(fn esquematica del estado de transicién parala ali]uilaci()n de benceno
con etileno.!”

En procesos industriales se trabaja usualmente con una relacion benceno:etileno alrededor de 20,
de manera de disminuir las reacciones de oligomerizacioén. Sin embargo, en este trabajo se persigue
simular las condiciones de reaccion mas adversas para la obtencion del producto de interés, con el
proposito de evaluar el desempefio de los catalizadores para la obtencion de etilbenceno bajo estas
condiciones.

La posibilidad del craqueo de la molécula de pentano ingresada al sistema como parte de la
alimentacion, se considera que no contribuye notablemente en la distribucion de productos
encontrada. Por debajo de 350°C, la reaccion de craqueo de n-pentano no se observa en gran
medida. Alrededor de los 450°C, la contribucion de propano procedente de la reaccion de craqueo
de n-pentano se podria situar alrededor de 10%. Sin embargo, bajo las condiciones evaluadas, la
presencia de propano es muy baja.

Tomando la conversion de benceno como indicador del desempeiio de la reaccion de alquilacion,
se puede deducir, a partir de la Figura 5, que la temperatura 6ptima de reaccion es 350°C, la cual es
similar para todos los catalizadores probados.

La Tabla 5 presenta la distribucion de productos aromaticos encontrada en la reaccion de
alquilacion de benceno con etileno, en un intervalo de temperatura de reaccion entre 250 y 450°C,
sobre zeolitas de poro medio, calcinadas a 450, 550 y 650°C y la zeolita ZSM-5 empleada como
referencia.

Ademas del etilbenceno, se observa una amplia gama de productos secundarios, entre los cuales
destacan los de alquilaciones sucesivas con etileno (dietilbenceno) y derivados de la
oligomerizacion del etileno (butenos).



Tabla 5. Porcentaje de selectividad de productos aromaticos

Compuesto H-450 Compuesto H-550
Temperatura] 250 300 350 400 450 Temperatura] 250 | 300 350 400 J 450
Tolueno 0,00 ) 0,00 | 398 |10,82]2191 Tolueno 000] 0,00 ) 1,82 | 3,39 ] 6,75
Etilbenceno 15,82]23,42| 60,04 | 60,58] 49,84 Etilbenceno 0,00]2283] 47,03 | 39,96] 40,39
Xileno 0,00) 000 | 148 | 2,83 ] 6,06 Xileno 00| 0,00) 1,18 | 0,00 | 4,91
Cumeno 9,19 1 12,53] 241 ] 1,97 ] 1,91 Cumeno 0,00]10,45] 3,08 | 240 | 2,45
n-Propilbenceno 000094 | 356 | 3,33 | 3,37 n-Propilbenceno 0.00] 414 ) 521 5,14 | 568
Dietilbenceno 000) 706 |1326)] 745 286 Dietilbenceno 0,00]30,13] 1962 | 20,14] 9,46
Otros 74,99] 56,05 15,27 | 13,03] 14,05 Otros 0,00]3245] 22,07 | 2897 30,35

Compuesto H-650 W ZSM-5
Temperatura] 250 300 350 400 450 Temperatura] 250 | 300 350 400 J 450
Tolueno 0,00 ) 0,00 | 6,82 |19,62] 36,14 Tolueno 0,00] 0,00 ) 2,79 | 8,35 ]15,36
Etilbenceno 552 121,73] 60,86 | 53,11] 34,33 Etilbenceno 0,00]19,93] 38,73 | 36,38] 27,21
Xileno 0,00 ) 0,00 3,12 | 6,06 | 10,37 Xileno 000] 0,00 ) 1,88 | 504 ] 9,10
Cumeno 414 11264] 388 | 217 ] 1,41 Cumeno 000]1145]) 323 | 263 | 1,75
n-Propilbenceno 000 313 | 590 | 3,77 | 2,65 n-Propilbenceno D00 683 ) 647 | 576 | 415
Dietilbenceno 0,00 ) 11,30 759 | 3,09 1,36 Dietilbenceno 0,00]2617] 1628 | 7,21 | 4,82
Otros 90,34 51,21 11,83 | 1217] 13,74 Otros 0,00] 35,62] 30,63 | 34,63] 37,60

En la Figura 8 se muestra un esquema de las reacciones que podrian estar involucradas en el
proceso y, ademas, explicar la distribucion de productos obtenida.
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Figura 8. Posibles vias de reaccion involucradas en la reaccion estudiada

Se observa un maximo en la selectividad hacia el etilbenceno, para todos los catalizadores, a una
temperatura de reaccion de 350°C. De igual forma sucede con el dietilbenceno, debido a que sigue
el mismo mecanismo de reaccion. Los catalizadores H-450 y H-650 presentan la mayor selectividad
hacia etilbenceno, asi mismo se observa que esta selectividad se mantiene hasta 400°C para el

CHy



catalizador H-450. Tomando en cuenta estos datos, es posible pensar que el catalizador que posee
un mayor numero de sitios de acidez de Brensted (H-450) presente mayor selectividad para la
reaccion de alquilacion.

También se observa la produccion de xilenos, los cuales se incrementan con la temperatura de
reaccion. Su presencia puede ser explicada por la reaccion de dismutacion de tolueno.

La obtencion de tolueno puede ser explicada a partir del mecanismo de reaccion propuesto en
trabajos anteriores'™, plasmado en la Figura 9, ya que presenta el mismo comportamiento observado
en el trabajo citado, el cual tiende a aumentar su rendimiento conforme se incrementa la
temperatura de reaccion.

~_+-CH3 CHy
T + H+ T N S S
‘ + HC=—CH;, —— ‘ + HC=—CH, —— ol
/ / Z =
_H*
H3 + “\. ‘;_/./'"|
=
=

Figura 9. Mecanismo propuesto para la formacion de tolueno'®

Los otros compuestos alquilaromaticos presentes en la reaccion pueden originarse a partir del
craqueo de cadenas olefinicas formadas a partir de la oligomerizacion del etileno, tal como se
mostrd en la Figura 8. Estas, al craquearse, generarian especies que pudieran adsorberse al
catalizador, tal como el etileno, y fungir como nuevos agentes alquilantes.

¢) Actividad catalitica por pulso

Los perfiles de concentracion obtenidos a partir del cuadrupolo de masas, para la reaccion de
alquilacion por pulsos, se muestran en la Figura 10. Se tomaron las relaciones m/q (masa/carga) 91
y 106 para identificar los productos alquilbencénicos de la reaccion. Es importante destacar que
estos resultados muestran cualitativamente la tendencia en la actividad de los catalizadores en
funcion del tiempo, ya que la cuantificacion exacta de cada producto aromatico o alquilaromatico
resulta dificil mediante esta técnica.
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Figura 10. Resultados para la reaccion de alquilacion sobre zeolita MFI calcinada a diferentes
temperaturas y regenerada a 500°C

Tal como se aprecia en la Figura 10, el catalizador H-550 presenta una mayor actividad que el
H-450, reflejada en un aumento de la intensidad de los pulsos para ambos fragmentos (91 y 106),
representativos de alquilaromaticos. Asi mismo, la reactividad del catalizador H-550 regenerado es
comparable al caso fresco, lo que hace suponer que el proceso de regeneracion no afecta las
propiedades cataliticas de la zeolita para esta reaccion. En general, todos los sistemas de reaccion
estudiados presentan un maximo de obtencion de productos entre 350-375°C, tal como se observo a
partir de los resultados obtenidos para la reaccion en continuo. Para el caso del catalizador H- 650,
los resultados obtenidos con el cuadrupolo de masas fueron contradictorios. Sin embargo, de
acuerdo a los resultados obtenidos en la reaccion en continuo, se puede deducir que la actividad de
este catalizador es similar a la del H-450, y por lo tanto menor que la del H-550.

En la Figura 11 se muestran los perfiles de OTP correspondientes a la regeneracion de los
catalizadores empleados. La sefnal que se observa representa la aparicion de CO, que se empleara
como indicador de la remocidn del coque presente en los catalizadores MFI.

Para los tres catalizadores se observa una sola sefial, lo cual sugiere la presencia de coque de la
misma naturaleza. La temperatura de oxidacion aumenta a medida que se incrementa la temperatura
empleada para la calcinacion de los catalizadores. En consecuencia, se podria establecer una
relacion entre la acidez de los solidos y la temperatura de oxidacion del coque que se deposita en
ellos. Pudiera pensarse que para aquellas zeolitas con mayor relacion de sitios Bronsted/Lewis, el
coque depositado puede ser oxidado mas facilmente, y se remueve a temperaturas inferiores que
aquellos so6lidos con mayor cantidad de sitios Lewis.
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Figura 11. Perfiles de OTP

En la Tabla 6 se muestran los resultados de area superficial para los catalizadores frescos, usados
y regenerados. Como era de esperarse, se observa una disminucion en el area especifica de los
catalizadores usados debido a la deposicion de coque en su estructura. Asi mismo, se observa una
recuperacion casi total del area especifica, tomando en cuenta el 5% de error asociado a la técnica.
Desde el punto de vista industrial este resultado es muy satisfactorio, ya que se espera que la vida
util del catalizador sea larga, lo que se traduce en beneficios econémicos para el proceso.

Tabla 6. Resultados de area especifica

Area especifica BET (mZ/g)
()
Catalizador | Fresco | Usado Regenerado a Yo de B
500°C recuperacion
H-450 485 416 424 87
H-550 437 373 427 98
H-650 433 387 411 95
Conclusiones

La cristalinidad de las zeolitas MFI estudiadas no se ve alterada significativamente al someterlas
a un proceso de calcinacion entre 450 y 650°C, a las condiciones establecidas en este trabajo, de
acuerdo con los resultados de DRX. Sin embargo, se observa que el area superficial (BET) y la
densidad y distribucion de los sitios acidos dependen de la temperatura de calcinacion empleada.

Las pruebas cataliticas en continuo mostraron que el mejor desempefio de los catalizadores, en
cuanto a conversion y selectividad hacia etilbenceno, se obtuvo a 350°C. Los catalizadores H-650 y
H-450 presentaron una mayor selectividad hacia etilbenceno.

Se observo que a 350°C los valores de rendimientos son altos cuando la relacion de sitios acidos
Bronsted/Lewis es mayor, mientras que la selectividad muestra valores menores bajo estas
condiciones, tal como se observa en el caso de la zeolita H-550. Esto se verifico gracias a las
pruebas por pulso, donde se pudo observar una mayor actividad para el catalizador H-550.

Aparte del etilbenceno, como producto principal de la reaccion, aparecen otros subproductos de
salida generados por reacciones secundarias de oligomerizacion, craqueo, dismutacion y alquilacion
multiple, esto debido a la baja relacion benceno:etileno empleada (1:1).

El incremento de la temperatura de reaccion conduce a la pérdida de selectividad hacia el
etilbenceno y favorece la produccion de tolueno y xilenos

Mediante la técnica de reaccion por pulsos, se mostrd que los catalizadores presentan una
resistencia a la desactivacion en el intervalo de tiempo y bajo las condiciones estudiadas. Sin



embargo, la temperatura de remocion del carbon depositado depende de su temperatura de
calcinacion La deposicion de coque en los catalizadores en condiciones de baja desactivacion se
verifico mediante TPO. El coque depositado en los sélidos con mayor acidez Lewis requiere de
mayores temperaturas de oxidacion. El catalizador mas activo para la reaccion de alquilacion (H-
550) mostr6 una recuperacion casi total de su area superficial, asi como de sus propiedades
cataliticas, una vez regenerado a 500°C.
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Nomenclatura

B/E: Relacion molar Benceno/Etileno
B/L: Relacion sitios acidos Brensted/Sitios acidos Lewis



