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Aleksandra MASALSKA*

KATALIZATORY NIKLOWE I RUTENOWO-NIKLOWE
NA NOSNIKACH ZAWIERAJ ACYCH
ZEOLIT ZSM-5 1 TLENEK GLINU.
WYBRANE WEASCIWOSCI FIZYKOCHEMICZNE
I KATALITYCZNE

Przedstawiono wyniki prac dotyczacych charakterystyki wiasciwosci fizykochemicznych zeoli-
tow, ukladéw dwusktadnikowych ZSM-5+Al1,0; oraz katalizatoréw niklowych i rutenowo-niklo-
wych zawierajacych jako nos$nik uktad dwusktadnikowy w powiazaniu ze sktadem chemicznym, spo-
sobem otrzymywania i ich wlasciwos$ciami katalitycznymi.

Okreslono wplyw sposobu laczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu na teksturg i wlasciwosci
kwasowe uktadéw ZSM-5+Al1,0; oraz wplyw metody preparatyki katalizatorow niklowych na od-
dzialywania metal-nosnik i ich aktywnos¢ w krakingu oraz selektywnym krakingu weglowodorow
parafinowych o tancuchu normalnym (oraz ich monometylowych izomeréw).

Ustalono zalezno$¢ migdzy skladem chemicznym, sposobem otrzymywania katalizatoréw ni-
klowych i rutenowo-niklowych a ich aktywnoscia uwodorniajaca w konwersji weglowodoréw aro-
matycznych. Okreslono korelacj¢ pomigdzy stosunkiem liczby centréw metalicznych do liczby cen-
trow kwasowych w katalizatorach niklowych a ich selektywnoscia w reakcji uwodornienia toluenu.
Udokumentowano wplyw warunkéw obrobki termicznej i sposobu wprowadzania niklu na oddziaty-
wania metal-no$nik oraz wplyw ilosci rutenu, rodzaju prekursora rutenu i sposobu preparatyki kata-
lizatoréw niklowych na oddzialywania metal-metal (Ru-Ni) i metal-nosnik oraz wiasciwosci uwo-
dorniajace katalizatoréw w konwersji 1-metylonaftalenu.

Opracowano formulg katalizatora umozliwiajacego otrzymanie zadowalajacych ilosci produktow
w dwoch przeciwstawnych reakcjach (uwodornienie-reakcja egzotermiczna, kraking—reakcja endo-
termiczna); w optymalnej temperaturze reakcji podczas przemiany frakcji oleju napgdowego otrzy-
mano produkty o korzystnych wlasciwosciach niskotemperaturowych przy jednoczesnym ponad
50-procentowym stopniu odaromatyzowania surowca.

Opisano zaleznos$¢ pomigdzy sktadem chemicznym i whasciwosciami fizykochemicznymi katali-
zatorow a stopniem ich zakoksowania oraz charakterem depozytow weglowych, ze szczegdlnym
uwzglednieniem podatnosci koksu na utlenienie.

* Wydziat Chemiczny Politechniki Wroctawskiej, Wybrzeze Wyspianskiego 27, 50-370 Wroctaw.
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Wykaz uzywanych skrotow i akronimow

$rednia $rednica poréw (z ang. average pore diameter)

centra kwasowe Bronsteda

frakcja: benzen, toluen, ksyleny

weglowodory parafinowe od 1 do 5 atoméw wegla w czasteczce

weglowodory alkiloaromatyczne powyzej 8 atoméw wegla w czasteczce

zawarto$¢ wegla w strukturach aromatycznych (%)

temperatura blokady zimnego filtra (z ang. cold filter plugging point)

zawarto$¢ wegla w strukturach parafinowych (%)

dyspersja

sSrednica poréw liczona z krzywej desorpcji metoda BJH (metoda Barretta, Joynera i Halendy)
dwupierscieniowe weglowodory aromatyczne

weglowodory aromatyczne o wigcej niz dwu pierscieniach w czasteczce

ekstynkcja po parcjalnej desorpcji pirydyny w 360 °C, E; ekstynkcja po adsorpcji i desorpcji
pirydyny w 45 °C, E,

glin w pozycji pozasieciowej (z ang. extra framework aluminium)

energia wigzania

glin w pozycji sieciowej (z ang. framework aluminium)

temperatura koficowa wrzenia surowca (z ang. final boiling point)

stosunek liczby moli n-Cg, ktére przereagowaty do C;+C, do liczby moli n-Cg, ktore przere-
agowaly do C;—C;s

weglowodory o temperaturze wrzenia wyzszej od temperatury wrzenia surowca (z ang. high
boiling hydrocarbons)

hydroizomeryzacja

stopiefi odaromatyzowania surowca (z ang. hydrodearomatization)

frakcja hydrorafinatu oleju napgdowego

produkty uwodornienia

stosunek liczby moli wegglowodoréw rozgatezionych do liniowych we frakcji C4+Cs
temperatura poczatkowa wrzenia surowca (z ang. initial boiling point)

weglowodory izoparafinowe o 6 atomach wegla w czasteczce

emisyjna spektrometria plazmowa (z ang. inductively coupled plasma)

spektroskopia w podczerwieni (z ang. infrared spectroscopy)

adsorpcja pirydyny metoda IR

konwersja

centra kwasowe Lewisa

frakcja o koficowej temperaturze wrzenia nizszej od poczatkowej temperatury wrzenia surowca
(z ang. low boiling hydrocarbons)

lekki olej cyrkulacyjny z procesu krakingu katalitycznego (z ang. light cycle oil)

szybkos¢ objetosciowa podawania surowca (z ang. liguid hour space velocity)
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weglowodory o malej masie czasteczkowej, lotne w warunkach prowadzenia testu (z ang.
low-molecular weight hydrocarbons)

ilo§¢ amoniaku uwalnianego w zakresie temperatury 300—450 °C bgdaca miarg kwaso-
wosci centrow definiowanych jako centra kwasowe o $redniej mocy (z ang. medium)
1-metylonaftalen

spektroskopia magnetycznego rezonansu jadrowego (z ang. magic angle spinning nuclear
magnetic resonance spectroscopy)

metylocykloheksan

alkilocyklopentany

metylodekaliny

metylotetraliny

liczba centréw kwasowych Bronsteda

liczba centrow kwasowych Lewisa

liczba dostgpnych atoméw niklu po uwzglgdnieniu dyspersji (500 °C)

catkowita liczba centréw kwasowych

n-heksan

pochodne cyklopentanu (dimetylocyklopentany i etylocyklopentan)

punkt zobojgtniania powierzchni lub punkt izoelektryczny (z ang. point of zero charge)
$redni promien mezoporéw

ilo$¢ amoniaku uwalnianego w zakresie temperatury 450—550 °C bgdaca miarg kwaso-
wosci centrow definiowanych jako centra kwasowe mocne (z ang. strong)

miara ilo$ci amoniaku uwalnianego powyzej 550 °C

powierzchnia wlasciwa wyznaczana metoda BET (metoda Brunauera, Emmeta i Tellera)
selektywnos¢ katalizatora do produktéow hydrogenolizy

selektywnos¢ katalizatora do wgglowodoréw C;—Cs

skaningowa mikroskopia elektronowa (z ang. scanning electron microscopy)
selektywnos¢ katalizatora do produktéw HBH '

selektywnos¢ katalizatora do produktéw hydroizomeryzacji

selektywnos¢ katalizatora do produktéw hydrokrakingu

powierzchnia metalu (m%/g metalu)

selektywnos¢ katalizatora do metylocykloheksanu

selektywnos¢ katalizatora do alkilowych pochodnych cyklopentanu

powierzchnia wlasciwa metoda #-plot

zywice (z ang. Tar)/depozyty weglowe/koks

transmisyjna mikroskopia elektronowa (z ang. transmission electron microscopy)
temperatura

temperatura krzepnigcia

temperatura me¢tnienia

spektrometria mas jonéw wtdrnych z analiza czasu przelotu (z ang. time-of-flight secondary
ion mass spectrometry)

termoprogramowana desorpcja (z ang. femperature-programmed desorption)
termoprogramowana desorpcja amoniaku

- termoprogramowane utlenianie (z ang. temperature-programmed oxidation)

termoprogramowana redukcja (z ang. temperature-programmed reduction)
temperatura reakcji

temperatura wrzenia

catkowita objgto$¢ porow

objetos¢ zaadsorbowanego wodoru
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— obje¢tosé mezopordw

— objgtos¢ mikroporow

— ilo$¢ amoniaku uwalnianego w zakresie temperatury 180—300 °C bgdaca miara kwaso-
wosci centrow definiowanych jako centra kwasowe stabe (z ang. weak)

weglowodory aromatyczne

spektroskopia fotoelektronéw wybijanych promieniowaniem rentgenowskim (z ang.
X-ray photoelectron spectroscopy)

— dyfrakcja promieniowania rentgenowskiego (z ang. X-ray diffraction)

— fluorescencja rentgenowska (z ang. X-ray fluorescence)

— wspotczynnik fragmentacji



1. Wprowadzenie

Konwersja weglowodoréow odgrywa kluczowa rolg w przemysle chemicznym.
W wigkszosci procesow jest prowadzona na heterogenicznych katalizatorach monofunk-
cyjnych, charakteryzujacych si¢ obecnoscia centrow kwasowych lub centrow metalicz-
nych, oraz na katalizatorach dwufunkcyjnych, zawierajacych zardwno centra kwasowe,
jak 1 metaliczne. W praktyce najwigksze zastosowanie znalazty katalizatory zawierajace
zdyspergowane metale przejsciowe (Mo, Co, Ni, W, Fe, Pd, Pt) na tlenkowych nosnikach,
takich jak tlenek glinu, krzemionka, glinokrzemiany amorficzne i krystaliczne.

Katalizatory niklowe ze wzgledow ekonomicznych (stosunkowo niska cena niklu
1 jego dostgpnosc) sg interesujaca alternatywa dla katalizatorow zawierajacych metale
szlachetne. Sa one stosowane w syntezie organicznej, utwardzaniu thuszczow oraz
w wielu innych procesach przemystowych, w tym petrochemicznych i rafineryjnych
[241]. W przerdbce ropy naftowej metaliczne katalizatory niklowe przeznaczone sa,
ze wzgledu na duza podatnosé niklu na zatrucia (silna adsorpcja H,S [22]), do prze-
miany surowca po procesie glgbokiego odsiarczenia i odazotowania.

Katalizatory bimetaliczne, w poréwnaniu do monometalicznych, wykazujg wigk-
szg aktywnos¢, selektywnos¢ 1 stabilnosé, sa rowniez bardziej odporne na zatruwanie
[11, 18, 50, 53, 70, 140].

Aktywnym promotorem wielu katalizatoréw jest ruten [37, 50, 105, 119, 237, 260,
275]. Charakteryzuje si¢ on, w poréwnaniu do innych metali szlachetnych, wigksza
odpornoscig na zatruwanie zwiazkami siarki [140, 237, 275]. Duza aktywnos$¢ uwo-
dorniajaca Ru wynika z niewielkiego ciepta adsorpcji H, [138], a duza odporno$¢ na
zatruwanie jest przypisywana malej gestosci lokalnej niezajgtych standow na poziomie
Fermiego [13, 69].

Odkryte w latach 80. minionego wicku wlasciwosci katalityczne zeolitu ZSM-5
(MFI) wynikajace z ksztattoselektywnosci spowodowaty, ze byt on intensywnie bada-
ny w reakcjach takich jak MTG (methanol-to-gasoline), izomeryzacja ksylenow do
p-ksylenu, selektywny hydrokraking. Zeolit ten ma dwa rodzaje przecinajacych si¢
kanaléow zbudowanych z dziesigciocztonowych pierscieni (ze wzgledu na liczbe ato-
mow tlenu) o przekroju eliptycznym; kanaty proste réwnolegte do kierunku [010]
o Srednicy 0,53 x 0,56 oraz kanaty sinusoidalne rownolegte do kierunku [100] o $red-
nicy 0,51 x 0,55 nm. Zastosowanie zeolitu ZSM-5 (podobnie jak innych zeolitdw)



w warunkach przemystowych wymaga jego uformowania w celu nadania odpowied-
niego ksztattu, granulacji i wytrzymatosci mechanicznej. W procesie formowania
uzywa si¢ substancji wigzacej — lepiszcza — w ilosci od 20 do 90% mas. Najczesciej
jako lepiszcze stosuje si¢ tlenki glinu, krzemu lub naturalne glinokrzemiany.

Badania wplywu metody preparatyki katalizatoréw na ich wlasciwosci fizykoche-
miczne i katalityczne sg przedmiotem wielu prac, poniewaz nawet nieznaczne réznice
w preparatyce na kazdym z jej etapdw (uwzgledniajac suszenie, kalcynacje, redukcje
czy tez aktywacjg) znajduja swoje odbicie we wlasciwosciach katalizatorow [61, 81,
83, 84, 210213, 222].

Niniejsza monografia stanowi podsumowanie kilkunastoletnich badan autorki nad
katalizatorami niklowymi i rutenowo-niklowymi zawierajacymi w swym skladzie
zeolit ZSM-5.

Bliska wspolpraca z przemystem rafineryjnym skierowata uwagg autorki na badania
uktadow Ni/ZSM-5+A1,05 w reakcji selektywnego hydrokrakingu weglowodorow para-
finowych o fancuchu normalnym (oraz ich monometylowych izomeréw) prowadzacej
do poprawy wiasciwosci niskotemperaturowych frakcji wrzacych w zakresie temperatu-
ry wrzenia oleju napgdowego [88, 91, 92]. Owczesne doniesienia literaturowe wskazy-
waly na mozliwo$¢ zastosowania takich katalizatorow w procesach uszlachetniania
gltownie bazowych olejow smarowych [55, 103, 106, 196, 209, 242, 243, 266, 268, 277].
Poprawa wiasciwosci niskotemperaturowych frakcji oleju napedowego [44, 57, 111,
117, 269] nabrala znaczenia po wprowadzeniu, jako komponenta oleju napgdowego,
frakcji z procesu hydrokrakingu, ktora zawiera znaczaca ilo$¢ zwiazkow o charakterze
parafinowo-naftenowym [267]. W badaniach katalizatoréw autorka uwzglednita m.in.
wplyw sposobu faczenia sktadnikow nosnika oraz metody wprowadzania metalu aktyw-
nego, ktore decyduja, posrednio lub bezposrednio, o wiasciwosciach fizykochemicznych
katalizatora, takich jak dyspersja, dystrybucja i wielkos¢ krystalitdéw metalu, kwaso-
wos¢, a takze wplywaja na oddzialywania metal-no$nik.

Wprowadzone w latach 90. ograniczenia w zawartosci wegglowodorow aromatycz-
nych we frakcjach paliwowych [275] ukierunkowaty dalsze zainteresowania autorki na
badaniach tych uktadow w selektywnym usuwaniu benzenu z frakcji benzynowej oraz
uwodornieniu weglowodoréw aromatycznych we frakcji oleju napgdowego, ktérych
zawarto$¢ znacznie zwigkszyta si¢ po wprowadzeniu jako komponenta frakcji LCO
(light cycle oil) z procesu krakingu katalitycznego [49, 272]. Cel ten realizowano po-
przez modyfikacj¢ funkcji uwodorniajacej katalizatorow, zmieniajac warunki prepa-
ratyki katalizatorow niklowych oraz optymalizujac ilo$¢ niklu i rutenu.

Katalizatory selektywnego hydrokrakingu o podwyzszonej funkcji uwodorniajacej
stworzyly mozliwos¢ rownoczesnej konwersji weglowodorow n-parafinowych oraz
policyklicznych weglowodoréw aromatycznych, co jest bardzo interesujace z punktu
widzenia wprowadzenia nowych rozwiazan technologicznych przy produkcji oleju
napedowego. Dwie przeciwstawne termodynamicznie reakcje (hydrokraking — reakcja
endotermiczna, uwodornienie — reakcja egzotermiczna) wymagaja doboru optymalne;j



temperatury reakcji pozwalajacej na otrzymanie akceptowalnych ilosci produktow.
W dostgpnych informacjach literaturowych brak jest wynikéw badan uktadow
RuN1/ALLO3+ZSM-5 w odniesieniu do ich wiasciwosci fizykochemicznych i powiaza-
nia z aktywnoscig w réwnolegle przebiegajacych reakcjach krakingu i uwodornienia
weglowodorow aromatycznych.

W niniejszej monografii przedstawiono wyniki badan wiasnych autorki nad wiasci-
wosciami fizykochemicznymi zeolitow, uktadéw dwuskladnikowych ZSM-5+A1,04
oraz katalizatorow niklowych i rutenowo-niklowych zawierajacych jako nos$nik
uktad dwusktadnikowy w powigzaniu ze skladem chemicznym, sposobem ich
otrzymywania i aktywnoscia w reakcji krakingu, uwodornienia wegglowodoréw aro-
matycznych oraz aktywnoscia w rownolegle przebiegajacych reakcjach krakingu
1 uwodornienia.

Prezentowane wyniki pozwalajg na poszerzenie wiedzy w zakresie wpltywu:

— sposobu laczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu na teksturg 1 wtasciwosci kwa-
sowe uktadow ZSM-5+Al,03,

—metody preparatyki katalizatorow niklowych na oddziatywania metal-no$nik
1 ich wtasciwosci krakujace,

— stosunku liczby centréw metalicznych do liczby centréw kwasowych na selek-
tywnos¢ katalizatoréw niklowych w reakcji uwodornienia toluenu,

— warunkow obrdbki termicznej i sposobu wprowadzania niklu na oddziatywania
metal-nosnik oraz aktywnos$¢ katalizator6w w reakcji uwodornienia 1-metylonaf-
talenu,

— ilosci rutenu i rodzaju prekursora rutenu oraz sposobu preparatyki katalizatorow
niklowych na oddziatywania metal-metal (Ru—Ni) i metal-nosnik oraz ich wlasciwo-
$ci uwodorniajace,

— ilosci rutenu, sposobu preparatyki katalizatorow niklowych oraz temperatury re-
akcji na aktywnos¢ katalizatorow rutenowo-niklowych w rownolegle przebiegajacych
reakcjach krakingu weglowodoréw n-parafinowych i uwodornienia wielopierscienio-
wych weglowodordw aromatycznych,

— skfadu chemicznego 1 wlasciwosci fizykochemicznych katalizatoréw niklowych
oraz rutenowo-niklowych na charakter depozytow weglowych.

Badania prowadzone byly w Instytucie Chemii i Technologii Nafty i Wegla (1991—
2005) oraz w Zaktadzie Chemii i Technologii Paliw (2005-2009) na Wydziale Che-
micznym Politechniki Wroctawskiej. Cz¢$¢ badan realizowana byta we wspotpracy
z oS$rodkami krajowymi: Instytutem Chemii Ogoélnej i Ekologicznej Politechniki
Lodzkiej, Instytutem Niskich Temperatur i Badan Strukturalnych PAN we Wroctawiu,
Uniwersytetem Jagiellonskim w Krakowie, Uniwersytetem im. A. Mickiewicza
w Poznaniu, Instytutem Technologii Nafty w Krakowie oraz Instytutem Katalizy
1 Fizykochemii Powierzchni PAN w Krakowie. Fragment pracy dotyczacy wptywu
rutenu (ilo$¢ i rodzaj prekursora) na wlasciwosci fizykochemiczne 1 powierzchniowe,
aktywnos¢ oraz zakoksowanie katalizatorow RuNi/ZSM-5+Al,0; wykonano w ra-
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mach grantu habilitacyjnego finansowanego przez Ministerstwo Nauki 1 Szkolnictwa
Wyzszego (N205 066 31/3012).

Odnosniki literaturowe prac wiasnych autorki cytowanych w monografii wyrdz-
niono pogrubiong czcionks, co ma utatwi¢ Czytelnikowi odroznienie prac autorstwa
Aleksandry Masalskiej (i wsp.) od prac innych autorow.



2. Cel i zakres pracy

Celem prowadzonych badan bylo okreslenie wptywu:

— sposobu wymiany jonowej w zeolicie Na-ZSM-5 na form¢ wodorowg oraz ni-
klowa i metody taczenia zeolitu Ni,H-ZSM-5 z wodorotlenkiem glinu,

— modyfikacji wlasciwosci kwasowych katalizatorow niklowych poprzez zmiang:

e skfadu chemicznego (ilo$¢ zeolitu, stopien wymiany jonowej w zeolicie,
ilo$¢ niklu),

e metody preparatyki (sposob taczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu oraz
sposob wprowadzenia niklu),

— modyfikacji wlasciwo$ci uwodorniajacych katalizator6w przez zmiang:

e metody wprowadzenia niklu i warunkéw kalcynacji,

e zawartosci niklu oraz wprowadzenie 1 zmiang ilo$ci rutenu,
na wlasciwosci fizykochemiczne i katalityczne zeolitow, uktadéw dwusktadnikowych
Ni,H-ZSM-5+A1,0; oraz katalizatorow.

Badania katalizatoréw bimetalicznych uwzglednialy okreslenie wptywu metody
preparatyki katalizatorow niklowych, ilosci i rodzaju prekursora rutenu na oddziaty-
wania metal-metal (Ru—Ni) i metal-nosnik.

W celu scharakteryzowania wiasciwosci powierzchniowych uktadow katalitycznych
zastosowano nastepujace techniki: chemisorpcje wodoru, dyfrakcje promieniowania
rentgenowskiego (XRD), elektronowa mikroskopi¢ transmisyjna (TEM), emisyjng
spektrometri¢ plazmowga (ICP), fluorescencj¢ rentgenowska (XRF), skaningowa mikro-
skopig elektronowa (SEM) i mikroanaliz¢ rentgenowska, sorpcj¢ azotu i benzenu, spek-
trometri¢ mas jonéw wtormych z analiza czasu przelotu (TOF-SIMS), spektroskopig¢
fotoelektronéw wybijanych promieniowaniem rentgenowskim (XPS), spektroskopig¢
jadrowego rezonansu magnetycznego (MAS NMR), spektroskopi¢ w podczerwieni (IR),
termoprogramowang desorpcj¢ (TPD), termoprogramowang redukcj¢ (TPR).

Aktywnos¢ katalizatorow okreslano w reakceji krakingu i/lub uwodornienia zwigz-
kéw modelowych (n-heksan, toluen, 1-metylonaftalen) oraz w procesie krakingu i/lub
uwodornienia surowcow rzeczywistych (olej parafinowy, frakcja oleju napgdowego).
Doswiadczenia prowadzono pod ci$nieniem normalnym (n-heksan, 1-metylonaftalen)
oraz w warunkach zblizonych do technologicznych (p = 3,5-7,0 MPa; H,:CH =
350-500 Nm*/m’; LSHV = 2,0-3,0 h'"; olej parafinowy, 1-metylonaftalen, frakcja
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oleju napgdowego). Miarg aktywnosci katalizatorow w reakcji selektywnego hydrokra-
kingu byla konwersja n-heksanu oraz stopien odparafinowania frakcji oleju napgdowego
okreslany na podstawie wilasciwosci niskotemperaturowych produktu (temperatura met-
nienia, krzepnigcia, blokady zimnego filtra). Miara wlasciwosci uwodorniajacych byla
konwersja toluenu, 1-metylonaftalenu oraz stopien odaromatyzowania frakcji oleju
napgdowego okreslany na podstawie zawartosci weglowodoréw aromatycznych (IR,
HPLC).

Celem pracy bylo takze okreslenie wptywu modyfikacji funkcji uwodorniajace;j
katalizatoréw na ilo$¢ i charakter depozytow weglowych (TPO).

Aby ulatwi¢ Czytelnikowi lektur¢ pracy, w koncowej czgsci pracy zamieszczono
zestawienie katalizatorow omawianych w poszczegélnych rozdziatach (z podaniem
kodu, sktadu, metody preparatyki etc.).



3. Wiasciwosci fizykochemiczne
i katalityczne modyfikowanego zeolitu ZSM-5
oraz ukladu dwuskladnikowego ZSM-5+Al,0;

3.1. Wiasciwosci fizykochemiczne zeolitow
H-ZSM-5, Ni,H-ZSM-5 oraz ukladéw Ni,H-ZSM-5+Al,0;

Zeolity zazwyczaj syntezowane sa w formie sodowej, ktora w procesach wyma-
gajacych obecnosci centrow kwasowych jest katalitycznie nieaktywna. Wiasciwosci
katalityczne wykazuja zeolity w formie wodorowej (monofunkcyjne kwasne kataliza-
tory) lub zawierajacej dodatkowo kationy metali przejsciowych (katalizatory dwu-
funkcyjne).

Wymiana jonowa w sodowej formie zeolitu Na-ZSM-5 na forme wodorowa,
w przeciwienstwie do zeolitoéw X oraz Y (ktorych struktura wykazuje niska odpornosé
na dziatanie kwaséw), moze by¢ prowadzona bezposrednio przez obrobke kwasami.
Jednak badania prowadzone przez Inui i wsp. [116] wykazaly, Ze wymiana jonowa
w zeolicie Na-ZSM-5 z zastosowaniem kwasow HCl, HNO,, H,SO, (roztwory
1-2 M) prowadzi do niewielkiej dealuminacji (< 10%). W poréwnaniu do zeolitu
H-ZSM-5 otrzymanego z zastosowaniem 2 M HCI, zeolit otrzymany z uzyciem 2 M
NH,4CI charakteryzuje si¢ nieco wyzsza kwasowoscig (o 0,08 mmol NHs/g) przy jed-
noczesnie nizszym stopniu wymiany jonéw Na‘ na H'.

Metale wprowadzane sa do zeolitéw najczgsciej metoda wymiany jonowej badz
impregnacji; moga by¢ rowniez dodawane na etapie syntezy zeolitu [251].

Wymiana jonowa moze by¢ realizowana w sposob konwencjonalny w fazie cie-
ktej lub w fazie stalej. Stopien wymiany jonowej w fazie cieklej jest ograniczony
przez réwnowage termodynamiczng. Aby osiagna¢ wysoki stopien wymiany, wy-
magane jest wielokrotne powtdérzenie wymiany (najczgsciej od dwoch do pigciu
razy) wraz z posrednia kalcynacja, ktora utatwia migracj¢ kationow do miejsc jono-
wymiennych zeolitu. Podczas wymiany w fazie ciektej moga wystgpowaé ograni-
czenia steryczne wynikajace z obecnosci w roztworze hydratéw jonéw metali. Sto-
pien wymiany jonowej zalezy nie tylko od warunkéw prowadzenia procesu
(temperatura, pH, czas wymiany i jej krotno$¢), ale takze od rodzaju wprowadzane-
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go metalu (efektywny promien jonu metalu, jego elektroujemnos$¢ oraz czgsciowy
ladunek tlenu w odpowiednim tlenku, O%). Gervasini [82], podobnie jak Lucas
i wsp. [160], stwierdzita, ze jony Ni*", pomimo mniejszej efektywnej srednicy, pe-
netruja kanaty zeolitu ZSM-5 w znacznie mniejszym stopniu niz jony Cu®’. Powo-
dem tego jest utrudniona stabilizacja jonow niklu w sieci zeolitu. Czgsciowy tadunek
tlenu O° w tlenku niklu jest wigkszy niz O° w tetraedrze AlO,, natomiast czesciowy
tadunek tlenu O> w tlenku miedzi i w tetraedrze AlO, jest zblizony.

Wymiana jonowa w fazie stalej pozwala unikna¢ niedogodnosci, ktore wystegpuja
podczas procesu realizowanego w fazie cieklej; glowna korzyscia jest osiagnigcie
w jednym etapie duzo wigkszego stopnia wymiany jonowej [101, 102, 135].

W wigkszosci przypadkéw oddzialywania metal-nosnik w zeolitach otrzymanych
metodami wymiany jonowej sa silne, dzigki czemu mozna uzyska¢ duza dyspersj¢
metalu. Ze wzglgdu jednak na pojemnos¢ jonowymienng zeolitu metody te stosuje si¢
w preparatyce zeolitow o malej zawartosci metali.

Podczas zastosowania impregnacji jako metody wprowadzania metalu do zeolitow
oddziatywania metal-nosnik sa stabsze. W efekcie otrzymuje si¢ katalizatory zawie-
rajace na powierzchni duze krystality metali [135]. Hoang i wsp. [108], preparujac
katalizatory Ni/H-ZSM-5 metoda impregnacji roztworem azotanu(V) niklu(II) stwier-
dzili, ze istotne znaczenie ma pH roztworu. Podczas impregnacji roztworem o pH
rownym 1,8 zachodzi wymiana jonéw Ni** z centrami kwasowymi Brensteda usytu-
owanymi w kanatach zeolitu, zas przy pH 4,8 nikiel osadza si¢ gtownie na powierzch-
ni zewngtrznej zeolitu.

Koncowa lokalizacja metalu w uktadach metal/zeolit w istotny sposob zalezy od
warunkow kalcynacji 1 redukeji. Jentys 1 wsp. [124] stwierdzili, ze redukcja Ni-ZSM-5
(wymiana w fazie statej) w 300 °C prowadzi do powstawania matych klasteréw me-
talu ulokowanych wewnatrz poréw zeolitu, podczas gdy redukcja w 500 °C sprzyja
tworzeniu si¢ duzych klasterow, ktore sa usytuowane na zewnatrz kanaléw zeolitu.
Mate klastery metali sprzyjaja przebiegowi reakcji izomeryzacji, duze za$ reakcji kra-
kingu.

Zeolity otrzymywane sa w postaci proszkowej. Zastosowanie ich w warunkach
przemystowych (reaktory ze ztozem statym, ruchomym czy tez fluidalnym) wymaga
uformowania w celu nadania im odpowiedniego ksztattu, granulacji i wytrzymatosci
mechanicznej. Aby wyprodukowac katalizatory zeolitowe w formie wytloczek, ta-
bletek lub granulek w procesie formowania stosuje si¢ substancj¢ wigzaca — lepisz-
cze w ilosci od 20 do 90% mas. Nawet w przypadku gdy lepiszcze jest katalitycznie
nieaktywne, oddzialywania pomigdzy lepiszczem a zeolitem moga w znacznym
stopniu wplyna¢ na struktur¢ porowatg oraz kwasowos¢, a w konsekwencji na wia-
$ciwosci katalityczne produktu koncowego. Obecnos¢ lepiszcza, na skutek preferen-
cyjnego odktadania si¢ na nim prekursoréw koksu, moze réwniez zwigkszy¢ stabil-
nos¢ katalizatorow [56]. Aktywnosc, selektywnos¢ i stabilno$¢ katalityczna uktadow



15

metal/zeolit+lepiszcze w okreslonej reakcji zalezy nie tylko od ilosci [28, 129, 298]
1 typu zastosowanej substancji wiazacej [46, 64, 246], ale rowniez od rodzaju zeolitu
[65, 159, 162] 1 metalu aktywnego [161, 256]. Jako substancje wiazace najczgsciej
stosuje si¢ tlenki glinu, tlenki krzemu lub naturalne glinokrzemiany.

Wplyw lepiszcza na wiasciwosci fizykochemiczne i aktywnos$¢ uktadow zawiera-
jacych zeolit ZSM-5 badano w wielu pracach [28, 46, 64, 65, 159, 162, 246, 298].
Badania struktury porowatej wykazaty [159, 162], ze w uktadach zawierajacych le-
piszcze zwigksza si¢ ilo§¢ mezo- i makroporéw, ktérych obecnosé sprzyja szybszej
dyfuzji produktéw reakcji; w konsekwencji maleje udziat niepozadanych reakcji na-
stegpczych, np. krakingu produktow reakcji izomeryzacji n-alkanéw. Typ lepiszcza
istotnie wplywa na kwasowos$¢ zeolitu ZSM-5. Zastosowanie naturalnych glinokrze-
mianéw (o duzej zawartosci jonéw Na') (kaolin [46], montmorylonit [64], bentonit
[64, 159, 162]) powoduje zmniejszenie kwasowosci zeolitu na skutek wymiany jono-
wej pomigdzy protonami zeolitu a kationami Na'. Do wymiany tej dochodzi podczas
kalcynacji ukladu zeolit/lepiszcze (wymiana jonowa w fazie stalej). Konsekwencja
zmiany kwasowosci jest zmniejszenie aktywnos$ci katalizatoréw i zmiana ich selek-
tywnosci. Takie zaleznosci stwierdzono w badaniach aktywnosci katalizatorow Pd lub
Pt/H-ZSM-5+bentonit (35/65) w reakcji izomeryzacji n-butanu [64, 65] oraz n-oktanu
[159, 162]. Zmiang selektywnosci katalizatorow autorzy tlumacza niewielkim, lecz
znaczacym zmniejszeniem efektywnej srednicy kanatu zeolitu (kation Na* jest wick-
szy niz H"), co pociaga za soba zmniejszenie szybkosci dyfuzji czasteczek o wigk-
szych srednicach krytycznych. W przypadku stosowania jako lepiszcza naturalnych
glinokrzemianéw po etapie formowania katalizatora konieczna jest dodatkowa wy-
miana jonowa (protonowe formy naturalnych glinokrzemianéw nie wykazuja wiasci-
wosci wiazacych).

W przeciwiefistwie do naturalnych glinokrzemianow zastosowanie tlenku glinu jako
lepiszcza, w wigkszosci przypadkéw, powoduje zwigkszenie kwasowosci uktadu ze-
olit-lepiszcze. Zjawisko to jest spowodowane migracja glinu z tlenku glinu do zeolitu.
Glin w pozycji pozasieciowej (EFAL, extra framework aluminum) moze by¢ zrédlem
nowych centréw kwasowych Lewisa [292]. Podczas kalcynacji mogga by¢ réwniez
wygenerowane nowe centra kwasowe na skutek podstawienia sieciowego Si™* przez
kationy Al". Powstate tréjskoordynowane jony Al” bedace réwniez centrami Lewi-
sa, moga po przylaczeniu czasteczki wody stac si¢ centrami Bronsteda. W zaleznosci
od metody faczenia zeolitu z tlenkiem glinu centra kwasowe powstajg na powierzchni
zewngtrznej krysztaldw zeolitu [46] badz wewnatrz jego struktury porowatej [265].
Modyfikacja wlasciwosci kwasowych moze réwniez by¢ nastgpstwem wystgpowania
efektu synergetycznego pomigdzy glinem pozasieciowym (EFAL) a centrami kwaso-
wymi Brensteda, co w konsekwencji prowadzi do zwigkszenia mocy centrow kwaso-
wych [162].

Badania wilasne autorki dotyczyty zeolitu H-ZSM-5, Ni,H-ZSM-5 oraz ukladow
N1,H-ZSM-5+A1,0; zawierajacych 50% mas. tlenku glinu. Badane probki zestawiono
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w tabeli 3.1. Zeolit Na-ZSM-5 o stosunku molowym SiO,/Al,0; = 35 i zawartosci
1,75% mas. Na otrzymano z Instytutu Chemii Przemystowej w Warszawie [54]. Wy-
miang w zeolicie Na-ZSM-5 na form¢ wodorowa, ktora w dalszym tekscie bedzie
okreslana jako H', wykonano dwukrotnie z zastosowaniem 1 M NH,Cl (HZs) lub 0,5 M
HCI (HZx). Zeolity Ni,H-ZSM-5 (NiZs; NiZg) otrzymano przez dwukrotng wymiang
H-ZSM-5 z 0,5 M Ni(NOs),. Kazdy etap wymiany prowadzono w temperaturze 90 °C
przez 2 h.

Tabela 3.1. Zestawienie badanych probek [179]
Table 3.1. Catalysts under the study [179]

Kod Skiad Wymi{mg Naﬁ na.H+ Sposéb %atczen'ia zeo]'itu
w zeolicie Z uzyciem z wodorotlenkiem glinu

NaZ Na-ZSM-5 — -
HZg H-ZSM-5 NH,CI -
HZx H-ZSM-5 HCI1 -
NiZs Ni,H-ZSM-5 NH,CI —
NiZyx Ni,H-ZSM-5 HCI -
(NiZgt+A1,0;) (Ni,H-ZSM-5+A1,03) | NH,CI Eaczenie past — E*
(NiZs+A1,03)a (Ni,H-ZSM-5+A1,03), | NH,Cl Mieszanie proszkow — A**
(NiZg+A1,05)5 (Ni,H-ZSM-5+A1,0;), | HCI Mieszanie proszkéw — A

* Metoda E — mieszanie dwdch oddzielnie przygotowanych past: zeolitu Ni,H-ZSM-5 z 1% HNO;
oraz peptyzatu wodorotlenku glinu (otrzymanego z uzyciem 1% HNO;). ** Metoda A — proszki wodoro-

tlenku glinu i zeolitu mieszano w roztworze wodnym przez 4 h, nastgpnie suszono i formowano stosujac
1% HNO:;.
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Rys. 3.1. Dyfraktogram XRD zeolitu NiZg [179]
Fig. 3.1. XRD pattern of NiZg zeolite [179]
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Dyfraktogramy XRD zeolitow ZSM-5 przed i po wymianach jonowych byty
identyczne. Przykiadowy dyfraktogram zeolitu NiZg wraz z dotgczonymi linia-
mi dyfrakcji z krystalograficznej bazy danych JCPDF No. 37-0359 (rys. 3.1) poka-
zuje dobrze wykrystalizowany material odpowiadajacy strukturze zeolitu ZSM-5
[280].

Morfologi¢ zeolitu NiZs (SEM) oraz widma promieniowania rentgenowskiego
przedstawiono na rysunku 3.2. Srednie rozmiary dominujacych w preparacie ziaren
wynosity ok. S5um. Stwierdzono nastgpujacy skiad: 31,4% at. krzemu, 1,8% at. glinu
oraz 66,8% at. tlenu (Si0/Al,O; = 35).

b
$000-] J )
00

ol

Energia (keV)

Rys. 3.2. Zeolit NiZg: obraz SEM (x10000) (a)
oraz widmo promieniowania rentgenowskiego (20 kV)(b) [179]
Fig. 3.2. NiZg zeolite: SEM micrograph (x10000) (a) and X-ray spectrum (20 kV)(b) [179]

Ukfady Ni,H-ZSM-5+Al1,05 (1:1), zawierajace 50% mas. tlenku glinu otrzymywa-
no metoda ,.taczenia past” zeolitu z wodorotlenkiem glinu (metoda E) lub ,,mieszania
proszkow” (metoda A), a nastgpnie obrobke termiczng z koncows temperaturg kalcy-
nacji wynoszaca 480 °C (3 h).

Hydrozel wodorotlenku glinu preparowano metoda stracania przy pH = 9 (70 °C),
stosujgc glinian sodu oraz kwas azotowy. Koncowa wartos¢ pH = 7 hydrozelu uzy-
skano poprzez dodatkowe wprowadzenie kwasu azotowego. Nastepnie hydrozel odsa-
czano, przemywano do zaniku jonéw NO; i suszono. Badania XRD tlenku glinu
(rys. 3.3) otrzymanego przez kalcynacj¢ tak otrzymanego hydrozelu (temperatura kon-
cowa kalcynacji 480 °C; 3 h) wykazaly, ze ma on strukturg krystaliczng tlenku glinu
typu y (JCPDF No. 10-0425). Sredni rozmiar krystalitow, obliczony na podstawie
szerokosci refleksu przy 26 rownym 67°, wynosit ok. 2 nm.
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Rys. 3.3. Dyfraktogram XRD tlenku glinu
Fig. 3.3. XRD pattern of alumina
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Rys. 3.4. Widma rezonansowe >’Al MAS NMR dla:
AlL0; (a), NiZs (b), NiZg (c), (NiZs+A1,03)g (d), (NiZs+A1,03)4 (€), (NiZg+A1,03)4 ()
Fig. 3.4. 77A1 MAS NMR spectra for:
AlLOs (a), NiZs (b), NiZ (c), (NiZs+A1,03)g (d), (NiZs+A1,03)4 (e), (NiZg+A1,03)4 ()

Widma “’Al MAS NMR tlenku glinu, zeolitow oraz uktadéw zeolit+Al,O5 przedsta-
wiono na rysunku 3.4. Na widmie tlenku glinu widoczne sq dwa sygnaly rezonansowe
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przy 65,5 1 6,5 ppm odpowiadajace glinowi wystepujacemu odpowiednio w strukturze
tetra- 1 oktaedrycznej [145, 297]. Sygnat przy 54 ppm obserwowany na widmach zeolitow
jest zwigzany z wystgpowaniem glinu w sieciowej pozycji tetraedrycznej (FAL, frame-
work aluminium) [121, 130]. W przeciwienstwie do zeolitu NiZs, ktorego forma wodorowa
otrzymana byla z uzyciem soli NH,Cl, na widmie zeolitu NiZg, wymienianego za pomoca
kwasu HCI, stwierdzono obecno$¢ niewielkiego sygnatu (1,5%) przy 0 ppm, ktory jest cha-
rakterystyczny dla glinu wystepujacego w pozycji pozasieciowej (EFAL) [60, 71].

Widma rezonansowe ukladéw zeolit+Al,O; charakteryzuja si¢ obecnoscia sygnatow
pochodzacych od glinu usytuowanego w pozycji oktaedrycznej w tlenku glinu (6,5 ppm)
oraz nakladajacych si¢ sygnatéw od glinu wystgpujacego w pozycji tetraedrycznej w tlen-
ku glinu (65,5 ppm) 1 w zeolicie ZSM-5 (54,0 ppm). Udziaty glinu przy 54 ppm w mie-
szanych uktadach otrzymane przez odjecie nakladajacych si¢ sygnatow pochodzacych
od tlenku glinu przy 65,5 ppm zestawiono w tabeli 3.2. Pole powierzchni sygnatu przy
65,5 ppm obliczano na podstawie wielkosci sygnatu przy 6,5 ppm uwzgledniajac, ze sto-
sunek pola pod sygnalem przy 6,5 ppm (Ss sppm) do pola przy 65,5 ppm (Ses sppm) W tlenku
glinu wynosit 2,75. Jak wynika z tabeli 3.2, w no$niku otrzymanym przez mieszanie
proszkow, tj. (NiZg+Al1,0s5), wigcej glinu wystgpuje w pozycjach sieciowych zeolitu
(wigksza Ss4ppm) N1z W nosniku otrzymanym metoda laczenia past, tj. (NiZs+A1,05)E. Jest
to spowodowane wigksza migracja glinu z tlenku glinu do sieci zeolitu zachodzaca pod-
czas kalcynacji uktadu o ,lepszym wymieszaniu” skfadnikow. Podobny efekt, to jest mi-
gracje glinu podczas preparatyki, stwierdzili Fougerit i wsp. [74] dla uktadéw zawieraja-
cych mordenit, Shen i wsp. [264] podczas postsyntezowej aluminacji materiatow
mezoporowatych MCM-41 oraz Zang [298] przy otrzymywaniu uktadow zawierajacych
zeolit ZSM-5. Nalezy zwr6ci¢ uwage na fakt, ze przy zastosowaniu tej samej metody
taczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu, w uktadzie zawierajacym zeolit NiZg (forma H
— wymiana z HCI) ilo$¢ glinu ,,sieciowego” jest mniejsza niz w ukfadzie zawierajacym
NiZs (forma H' — wymiana z NH,Cl), poniewaz juz sama obrébka zeolitu z uzyciem HCI
doprowadzita do wyjscia glinu z sieci (dealuminacji).

Tabela 3.2. Wptyw metody preparatyki uktadu zeolit+Al,0; na pole powierzchni sygnalu NMR odpo-
wiadajace przesunigciu chemicznemu dla 2’Al
Table 3.2. Effect of the preparation method of the zeolit+Al,O3 system on the NMR signal area
corresponding to the chemical shift for 7Al

Pole powierzchni sygnatu (j.u.)
Kad 6,5 ppm 65,5 ppm 54 ppm Se.spom/S6s.spom
A1,0, 9,89 3,60 - 2,75
(NiZs+A1,05)e 11,0 4,00° 041° 2,75
(NiZs+A1,05)4 9,45 3,43 0,81° 2,75
(NiZg+A1,05)4 11,3 4,12° 0,55° 2,75

2 Ses.sppm Obliczono jako Sg spom/2,75, g Ss4ppm — pole powierzchni sygnatu w zakresie przesunigcia
chemicznego 100-30 ppm pomniejszone o S65,5ppm-
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Kwasowos$¢ badanych probek charakteryzowano metoda adsorpcji pirydyny (IR-Py),
ktora pozwolita na okreslenie liczby centrow kwasowych Brensteda (B) 1 Lewisa (L), oraz
metoda termoprogramowanej desorpcji amoniaku (TPD-NH;) umozliwiajaca okreslenie
rozktadu centrow kwasowych o réznej mocy (B+L). Widma pirydyny przedstawiono na
rysunkach 3.5-3.7, za$ przyktadowe krzywe desorpcji amoniaku na rysunku 3.8.

(=] (3]
(24 hd
3
g
e
©
go8\ o
2¢ g |
2
8 i
! b
g
H .
£ d
" e
f
w h
o
©
L

1700 1650 1600 1550 1500 1450 1400
v ({em™)

Rys. 3.5. Widma IR pirydyny po adsorpcji i desorpcji w 170 °C: NaZ (a), HZs (b), HZx (c), NiZg (d),
NiZg (e), (NiZs+A1,05) (f), (NiZstA1,03)4 (g), (NiZg+tA1,05)4 (h) [184]
Fig. 3.5. IR spectra of pyridine after adsorption and desorption at 170 °C: NaZ (a), HZs (b), HZ (c),
NiZs (d), NiZg (e), (NiZs+A1,05)g (f), (NiZs+A1,03) (8), (NiZg+A1,03), (h) [184]

Widmo IR-Py otrzymane dla Na-ZSM-5 (rys. 3.5 widmo a) zawiera pasma pochodza-
ce od pirydyny zwiazanej z jonami Na': 1443 i 1598 cm ™' oraz stabe pasma jonu pirydy-
niowego przy 1545 cm ™' wskazujace na obecnos¢ matej liczby centréw kwasowych Bron-
steda (B) (powstate prawdopodobnie w wyniku hydrolizy). Wymiana jonéw Na’ na H
(widma b, c¢) powoduje powstanie centrow kwasowych B (pasma jonu pirydyniowego
1545, 1635 cm™") oraz matej liczby centrow kwasowych L (1455 cm™ i 1610-1630 cm™).

Czg$ciowa wymiana jonéw H' na Ni** powoduje zmniejszenie intensywnosci pa-
sma 1545 cm™ (spadek kwasowosci Bronsteda) (widma d, e), przy czym jest ono
wicksze w przypadku zeolitu, ktérego form¢ H™ otrzymano stosujac HCl. W poréwna-
niu do intensywnosci pasm odpowiednich zeolitdw, w uktadach Ni,H-ZSM-5+A1,04
(1:1) (widma f, g, h) obserwuje si¢ zmniejszenie intensywnosci pasm jonu pirydynio-
wego 1545 cm™', poniewaz nastepuje ,rozcieficzenie” zeolitu materialem zawieraja-
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cym glownie centra Lewisa. Efektem tego jest zwigkszenie intensywnosci pasm
1615 cm™' oraz pojawienie si¢ nowych centréw Lewisa przy 1452 cm™.

Informacji na temat wzglgdnej mocy kwasowej centrow Lewisa dostarczyty bada-
nia desorpcji pirydyny na uktadzie (NiZs+A1,0;)r w zakresie drgan 16101630 cm™
(rys. 3.6). Widma po desorpcji pirydyny otrzymane w 300 °C (widmo b) i 400 °C
(widmo c) ukazaly, ze intensywno$¢ pasm maleje w nastgpujacej kolejnosci: 1608 >
1615 > 1621 ecm', co jest wyraznie widoczne na widmie réznicowym (widmo d).
Wskazuje to, ze pasmo 1621 cm™ pochodzi od centréw L charakteryzujacych si¢ najsil-
niejszymi wlasciwosciami elektronoakceptorowymi, czyli najwigksza moca kwasowa.
Poréwnanie rozktadu mocy centréw w zakresie 1570-1670 cm™ dla NiZg oraz (NiZg+
AL Os3)5 przedstawiono na rysunku 3.7. Widmo pirydyny zaadsorbowanej na NiZg
(widmo a) zawiera maksimum przy 1635 cm™ (jony pirydyniowe), pasmo 1621 cm™
oraz stabo wyksztatcone pasmo 1608 cm™ pirydyny zwiazanej z odpowiednio moc-
nymi (pozasieciowe atomy glinu lub centra powstate w wyniku dehydroksylacji)
i stabymi centrami Lewisa (jony Ni*"). Na widmie (NiZs+ALO;)a (widmo b), przy
czgstosci pasma adsorbowanej pirydyny 1615 cm™, stwierdzono pojawienie si¢ no-
wych centréw L (o Sredniej mocy kwasowej) oraz zmniejszenie udzialu mocnych
centrow L (w wyniku ,,rozcienczania” kwasowosci zeolitu przez Al,O;).
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Rys. 3.6. Widma IR pirydyn.)./ dla (NiZs+A1,05)e Rys. 3.7. Widma IR pirydyny
po adsqrpcjl i desorpcji w 170 °C (a), po adsorpcji i desorpcji w 170 °C:
po desorpcji w 30Q °C (b) oraz w 400 °C (c), NiZg (a), (NiZs+A1,0;)4 (b) [184]
. widmo roznicowe c-a (d) [184] Fig. 3.7. IR spectra of pyridine after
Fig. 3.6. IR spectra of pyridine for (NiZs+A1,03)g adsorption and desorption at 170 °C:
after adsorption and desorption at 170 °C (a), NiZs (a), (NiZs+A1,05)4 (b) [184]

after desorption at 300 °C (b) and at 400 °C (c),
subtracted spectrum c—a (d) [184]

Przyktadowe krzywe desorpcji TPD-NH; otrzymane dla tlenku glinu, uktadu ze-
olittALOs i zeolitu (rys. 3.8) pokazuja, ze na profilu Al,O3; widoczny jest jeden szeroki
zakres desorpcji amoniaku, zas na profilu zeolitu dwa zakresy: niskotemperaturowy
z maksimum w temperaturze 279 °C i wysokotemperaturowy z maksimum w 470 °C
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(definiowane czgsto w literaturze jako odpowiednio stabe i silne centra kwasowe). Pro-
file wszystkich uktadow zeolit+AL,O; byly do siebie podobne i charakteryzowaly si¢
wystgpowaniem jednego szerokiego obszaru desorpcji amoniaku, dlatego tez dla zrozni-
cowania mocy centrow kwasowych zostat on podzielony na trzy zakresy temperatury
desorpcji: 180-300 °C, 300450 °C, 450-550 °C. Ilo§¢ amoniaku desorbujacego w tych
zakresach odpowiada centrom kwasowym, ktore zdefiniowano, odpowiednio, jako:
centra kwasowe stabe (W) o $redniej mocy (M) oraz centra kwasowe silne (S).
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Rys. 3.8. Profile TPD-NH; dla: AL,O; (a), NiZy+A1O5(b), NiZ4 (c)
Fig. 3.8. TPD-NH; profiles for: AL,O; (a), NiZ5,+A1L,O5(b), NiZ, (c)

Wyniki badan otrzymane zarowno metoda IR-Py, jak i TPD-NH; wskazuja, ze w prze-
ciwienstwie do wynikéw opublikowanych przez Inui i wsp. [116], kwasowo$¢ catkowita
zeolitu HZy po wymianie jonowej z HCI jest wigksza o ok. 0,1 mmol NH;/g niz zeolitu
HZs otrzymanego z uzyciem azotanu(V) amonu. Wigksza kwasowos¢ HZx jest konse-
kwencja jego wigkszej kwasowosci Bronsteda (tab. 3.3). Jak wynika z rozkladu mocy
centrow kwasowych (rys. 3.9) zeolit HZx, w poréwnaniu do HZg, charakteryzuje si¢
wieksza kwasowoscig centréw definiowanych jako centra stabe (W) oraz $redniej mocy
(M). Wymiana jonéw H' na Ni** powoduje zmniejszenie gtéwnie kwasowosci Brensteda;
jest to szczegolnie wyrazne w przypadku zeolitu, ktérego forma wodorowa zostala otrzy-
mana za pomocg HCl. Rozklad mocy centroéw kwasowych wskazuje, ze w przypadku
NiZs zmniejsza si¢ kwasowos¢ centrow definiowanych jako silne (450-550 °C), zas
w przypadku NiZ centrow zaréwno silnych, jak i redniej mocy (300-550 °C).

W poréwnaniu do odpowiednich zeolitéw, w uktadach Ni,H-ZSM-5+Al,05 stgze-
nie centrow B maleje 0 40-45%, bowiem sam Al,O; nie zawiera centréw B, ma za$
stosunkowo duze stgzenie powierzchniowych centrow L. Poréwnanie probek
(NiZst+A1,0;)a oraz (NiZst+A1,0;); wskazuje, ze zastosowanie podczas preparatyki
metody A, w ktorej wymieszanie zeolitu i tlenku glinu jest bardziej jednorodne, pro-
wadzi do otrzymania no$nikow o nieco wigkszej kwasowosci (w tym kwasowosci B)
niz metoda taczenia odpowiednich past (E). Uktad (NiZs+A1,0;)a charakteryzuje sig
réwniez wigkszym udzialem zaréwno centrow kwasowych $redniej mocy (M), jak
i silnych (S) (tj. uwalniajacych amoniak powyzej 300 °C —rys. 3.9).
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Tabela 3.3. Whasciwosci kwasowe oraz struktura porowata tlenku glinu, zeolitow
oraz uktadow zeolit+Al,05[179, 184]
Table 3.3. Acidity and texture of alumina, zeolites and zeolite+Al,O; systems [179, 184]

Kwasowos$¢, mmol/g Powierzchnia T Srednica

wlasciwa Chi Qt‘”i porow porow

Kod IR-Py TPD-NH, (m2 /o) (cm’/g) fii)
B | L | % Ser | S | Ve® | Vg | Vi |APD®| iy’

NaZ 0,034| - 0,034 0,10 322 | 161 [0,20] 0,10 | 0,084 | 22 | 14
HZg 0,580 | 0,100 | 0,680 0,75 344 | 155 0,18 ] 0,06 | 0,080 | 2,1 | 14
HZx 0,680 | 0,100 | 0,780 0,86 411 | 229 {030 0,22 | 0,077 | 3,1 | 1,4
NiZg 0,480 | 0,070 | 0,550 0,70 338 | 171 [0,17] 0,03 | 0,074 | 2,0 | 7,6
NiZg 0,445 | 0,080 | 0,525 0,63 359 | 234 {0,33] 0,28 | 0,069 | 3,6 | 1,4
ALO; - = - 0,42 252 | 250 [0,61] 0,64 00 |96 | 6,6
(NiZgtA Oy ¥ | — - - 0,56 295 {210 {0,39] 0,34 ] 0,037 | — —
(NiZs+A1,03) 0,275 10,240 | 0,515 0,54 297 1214 {0,37] 0,30 [ 0,038 | 49 | 6,5
(NiZstA1,0;3)4 [ 0,290 | 0,250 | 0,540 0,67 310 | 252 [0,39] 0,23 [ 0,036 | 49 | 4,9
(NiZgtALO3)gn * | — - - 0,53 305 | 242 [047] 0,46 | 0,035 | - -
(NiZg+A1,0;3)4 [ 0,250 | 0,200 | 0,450 0,58 291 | 194 [0,31] 0,27 [ 0,037 | 44 | 5,6

* Wielkosci teoretyczne obliczone na podstawie udziatu komponentéw no$nika; “metoda z-plot, bprzy
plpo= 0,99, “érednia $rednica poréw, rednica poréw wyznaczona z krzywej desorpcji metoda BJH.

Kwasowos$é (mmol NH,/g)

0.9 -
0.8 A
0.7 -
0.8 -
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0.4 -
0,3
0,2
0.1 4

(NiZg+ALO3)A
(NiZc+ALO3)a

Rys. 3.9. Rozktad mocy centréw kwasowych w zeolitach i uktadach zeolit+Al, 0.
Centra kwasowe uwalniajace amoniak w zakresie temperatury
180-300 °C (W) M, 300-450 °C (M) [, 450-550 °C (S) [ [179]
Fig. 3.9. Distribution of acid site strength in zeolites and zeolite+Al,0; systems. Acid sites desorbing

ammonia at: 180-300 °C (W) Ill, 300—-450 °C (M) [, 450-550 °C (S)[1[179]
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Rezultaty TPD-NH; dodatkowo wskazuja, ze w przeciwienstwie do nosnika
otrzymanego metoda aczenia past, tj. (NiZs+A1,05)g, kwasowos¢ (NiZs+A1,03)4 jest
0 0,11 mmol NH;/g wigksza niz kwasowos¢ teoretyczna ((NiZg+A1,03),1) obliczona
na podstawie udzialu komponentéw nosnika. Wigksza od teoretycznej jest rowniez
kwasowos¢ (NiZg+Al,03)a. Wyniki te sa zgodne z rezultatami badan 2TAl MAS
NMR. Podczas kalcynacji uktadu o ,lepszym wymieszaniu” sktadnikow zachodzi
migracja jonéw glinu z tlenku glinu do zeolitu, w wyniku czego powstaja dodatkowe
centra kwasowe (B+L). Wigksza kwasowos¢ uktadu zeolit-tlenek glinu, w poréwna-
niu do teoretycznej, stwierdzili rowniez Choudhary i wsp. [46], ktdrzy badali uktady
z H-GaMFI (Si/Ga = 39,5), Wu i1 wsp. [292], ktérzy zajmowali si¢ uktadami zawiera-
jacymi zeolit ZSM-5 (Si0,/Al,05 = 5-280) oraz Zang 1 wsp. [298], ktérzy analizowali
uktady z PtSn/Na-ZSM-5 (Si/AL,O; = 120).

Podstawowe parametry strukturalne badanych zeolitow i nos$nikéw zestawiono
w tabeli 3.3, za$ przyktadowe izotermy adsorpcji—desorpcji N, na rys. 3.10. Dla NiZg
uzyskano, wg klasyfikacji IUPAC, izotermg¢ typu I, ktéra jest charakterystyczna dla
materialow mikroporowatych. Przebieg izotermy dla NiZg jest inny; obserwuje si¢
zwigkszanie iloéci adsorbowanego N, wraz ze wzrostem p/p, oraz obecnos¢ niewiel-
kiej petli histerezy. W przypadku tlenku glinu uzyskano izoterme¢ typu IV, ktéra ce-
chuje si¢ obecnoscia petli histerezy zwiazanej z kondensacja kapilarng w mezoporach.
Przebieg izoterm otrzymanych dla wszystkich uktadéw NiZ+Al,O; jest podobny; jak
pokazano na przyktadzie (NiZs+Al,O;)s, W zakresie niskich wartosci p/p, jej przebieg
jest charakterystyczny dla uktadow mikroporowatych, zas§ w zakresie wyzszych war-
tosci p/p, dla tlenku glinu.

Parametry strukturalne zeolitu wyjsciowego (NaZ) oraz zeolitu po wymianie jo-
nowej na form¢ wodorowg z zastosowaniem NH4Cl (HZs) sa zblizone (tab. 3.3). Po-
mimo Ze zeolit ZSM-5 jest odporny na dziatanie kwasow, to jednak wymiana jonowa
w Na-ZSM-5 z uzyciem HCIl spowodowata zmiany w strukturze zeolitu (HZy).
Znacznie wigksza Vygz obserwowana w przypadku HZg sugeruje, ze nastapito czg-
sciowe zniszczenie $cianek migdzy mikroporami, prowadzace do utworzenia mezopo-
réow. Wyniki badan XRD wskazuja, ze destrukcja ta jest niewielka, poniewaz inten-
sywnosci refleksow charakterystyczne dla struktury ZSM-5 w przypadku obu probek,
tj. HZs oraz HZg, byly identyczne. Wymiana jonowa w wodorowych formach zeolitu
na jony niklu prowadzi do nieznacznego zmniejszenia Vyk, co moze by¢ nastgpstwem
blokowania kanalow zeolitu przez metal.

Niezaleznie od zastosowanej metody wymiany zeolitu oraz metody taczenia ze-
olitu z wodorotlenkiem glinu, teoretyczne wartosci Sggr oraz Vyk (obliczone na pod-
stawie udzialu komponentow nosnika) sg zblizone do wartosci oznaczonych, co wska-
zuje, ze kanaty zeolitu nie sg blokowane przez tlenek glinu. Zaréwno w strukturze
zeolitu, jak 1 w uktadach zeolit+Al,0; dominuja mikropory o srednicy 0,75 nm (rys.
3.11). Wigksza, w poréwnaniu do literaturowej, warto§¢ oznaczonej srednicy mikro-
poréw moze wynikaé z zastosowania modelu Horvatha—Kawazoe’go, w ktérym za-
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klada si¢ idealnie cylindryczny ksztalt porow. Brak efektu blokowania poroéw zeolitu
przez lepiszcze stwierdzili w swoich pracach takze Lucas 1 wsp. [159], ktorzy prepa-
rowali uklady zawierajace 65% bentonitu i 35% ZSM-5 poprzez ich mieszanie
w roztworze wodnym oraz Zhang i wsp. [298], ktorzy taczyli ZSM-5 z tlenkiem glinu
(20%) poprzez bezposrednie tabletkowanie mieszaniny proszkow.

VN2 (cmalg)

a)

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

Rys. 3.10. Izotermy adsorpcja—desorpcja N, dla: Al,04 (a), NiZs (b), NiZ (c), (NiZs+Al,03)4 (d) [179]
Fig. 3.10. Nitrogen adsorption—desorption isotherms for: ALOs (a), NiZg (b), NiZ (c), NiZgt+ALO;3)a (d) [179]

Sposéb faczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu wptywa na objgtosé (tab. 3.3) i roz-
ktad mezoporow (rys. 3.12). Uktad (NiZs+A1,0;)s otrzymany metodg aczenia past
charakteryzuje si¢ Vuez zblizong do obliczonej na podstawie udzialu odpowiednich
sktadnikow. Wartosci Vygz otrzymane dla probek (NiZstA1,03)4 oraz (NiZg+A1,03)a,
ktore preparowane byly metoda mieszania proszkow zeolitu i wodorotlenku glinu, sa
mniejsze od wartosci Vyez dla (NiZstA1,0;)g odpowiednio o ok. 23 i 10%. W porow-
naniu do tlenku glinu, w mieszanych no$nikach dominuja mezopory o mniejszej $redni-
cy (o ok. 2 nm). Zmniejszenie Vygz ponizej wartosci obliczonej sugeruje, Ze zastosowa-
nie metody A laczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu sprzyja lokowaniu si¢ zeolitu
wewnatrz mezoporow tlenku glinu.
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Rys. 3.11. Rozktad mikroporéw wg modelu Horvatha—Kawazoe’go:
NiZs (1), (NiZstA1,03) (2), (NiZgtA1,05)4 (3), (NiZs+A1,05), (4)

Fig. 3.11. Micropore size distribution according to the Horvath-Kawazoe model:
NiZs (1), (NiZs+A1,03)k (2), (NiZg+A1,03)a (3), (NiZs+A1,03)4 (4)
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Rys. 3.12. Rozktad mezoporow:
ALO; (1), (NiZs+A1,03)e (2), (NiZi+A1,05)4 (3), (NiZs+A1,05)4 (4) [179]
Fig. 3.12. Mesopore size distribution:
ALO3 (1), (NiZs+A1,03)g (2), (NiZg+A1,03)4 (3), (NiZs+A1,05)4 (4) [179]

3.2. Wlasciwosci katalityczne zeolitéw H-ZSM-5, Ni,H-ZSM-5
oraz ukladow Ni,H-ZSM-5+Al,0;

Interpretacja wynikow badan wiasnych aktywnosci katalizatorow prezentowanych
w tym i kolejnych rozdziatach wymaga znajomosci stanu wiedzy dotyczacej mechani-
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zmoOw reakcji. Dlatego tez bazujac na doniesieniach literaturowych, rozdzial ten po-
przedzono opisem mechanizmoéw reakcji izomeryzacji, krakingu i hydrokrakingu.

Konwersja normalnych weglowodorow parafinowych moze by¢ prowadzona na
katalizatorach monofunkcyjnych charakteryzujacych si¢ obecnoscia centréw kwaso-
wych (kraking katalityczny) lub dwufunkcyjnych zawierajacych zaré6wno centra kwa-
sowe, jak 1 metaliczne (hydroizomeryzacja, hydrokraking, odparafinowanie). W obu
przypadkach w reakcji biorg udzial karbokationy, ktore ulegaja reakcji izomeryzacji
i/lub krakingu.

W klasycznej katalizie przyjmuje sig, ze reakcja izomeryzacji moze przebiegaé¢ wg
dwoch mechanizméw (A 1 B) [75, 120, 289]. W mechanizmie A zaklada si¢ przesu-
nigcie grupy metylowej, ktdre nie prowadzi do zwigkszenia stopnia rozgat¢zienia kar-
bokationéw, a w mechanizmie B izomeryzacja zachodzi przez kompleks przejsciowy
o charakterze protonowej pochodnej cyklopropanu. Rozerwanie wigzania C—C (reak-
cja krakingu) karbokationéw zachodzi zgodnie z regula rozszczepienia f (rozpad
w polozeniu f w stosunku do atomu wegla, na ktérym zlokalizowany jest fadunek
dodatni) i w zaleznosci od rzgdowosci karbokationu ulegajacego krakingowi oraz
rzgdowosci nowo powstajacego karbokationu wyroznia si¢ 5 typéw rozszczepienia f:
typ A dotyczy ukfadu kationdw trzeciorzedowy—trzeciorzedowy, typ B; drugorz¢do-
wy-trzeciorzgdowy, typ B, trzeciorzgdowy—drugorzgdowy, typ C drugorzedowy—dru-
gorzedowy, oraz typ D drugorzegdowy—pierwszorzgdowy. Minimalna liczba atoméw
wegla, ktora musi posiadac kation, wynosi 8 (typ A), 7 (typ By, By), 6 (typ C) oraz 5
(typ D) [170, 171, 172, 289].

W literaturze proponowane sg trzy rézne mechanizmy opisujace kraking alkanow
na monofunkcyjnych kwasowych katalizatorach (katalizatory o charakterze statych
kwasow): monomolekularny, bimolekularny i oligomeryczny [126, 290]. W krakingu
zachodzacym wg mechanizmu monomolekularnego zwanego inaczej protolitycznym
(protolytic cracking mechanism) reakcja zachodzi przez etap pigcio-skoordynowanego
jonu karboniowego (,,nieklasycznego™) powstatego w wyniku ataku protonu na wia-
zanie C-C lub C-H. Niezaleznie od rodzaju reagujacego weglowodoru, charaktery-
stycznymi produktami sa wodor, metan 1 etan.

Mechanizm bimolekularny jest klasyczng reakcja tancuchowa, w ktorej zachodzi
przesunig¢cie jonu wodorkowego. (H-transfer) migdzy reagujacym alkanem a mniej-
szym jonem karbeniowym powstalym na skutek adsorpcji alkenu na centrum kwaso-
wym Brensteda. Podstawowymi produktami sg — mniejsza czasteczka alkanu oraz jon
karbeniowy zawierajacy takg sama liczbg atomow wegla jak substrat. Jon karbeniowy
ulega izomeryzacji i rozszczepieniu f; w wyniku tych reakcji powstaje alken i inny
jon karbeniowy, ktory zapoczatkowuje nowy ciag reakcji. W przypadku krakingu
weglowodoréow Cq gtownymi produktami beda weglowodory Cs. Kraking zachodzacy
wg mechanizmu bimolekularnego nie powoduje dezaktywacji katalizatora.

W mechanizmie oligomerycznym zaklada si¢ zasadniczo takie same etapy jak
w mechanizmie bimolekularnym, przy czym uwzglgdnia si¢ dodatkowo reakcje alki-



28

lacji pomigdzy alkenem zaadsorbowanym na centrum Brensteda a inng czasteczka
alkenu. W produktach reakcji pojawia si¢ izobutan, izopentan oraz weglowodory
o wigkszej niz surowiec liczbie atoméw wegla w czasteczce; na powierzchni katali-
zatorOw powstajg depozyty weglowe.

W praktyce kraking weglowodoréw zachodzi réwnoczesnie wg tych trzech me-
chanizméw, a ich udzial w calkowitej przemianie surowca zalezy od warunkow
prowadzenia reakcji. Badajac kraking n-heksanu na zeolitach przy niskich konwer-
sjach stwierdzono, ze przy niskim ci$nieniu parcjalnym n-heksanu (<0,3 kPa) oraz
w wysokiej temperaturze reakcji (>500 °C) kraking zachodzi gtéwnie wg mechani-
zmu monomolekularnego, natomiast niska temperatura i wysokie ci$nienie parcjalne
sprzyjaja przebiegowi reakcji krakingu wg mechanizmu bimolekularnego lub oligo-
merycznego [290].

Izomeryzacj¢/hydrokraking w obecnosci dwufunkcyjnych katalizatoréw opisuja
dwa mechanizmy: mechanizm monomolekularny (klasyczny) lub bimolekularny
(dimeryzacja—kraking). W klasycznym mechanizmie zaklada si¢ odwodornienie
alkanu na centrach metalicznych do alkenu. Powstaty alken adsorbuje si¢ na centrum
kwasowym z utworzeniem przejsciowego jonu karbeniowego, nastgpnie zachodzi
izomeryzacja (typ A — przeniesienie grupy alkilowej, typ B — przez kompleks przej-
$ciowy o charakterze protonowej pochodnej cyklopentanu) i ewentualnie kraking
(rozszczepienie f). W etapie koncowym na centrum metalicznym zachodzi uwodor-
nienie zdesorbowanego weglowodoru olefinowego. W mechanizmie bimolekular-
nym (dimeryzacja—kraking) zaklada si¢ reakcj¢ alkenu z zaadsorbowanym trzecio-
rzgdowym jonem karbeniowym (dimeryzacja), a nast¢pnie jego izomeryzacjg
1 kraking (rozszczepienie f) [31].

W calkowitej przemianie surowca udzial reakcji zachodzacych wg mechanizmu
monomolekularnego i bimolekularnego zalezy od dtugosci tancucha alkenu i stopnia
zrdwnowazenia funkcji metalicznej i kwasowej katalizatora. Abbot i wsp. stwierdzili
[1], ze w obecnosci zeolitu ZSM-5, w temperaturze 400 °C, udziat reakcji zacho-
dzacych wg mechanizmu dimeryzacja—kraking maleje wraz ze zwigkszeniem dtu-
gosci fafncucha i wynosi dla 1-pentenu, 1-heksenu, 1-heptenu, oraz 1-oktenu odpo-
wiednio 100, 81, 13,1 0%. W obecnosci dwufunkcyjnych katalizatoréw zeolitowych
udzial reakcji bimolekularnych zwigksza si¢ wtedy, gdy ich funkcja kwasowa (silne
centra kwasowe Brensteda) jest niewystarczajaco zrOwnowazona przez funkcj¢ me-
taliczna.

Selektywnos¢ katalizatorow do produktéw izomeryzacji lub krakingu zalezy od
sredniego czasu zycia przejsciowych jonow karbeniowych na centrach kwasowych
katalizatora. Krotki czas zycia sprzyja reakcji izomeryzacji i ogranicza rozerwanie
wigzania C-C. Czas zycia jonow karbeniowych moze byé skrécony przez zmniejsze-
nie udziatu silnych centréw kwasowych, skrocenie drogi pomigdzy centrami metalicz-
nymi a kwasowymi oraz zwigkszenie ilo$ci migrujacego wodoru (spill-over hydro-
gen), ktory ulatwia desorpcje alkenow. Charakter centréw metalicznych (rodzaj, ilosé,
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dyspersja metalu) 1 kwasowych (typ, gestos¢ 1 moc kwasowa) katalizatora oraz stosu-
nek funkcji uwodorniajacej do kwasowej decyduja nie tylko o selektywnosci katali-
zatora, ale takze o jego aktywno$ci. W obecnosci katalizator6w o matej zawartosci
metali, parametrem limitujacym szybkos¢ reakcji bedzie funkcja metaliczna, poniewaz
liczba atomow metalu bgdzie decydowata o st¢zeniu alkendw, a przeto i o aktywnosci
katalizatora. Jesli aktywnos¢ uwodorniajaco-odwodorniajaca jest wystarczajaca do
zrownowazenia kwasowosci katalizatora, to etapem limitujacym przebieg reakcji be-
dzie przegrupowanie jondw karbeniowych (alkoxy groups/carbenium ions). Podstawg
otrzymania ,,idealnego” katalizatora hydrokrakingu jest wtasnie wlasciwe zréwnowa-
zenie funkcji uwodorniajaco-odwodorniajacej i funkcji kwasowej. Produkty otrzyma-
ne na takim katalizatorze charakteryzuja si¢ wysoka zawartoscia izomerow i weglo-
wodoréow powstatych w wyniku krakingu pierwotnego. Na aktywnos¢ ,.idealnego”
katalizatora hydrokrakingu istotny wplyw wywieraja rdwniez warunki prowadzenia
procesu [278].

Aktywnos¢ 1 selektywnos$¢ dwufunkcyjnych katalizatorow zalezy od charakteru
funkcji metalicznej 1 kwasowej oraz ich wzajemnego zréwnowazenia tylko wtedy,
kiedy nie wystgpuja ograniczenia dyfuzyjne [125]. W przypadku katalizatorow zawie-
rajacych zeolity (lub materiaty zeolitopodobne) ich wlasciwosci katalityczne wiaza si¢
z wystgpowaniem zjawiska ksztattoselektywnosci, ktore decyduje o dostgpie czaste-
czek reagujacego surowca do miejsc aktywnych katalizatora i w istocie zalezy od
geometrii poréw i typu kanaléw. W klasycznym ujeciu katalizy ksztattoselektywnej
brane sa pod uwage wzglgdnie mate czasteczki, ktore dyfunduja do lub z kanatow
zeolitu 1 reaguja na centrach aktywnych katalizatora usytuowanych wewnatrz jego
porow. Ksztaltoselektywne dziatanie zeolitbw polega na ograniczeniu dostgpu sub-
stratow do wnetrza zeolitow (reactant shape selectivity — RRS), ograniczeniu wyjscia
produktow z wngtrza zeolitu (product shape selectivity — PSS) lub ograniczaniu po-
wstawania kompleksu przejsciowego (tramsition state selectivity — TSS) [288]. Oprocz
tych trzech podstawowych typow kszattoselektywnosci w literaturze [98] spotyka si¢
réwniez pojecia takie, jak:

—odwrotna ksztattoselektywno$¢ (inverse shape selectivity — 1SS) wystgpujaca
w waskim zakresie izoterm adsorpcji (geste upakowanie czasteczek w pewnych od-
cinkach poréw) i polegajaca na uprzywilejowanej adsorpcji rozbudowanych prze-
strzennie czasteczek,

— kontrola ruchu czasteczek (molecular trafic control — MTC) — specyficzna dla sit
czasteczkowych, w ktorych wystepuje uktad porow o roznej srednicy. Reagent moze
wej$¢ przez pory o matej srednicy, przeksztalci¢ si¢ w czasteczke o wigkszym rozmia-
rze 1 wyjs¢ przez pory o wigkszej srednicy,

— ksztatotoselektywno$¢ typu pore—mouth 1 key—lock (PMKLS) [115] — w przypadku
pore—mouth dhugotancuchowe weglowodory n-parafinowe adsorbowane sg czg$ciowo
wewnatrz poréw. W miejscu, w ktorym znajduje si¢ wejscie do poru, w lancuchu
n-parafinowym tworzy si¢ metylowe rozgalgzienie. Selektywno$¢ typu pore—mouth
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prowadzi do wybidrczego powstawania 2-metyloalkenéw. Ograniczenia przestrzenne
wykluczaja powstawanie trzeciorzgdowego jonu karbeniowego, jonu z podstawnikiem
etylowym lub podstawnikami geminalnymi oraz przesunigcie grupy alkilowej. W me-
chanizmie key—lock zaklada sig, ze czasteczka n-alkanu o dtugim tancuchu adsorbuje
si¢ skrajnymi atomami w sasiadujacych porach, tworzac nad nimi mostek. Przemiana
fragmentu niezaadsorbowanego (tworzacego mostek) czasteczki zachodzi na ,ze-
wnetrznych” centrach kwasowych przez trzeciorzgdowy jon alkilokarbeniowy; rozga-
I¢zienie powstaje w miejscu centralnego atomu czasteczki,

— ,.efekt okna” (window effect — WE) — wspotczynnik dyfuzji czasteczki n-alkanu
osigga minimum przy liczbie atoméw wegla wynoszacej 8; ponizej oraz powyzej tej
liczby wspoétczynnik dyfuzji jest wigkszy,

— efekt gniazda” (nest effect — NE) — ksztaltoselektywnos¢ spowodowana obecno-
$cig centrow kwasowych znajdujacych si¢ przy wejsciu do wngtrza poru.

W reakcjach i procesach prowadzonych w obecnosci wodoru (hydrokraking, hy-
droodparafinowanie, hydroizomeryzacja) wodor niezbgdny dla usuwania przejscio-
wych jonow karbeniowych nie pochodzi z czasteczki weglowodoru obecnego w su-
rowcu (jak w krakingu katalitycznym), lecz od czasteczki gazowego H,. Czasteczka
H, ulega homolitycznej dysocjacji na metalu i atomy wodoru, ktére migruja do cen-
trow zeolitu, moga by¢ przeksztalcone w proton (H") lub jon wodorkowy (H"). Proton
bierze udzial w przegrupowaniach jonéw karbeniowych, zas jon wodorkowy stabili-
zuje jony karbeniowe [66]. Obecnos¢ wodoru wplywa takze na rownowage reakcji
uwodornienie/odwodornienie, ktdra decyduje o st¢zeniu alkendw powstajacych na
centrach metalicznych.

Na dwufunkcyjnych katalizatorach moga zachodzi¢ réwniez reakcje uboczne.
I tak, na centrach kwasowych Brensteda, w dwuczasteczkowych reakcjach przenosze-
nia wodoru, powstajace ugrupowania przejsciowe o charakterze nienasyconym moga
reagowa¢ migdzy soba lub z czasteczkami innych weglowodorow, prowadzac do po-
wstawania koksu. Na centrach metalicznych katalizatora dwufunkcyjnego moga prze-
biega¢ niepozadane reakcje hydrogenolizy. Nalezy jednak zauwazy¢, ze centra meta-
liczne biorg udzial w uwodornieniu prekursorow koksu, przez co moga zmniejszaé
dezaktywacje¢ katalizatorow.

Wplyw wymiany jonowej w zeolicie Na-ZSM-5 na forme wodorowa i niklowq oraz
wplyw sposobu laczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu na wlasciwosci katalityczne
autorka rozprawy badata w przemianie n-heksanu (n-Cs). Weglowodor ten zostat wy-
typowany jako czasteczka modelowa, poniewaz (i) jego $rednica kinetyczna pozwala
na penetracj¢ kanatdw zeolitu ZSM-5 bez ograniczen sterycznych, (ii) zawiera mini-
malng liczbg atoméw wegla, ktdra pozwala na okre$lenie aktywnosci i selektywno-
sci katalizatoréw zardwno w reakcji krakingu, izomeryzacji, jak i dehydrocyklizacji
oraz aromatyzacji, (iii) stopien przemiany n-Cg pozwala na wstgpne oszacowanie

przydatnosci tego typu katalizatorow w procesie katalitycznego odparafinowania
frakcji ropy naftowe;.
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W badanych uktadach zastosowano zeolit, ktorego form¢ wodorowg otrzymano
na drodze wymiany jonowej roztworem chlorku amonu. Jak wskazujg wyniki tych
badan (rys. 3.13, tab. 3.4), po wymianie jonéw Na' na H', w temperaturze reakcji
powyzej 350 °C uzyskano konwersj¢ n-heksanu powyzej 90% (rys. 3.13a). Glow-
nymi produktami byty weglowodory C,—Cs (produkty krakingu) (rys. 3.13b) oraz
weglowodory o temperaturze wrzenia powyzej temperatury wrzenia n-C¢ (HBH),
gtownie benzen, toluen i ksyleny (rys. 3.13d). Obecnos¢ w produktach reakcji
weglowodordéw zawierajacych wigksza liczbg atomow wegla niz surowiec swiad-
czy o przebiegu przemiany n-Cg, szczegélnie w wyzszych Tr, wg mechanizmu
oligomerycznego, ktory zaktada reakcje alkilacji pomigdzy czasteczkami powsta-
tych alkenéw [290].

Przemiang¢ n-heksanu na Ni,H-ZSM-5 (NiZs) mozna rozpatrywaé¢ w oparciu
o klasyczny dwufunkcyjny mechanizm (centra metaliczne, centra kwasowe), zgod-
nie z ktéorym odwodornienie alkanu do alkenu i uwodornienie alkenu do alkanu
przebiega na centrach metalicznych, natomiast na centrach kwasowych powstaja
jony karbeniowe (przez protonacj¢ alkenu), ktore ulegaja izomeryzacji lub krakin-
gowi (rozpad f). Poniewaz ilo$¢ metalu w NiZg jest stosunkowo mata (1,4% mas.
Ni), odwodornienie/uwodornienie b¢dzie etapem limitujacym przebieg reakcji. Dla-
tego nie mozna wykluczy¢ rownoleglej przemiany n-Cs wg mechanizmu dimeryza-
cja—kraking proponowanego dla katalizatorow dwufunkcyjnych o niezréwnowazo-
nej funkcji metalicznej 1 kwasowej, czy tez wg mechanizmu oilgomerycznego
proponowanego dla kwasnych monofunkcyjnych katalizatorow.

Katalityczne wlasciwosci NiZs nieznacznie roznia si¢ od HZs. Powyzej tempe-
ratury reakcji (7r) wynoszacej 300 °C, na NiZg stwierdzono nizsza konwersj¢ n-Cg
(o ok. 2 do 10%) oraz nizsza wydajnos¢ produktéw krakingu (rys. 3.13b), co moze
by¢ spowodowane jego nizsza, w poréwnaniu do HZg, kwasowoscia Brensteda.
W temperaturze reakcji powyzej 300 °C obserwuje si¢ jednak nieznacznie wyzsza
wydajno$é HBH (rys. 3.13d). Podczas wymiany jonéw H' na Ni** jony niklu lo-
kuja si¢ zarowno w miejscach jonowymiennych (jony trudnoredukowalne), jak
1 w pozycjach pozasieciowych. Wyzsza wydajnos¢ HBH jest zwigzana z jednej
strony z obecnoscig jonow Ni, ktore nie ulegly redukcji i1 dziataja jak centra kwa-
sowe Lewisa aktywne w reakcji odwodornienia, z drugiej strony obecnoscig ato-
moéw Ni (powstatych podczas redukcji jonow Ni niebgdacych w miejscach jono-
wymiennych), ktére promuja bezposrednig dehydrocyklizacj¢. Wyzszg wydajnosc
HBH na Ni,H-ZSM-5 niz na H-ZSM-5 stwierdzono réwniez w pracy [108].
Zaréwno w obecnosci HZg, jak 1 NiZg wydajnos¢ produktow izomeryzacji jest
bardzo niska (rys. 3.13c). Z powodu matego rozmiaru poréw ZSM-5 gléwnym
produktem reakcji izomeryzacji jest 2-metylopentan. Podobny rozktad produktow
1zomeryzacji n-heksanu na zeolicie ZSM-5 zawierajacym Pt stwierdzil Yashima
1 wsp. [294].
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Rys. 3.13. Aktywnos¢ katalizatorow. Konwersja n-heksanu (a) wydajnos¢ weglowodorow: C,—Cs (b),
i-Cg (c) oraz HBH (d). Katalizatory: NaZ (¢), HZg (>¢), NiZg (A), (NiZs+A1,0;3)4 (o),
(NiZs+A1,05)g (o) [184]

Fig. 3.13. Catalyst activity. Conversion of n-hexane (a), yield of hydrocarbons: C;—Cs (b),
i-Cg (c) and HBH (d). Catalysts: NaZ (), HZg (%), NiZg (A), (NiZg+A1,03)4 (o),
(NiZs+A1,05)g (o) [184]

W zakresie temperatury reakcji 275-350 °C na uktadach zawierajacych zeolit oraz
tlenek glinu poréwnywalny poziom konwersji n-heksanu do otrzymanego na samym
zeolicie, tj. NiZg, uzyskuje si¢ w temperaturze o ok. 25 °C wyzszej (rys. 3.13a). Jest to
spowodowane glownie obnizeniem wydajnosci produktow HBH (rys. 3.13d). W po-
réwnaniu do zeolitu, zmiany w aktywnosci i selektywnosci uktadu dwusktadnikowego
(tab. 3.4) moga by¢ wynikiem zmniejszenia o potowe kwasowosci Brensteda, oraz
liczby atomow Ni. Nalezy zwroci¢ uwage na fakt, ze nieco wyzsza kwasowo$é uktadu
(NiZs+A1,03)4 w poréwnaniu do (NiZs+A1,0;); nie znajduje istotnego odzwiercie-
dlenia w aktywnosci i selektywnosci tych uktadow.
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Tabela 3.4. Selektywnos¢ katalizatoréw [184]
Table 3.4. Selectivity of catalysts [184]

Wleowodory TR (OC) HZS NIZS (NiZS+A1203)E (NiZS+A1303)A

250 64,9 72,3 78,5 79,5
300 70,8 69,6 81,2 81,5

. 0, > ) ’ 9
Crta () 350 74,2 72,1 81,8 78,9
400 69,9 71,1 74,0 74,0
250 14,2 13,3 10,1 10,6

300 4.8 4,8 6,2 5,7

jm 0, E] ) s 9
i (75) 350 2,3 2.8 957 3,0
400 1,0 2.7 1,2 1,7

250 20,9 14,5 114 9,8
300 24.4 25,6 12,6 12,8

0, £ ’ ’ ’
HEH (0) 350 235 252 15,5 18,1
400 29.0 26,2 247 23,0

3.3. Podsumowanie

Badania wiasciwosci fizykochemicznych i katalitycznych zeolitow H-ZSM-5,
Ni,H-ZSM-5 oraz uktadéw Ni,H-ZSM-5+Al1,05 (1:1) wykazaty, ze:

1. Podczas otrzymywania formy wodorowej zeolitu ZSM-5 z uzyciem HCI zacho-
dzi czgsciowe zniszczenie struktury mikroporowatej. Na fakt ten wskazuja: (i) obec-
nosé na widmie rezonansowym *’A1 MAS NMR sygnatu przy 0 ppm, ktory jest charak-
terystyczny dla glinu wystepujacego w pozycjach pozasieciowych zeolitu, (ii) istotne
zmiany w teksturze zeolitu, tj. zmniejszenie objgtosci mikroporow przy jednoczesnym
zwigkszeniu objgtosci mezopordw. Zjawiska takiego nie obserwuje si¢ po wymianie
jonowej w zeolicie Na-ZSM-5 prowadzonej przy zastosowaniu NH,CL

Kwasowo$¢ wodorowej formy zeolitu ZSM-5 otrzymanej po wymianie jonowe;j
z HCl jest wigksza od kwasowosci zeolitu otrzymanego po wymianie z NH4CL

2. W wyniku wymiany jonowej w wodorowych formach zeolitu na jony niklu
stwierdzono nieznaczne zmniejszenie Vyk, co moze by¢ spowodowane blokowaniem
kanaléw zeolitu przez metal.

3. Nie stwierdzono blokowania kanatow zeolitu przez tlenek glinu podczas otrzy-
mywania uktadow dwusktadnikowych Ni,H-ZSM-5+A1,0; (1:1). Metoda taczenia
sktadnikéw nosnika wptywa na jego teksturg, tj. na rozktad mezoporéw. W przeci-
wienstwie do nosnika otrzymanego metoda taczenia odpowiednich past, nosnik spre-
parowany metoda mieszania proszkOw charakteryzuje si¢ mniejsza objetoscig mezo-
pordw, co wskazuje na usytuowanie zeolitu wewnatrz mezoporow tlenku glinu.

4. Podczas Iaczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu metoda mieszania proszkow
zachodzi migracja glinu z wodorotlenku/tlenku glinu do zeolitu, co zostato potwier-
dzone wynikami badan kwasowosci oraz *’Al MAS NMR. W tym nosniku wigcej
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glinu wystgpuje w pozycjach sieciowych zeolitu niz w nosniku otrzymanym metoda
taczenia past.

5. Kwasowo$¢ Bronsteda uktadow Ni,H-ZSM-5+A1,0; (1:1) jest nizsza o 40—45%
natomiast kwasowos¢ Lewisa jest znacznie wyzsza (ok. 3 razy) w poréwnaniu do od-
powiednich zeolitow. Badania IR wykazaly, ze wprowadzenie Al,O3; zwigksza udziat
centrow kwasowych Lewisa o sredniej mocy (IR, 1615 cm™).

6. Testy katalityczne z zastosowaniem n-heksanu dowiodty, ze:

—w temperaturze reakcji powyzej 300 °C, wydajnos¢ produktéw krakingu na
Ni,H-ZSM-5 jest mniejsza, a wydajnos¢ weglowodorow o temperaturze wrzenia po-
wyzej temperatury wrzenia n-heksanu jest wigksza niz na H-ZSM-5. Réznice te moga
by¢ przypisane, w pierwszym przypadku mniejszej kwasowosci Brensteda, natomiast
w drugim, jonom Ni**, ktére sa aktywne w reakcji odwodornienia,

—na uktadach dwusktadnikowych Ni,H-ZSM-5+Al,0;, w zakresie temperatury
reakeji 275-350 °C, konwersj¢ n-heksanu poréwnywalna do uzyskanej na zeolicie
Ni,H-ZSM-5, otrzymuje si¢ w temperaturze reakcji wyzszej o ok. 25 °C. Powodem
tego jest gldwnie mniejsza selektywnos¢ uktadu zeolit+Al,O; do produktow dehydro-
cyklizacji i aromatyzacji. Zmiany w aktywnosci i selektywnosci uktadu dwusktadni-
kowego, w poréwnaniu do zeolitu, moga by¢ nastgpstwem zmniejszenia kwasowosci
Brensteda (o ok. 45%), jak rowniez zmniejszenia o potowg liczby atomow niklu.



4. Wiasciwosci fizykochemiczne
katalizatorow niklowych i rutenowo-niklowych
oraz ich aktywnos¢ w reakcji
hydrokrakingu/selektywnego hydrokrakingu
weglowodorow n-parafinowych

Wptyw skladu chemicznego katalizatorow (ilo$¢ zeolitu, stopien jego wymiany jo-
nowej, ilo§¢ metalu) oraz metody preparatyki katalizatorow zawierajacych 8% mas. NiO
na ich wiasciwosci fizykochemiczne i katalityczne sg tematem niniejszego rozdziatu.

Badania wptywu metody preparatyki katalizator6w na ich wiasciwosci fizykoche-
miczne 1 katalityczne sa przedmiotem wielu prac. Nawet nieznaczne réznice w kaz-
dym z etapdw preparatyki (suszenie, kalcynacja, redukcja czy tez aktywacja), znajduja
swoje odzwierciedlenie we wlasciwosciach katalizatorow [61, 81, 83, 84, 109,
210-213, 222, 282, 293}

Jednym z wazniejszych etapdw preparatyki jest wprowadzanie metalu aktywnego.
Zastosowana metoda wptywa posrednio lub bezposrednio na wiasciwosci fizykoche-
miczne katalizatora, takie jak dyspersja, lokalizacja 1 wielkos$¢ krystalitow, oddziaty-
wanie metal-no$nik czy tez kwasowosc.

Metal do nos$nika moze by¢ wprowadzany m.in. metoda impregnacji (,,mokrej” lub
»Zzwilzeniowej”), wymiany jonowej, wspolstracania, osadzania przez stracanie czy tez
proézniowego naparowywania.

W preparatyce katalizatorow zawierajacych powyzej 10-20% mas. metalu prefero-
wane sa metody stracania skladnika aktywnego [222]. W preparatyce katalizatoréw
o mniejszej zawartosci skladnika aktywnego stosowana jest zwykle metoda impregnacii.
Podczas impregnacji zachodzi adsorpcja prekursora metalu, dlatego wazna jest m.in.
znajomos¢ wartosci pH, przy ktorej powierzchnia nosnika jest obojetna (PZC — point of
zero charge). W roztworach o pH wyzszym od PZC nosnika jego powierzchnia ma fa-
dunek ujemny i dlatego moze adsorbowac kationy, przy pH ponizej PZC nos$nika po-
wierzchnia jest dodatnio natadowana 1 adsorbuje aniony [146, 227, 239, 259].

Metal aktywny moze by¢ wprowadzany do nosnika/sktadnikow no$nika podczas
jego formowania lub po jego uformowaniu [83].
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Gdy metal aktywny wprowadzany jest przed formowaniem katalizatora, sktadniki
nosnika (zeolit, tlenck glinu, krzemionka) najcz¢sciej sg w postaci proszku o bardzo
matym uziarnieniu. Oddzialywanie mi¢dzy nosnikiem i prekursorem metalu jest wte-
dy silne i w wigkszosci przypadkdw mozna otrzymacé katalizatory o duzej zawartosci
metali oraz dobrej dyspersji. Silne oddzialtywanie metal-nosnik sprzyja wzajemnej
modyfikacji centréw metalicznych i kwasowych [198]. W niektorych przypadkach
silne oddziatywanie moze prowadzi¢ do niepozadanych efektow, takich jak powsta-
wanie zwiazkow, ktore trudno ulegaja redukcji [245, 282].

Podczas wprowadzania metalu do uformowanych nosnikoéw znaczacg rolg odgry-
waja ograniczenia dyfuzyjne, co w wigkszym czy mniejszym stopniu prowadzi do
nier6wnomiernego rozmieszczenia metalu [14]. Dystrybucj¢ sktadnika aktywnego
wyznaczaja wzgledne szybkosci transportu roztworu w ziarnie nosnika i procesu ad-
sorpcji. Szybki transport lub slaba adsorpcja sprzyja wzglednie jednorodnemu roz-
mieszczeniu, podczas gdy wolny transport 1 silna adsorpcja powoduje dystrybucje
typu ,,skorupki jajka” [81].

Wiasciwosci katalizatorow zaleza réwniez od rodzaju prekursora metalu aktyw-
nego. Romero i wsp. [249] preparujac katalizatory niklowe (1% mas. Ni) na nosniku
Na-ZSM-5/montmorylonit (35:65) stwierdzili, ze wymiana jonowa z uzyciem roz-
tworu acetyloacetonianu niklu(II) prowadzi do otrzymania katalizatora o wigkszej
dyspersji 1 mniejszej kwasowosci niz wymiana z zastosowaniem azotanu(V) niklu
(II). Nie stwierdzili oni wptywu rodzaju prekursora podczas wprowadzania metalu
metoda impregnacji. Natomiast Galperin 1 wsp. [80] stosujac w preparatyce katali-
zatorOw zawierajacych 0,8% mas. Pt technik¢ impregnacji wyttoczek MAPSO-
-31+AL0; (80:20) zaobserwowali, ze uzycie H,PtCls prowadzi do wybidrczego osa-
dzania si¢ platyny na tlenku glinu (6-10 A), uzycie za$§ Pt(NH;),Cl, powoduje osa-
dzanie si¢ platyny zaréwno na sicie molekularnym (10-20%; 50-400 A), jak i na
tlenku glinu (6-10 A). Canizares i wsp. [34] badali wptyw metody wprowadzania
metalu (wymiana jonowa, impregnacja) na dyspersj¢ w katalizatorach niklowych
(0,2-2,1% mas. Ni) i palladowych (0,2-1,3% mas. Pd) na no$niku H-morde-
nit/montmorylonit (35:65) po ich redukcji (460 °C, 4 h). Bez wzgledu na zastosowa-
ng metod¢, w przypadku katalizatorow Ni stwierdzili oni obecnos¢ duzych krystali-
tow metalu na krysztatach zeolitu. Inng zalezno$¢ zaobserwowali dla katalizatorow
Pd; mate klastery metalu — po wymianie jonowej, duze za$ — po zastosowaniu im-
pregnacji. Wedlug autoréw réznice te moga by¢ zwiazane z migracja Ni na po-
wierzchnig katalizatora podczas jego redukc;ji.

Literaturowe doniesienia wskazuja, ze nanoszac metale metoda prézniowego napa-
rowywania (MVM — metal vapour method), mozna otrzymac katalizatory o duzej dys-
persji i unikalnych wiasciwosciach katalitycznych [6-9]. Akhmedov i wsp. [6] badajac
przemiang n-heptanu stwierdzili, ze katalizator niklowy na no$niku H-ZSM-5/y-Al,0;
(75:25) otrzymany ta metoda wykazuje wysoka selektywnos¢ w krakingu centralnego
wigzania C-C, jak réwniez w reakcji izomeryzacji.
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4.1.1. Wplyw iloSci zeolitu
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Wplyw ilosci zeolitu w zakresie 20—-50% mas. na wiasciwosci fizykochemiczne
katalizatorow niklowych przebadano na serii katalizatorow zawierajacych 4% mas.
NiO. W preparatyce tych katalizatoréw zeolit z wodorotlenkiem glinu taczono metoda
E, zas NiO wprowadzano metoda impregnacji.

Tabela 4.1.1.1. Wplyw ilosci zeolitu na wiasciwosci fizykochemiczne katalizatoréw niklowych [175]
Table 4.1.1.1. Effect of zeolite amount on the physicochemical properties of nickel catalysts [175]

., Powierzchnia Y 5

Kod | Zeolit | NiO Kwaso(wnf’rffog P)D -NH; wiladciva | OO Q(tc";li /p;’“’w APD*

(% mas.)| (% mas.) & (mz/g) & (nm)

WIM|S | % |S | Seer| S | ¥V [Vier| Vaars*

20-E/4 20 4 0,09]10,27(0,05{041] 1 255 | 242 | 0,55 [0,52]0,003 | 8,5
30-E/4 30 4 0,1110,38(0,17({0,66] 6 262 | 228 | 0,44 [0,40] 0,020 | 8,1
40-E/4 40 4 0,14(0,43/0,2210,79| 9 268 | 195 | 0,36 |0,31]0,025| 5,1
50-E/4 50 4 0,15(0,50/0,2810,93| 12 | 289 | 190 | 0,31 [0,26] 0,032 | 42
30-E/8 30 8 0,12(0,44(0,2110,77| - 232 | 170 | 0,40 |0,38] 0,020 | 7,1
50-E/8 50 8 0,16/10,46(0,24|0,86| - 258 | 192 | 0,35 {0,30]0,032| 5,5

W, M, S — ilo§¢ amoniaku uwalnianego odpowiednio w zakresie temperatury: 180—300, 300—450,
450-550 °C; S* — miara ilosci amoniaku uwalnianego powyzej 550 °C (stosunek wysokosci sygnatow
NH; w 550 °C katalizator/noénik). *Metoda z-plot, ®przy p/p, = 0,99, “$rednia $rednica porow.
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Rys. 4.1.1.1. Wplyw ilosci zeolitu
na rozktad mocy centréw kwasowych [175]
Fig. 4.1.1.1. Effect of zeolite amount
on acid site strength distribution [175]
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Rys. 4.1.1.2. Wplyw kwasowosci catkowitej
katalizatorow na wydajnos¢ produktow krakingu
n-heksanu (w 350 °C) [175]

Fig. 4.1.1.2. Effect of total acidity on the yield
of cracking products of n-hexane (at 350 °C) [175]
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Badania wykazaty, ze zwigkszenie ilosci zeolitu w ukladzie Ni,H-ZSM-5+Al,0;
z 20 do 50% mas. spowodowato zwigkszenie kwasowosci katalizatoréw z 0,41 do
0,93 mmol NH;/g. Jak wynika z tabeli 4.1.1.1 oraz rysunku 4.1.1.1 jest to spowodo-
wane gldwnie zwigkszeniem kwasowosci w zakresie centrow silnych (S) oraz $rednie;j
mocy (M); przy czym najwicksze zmiany sg obserwowane przy zwickszeniu zawarto-
$ci zeolitu z 20 do 30%. Tekstura katalizatorow jest rezultatem ich sktadu chemiczne-
go; zwiekszenie ilosci zeolitu powoduje zwigkszenie Sgpr oraz Vyk przy rownocze-
snym zmniejszeniu powierzchni i objg¢tosci mezoporéw (S, Vwmez) oraz sredniego
rozmiaru poréw (APD). Mata objg¢tos¢ mikroporéw w katalizatorze 20-E/4 moze by¢
skutkiem blokowania poréw zeolitu przez tlenek glinu (podczas taczenia sktadnikéw
nosnika) i /lub przez klastery niklu (podczas impregnacji).
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Rys. 4.1.1.3. Wptyw ilosci zeolitu Ni,H-ZSM-5 na aktywnos¢ katalizatorow
zawierajacych 4% mas. NiO. Konwersja n-heksanu (a) wydajnos¢ weglowodorow: C,—Cs (b), i-Cg (c)
oraz HBH (d). Katalizatory: 20-E/4 (A), 30-E/4 (x), 40-E/4 (o), 50-E/4 (o) [175]

Fig. 4.1.1.3. Effect of Ni,H-ZSM-5 zeolite amount on the activity of 4 wt.% NiO catalysts.
Conversion of n-hexane (a), yield of hydrocarbons: C,—Cs (b), i-C¢ (c) and HBH (d).
Catalysts: 20-E/4 (A), 30-E/4 (x), 40-E/4 (o), 50-E/4 (o) [175]
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Na podstawie badan aktywnosci katalizatorow zawierajacych 4% mas. NiO (rys.
4.1.1.3) w przemianie n-heksanu (n-Cq) stwierdzono, ze na katalizatorze 20-E/4,
w koncowej temperaturze reakcji wynoszacej 450 °C, uzyskana konwersja jest o ok.
35% nizsza niz na pozostalych katalizatorach, co jest niewatpliwie zwigzane z jego
matg kwasowoscig. Konwersja n-C¢ na katalizatorze 30-E/4 i 40-E/4 jest zblizona,
a porownywalny poziom, z uzyskiwanym na katalizatorze 50-E/4, otrzymuje sig¢
w temperaturze o 15 °C nizszej. [los¢ zeolitu w katalizatorach wptywa na ich selektyw-
nos¢; wydajnos¢ i-heksanu (i-Cg) na katalizatorze 50-E/4 jest wigksza o ok. 10—15%
niz uzyskana w obecnosci pozostatych katalizatorow; wigksza jest rowniez wydajnosc
produktéw krakingu (C,—Cs).
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Rys. 4.1.1.4. Wpltyw ilosci zeolitu Ni,H-ZSM-5 na aktywnos¢ katalizatorow
zawierajacych 8% mas. NiO. Konwersja n-heksanu (a) wydajnos¢ weglowodorow: C;—Cs (b), i-Cg ()
oraz HBH (d). Katalizatory: 30-E/8 (o), 50-E/8 (e) [90]

Fig. 4.1.1.4. Effect of Ni,H-ZSM-5 zeolite amount on the activity of 8 wt.% NiO catalysts.
Conversion of n-hexane (a), yield of hydrocarbons: C;—Cjs (b), i-C4 (c) and HBH (d).
Catalysts: 30-E/8 (o), 50-E/8 (e) [90]

Stwierdzono prostoliniowg zaleznos¢ migdzy kwasowoscig catkowits katalizatordw
a wydajnoscig C,—Cs w temperaturze odpowiadajacej maksymalnej aktywnosci hydrokra-
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kujacej (350 °C) (rys. 4.1.1.2). Zalezno$¢ taka jednak nie wystgpuje pomigdzy kwaso-
woscia centréw definiowanych jako centra sredniej mocy (M) 1 silne (S). I tak, zwigk-
szeniu kwasowosci M oraz S (przy zmianie zawartosci zeolitu z 30 do 40% mas.)
0 0,05 mmol NH;/g towarzyszy wzrost wydajnosci C;—Cs o 14% mas., natomiast zmia-
na M oraz S o odpowiednio 0,07 i 0,06 mmol NHs/g (przy zwigkszeniu ilosci zeolitu
z 40 do 50% mas.) powoduje mniejszy przyrost ilosci produktow krakingu (8% mas.).

Przemiane n-Cg na katalizatorach rézniacych si¢ zawartoscia zeolitu (30 1 50% mas.)
1 zawierajacych 8% mas. NiO przedstawiono na rysunku 4.1.1.4. Wyniki aktywnosci po-
twierdzaja zaleznosci obserwowane dla katalizatorow 4% mas. NiO, przy czym stwier-
dzono mnigjsze réznice w wydajnosciach i-Cg (spowodowane zmiang ilosci zeolitu). Na
uwagg zastuguje fakt, ze wzrost zawartosci NiO z 4 do 8% mas. powoduje zmniejszenie
wydajnosci produktow dehydrocyklizacji i aromatyzacji (rys. 4.1.1.3d i 4.1.1.4d).

W badaniach przemiany surowca rzeczywistego (HON: zawartos¢ S = 0,13% mas.,
dyy = 0,8657 g/cm’) za miare aktywnosci i stabilnosci katalizatoréw przyjeto temperatu-
r¢ krzepnigeia (7x) produktéw. Porownanie Tk produktéw otrzymanych w obecnosci
katalizatorow 30-E/8 oraz 50-E/8 wskazuje, ze ilo$¢ zeolitu w istotny sposob wplywa na
stabilnos¢ katalizatorow (rys. 4.1.1.5) [181]. Po 13 h pracy, aby otrzyma¢ na katalizato-
rze 30-E/8 produkty o zatozonej temperaturze krzepnigcia nizszej od —20 °C, konieczne
jest podniesienie temperatury reakcji (7g) do 320 °C. Po 20 h pracy katalizator 30-E/8
nie wykazywat zadowalajacej aktywnosci pomimo podwyzszenia T do 340 °C.
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Rys. 4.1.1.5. Stabilno$¢ katalizatoréw w procesie odparafinowania hydrorafinatu oleju napedowego
(Tx =+2 °C, dy=0,8657 g/em’, IBP = 216 °C, S = 0,13% mas.; p=13,5MPa, LHSV=3h",
H,:CH = 500 Nm3/m3). Katalizatory: 50-E/8 (a) oraz 30-E/8 (b)

Fig. 4.1.1.5. Stability of catalysts in dewaxing of diesel oil hydroraffinate fraction
(Tx =+2°C, dy= 0.8657 g/cm®, IBP =216 °C, S = 0.13 wt.%; p=3.5MPa, LHSV =3 h"!,
H,:CH = 500 Nm®/m®). Catalysts: 50-E/8 (a) and 30-E/8 (b)
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4.1.2. Wplyw stopnia wymiany jonowej w zeolicie

W rozdziale tym przedstawiono badania wptywu stopnia wymiany jonowej w ze-
olicie na wiasciwosci fizykochemiczne i1 aktywnos$¢ katalizatorow w przemianie
n-heksanu oraz krakingu weglowodoréow n-parafinowych zawartych we frakeji oleju
parafinowego. Katalizatory zawieraty 8 i 12% mas. NiO (metoda F+I). Nosnikiem byt
uktad zeolit+Al,0; (1:1), ktorego sktadniki faczono metoda E. W preparatyce katali-
zatoréw zastosowano zeolit Na-ZSM-5 (seria ,,0”), zeolit po jednokrotnej wymianie
jonowej (1 M NH4Cl, 90 °C, 2 h nast¢pnie 0,5 M Ni(NOs),, 90 °C, 2 h) (seria ,,I”) oraz
zeolit ZSM-5 po dwukrotnej wymianie jonowej (dwukrotna wymiana z 1 M NH,CI,
90 °C, 2 h, a nastgpnie dwukrotna wymiana 0,5 M Ni(NOs),, 90 °C, 2 h) (seria ,,II”).

Otrzymane katalizatory charakteryzowaly si¢ zblizona struktura porowata (tab.
4.1.2.1). Sger miescita si¢ z zakresie od 210—240 m2/g‘ Objetos¢ mikroporéw do 1,5 nm
wynosita 0,01-0,04 cm3/g, poréw od 1,5 do 100 nm zmieniata si¢ w zakresie 0,28—
0,33 cm’/g. Sredni promien poréw w zakresie od 1,5 do 100 nm wynosit 3,8—4,0 nm. Jak
wykazaty pomiary chemisorpcji H,, dyspersja metalu we wszystkich katalizatorach
byta mata; nie przekraczata ona 5% (oznaczenia po redukcji w 500 °C).

Tabela 4.1.2.1. Charakterystyka katalizatoréw [183]
Table 4.1.2.1. Characteristics of catalysts [183]

Zeolit Katalizator Tekstura katalizatoréw

Ko | Kromost [ Tlosé metali [ NiO Saer |7 ten |7 s oo | s oo 103"

ononey | Mo | Ni_| zab | Roeegt| 0 [ Cm0) | em) | @m) |
0-8/0 0 1,75 0 8 8.5 225 0,012 0,298 3,9 3,4
1-8/0 1 0,61 0,8 8 — 232 0,020 0,329 3,9 —
11-8/0 2 001 | 1,4 8 8,3 241 0,037 0,319 4,0 2,6
0-12/0 0 1,75 0 12 11,8 218 0,009 0,282 3,8 4,1
1-12/0 1 0,61 0,8 12 11,7 214 0,018 0,330 3,9 3,9
11-12/0 2 0,01 1,4 12 11,5 238 0,025 0,299 3,9 3.4

*Metoda ICP, ® objeto$¢ poréw, © sredni promien poréw, ¢ dyspersja.

Wyniki oznaczen kwasowosci katalizatorow metoda TPD-NH; (tab. 4.1.2.2) wyka-
zaly, ze niezaleznie od zawartosci niklu, katalizatory zawierajace zeolit po dwukrotnej
wymianie jonowej (II-12/0 oraz 1I-8/0) charakteryzuja si¢ wigksza o 0,16-0,23 mmol
NH,/g kwasowoscia calkowita niz katalizatory zawierajace zeolit w formie sodowe;j
(0-12/0 oraz 0-8/0). Zwigkszenie kwasowosci obserwowane jest w catym zakresie mocy
kwasowej, tj. centrow z ktorych amoniak desorbuje si¢ do temperatury 300 °C (W), w za-
kresie od 300 do 450 °C (M), oraz od 450 do 550 °C (S). Pomiary chemisorpcji pirydyny
(IR-Py) dowiodly, ze w porownaniu do katalizatorow zawierajacych zeolit Na-ZSM-5
(0-8/0 oraz 0-12/0), niezaleznie od ilosci NiO, zastosowanie w preparatyce katalizato-
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row zeolitu po dwukrotnej wymianie jonowe;j (II-8/0 oraz II-12/0) spowodowato okoto
3-krotne zwigkszenie liczby centrow kwasowych Bronsteda i 2,5-krotne zwigkszenie
liczby centréw Lewisa. Stwierdzono réwniez zwigkszenie mocy centrow kwasowych
(E/Ey) — zarowno Brensteda, jak i Lewisa (o 15-20%). Wzglednie wysokie st¢zenie
centrow Lewisa jest zwigzane z obecnoscig zarowno y-ALO;, jak 1 jondw Ni**, ktére
wykazuja charakter elektrofilowy.

Tabela 4.1.2.2. Kwasowos¢ katalizatorow [183]
Table 4.1.2.2. Acidity of catalysts [183]

TPD-NH; (mmol/g) IR-Py (107%™

e 180-300 °C |300-450 °C|450-550 °C| % ng n D G
B360 L360
0-8/0 0,07 0,37 0,20 0,64 3,0 13,1 72 70

1-8/0 0,16 0,37 0,25 0,78 B = = =
11-8/0 0,15 0,46 0,26 0,87 8,6 32,8 85 80
0-12/0 0,12 0,44 0,22 0,78 2.8 14,8 70 60
1-12/0 0,16 0,46 0,25 0,87 5.8 16,6 77 68
11-12/0 0,20 0,48 0,26 0,94 8.4 34,0 80 7

ng — liczba centréw kwasowych Brensteda; #; — liczba centréw kwasowych Lewisa; *moc centréw
kwasowych: gdzie E, — ekstynkcja po chemisorpcji pirydyny w temperaturze 45 °C, E — ekstynkcja po
parcjalnej desorpcji pirydyny w temperaturze 360 °C.

Tabela 4.1.2.3. Parametry strukturalne sredniej hipotetycznej czasteczki produktu otrzymanego

podczas krakingu oleju parafinowego (p = 7 MPa, H,:CH = 500 Nm*/m®, LHSV =2 h) [181]

Table 4.1.2.3. Structural parameters of an average hypothetical hydrocarbon molecule obtained
in paraffin oil cracking (p = 7 MPa, H,:CH = 500 Nm*/m*, LHSV =2 h™!) [181]

o Tx | LBH Ca Cp Zawarto$¢ grup metylenowych w taficuchach (%)
o
(°C) | (% mas.) (%) (%) CH,” >6 CH211:4%5 CH, n=3 CH, n=2 CH, n=1
340 9.3 3,9 51,6 | 15,8 0,0 13,1 2,8 5.4
I-8/0 |360| 123 49 51,1 12,9 0,0 16,0 38 5.4
380 21,2 134 48,3 10,6 1,4 10,3 5,5 5,6
340 7,8 3,5 55,7 16,7 4.8 45 2,8 33
11-8/0 | 360 | 15,2 5,1 54,8 13,2 6,1 5,1 34 4,6
380 175 10,3 523 | 12,12 1,5 10,7 5,7 6,0
Surowiec | — = 0,1 70,3 353 2,0 1,4 0,0 2,7

Ca, Cp — zawartos¢ wegla odpowiednio w strukturach aromatycznych oraz parafinowych, LBH —
wydajnos¢ frakeji o koncowej temperaturze wrzenia ponizej poczatkowej temperatury wrzenia surowca.

Wplyw ‘s.topnia wymia-ny jonowej w zeolicie na aktywno$¢ katalizatorow przebada-
no w reakeji krakingu oleju parafinowego. Eksperymenty prowadzono w zakresie tem-
peratury 340-380 °C w nastgpujacych warunkach: H,:CH = 500 Nm*/m’, p = 7 MPa,
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LHSV =2 h™". Przed oznaczeniem aktywnosci katalizatory aktywowano w przeplywie
wodoru (7 MPa, 340 °C, 4h). Zawartos¢ wegli w strukturach aromatycznych (C,) 1 para-
finowych (Cp) oznaczano metoda IR na podstawie absorpcji promieniowania, odpo-
wiednio przy 1610 cm'oraz 720 cm™' [143]. Za miare aktywnosci krakujacej katalizato-
row przyjeto zmiany zawartosci grup —(CH,),— w strukturach parafinowych typu
R—(CH,),~CH; (650—850 cm ) oraz wydajnos¢ frakcji LBH, tj. frakcji o koncowej tem-
peraturze wrzenia, nizszej od poczatkowej temperatury wrzenia surowca. Wyniki ozna-
czen aktywnos$ci wskazujg (tab. 4.1.2.3), ze pomimo mniejszej kwasowosci katalizatora
I-8/0 wydajnos¢ produktéw krakingu (LBH, zawartos¢ grup —CHs) jest nieco wyzsza niz
uzyskana na katalizatorze II-8/0. Oba katalizatory wykazuja zdolno$¢ katalizowania
reakcji dehydrocyklizacji, wskazuje na to rosnaca wraz z temperatura reakcji zawartosé
wegla w strukturach aromatycznych (Cy).

100 60
a) b)
80 - 50 .
~ = 40
F 60 - g
4 - 30
40 | e
G 20
20 | SAET
0 « ; ; . ; 0 Yo — ;
275 300 325 350 375 400 425 275 300 325 350 375 400 425
Tal?6) Te(°C)
10 20
c) d)
z ° i
g 5. £
2 2 10 -
g 5,
0 . . : : 0 Qe —
275 300 325 350 375 400 425 275 300 325 350 375 400 425
Tr (°C) Tz (C)

Rys. 4.1.2.1. Wptyw stopnia wymiany jonowej w zeolicie na aktywnos¢ katalizatorow.
Konwersja n-heksanu (a), wydajnosé weglowodoréw: C,—Cs (b), i-Cs (c)
oraz HBH (d). Katalizatory: I-8/0 (o), II-8/0 (e) [181]
Fig. 4.1.2.1. Effect of zeolite ion exchange extent on catalyst activity.
Conversion of n-hexane (a), yield of hydrocarbons: C,—Cs (b), i-Cq (c)
and HBH (d). Catalysts: I-8/0 (o) and II-8/0 (e) [181]
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Porownanie aktywnosci katalizatorOw w przemianie n-heksanu potwierdza mate
réznice aktywnosci katalizatorow zawierajacych zeolit po jednokrotnej i dwukrotne;j
wymianie jonowej (rys. 4.1.2.1).

4.1.3. Wplyw ilosci metalu

Wplyw ilo$ci i rodzaju metalu (Ni, Ru) na wiasciwosci fizykochemiczne i aktyw-
no$¢ katalizatorow badano w przemianie n-heksanu (nosnik otrzymany metoda A)
oraz w hydrokrakingu frakcji oleju parafinowego (no$nik preparowany metoda E).

Tabela 4.1.3.1. Wplyw zawartosci metalu na wlasciwosci fizykochemiczne katalizatoréow [192]
Table 4.1.3.1. Effect of metal content on the physicochemical properties of the catalysts [192]

Powierzchnia bjetosé porow| Kwasowosé (mmol /

Kod O/NiO (5 u0; VHf/a wiasciwa (mz/g) © Jq(cm3/rg)) TPD (IR-Py .

(% mas.) [(% mas.)|(cm’/g) Sorr S Ve VhMlK PD-NH; B L

A 0,9 - - 310 252 0,39 [ 0,036 0,67 0,335 (0,350
A(0/0,2) 0,8 0,21 - 295 230 0,38 | 0,033 - 0,320 0,250
A(8/0) 8,3 - 0,404 | 269 233 0,35 0,039 0,82 0,170 {0,620
A(8/0,2) 8,2 0,19 0,587 | 244 219 0,34 0,031 0,81 0,180 {0,580
A(12/0) 11,5 — 0,730 | 215 127 0,31 0,037 0,84 0,110 {0,580

*Objetos¢ zaadsorbowanego H,, ® obliczona metoda 7-plot, © przy p/pe= 0,99.

Jak wynika z tabeli 4.1.3.1, wprowadzenie metali do nosnika A (ukfad Ni,H-ZSM-5
+A1,0;) powoduje zmniejszenie powierzchni wiasciwej katalizatorow oraz objetosci
porow. Obserwowane zmniejszenie Vyk sugeruje, ze pory te moga by¢ zajmowane
lub blokowane przez metal. Nie stwierdzono wptywu ilo$ci metali na sklad fazowy
katalizatorow. Na dyfraktogramach XRD (nie zamieszczono w pracy) widoczny jest
tylko sygnat przy kacie ugigcia 26 réwnym 23,10°, ktory jest charakterystyczny dla
Ni,H-ZSM-5; nie stwierdzono obecnosci zadnych sygnatéw pochodzacych od zwiaz-
koéw Ni czy Ru (Ni’, NiO, NiALO,, Ru’, RuO,).

Pomiary chemisorpcji amoniaku (TPD-NH;) wykazaty, ze po wprowadzeniu me-
tali kwasowo$¢ katalizatorow zwigkszyla si¢ o 0,14-0,17 mmol NHs/g. Inny efekt
stwierdzono w badaniach metoda IR-Py. Wprawdzie wprowadzenie 8% mas. NiO
powoduje zwigkszenie sumarycznej kwasowosci (o ok. 0,1 mmol Py/g), ale dalszy
wzrost zawartosci 0 4% mas. zmniejsza kwasowos¢ katalizatora. Kwasowos$¢ zmniej-
sza si¢ rowniez po dotowaniu katalizatoréw rutenem. Roznice w wynikach kwasowo-
sci otrzymanych metodq TPD-NH; oraz IR-Py spowodowane sa zapewne wielkoscia
czasteczek stosowanych zasad. Widma IR przy pasmie 1545 cm™' (rys. 4.1.3.1) oraz
dane w tabeli 4.1.3.1 wskazuja, ze wprowadzenie NiO powoduje zmniejszenie steze-
nia centrow kwasowych Brensteda (B). Efekt ten jest tym silniejszy im wigcej NiO
zawiera katalizator (poréwnanie widm a, b, ¢); moze to by¢ zwiazane z ,,przykrywa-
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niem” centrow B przez NiO. Réwnoczesnie obserwuje si¢ wzrost st¢zenia centrow
Lewisa (L) (1452 cm™) bowiem jony niklowe majace charakter elektrofilowy sg zro6-
dfem nowych centréw L.

Absorbancja

Absorbancja

0,04

0,024

T T T T T 0,004—— T T T T
1700 1650 1600 1550 1500 1450 1400 1660 1640 1620 1600 1580

v(em™) v(cm™)

Rys. 4.1.3.1. Wplyw wprowadzenia metali Rys. 4.1.3.2. Wptyw wprowadzenia niklu na moc
na widma IR pirydyny po adsorpcji i desorpcji centréw kwasowych Lewisa. Widma IR pirydyny

w 170 °C: A (a), A(8/0) (b), A(12/0) (c), po adsorpcji i desorpcji w 170 °C: zeolit (a),
A(8/0,2) (d), A(0/0,2) (e) zeolit+Al,O; (probka A) (b), A(8/0) (c) [184]
Fig. 4.1.3.1. Effect of metal incorporation Fig. 4.1.3.2. Effect of metal incorporation on the
on IR spectra of pyridine after adsorption strength of Lewis acid sites. IR spectra of pyridine
and desorption at 170 °C: A (a), A(8/0) (b),  after adsorption and desorption at 170 °C: zeolite (a),
A(12/0) (c), A(8/0.2) (d), A(0/0.2) (e) zeolite+Al,O; (sample A) (b), A(8/0) (c) [184]

Na podstawie widm zamieszczonych na rysunku 4.1.3.2 mozna stwierdzi¢, ze
wprowadzenie NiO.do nos$nika (poréwnanie widm b i c¢) powoduje zwigkszenie
udziatu centréw L stabych i $redniej mocy, ktérymi sa jony Ni (pasma 1608 oraz
1615 cm ™), natomiast zmniejszenie udziatu centréw mocnych. Moze to byé wynikiem
przykrywania” mocnych centréw L przez NiO (1621 cm™). W wyniku zwigkszenia
ilosci NiO z 8% do 12% mas. stwierdzono obnizenie st¢zenia centrow L (tab. 4.1.3.1,
rys. 4.1.3.1); jest to zapewne wywotane tworzeniem si¢ aglomeratow NiO, w ktorych
niektore jony niklowe sg niedostgpne dla czasteczek Py. Dotowanie katalizatorow
rutenem powoduje niewielkie obnizenie st¢zenia centrow L (tab. 4.1.3.1, rys. 4.1.3.1).
Dotyczy to zaréwno katalizatorow nie zawierajacych (poréwnanie widm a i e), jak
i zawierajacych 8% mas. NiO (poréwnanie widm b i d).
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Aktywnos¢ katalizatorow oraz rozklad produktéow konwersji n-Cs przedstawiono na
rysunkach 4.1.3.3 1 4.1.3.4 oraz w tabeli 4.1.3.2. Produkty reakcji podzielono na cztery
grupy: (i) weglowodory C;+C,, (i) weglowodory C;—Cs, (iii) weglowodory i-Cg (pro-
dukty izomeryzacji) oraz (iv) weglowodory o temperaturze wrzenia powyzej Ty n-Cg
(HBH), ktore powstaja w wyniku reakcji dehydrocyklizacji oraz aromatyzacji, jak row-
niez w reakcji przejsciowych ugrupowan olefinowych z produktami krakingu.

a) 100 b) 100
80 80 -
< 60 < 604
X 40 £ 40
7]
20 4 20
c f Y T T T Y T T 0 e
200 225 250 275 300 325 350 375 400
T, (°C)
) 100 9 100 -
80 12— ——— — ety 80 4
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o
I
S 04— e e @ 40 4
pr s B TG ;o sl S e 20 4
0 . : 0
0 20 40 60 80
K (%)
e 50 Rys. 4.1.3.3. Wplyw ilosci i rodzaju metalu

na aktywnos¢ katalizatoréw. Konwersja
n-heksanu (a). Selektywnos¢ katalizatoréw do:
C,+C; (b), C5—Cs (c), produktéow izomeryzacji (d)
oraz do weglowodoréw HBH (e): A (x), A(0/0,2)
(), A(8/0) (), A(8/0,2) (m), A(12/0) (A) [192]
Fig. 4.1.3.3. Effect of metal amount and metal type
on catalyst activity. Conversion of n-hexane (a).
Selectivity to: C;+C; (b), C3—Cs (c), isomerization
products (d) and HBH hydrocarbons (e): A (x),
A(0/0.2) (o), A(8/0) (¢), A(8/0.2) (m),
K (%) A(12/0) (A) [192]
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Produkty krakingu podzielono na C,+C, oraz C;—Cs, poniewaz mechanizm po-
wstawania tych weglowodorow jest rozny. Tworzenia si¢ C; i C, na dwufunkcyj-
nym katalizatorze nie mozna wyjasni¢ w oparciu o klasyczny monomolekularny
mechanizm. Zaktadalby on bowiem formowanie bardzo niestabilnych, pierwszo-
rzgdowych karbokationéw. Dlatego tez (podobnie jak w pracach [41, 120, 163,
174]) przyjeto, ze C,+C, sa wynikiem reakcji krakingu n-C¢ na centrach metalicz-
nych katalizatora (hydrogenoliza). To zalozenie potwierdza fakt, ze stosunek h/c
(liczba moli n-Cg, ktore przereagowaly do C,+C, do liczby moli n-Cg, ktdre przere-
agowaly do C3—Cs) ro$nie zarowno ze zwigkszeniem zawarto$ci metali, jak i1 tempe-
ratury reakcji (7R) (tab. 4.1.3.2). Nalezy pamigtaé, ze C,+C, (jak réwniez H,) moga
powstawa¢ zarowno na kwasnych monofunkcyjnych, jak i na dwufunkcyjnych kata-
lizatorach (charakteryzujacych si¢ stabg funkcja uwodorniajaca) wtedy, kiedy kon-
wersja alkanow zachodzi wg monomolekularnego mechanizmu przez nieklasyczny,
pigcio-skoordynowany jon karboniowy. Mechanizm ten, w przeciwienstwie do me-
chanizmu bimolekularnego i oligomerycznego, jest preferowany przy niskich kon-
wersjach surowca i w wysokich Tx.

Jak wynika z rysunku 4.1.3.3, na katalizatorach A, A(0/0,2) oraz A(8/0), w ca-
tym stosowanym zakresie T, uzyskuje si¢ porownywalng konwersj¢ n-heksanu.
Katalizatory te réznig si¢ jednak znacznie selektywnoscia. I tak, w obecnosci katali-
zatora A glownymi produktami sg C;—Cs i niezaleznie od konwersji (5—95%), se-
lektywno$¢ katalizatora do tych produktow (Scs—cs) przekracza 70% (rys. 4.1.3.3c).
Selektywno$¢ do produktow izomeryzacji (Su) jest mala i wynosi 10-20% przy
konwersjach nizszych niz 10% (rys. 4.1.3.3d), za$ selektywno$¢ do HBH (Sugn)
nieznacznie wzrasta i osiaga wartos¢ 10% przy konwersji wynoszacej 90% (rys.
4.1.3.3e). Modyfikacja funkcji uwodorniajacej nosnika Ni,H-ZSM-5+AL,0; (A)
poprzez wprowadzenie 0,2% mas. RuO, (katalizator A(0/0,2)) lub 8% mas. NiO
(katalizator A(8/0)) zauwazalnie zwigksza Sy, ktora jest termodynamicznie uprzy-
wilejowana w niskich Tr. Mozna zatozy¢, ze przy wigkszej liczbie atomow metalu
jony karbeniowe, ktore ulegly juz izomeryzacji, moga by¢ uwodornione 1 moga opu-
$ci¢ powierzchnig katalizatora zanim ulegng krakingowi (rozszczepienie f). Prawie
poréwnywalna Sy; katalizatorow A(0/0,2) oraz A(8/0), ktére znacznie rdznia si¢
sktadem, moze wynika¢ z jednej strony z wigkszej aktywno$ci uwodorniajacej Ru
niz Ni, a z drugiej z ograniczonego efektywnego wykorzystania niklu (z powodu
powstawania nieredukowalnych, katalitycznie nieaktywnych spineli tlenkéw Ni-Al;
rozdz. 4.2.1). Selektywnos¢ katalizatoréw A(8/0) oraz A(0/0,2), szczego6lnie Sci+co,
Sc3-cs oraz Sygpy, W istotny sposob zalezy od wielkosci konwersji. Sci+cz2 oraz Sci-cs
na A(8/0) ro$nie wraz ze wzrostem konwersji, podczas gdy Sci+c2 na A(0/0,2) jest
mata, za§ Sci_cs przechodzi przez maksimum (rys. 4.1.3.3b oraz 4.1.3.3c). Nalezy
zauwazy¢ rowniez, ze Sygy katalizatora A(0/0,2) jest wigksza niz pozostatych katali-
zatorow (przy konwersjach wyzszych niz 60%) (rys. 4.1.3.3¢).
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Tabela 4.1.3.2. Selektywnos$¢ katalizatoréw do produktéw HI (Sy;), HBH (Sypg) przy poréwnywalnym
stopniu przemiany rn-heksanu oraz charakterystyka produktow hydrokrakingu (HK) [192] -
Table 4.1.3.2. Catalyst selectivity to HI (Sy;) and HBH (Sypy) products at comparable n-hexane
conversion, and characteristics of hydrocracking products (HK) [192]

Kod |Konwersja Sur (%) HK Sugn (%)
() | DMC,4| 2MCs | 3MCs | hic ¢ | im(C4+Cs) | MeyCs | BTX | Cg'
10,2 = 6,0 3.8 13 0,9 29 | 26 | -
i 25,1 03 | 29 18 | o, [ 14 0,8 17 | 36 | 05
50,4 0,3 1,7 1,0 14 0,7 15 | 51| 14
74,3 02 | 08 0,5 1,5 0,8 09 | 7.8 | 1.1
9.5 — | 451 | 287 18 0,5 3,0 | 1,5 | 3.4
25,3 01 | 27,7 | 169 17 0,6 20 | 36 | 3,0
A =500 T o0 | 34 | 27 | %' [1s 0,5 19 | 59 | 29
73,8 0,1 11 0,8 18 0,6 2,1 | 12,6 | 49
10,5 ~ s02 [ 291 | [ - 0,4 50 | 05| 05
A0y |—263 - 374 | 233 = 2,0 0,5 28 | 28 | 08
49.7 _ 17,1 90 | 02 | 1.9 0,6 43 | 13 | 04
73,6 0,1 2,1 13 | 03 | 22 0,5 33 | 12 | 1,1
9.2 — [ as8 | 254 | <01 | 15 0,3 15 | - | 13
23,9 _ 39,1 | 196 | 02 | 1.9 0,3 14 | - | os
AB.D 505 — [ 235 | 129 | 04 | 2.1 0,4 10 | - | 04
758 01 | 108 | 63 | 07 | 25 0,5 03 | - | 02
10,2 — [ 473 ] 289 |02 | 19 0,2 09 | - _
26,0 - 399 | 235 | 03 | 1.9 04 26 | - | -
AU2/0) 5 = 2,5 | 134 | 04 | 21 0,6 09 | - | -
75,1 = 6,5 40 | 09 | 28 0,7 02 | 03] o1

DMC, — dimetylobutan, 2MCs, 3MCs — metylopentany, McyCs — alkilocyklopentany, BTX — benzen,
toluen, ksyleny, C3' — weglowodory alkiloaromatyczne powyzej osmiu atoméw wegla, stosunek
hlc — liczba moli n-Cg, ktdre przereagowaty do C;+C, do liczby moli n-Cg, ktore przereagowaty do C3—Cs,
¢ — wspdlczynnik fragmentacji bedacy liczba moli weglowodoréw powstatych w wyniku krakingu jedne-
go mola n-Cg ({ = LC/ZiC/6), stosunek i/n — liczba moli weglowodordéw rozgalgzionych do liniowych we
frakcji C4+Cs.

Dotowanie A(8/0) rutenem w ilosci 0,2% RuO; istotnie zwigksza aktywnos¢ kata-
lizatora w niskiej temperaturze reakcji (rys. 4.1.3.3a). W przedziale Tx 250-300 °C
stwierdzono wystgpowanie efektu synergetycznego pomigdzy tymi dwoma metalami:
konwersja n-Cq na A(8/0,2) byta wyzsza niz suma konwersji na A(8/0) oraz A(0/0,2).
Nalezy zauwazy¢ réwniez, ze A(8/0,2) jest bardziej aktywny w nizszej temperaturze
niz A(12/0). W obecnosci A(8/0,2) oraz A(12/0) stosunek 4/c jest wigkszy niz na in-
nych katalizatorach, co $wiadczy o ich wigkszej aktywnosci w reakcji hydrogenolizy
(tab. 4.1.3.2). Stwierdzono réwniez, ze w calym zakresic konwersji wysoka funkcja

uwodorniajaca omawianych katalizatoréw jest powodem ich zmniejszonej selektyw-
nosci do HBH.
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Rozktad produktow we frakcjach C,—Cs, i-Cs oraz HBH przy konwersji ok. 10, 25,
50 oraz 75% przedstawiono w tabeli 4.1.3.2 i na rysunku 4.1.3.4. W obecnosci
wszystkich katalizatorow gtownymi produktami reakcji izomeryzacji byly metylo-
pentany. Brak dimetylobutanoéw jest konsekwencja wystgpowania ksztattoselektywno-
$ci typu PSS (ograniczenia w wyjsciu produktow). Dwupodstawione izomery ze
wzgledu na ksztalt czasteczki nie sa w stanie szybko dyfundowac przez pory katalizato-
ra, dlatego ulegajg krakingowi. Sposroéd metylopentanéw powstawanie 2-metylopentanu
bylo bardziej uprzywilejowane niz 3-metylopentanu. Podobny rozktad produktow
izomeryzacji stwierdzili Yashima i wsp. [294] na Pt/H-ZSM-5. Wedtug Jacobsa i wsp.
[120] preferencyjne powstawanie 2-metylo- w poréwnaniu do 3-metyloalkanow
swiadczy o wystgpowaniu ksztattoselektywnosci typu TSS (ograniczenia w powsta-
waniu kompleksu przejsciowego).

3) K~10% b}
100% K e 05 % 100% 1
80% 1 80%
80% - 60%
40% ¢ 40% 1
20% 1 20% A
0% A 0% -
A A00,2) A(8/0) A(8/0.2) A(12/0)
) K~50 % d)
100% 1 % 100%
80% - 80% -
60% 60% 1
40% 1 40%
20% 1 20% -
0% - 0%
A A(0/0,2) A(8/0) A(8/0.2)A(12/0) A A(0/0,2) A(B/0) A(8/0,2) A(12/0)

Rys. 4.1.3.4. Rozktad weglowodorow we frakeji C;—Cs przy konwersji n-heksanu wynoszacej ok.
10% (a), 20% (b), 50% (c), 75% (d). C+C, I, C; [, i-C, B2 n-C, [, i-c5 M, n-cs BXI[192)
Fig. 4.1.3.4. Distribution within C;—Cs fraction at n-hexane conversion amounting to about
10% (a), 20% (b), 50% (c), 75% (d). C,+C, I, C; 1, i-C, B2, n-C, [, i-C M, n-C; [192]

i

)

Rozktad produktow krakingu przedstawiono jako procentowy udziat weglowodo-
16w od C; do Cs we frakcji C,—Cs (rys. 4.1.3.4) oraz scharakteryzowano za pomoca;
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(i) stosunku A/c obliczanego jako liczba moli n-Cs, ktore przereagowaty do C,+C,
(gtéwnie hydrogenoliza) do liczby moli n-Ce, ktére przereagowaty do C;3-Cs (kraking
na centrach kwasowych), (ii) wspétczynnika fragmentacji (') bedacego liczba moli
weglowodoréw powstalych w wyniku krakingu jednego mola n-Cq (¢ = ZC/ZiC/6),
oraz (iii) stosunku i/n okre$lajacego liczb¢ moli weglowodoréw rozgatezionych do
liniowych we frakcji C4+Cs (tab. 4.1.3.2).

Gdyby kraking n-heksanu zachodzil zgodnie z klasycznym monomolekularnym
mechanizmem proponowanym dla dwufunkcyjnych katalizatorow, jedynym produk-
tem powinien by¢ propan, poniewaz rozszczepienie S jonu karbeniowego, ktory za-
wiera tylko 6 atomow, moze zachodzi¢ tylko wg typu C (tj. krakingowi moze ulec
tylko drugorzedowy jon 2-metylopentylo-4-karbeniowy) [120]. Obecnos¢ weglowo-
dorow C, oraz Cs $wiadczy o tym, ze kraking n-C¢ musi przebiega¢ réwniez zgodnie
z mechanizmem dimeryzacja—kraking, ktory zaklada rozszczepienie f jonow karbe-
niowych Cj, powstalych w wyniku dimeryzacji n-Cs. Na przebieg reakcji wg tego
mechanizmu wskazuje rowniez wartos¢ wspdtczynnika fragmentacji ¢, ktora jest
mniejsza niz 2.

Rozklad produktow we frakcji C,—Cs dokumentuje, ze na katalizatorach A,
A(0,02) oraz A(8/0) procentowy udzial propanu jest wigkszy niz na A(12/0) oraz
A(8/0,2) (rys. 4.1.3.4). Wigkszy udziat C,+C, obserwowany w przypadku A(8/0) jest
spowodowany nie tylko pierwotna hydrogenoliza n-Cg, ale rowniez hydrogenoliza
weglowodoréow C4 1 Cs, czego dowodzi mniejszy udzial C4+Cs we frakeji C,—Cs
otrzymanej na A(8/0) (w poréwnaniu do A oraz A(0/02)). Zwigkszenie zawartosci
metali w katalizatorach (A(8/0,2) oraz A(12/0)) powoduje réwniez hydrogenoliz¢ Cs.
Nalezy jednak pamigta¢ o tym, ze zmniejszenie udziatu C;—Cs moze by¢ skutkiem ich
udziatu w reakcjach ubocznych innych niz hydrogenoliza.

Jak wynika z tabeli 4.1.3.2, produkty krakingu C,~Cs charakteryzuja si¢ niskim
stosunkiem i/n. Podobne rezultaty otrzymat Lugstein i wsp., badajac przemiany we-
glowodoréw Cg na Ni/ZSM-5 [163]. Niski stopien rozgalezienia produktow krakingu
jest spowodowany ograniczeniami sterycznymi. W zeolitach, w ktérych wejscie do
kanaléw ograniczaja dziesigciocztonowe pierscienie tlenowe, nie moga si¢ tworzy¢
jony a, y, y-trialkilokarbeniowe, w zwiazku z tym rozszczepienie f typu A nie bedzie
zachodzito; produkty krakingu beda powstawaé przez rozszczepienie f mniej rozgate-
zionych karbokationdéw (rozszczepienie 8 typu B oraz typu C) [120]. Wedhug Soualaha
1 wsp. [273] stosunek i/n w produktach krakingu nizszy od 1 sugeruje, Ze powstaja one
z izomeréw monopodstawionych. W przypadku wszystkich badanych katalizatorow
podwyzszenie Ty powodujace zwigkszenie konwersji nie wptywa istotnie na zmiang
stosunku i/n, natomiast stosunck ten przyjmuje mniejsze wartosci na katalizatorach
o wyzszej funkcji uwodorniajacej. I tak stosunek i/n jest najwyzszy na katalizatorze A
(od 0,7 do 0,9), ktory zawiera tylko 0,7% mas. Ni (nikiel wprowadzono do ZSM-5
metoda wymiany jonowej przed potaczeniem z wodorotlenkiem glinu), natomiast na
katalizatorach A(12/0) oraz A(8/0,2) charakteryzujacych si¢ najwyzsza funkcja uwo-
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dorniajaca wynosit od 0,2 do 0,7. Generalnie, wyklucza si¢ izomeryzacj¢ produktow
krakingu, poniewaz bardziej uprzywilejowana jest izomeryzacja dtuzszych weglowo-
doréw, ktore obecne sg w surowcu. Jednak w przypadku konwersji n-Cq (gdzie rozni-
ca w liczbie atoméw wegla migdzy n-Cq a C4—Cs jest niewielka) jest prawdopodobne,
ze przejsciowe weglowodory nienasycone powstale w reakcji krakingu przed uwodor-
nieniem mogg ulec izomeryzacji na katalizatorach zawierajacych mata liczbg atomow
metalu.

Rozktad produktow reakcji we frakcji HBH (tab. 4.1.3.2) wskazuje, ze zawiera ona
weglowodory BTX (benzen, toluen, gtownie ksyleny), weglowodory alkiloaromatycz-
ne Cg oraz alkilocyklopentany (McyCs), co jest szczegdlnie widoczne na A(0/0,2)
przy wyzszych konwersjach surowca.

Wplyw wprowadzenia NiO w ilosci do 8% mas. na wlasciwosci katalityczne okre-
slono w przemianie weglowodoréw n-parafinowch zawartych we frakeji oleju parafi-
nowego (340380 °C, p = 7 MPa, LHSV =2 h™', H,:CH = 500 Nm®/m®).

‘ o S
|- M OIS =S+ ' ME(0) OE@2) ME@4) ME®)
1,00 90 .
° o 1 80
}) [ it
0.80 {752 AL TRANT 70
3 060 {1 T2 ©
£ 3 ©
= 4 ~
§ 040 1lo46| {045/ | 05 |Jode|] ‘;gé
3
S 020 H X . | <+ 20
2 0.15] fo,16] o.16] [o.16}t 10
X 0,00 : )
E(0) E(2) E@4) E@®) LBH (% mas.)

Rys. 4.1.3.5. Wplyw ilosci NiO na rozktad mocy  Rys. 4.1.3.6. Wplyw temperatury reakcji na wy-

centrow kwasowych (TPD-NHj3) [182] dajnos¢ frakeji lekkiej (LBH) podczas konwersji
Fig. 4.1.3.5. Effect of NiO amount on acid site oleju parafinowego [182]
strength distribution (NH;-TPD) [182] Fig. 4.1.3.6. Effect of reaction temperature on the

yield of low boiling hydrocarbons (LBH) during
hydroconversion of paraffin oil [182]

Wyniki oznaczen tekstury katalizatoréw (metoda sorpcji benzenu) wykazaty, ze
Vyik miesei sie w zakresie od 0,02 do 0,04 cm3/g, za$ Vyvgz od 0,32 do 0,38 cm3/g (tab.
4.1.3.3). Sredni promien mezopordw w katalizatorach E(4) oraz E(8) jest wigkszy od
oznaczonych dla katalizatoréw E(0) oraz E(2) i wynosi odpowiednio 4,3 i 4,0 nm. Cal-
kowita kwasowos¢ katalizatorow miesci si¢ w zakresie od 0,82 do 0,92 mmol NHs/g
(rys. 4.1.3.5). Na powierzchni wszystkich katalizatorow dominuja centra kwasowe
0 sredniej mocy (M) tj. uwalniajace amoniak w zakresie temperatury 300-350 °C.
Udziat centréw definiowanych jako S* (amoniak zwiazany z centrami kwasowymi po-
wyzej koncowej temperatury desorpcji, 550 °C) jest nieco wigkszy w E(4). Katalizator
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E(8), w zakresie centrow M i S (tj. uwalniajacych amoniak powyzej temperatury
300 °C), charakteryzuje si¢ mniejsza kwasowoscig od katalizatora E(4).

Tabela 4.1.3.3. Wplyw ilo$ci NiO na teksturg katalizatorow (sorpcja benzenu) [182]
Table 4.1.3.3. Effect of NiO amount on catalyst texture (sorption of benzene) [182]

Kod E(0) E(2) E(4) E(8)
NiO (% mas.) 0,9 2,0 4,0 8,0
Spos6b wprowadzenia metalu - I I F+I
Objetosé poroéw (cm’/g)
Vyik (>1,5 nm) 0,026 0,036 0,016 0,037
Vmez (1,5-100 nm) 0,351 0,375 0,344 0,318
rpez (nm) 3,5 3,7 43 4,0

W badanym zakresie temperatury reakcji udziat frakeji lekkiej LBH w produktach
reakcji otrzymanych na katalizatorze E(0) jest najmniejszy i wynosi od 6—10% mas.
(rys. 4.1.3.6). Zwigkszenie ilosci NiO do 4% mas. powoduje zwigckszenie wlasciwosci
hydrokrakujacych, natomiast dalszy wzrost ilosci NiO do 8% mas. zmniejsza je nie-
znacznie (360 i 380 °C). Potwierdzaja to wyniki oznaczen zawartosci grup metyleno-
wych w tancuchach parafinowych (tab. 4.1.3.4).

Tabela 4.1.3.4. Parametry strukturalne $redniej hipotetycznej czasteczki produktu [182]
Table 4.1.3.4. Structural parameters of an average hypothetical molecule of the product [182]

o Tx Ca Gp Zawarto$¢ grup metylenowych w taficuchach (%)
° O || @ | em® [ ceny™ | cu” | cwy” | cul
340 2,8 55,3 15,7 4,9 4,1 2,6 3,0
E(4) 360 7,2 50,3 12,2 4,1 5,8 33 3,6
380 22,7 51,7 12,1 1,4 9,7 7,7 4,0
340 3.5 55,7 16,7 4,8 4,5 2,8 3,3
E(8) 360 5,1 54,8 13,2 6,1 8 | 3,4 4,6
380 10,3 52,3 12,2 15 10,7 5,7 6,0
Surowiec* - 0,1 70,3 353 2,0 1,4 0,0 2,7

* Olej parafinowy, C,, Cp — zawarto$¢ wegla odpowiednio w strukturach aromatycznych oraz parafi-
nowych.

Zawarto$¢ wegla zwigzanego w strukturach parafinowych (Cp) oraz w strukturach
aromatycznych (C,) w produktach przemiany frakcji oleju parafinowego przedstawio-
no na rys. 4.1.3.7. Na katalizatorze E(0) udziat Cp jest mniejszy o ok. 25%, w porow-
naniu do surowca (70,3%), podczas gdy udziat C, jest wigkszy 1 wynosi 8% oraz
12,5% odpowiednio w Ty 340-360 °C i 380 °C. Produkty otrzymane na E(2) charak-
teryzujg si¢ wigksza o ok. 5-10% zawarto$cia Cp niz produkty uzyskane na E(0).
Zwigkszenie ilosci metalu aktywnego z 2 do 8% mas., niezaleznie od T R, W mniej-
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szym stopniu zmienia udziat struktur parafinowych w produktach (rys. 4.1.3.7a).
Udzial C, w istotny sposob zalezy od T (rys. 4.1.3.7b). W Tk 340 oraz 360 °C, udziat
Ca w produktach jest stosunkowo maty i wynosi od 8% dla E(0) do 5% dla E(8).
W 380 °C, udziat C, na E(2) jest wigkszy o ok. 10% w porownaniu do E(0), i wynosi
21,6%. Aby zmniejszy¢ zawartos¢ C,, konieczne jest zwigkszenie zawartosci NiO
w katalizatorze do ilosci wigkszych niz 4% mas.
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Rys. 4.1.3.7. Zawartos¢ wegla zwigzanego w strukturach parafinowych (Cp) i aromatycznych (C,)

w produktach reakcji otrzymanych w temperaturze: 340 °C (@), 360 °C (0) oraz 380 °C (A) [182]

Fig. 4.1.3.7. Carbon content in paraffin (Cp) and aromatic structures (C,) in products obtained at:
340 °C (#), 360 °C (0), 380 °C (A) [182]

4.1.4. Podsumowanie

Badania nad wptywem skladu chemicznego katalizatorow niklowych zawieraja-
cych jako nosnik uktad Ni,H-ZSM-5+A1,0; (ilos¢ zeolitu, stopien wymiany jonowej
w zeolicie oraz ilo$¢ i rodzaj metali) na wlasciwosci fizykochemiczne i katalityczne
pozwolity na wyprowadzenie nastgpujacych wnioskow:

1. Zwigkszenie ilosci zeolitu w katalizatorach zawierajacych 4% mas. NiO
z 20 do 50% mas. spowodowato zwigkszenie kwasowosci katalizatorow z 0,41 do
0,93 mmol NH;/g (gtéwnie w zakresie centrdw uwalniajacych amoniak w tempe-
raturze powyzej 300 °C). Stopien przereagowania n-heksanu na katalizatorach
zawierajacych 30 i 40% mas. zeolitu jest zblizony, a przereagowanie poréwnywal-
ne z uzyskiwanym na katalizatorze zawierajacym 50% mas. zeolitu otrzymuje si¢
w temperaturze o 15 °C nizszych. Na katalizatorze zawierajacym 50% mas. zeolitu
uzyskuje si¢ o ok. 10—15% mas. wigcej produktow izomeryzacji niz na pozosta-
tych katalizatorach; wyzsza jest rowniez wydajno$¢ produktéw krakingu. W bada-
niach konwersji surowca rzeczywistego (HON: zawartos¢ S = 0,13% mas., dy =
0,8657 g/cm’) stwierdzono, ze po 20 godzinach pracy katalizator zawierajacy 30%
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mas. zeolitu nie wykazywal zadowalajacej aktywnosci, pomimo podwyzszenia
temperatury reakcji do 340 °C, podczas gdy na katalizatorze zawierajacym 50%
mas., przy porownywalnym czasie pracy, otrzymano w temperaturze 300 °C pro-
dukty o zatozonej temperaturze krzepnigcia ponizej —20 °C.

2. Katalizatory zawierajace zeolit po dwukrotnej wymianie jonéw Na™ na H
(0,01% mas. Na) charakteryzuja si¢ wigksza o 0,16-0,23 mmol NH;/g kwasowoscia
catkowita, trzykrotne wigksza liczba centréw Brensteda oraz dwu 1 potkrotnie wigksza
liczba centrow Lewisa w porownaniu do katalizatoréw zawierajacych zeolit w formie
sodowej (1,75% mas. Na). Obserwuje si¢ rowniez zwigkszenie mocy centrow kwaso-
wych (E/Ey) — zarowno Brensteda, jak 1 Lewisa (o 15-20%). Stwierdzenie to jest
stuszne dla katalizatorow zawierajacych 8 i 12% mas. NiO.

Pomimo ze kwasowo$¢ katalizatora zawierajacego 8% mas. NiO oraz zeolit po
jednokrotnej wymianie jonowej (0,61% mas. Na) jest 0 0,09 mmol NH;/g mniejsza niz
kwasowos¢ katalizatora z zeolitem po dwukrotnej wymianie jonowej, testy katalitycz-
ne z zastosowaniem oleju parafinowego (H,:CH = 500 Nm®’/m’, p = 7 MPa, LHSV =
2 h'') oraz n-heksanu pozwolity ustali¢, ze wydajnosé produktéw krakingu na obu
katalizatorach jest zblizona.

3. Po wprowadzeniu metali (8% 1 12% mas. NiO, 0,2% mas. RuO,) do uktadu
Ni,H-ZSM-5+AL,0; stwierdzono zmniejszenie powierzchni wlasciwej katalizatorow
oraz objgtosci poréw (w tym objgtosci mikropordéw); odnotowano rowniez zmniejsze-
nie kwasowosci Bransteda 1 zwigkszenie kwasowosci Lewisa.

Testy katalityczne z zastosowaniem n-heksanu pozwolity ustalié, ze:

—w obecnosci wszystkich badanych katalizatorow gléwnymi produktami reakcji
izomeryzacji byly metylopentany, przy czym ilo$¢ 2-metylopentanu byta wigksza niz
3-metylopentanu,

—modyfikacja funkcji uwodorniajacej uktadu Ni,H-ZSM-5+A1,0; przez wprowa-
dzenie 8% NiO lub 0,2% RuO, w istotny sposob wptywa na selektywnos¢ katalizato-
réw. Przy stopniu przereagowania n-heksanu do 30% stwierdzono zmniejszenie se-
lektywnosci tych katalizatorow do produktow reakcji hydrokrakingu (C3;—Cs)
1 zwigkszenie selektywnosci do produktow reakcji izomeryzacji. Duza selektywnos¢
do produktow dehydrocyklizacji i aromatyzacji (HBH) stwierdzono jedynie na katali-
zatorze dotowanym tylko 0,2% RuO, przy konwersji n-heksanu powyzej 60%,

— dalsza modyfikacja funkcji uwodorniajacej katalizatora zawierajacego 8% mas.
NiO, poprzez dodatkowe wprowadzenie 4% NiO lub 0,2% mas. RuO,, powoduje
zwigkszenie stopnia przereagowania n-heksanu w niskiej temperaturze reakcji. Katali-
zatory te wykazaly duzg selektywno$¢ do produktow hydrogenolizy (C,—C,), nato-
miast matq selektywnos¢ do weglowodoréw C;—Cs oraz HBH,

— weglowodory C4~Cs bedace produktami krakingu n-heksanu (zachodzacego
glownie wg mechanizmu dimeryzacja—kraking) charakteryzujq si¢ niskim stopniem
rozgatgzienia, co oznacza, ze powstaja gtéwnic w wyniku rozszczepienia ff jonow
alkilokarbeniowych C,, zachodzacego wg typu B i/lub C.
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4. Badania aktywnosci katalizatorow w przemianie weglowodorow parafinowych
zawartych we frakcji oleju parafinowego pokazaty, ze katalizatory zawierajace 2%
i 4% mas. NiO katalizuja reakcj¢ dehydrocyklizacji i aromatyzacji. Aby zmniejszy¢
w produktach reakcji zawarto$¢ weglowodoréw aromatycznych, nalezy zwigkszyé
ilos¢ NiO do powyzej 4% mas.

4.2. Wplyw metody preparatyki katalizatorow

W niniejszym rozdziale oméwiono wyniki badan nad wptywem sposobu prepara-
tyki katalizatorow niklowych zawierajacych 8% mas. NiO oraz jako nosnik uklad
Ni,H-ZSM-5(NiZs)+AlLO; (1:1) na ich wlasciwosci fizykochemiczne (rozdz. 4.2.1)
oraz katalityczne (rozdz. 4.2.2). Wczesniej opublikowane w pracach [89, 93, 180, 182]
wyniki zostaly uzupelnione o charakterystyke wlasciwosci fizykochemicznych z za-
stosowaniem metod XPS, TPR, chemisorpcji Hy, SEM, TEM oraz IR-Py.

4.2.1. Wplyw metody preparatyki katalizatorow
na ich wlasciwosci fizykochemiczne

W tej czgsci pracy przedstawiono wyniki badan katalizatordw, ktére roznily sig
sposobem laczenia/mieszania zeolitu z wodorotlenkiem glinu oraz sposobem wprowa-
dzenia metalu aktywnego (tab. 4.2.1.1).

W metodzie taczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu oznaczonej jako A odpowiednie
proszki mieszano w roztworze wodnym przez 4 h, nastgpnie suszono i formowano za
pomocg 1% HNO;. W metodzie Ag mieszaning suchych proszkéw zeolitu i wodorotlenku
glinu poddano peptyzacji (1% HNO;), a nastgpnie formowaniu. Metoda oznaczona jako
E polegata na mieszaniu dwoch oddzielnie przygotowanych past: zeolitu Ni,H-ZSM-5
z 1% HNO; oraz peptyzatu wodorotlenku glinu (otrzymanego za pomoca 1% HNO;).
W metodzie Ep zeolit w postaci proszku dosypywano do peptyzatu wodorotlenku glinu.

Nikiel wprowadzano w formie roztworu azotanu(V) niklu(Il) przed etapem formowa-
nia nosnika (metoda F), poprzez impregnacj¢ uformowanego i wykalcynowanego nosnika
(metoda I) oraz metoda F+1, w ktorej potowe zatozonej ilosci wprowadzano przed formo-
waniem Kkatalizatora, druga zas potowe przez impregnacj¢ (po kalcynacji). W przypadku
wprowadzania sktadnika aktywnego przed formowaniem katalizatora, w metodzie E 13-
czenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu, prekursor niklu byt dodawany podczas peptyzacji
wodorotlenku glinu (taka procedura miata na celu przeciwdziatanie osadzaniu si¢ metalu
na centrach aktywnych zeolitu oraz blokowaniu jego kanaléw), natomiast w metodzie
A Taczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu, prekursor niklu byt dodawany do mieszaniny
proszkéw zeolitu 1 wodorotlenku glinu. Wytloczki katalizatoréw byly suszone przez 18 h
w 110 °C, a nastgpnie kalcynowane przez 3 h w 480 °C.
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Dyfraktogramy XRD wszystkich katalizatoréw nie réznity si¢ migdzy soba. Widoczne
byly na nich sygnaly charakterystyczne dla niklowej formy zeolitu ZSM-5 (rozszczepienie
najsilniejszego sygnatu przy kacie 20 wynoszacym 23,10°) oraz szeroki sygnat pochodza-
cy od y-ALO;. Nie stwierdzono obecnosci linii dyfrakcyjnych charakterystycznych dla
zwiazkow stechiometrycznych NiO, oraz NiALOs, ani tez sygnatéw przy katach 20 wyno-
szacych 32,2; 37,4; 45,5; 57,5; 60,6; 66,5°, ktore na podstawie bazy danych JCPDS (20-
776, 20-777, 37-1292, 10-339) mogtyby pochodzi¢ od niestechiometrycznych spineli
tlenkow Ni-Al o ogélnym wzorze Ni,Alg;s 23104 gdzie 0 < x < 1. Przyktadowy dyfrakto-
gram katalizatora A/F+I przedstawiono na rys. 4.2.1.1.

Tabela 4.2.1.1. Zestawienie badanych katalizatoréw (8%NiO/Ni,H-ZSM-5+A1,0;).
Metoda preparatyki oraz charakterystyka funkcji metalicznej
Table 4.2.1.1. Catalysts under study (8%NiO/Ni,H-ZSM-5+Al,03).
Preparation method and characteristics of metal function

Metoda preparatyki Wihasciwosci fizykochemiczne

Kod Laczenie zeolitu Wprowadzanie | Vy,* Sy D¢ Podatnos¢ nNi"“/zn
z wodorotlenkiem glinu metalu (cm3/g) (mz/ gNi)| (%) |na redukcjc:d (ju) &l
A/F+I A F+I 0,404 22,3 3,7 163 4,8
A/F A F 0,103 5,70 0,9 71 1,2
E/l E I 0,267 | 14,81 2,2 173 2,7
E/F+] E F+I 0,310 | 17,09 | 2,6 129 3.2
E/F E F 0,181 10,03 1,5 115 1,8
Ep/F Ep F 0,151 8,53 1,3 83 1,7
Ag/F Ag F 0,241 13,36 | 2,0 122 2,5

A — mieszanie proszkéw w roztworze wodnym, As — mieszanie suchych proszkéw, E — faczenie od-
powiednich past, Ep — dodatek proszku zeolitu do peptyzatu, F — przed etapem formowania no$nika,
I — impregnacja uformowanego nosnika, “objeto$é zaadsorbowanego wodoru, "powierzchnia metalu,
“dyspersja, “zuzycie wodoru do 500 °C (TPR), nyi o — liczba dostgpnych atoméw niklu po uwzglgdnieniu
dyspersji (500 °C), n — liczba centréw kwasowych (TPD-NHj;).
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Rys. 4.2.1.1. Dyfraktogram XRD katalizatora 8%NiO/Ni,H-ZSM-5+A1,0; (A/F+I)
Fig. 4.2.1.1. XRD pattern of 8%NiO/Ni,H-ZSM-5+A1,0; catalyst (A/F+])
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Rys. 4.2.1.2. Katalizator A/F+1: obraz SEM z zaznaczonymi obszarami analizy (a)
oraz widma promieniowania rentgenowskiego (b—1)

Fig. 4.2.1.2. SEM micrograph of A/F+I catalyst with marked areas of analysis (a), and X-ray spectra (b—i)

W badaniach morfologii powierzchni katalizatoréw 1 skladu chemicznego ich
warstw powierzchniowych zastosowano skaningowa mikroskopi¢ elektronowa (SEM).
Stwierdzono, ze katalizatory serii A oraz E znacznie roznig si¢ stopniem segregacji
zeolitu i tlenku glinu. Na rysunkach 4.2.1.2 oraz 4.2.1.3 przedstawiono przykladowe
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obrazy SEM Kkatalizatorow A/F+] oraz E/F+] (z zaznaczonymi obszarami mikroanali-
zy) oraz widma promieniowania rentgenowskiego z wybranych obszaréw.
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Rys. 4.2.1.3. Katalizator E/F+1: obraz SEM z zaznaczonymi obszarami analizy (a)
oraz widma promieniowania rentgenowskiego (20 kV) (b—d)
Fig. 4.2.1.3. SEM micrograph of E/F+] catalyst with marked areas of analysis (a),
and X-ray spectra (20 kV) (b—d)

Krysztaty zeolitu Ni,H-ZSM-5 wystgpujace w A/F+I pokryte sa grubszg war-
stwg AL,O; niz krysztaty zeolitéw obecne w E/F+l. Wskazuje na to poréwnanie
widm otrzymanych (20 kV) na krysztatach zeolitow A/F+I (rys. 4.2.1.2b, c, ¢) oraz
(rys. 4.2.1.3b, c). O pokryciu zeolitu warstwg Al,O; $§wiadcza wyniki pomiaréw
wykonanych w tych samych punktach, odpowiednio przy napigciu przyspieszaja-
cym 20 kV i 15 kV. Stosunek zliczen liczby atomow Si/Al na widmach otrzyma-
nych przy 15 kV (mniejsza glgbokos¢, z ktorej emitowane jest promieniowanie
rentgenowskie) jest nizszy niz przy 20 kV (rys. 4.2.1.2 poréwnanie widm c—d; et
oraz h-i).
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E/F

Rys. 4.2.1.4. Mapy rozmieszczenia glinu, krzemu oraz niklu na powierzchni katalizatorow (SEM)
Fig. 4.2.1.4. SEM micrographs of the catalysts: distribution of aluminium, silica and nickel
on catalyst surfaces

Mapy rozmieszczenia powierzchniowego Al oraz Si potwierdzaja, ze zastosowanie
metody A faczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu prowadzi do lepszego wymieszania
sktadnikéw niz uzycie metody E (rys. 4.2.1.4). W katalizatorach E/F+]I oraz E/F krzem
ulokowany jest w miejscach wolnych na obrazie glinu. Takie zjawisko jest stabiej
widoczne w katalizatorze A/F+1. Mapy dystrybucji Ni pokazuja, ze metal ten w nie-
wielkim stopniu pokrywa ziarna zeolitu katalizatora E/F; nie nastgpuje wigc zmiana
jego lokalizacji podczas intensywnego mieszania past zeolitu i wodorotlenku glinu,
jak rowniez podczas obrobki termicznej. Stopien pokrycia krysztatow zeolitu E/F+I
niklem jest wigkszy, poniewaz w preparatyce tego katalizatora tylko potowg zalozone;j
ilosci wprowadzano na etapie faczenia past, pozostala cz¢$¢ metoda impregnacji. Na-
lezy zauwazy¢, ze stosujac roztwor azotanu(V) niklu(II) o pH rownym 4,8 mozna byto
si¢ spodziewaé nieco lepszej adsorpcji na zeolicie (PZC ok. 4) niz na tlenku glinu
(PZC ok. 7-8) [239].
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Rys. 4.2.1.5. Rozmieszczenie niklu wzdtuz przekroju poprzecznego wyttoczki.
Powierzchnia zewngtrzna (Pz), wewngtrzny brzeg wyttoczki (0 pm), srodek wyttoczki (750 pm).
Katalizatory: A/F+I (x), E/F+I (0), E/F (D)

Fig. 4.2.1.5. Nickel distribution along the cross-section of the extrudates. External surface (Py),
internal_edge of the extrudates (0 pm), centre of the extrudates (750 pm).

Catalysts: A/F+I (x), E/F+I (o), E/F (o)

Sposob preparatyki wptywa nie tylko na rozmieszczenie Ni na powierzchni
katalizatoréw, ale réwniez na jego dystrybucj¢ wzdluz $rednicy wyttoczki. Ozna-
czone za pomoca sondy rentgenowskiej miejscowe stgzenia Ni (co 150 um) przed-
stawiono na rysunku 4.2.1.5. Najmniejsze roznice sa obserwowane dla E/F, gdy catg
zatozona ilo$¢ niklu wprowadzono przed etapem formowania. Wprowadzanie niklu
wedtug metody dwuetapowej (A/F+1, E/F+I) powoduje zwigkszenie jego ilosci na
powierzchni zewngtrznej wyttoczki i rownoczes$nie zmniejszenie jego ilosci w ko-
lejnych warstwach tym wigksze, im mniejszy jest $redni rozmiar poréw katalizatora
(A/F+I) (tab. 4.2.1.2).

Obrazy TEM otrzymane dla wybranego katalizatora serii A (katalizator A/F+])
oraz E (katalizator E/F) przedstawiono na rysunkach 4.2.1.6 oraz 4.2.1.7.

Na obrazach dyfrakcji elektronowej obu katalizatorow widoczne sa pierscienie ty-
powe dla y-ALO; (przy 2,37; 1,97 oraz 1,39 A) oraz refleksy charakterystyczne dla
niklu (przy 2,03; 1,76; 1,24 oraz 1,05 A) (rys. 4.2.1.6a oraz 4.2.1.7a).

Mikrostruktura tlenku glinu w A/F+1 (potowa zatozonej ilosci niklu wprowa-
dzona do wodorotlenku glinu, natomiast druga potowa metoda impregnacji katali-
zatora 4% NiO/zeolit+Al,03) wskazuje na obecnosé krystalitow niklu o rozmiarach
od 7-19 nm (rys. 4.2.1.6a—d). Wielkos¢ krystalitow niklu osadzonych na tlenku
glinu w E/F (cala zalozona ilo$¢ niklu wprowadzona do wodorotlenku glinu) jest
bardziej zréznicowana. Obok dominujacych krystalitbw niklu o rozmiarach 5,5—
18 nm (rys. 4.2.1.7a, b) zauwazy¢ mozna rowniez wigksze krystality o rozmiarach
20-35 nm (rys. 4.2.1.7c, d) z dobrze widocznymi prazkami sieciowymi 0,20 nm
pochodzacymi od Ni (111).
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Rys. 4.2.1.6. Obrazy TEM katalizatora A/F+I:
ziamna tlenku glinu (a—d) oraz krysztaty zeolitu (e, f)
Fig. 4.2.1.6. TEM micrographs of A/F+I catalyst:
alumina grains (a—d) and zeolite crystals (e, f)
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Rys. 4.2.1.7. Obrazy TEM Kkatalizatora E/F: ziarna tlenku glinu (a—d) oraz krysztaty zeolitu (e, f)
Fig. 4.2.1.7. TEM micrographs of E/F catalyst: alumina grains (a—d) and zeolite crystals (e, f)

Rozna dystrybucja niklu na krysztatach zeolitow w obu katalizatorach (rys. 4.2.1.6¢, f
oraz rys. 4.2.1.7¢, f) jest konsekwencja zastosowanej metody wprowadzania metalu pod-
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czas preparatyki katalizatora. Na krysztatach zeolitu w katalizatorze E/F czasami obecne
sa niewielkie krystality niklu, natomiast na krysztatach zeolitu katalizatora A/F+1 wy-
stgpuja krystality niklu od 13 do 28 nm.

Poréwnanie obrazéw TEM obu katalizatoréw potwierdza dobrze widoczny row-
niez na obrazach SEM wigkszy stopien separacji tlenku glinu i zeolitu w katalizatorze
E/F niz w katalizatorze A/F+I. Na obrazie TEM katalizatora E/F mozna zobaczy¢
sasiadujace ze sobg ziarna czastek tlenku glinu 1 krysztaly zeolitu z wyraznymi praz-
kami sieciowymi (1,07 nm) (rys. 4.2.1.7f), podczas gdy krysztat zeolitu w katalizato-
rze A(F+I) jest w duzym stopniu pokryty czastkami tlenku glinu (rys. 4.2.1.6f).

Badania tekstury katalizatorow metoda sorpcji N, wykazaty, ze powierzchnia
Sger wszystkich katalizatorow miesci si¢ z zakresie 258-298 m*/g, objetosé pordw
wynosi 0,28-0,36 cm’/g, a $redni promien poréw 4,5-5,5 nm. Najmnicjszg objetosé
mikroporow stwierdzono w katalizatorze, w ktorego preparatyce cata ilos¢ niklu
(8% w przeliczeniu na NiO) wprowadzono metoda impregnacji uformowanego no-
snika (E/I) oraz w katalizatorach, w ktorych preparatyce cata ilo$¢ niklu dodawano
do mieszaniny proszkéw zeolitu i wodorotlenku przed etapem formowania (A/F,
Ag/F). Objetos¢ mikropordw pozostalych katalizatorow miescita si¢ w zakresie
0,032-0,041 cm’/g.

Na podstawie pomiaréw chemisorpcji amoniaku ustalono, ze réznice w kwasowo-
sci no$nikow (zeolit+Al,O5) wynikajace z réznych metod aczenia sktadnikéw nosnika
(tab. 3.3, rozdz. 3.1) nie znalazty odzwierciedlenia w kwasowosci katalizatorow (tab.
4.2.1.3). Powodem tego jest inna lokalizacja metalu, ktérego jony moga by¢ centrami
kwasowymi Lewisa (L). Wyniki kwasowosci otrzymane metoda IR-Py s$wiadcza
o tym, ze we wszystkich katalizatorach dominuja centra Lewisa; stosunek kwasowosci
B/L jest podobny i wynosi 0,24—0,28. Najwigksza kwasowoscia Brensteda (B) cha-
rakteryzuja si¢ katalizatory E/F oraz A/F+L.

Tabela 4.2.1.2. Struktura porowata katalizatorow niklowych
Table 4.2.1.2. Porous structure of nikel catalysts

Powierzchnia wlasciwa Objetosé porow Srednica por6w

Kod (m?/ g) (cm®/ 2) (nm

SBET S¢ v Vmez V Mk APD® daii’

A/F+I 269 233 0,35 0,29 0,039 5,2 5,6
A/F 298 234 0,36 0,33 0,028 5,0 4,9
E/l 283 231 0,35 0,31 0,029 5,0 5,6
E/F+] 258 192 0,35 0,30 0,032 5.5 5,6
E/F 269 176 0,33 0,27 0,041 4,9 3;1
Ep/F 284 197 0,30 0,26 0,033 4,7 44
Ag/F 281 176 0,28 0,27 0,024 4,5 4,0

* Metoda t-plot, ° przy p/p, = 0,99, © érednia $rednica poréw, ¢ érednica poréw wyznaczona
z krzywej desorpcji metoda BJTH.
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Kwasowos¢ catkowita katalizatorow oznaczona metoda TPD-NH; miesci si¢
w przedziale od 0,82 mmol NH;/g (A/F+I) do 0,89 mmol NHs/g (E/F). Z rozktadu
mocy centrow kwasowych wynika, ze w przypadku wszystkich katalizatoréw ok. 50%
kwasowosci przypada na centra, z ktérych amoniak jest desorbowany w zakresie tem-
peratury 300-450 °C (M). Udzial centréw definiowanych jako S, tj. uwalniajacych
amoniak w temperaturze wyzszej od 550 °C, jest najwigckszy dla katalizatoréw E/I
oraz A/F.

Tabela 4.2.1.3. Wiasciwosci kwasowe katalizatorow niklowych [93, 180, 182]
Table 4.2.1.3. Acidity of nickel catalysts [93, 180, 182]

Kod TPD-NH; (mmol/g) IR-Py (mmol/g)
W M S S p B L by
A/F+ 0,11 0,46 0,24 72 0,82 0,170 | 0,620 | 0,720
A/F 0,14 0,46 0,23 97 0,83 - - -
E/l 0,13 0,49 0,26 95 0,88 - - —
E/F+] 0,16 0,46 0,24 78 0,86 0,143 | 0,545 | 0,688
E/F 0,15 0,50 0,24 73 0,89 0,176 | 0,626 | 0,802
Ep/F 0,11 0,47 0,23 70 0,82 0,150 | 0,546 | 0,696
Ag/F 0,10 0,51 0,25 76 0,86 0,140 | 0,581 0,721

W, M, S — centra kwasowe uwalniajace amoniak odpowiednio w 180—300, 300—450, 450—550 °C;
S" — wysoko$¢ sygnatu w temperaturze 550 °C [mm].

W celu scharakteryzowania funkcji metalicznej katalizatoréw niklowych wykona-
no pomiary podatnosci na redukcj¢ (TPR) oraz pomiary chemisorpcji wodoru (po-
wierzchnia metalu, Sy; obj¢tos¢ zaadsorbowanego wodoru, Vy,; dyspersja, D). Ozna-
czenia zawartosci niklu metoda ICP dowiodty, ze jego ilo$¢ jest zblizona do zalozone;j
1 wynosi od 7,9 do 8,3% mas. NiO.

Podatnos¢ katalizatorow na redukcje jest miarg oddziatywan metal-nosnik [136,
147]. W badanych katalizatorach oddziatywanie migdzy niklem a zeolitem, w porow-
naniu do oddzialywania z tlenkiem glinu, jest stabe. Oczywiscie w warunkach obrébki
hydrotermalnej lub kwasowej (ktéra prowadzi do dealuminacji), na skutek reakcji Ni**
z glinem pozasieciowym bgda tworzy¢ si¢ spinele Ni-Al [156, 220]. W niniejszej
monografii oddziatywania migdzy niklem a no$nikiem sg rozpatrywane jako oddzia-
tywania migdzy niklem a tlenkiem glinu.

Na profilach TPR katalizatoréow (z wyjatkiem E/I) widoczny jest gtowny zakres re-
dukcji z maksimum w temperaturze 780-800 °C oraz maly zakres redukcji w 450 °C
(rys. 4.2.1.8). Gléwny obszar redukcji E/I lezy w zakresie temperatury 550-800 °C.
Wedlug Rynkowskiego i wsp. [252] wystgpowanie ,,ré6znych” tlenkow niklu, ktore
W znacznym stopniu réznig si¢ podatnoscia na redukcje, wynika z obecnosci w katali-
zatorze spineli tlenké6w Ni-Al oraz amorficznej warstwy tlenku niklu, ktéra nie jest
chemicznie zwiazana, lecz z r6zng sita oddziatuje z tlenkiem glinu. Redukcja struktur
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spinelowych zachodzi powyzej 700 °C, podczas gdy Ni** w fazie amorficznej w zakre-
sie temperatury 380—-690 °C. Na podstawie ksztattu profili stwierdzono, ze podczas pre-
paratyki katalizatorow wystgpuje silne oddziatywanie migdzy azotanem(V) niklu(II)
a wodorotlenkiem glinu, prowadzace do powstania trudno redukowalnych struktur. Sil-
ne oddzialywanie migdzy NiO i tlenkiem glinu, powodujace tworzenie powierzchnio-
wych spineli tlenkéw Ni-Al, stwierdzono réwniez w pracach [84, 107, 122, 147, 151,
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Rys. 4.2.1.8. Wplyw sposobu preparatyki katalizatoréw niklowych na ich podatnos$¢ na redukcje.
Profile TPR katalizatoréw: A/F+1 (a), A/F (b), E/I (c), E/F+1(d), E/F (e), Ep/F (f), Ag/F (g)
Fig. 4.2.1.8. Effect of the preparation method on the reducibility of nickel catalysts.

TPR profiles of catalysts: A/F+I (a), A/F (b), E/I (c), E/F+I (d), E/F (e), Ep/F (f), As/F (g)

Z danych zamieszczonych w tabeli 4.2.1.1 wynika, ze wszystkie katalizatory cha-
rakteryzuja si¢ matg dyspersja niklu (0,9-3,7%). Dyspersja niklu oraz zuzycie wodoru
do temperatury 500 °C (obliczone na podstawie zuzycia wodoru w pomiarach TPR)
podczas redukeji katalizatorow, w ktorych preparatyce calg ilos¢ metalu (E/I) lub jej
czg$¢ (A/F+1, E/F+I) wprowadzono metoda impregnacji, sa nieco wigksze niz na ka-
talizatorach otrzymanych przez wprowadzenie prekursora metalu przed etapem for-
mowania (A/F, E/F, Ep/F, Ag/F) (tab. 4.2.1.1). Mata dyspersja niklu w badanych kata-
lizatorach (oznaczona po redukcji w 500 °C) jest konsekwencjg matej podatno$ci
tlenkéw niklu na redukcje, co potwierdzaja profile TPR.
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W celu okreslenia sktadu chemicznego powierzchni katalizatorow zastosowano
technik¢ spektroskopii fotoelektronow (XPS) (tab. 4.2.1.4). Wzgledne st¢zenie
atomow Ni (stosunek atomowy Ni/Al+Si) na powierzchni katalizatorow A/F+I,
E/F+I oraz E/I jest nieco wigksze niz na powierzchni katalizatorow preparowanych
przez wprowadzanie calej zatozonej ilosci niklu metoda F (A/F, E/F, Ep/F, Ag/F).
W tabeli 4.2.1.4 przedstawiono réwniez udziaty niklu odpowiadajace roznym jego
stanom energetycznym wynikajacym z wystgpowania w réznych zwiazkach che-
micznych.

Tabela 4.2.1.4. Charakterystyka powierzchni katalizatoréw metoda XPS (po redukcji w 500 °C, 1 h)
Table 4.2.1.4. XPS characteristics of catalyst surface (after reduction at 500 °C, 1 h)

Sktad chemiczny powierzchni StoRuncl Wzgledne udziaty niklu*
(% at.) (% at.)
Kod atomowy o : : - :
0 Al Si Ni Ni/Al+Si Ni®/Nigq. NiO/Niga, | NiAIO4/Niggy,
(852,8 eV) (8553 eV) (857,9 eV)

A/F+] 63,0 | 326 | 3,1 1,31 0,037 14 40 46
A/F 624 | 346 | 2,1 | 087 0,024 9 40 51

E/l 65,1 30,2 | 3,3 1,38 0,041 18 41 41
E/F+I 62,6 | 31,5 | 46 | 1,27 0,035 11 46 43

E/F 62,5 | 343 | 20| 1,21 0,033 7 41 52
Ep/F 62,6 | 335 |1 27| L19 0,033 9 42 49
Ag/F 62,7 | 32,7 | 35| 1,15 0,032 10 40 50

Jako energi¢ odniesienia przyjgto 284,6 e dla C 1s. * Na podstawie dekonwolucji widma Ni 2ps),.

Na podstawie dekonwolucji widm Ni 2p;, otrzymanych dla A/F+ po redukc;ji
w 800 °C (rys. 4.2.1.9a) oraz po kalcynacji w 1100 °C (rys. 4.2.1.9b) przyjeto naste-
pujace energic wiazania (Ey): 852,8 eV dla Ni’, 855,3 eV dla NiO oraz 857,9 ¢V dla
NiAlO,. Wartosci te sa zblizone do wartosci literaturowych dla metalicznego Ni’
(853,0 eV [255]), NiO (854,0-855,0 eV [223, 255]) oraz NiAlO, (856,5-857,8 ¢V
[134, 156, 223, 255]).

Wyniki XPS potwierdzaja (stwierdzong w badaniach TPR) mata podatnosé¢ kata-
lizatoréw niklowych na redukcje w 500 °C. Udziat Ni” (% at.) na powierzchni katali-
zatoréw nie przekraczat 20% (tab. 4.2.1.4). Niezaleznie od sposobu taczenia zeolitu
z wodorotlenkiem glinu, na powierzchni katalizatorow, w ktérych preparatyce nikiel
byl wprowadzany metoda I oraz F+1, udziat Ni° byt wigkszy i wynosit od 11-18%,
podczas gdy na powierzchni katalizator6w otrzymywanych metoda F wynosit
7-10%. Silne oddziatywanie mig¢dzy niklem a wodorotlenkiem/tlenkiem glinu, do
jakiego dochodzi podczas impregnacji i kalcynacji katalizatorow, potwierdzone jest
duzym udziatem spineli Ni—Al.
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Rys. 4.2.1.9. Widma XPS Ni 2p;3; dla
katalizatorow: A/F+I po redukcji w 800 °C
(a), A/F+1 po kalcynacji 1100 °C (b)
oraz dla katalizatorow: A/F+I (c), A/F
(d), E/1 (e), E/F+ (f), E/F (g), Ep/F (h),
Ag/F (1), wszystkie po redukcji w 500 °C
Fig. 4.2.1.9. XPS spectra of Ni 2p3/,
region for catalysts: A/F+I after reduction
at 800 °C (a), A/F+I after calcination at
1100 °C (b), as well as for catalysts:

865 860 855 850 A/F+I (c), A/F (d), E/1 (e), E/F+I (f), ];/F
Energia wiazania (eV) (8), E/F (h), As/F (1), all after reduction
at 500 °C

4.2.2. Wplyw metody preparatyki katalizatoréw na ich aktywnosé

W rozdziale tym autorka omawia aktywnos¢ katalizatorow 8%NiO/Ni,H-ZSM-5
+ALO; réznigeych si¢ sposobem preparatyki w przemianie weglowodoru modelo-
wego — n-heksanu (n-Cg) oraz surowca rzeczywistego — frakcji oleju napgdowego
(HON).

Wyniki badan aktywnosci katalizatorow serii A oraz E w przemianie n-C¢ wyka-
zaly, ze powyzej temperatury reakcji (7x) 325 °C, konwersja na wszystkich katalizato-
rach jest zblizona; ponizej tej temperatury — nieco wyzszy stopien przemiany uzyska-
no na A/F (rys. 4.2.2.1).

Na katalizatorach, w ktorych preparatyce stosowano dwuetapowe wprowadzenie
metalu (E/F+I, A/F+]), otrzymano wyzsza wydajnos¢ produktow izomeryzacji (i-Cy)
niz na E/F oraz A/F; wynika to z wigkszego stosunku liczby centréw metalicznych Ni’
(nni_a) do kwasowych (n) (rozdz. 4.2.1; tab. 4.2.1.1). Stosunek ny; J/n dla E/F+]I oraz
A/F+1 wynosi 0,03 oraz 0,05, natomiast dla A/F oraz E/F odpowiednio 0,01 oraz 0,02.
Mozna zatozy¢, ze przy wigkszej liczbie centrow metalicznych jony karbeniowe, ktore
ulegly izomeryzacji, moga by¢ uwodornione i opusci¢ powierzchni¢ katalizatora, za-
nim ulegng krakingowi.

Pomimo Zze na katalizatorze E/I udziat Ni° jest wzglednie duzy (tab. 4.2.1.4), to
jednak wydajnos¢ i-Cg¢ jest bardzo niska. Wynika to prawdopodobnie zaréwno
z duzej odleglosci migdzy centrami metalicznymi (znajdujacymi si¢ gléwnie na po-
wierzchni zewngtrznej ziarna) a centrami kwasowymi (usytuowanymi wewnatrz
struktury zeolitu), jak i z blokowania poréw zeolitu przez klastery metali (niska
Vvik, tab. 4.2.1.2). ,,0dizolowane” centra metaliczne katalizuja odwodornienie #-Cg,
a nastgpnie cyklizacje, w wyniku czego powstajg weglowodory HBH (rys. 4.2.2.1d).
Obserwowane dla E/I maksimum na krzywej wydajnosci C,—Cs w temperaturze 300 °C
(rys. 4.2.2.1b) sugeruje, ze na tym katalizatorze istotng rol¢ w powstawaniu HBH
odgrywaja tez reakcje polimeryzacji/alkilacji z udzialem produktéw krakin-
gu/hydrogenolizy n-Cg.
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Rys. 4.2.2.1. Wplyw sposobu preparatyki katalizatoréw zawierajacych 8% mas. NiO na ich aktywnosc¢.
Konwersja n-heksanu (a), wydajno$¢ weglowodorow: C,—Cs (b), i-Cq (c) oraz HBH (d).
Katalizatory: A/F+I (e), A/F (o), E/I (A), E/F+I (o), E/F (x) [93]

Fig. 4.2.2.1. Effect of preparation method on the activity of 8 wt.% NiO catalysts.
Conversion of n-hexane (a), yield of hydrocarbons: C,—Cs (b), i-Cs (c) and HBH (d).
Catalysts: A/F+I (o), A/F (o), E/I (A), E/F+I (o), E/F (x) [93]

Nieco wyzsza wydajnos¢ HBH na katalizatorze A/F w temperaturze reakcji do
300 °C moze by¢ spowodowana jego gorsza podatnoscia na redukcje (tab. 4.2.1.1),
a tym samym wzglednie duzym udziatlem jonéw Ni**. Wedtug Hoanga i wsp. wyste-
powanie efektu synergetycznego migdzy jonami Ni** dziatajacymi jak odwodorniajace
centra Lewisa a centrami Brensteda powoduje zwigkszenie aktywnosci katalizatora
w kierunku reakcji aromatyzacji [108].

Biorac pod uwage mozliwo$¢ zastosowania uktadow zawierajacych zeolit ZSM-5
w procesie katalitycznego odparafinowania frakcji ropy naftowej, przeprowadzono
rowniez badania aktywnosci katalizatorow w reakcji selektywnego krakingu weglo-
wodoréw parafinowych o tancuchu normalnym (oraz ich monometylowych izome-
réw) zawartych we frakcji olejow napedowych. Badania wykonano z zastosowaniem
frakcji hydrorafinatu lekkiego oleju napgdowego (HON) zawierajacego 0,13% mas.
siarki (dy = 0,8657 g/cm3; IBP =216 °C; Tx= 12 °C).
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Charakter kwasowy nosnika i duzy udzial spineli tlenkéw Ni—Al sprzyjaja zwigk-
szonej odpornosci katalizatorow Ni na zatrucie zwiazkami siarki [67, 221, 261, 295].
Wedtug Yasudy i1 wsp. [295] zaréwno centra kwasowe Brensteda, jak i silne centra
Lewisa obecne w no$niku obnizaja gestos¢ elektronowg osadzonego na nim metalu,
a tym samym zmniejszaja energi¢ wigzania miedzy metalem (wykazujacym deficyt
elektronowy) a atomami siarki bgdacymi akceptorami elektrondw. Spinele tlenkow
Ni-Al, chociaz w reakcjach uwodomienia katalitycznie sg nieaktywne [201], to wyka-
zujq stabilizujacy efekt w stosunku do zredukowanej formy Ni [19, 20, 255]. Zjawisko
to thimaczone jest wystgpowaniem efektow: (i) elektronowych (Ni’-Ni*"), (ii) geo-
metrycznych wynikajacych z ,rozcieficzenia” Ni’ przez niezredukowana fazg Ni**,
(iii) wytapywania H,S przez Ni** [261].

T, °C)

Czas pracy (h)

Rys. 4.2.2.2. Wplyw sposobu preparatyki katalizatorow niklowych na ich stabilno$é
(Tx =300 °C, p = 3,5 MPa, LHSV =3 h™}, H, : CH = 500 Nm*/m®) w procesie odparafinowania
hydrorafinatu oleju napgdowego (S = 0,13% mas., dy = 0,8657 g/cm’, IBP = 216 °C, Ty = +2 °C).
Katalizatory: A/F+1 (), A/F (A), E/1 (x), E/F+I (#), E/F (e) [89, 182]
Fig. 4.2.2.2. Effect of preparation method on the stability of nickel catalysts
(Tx =300 °C, p = 3.5 MPa, LHSV =3 h"', H, : CH = 500 Nm*/m®) in dewaxing of diesel oil
hydroraffinate (S = 0.13 wt.%, d5y = 0.8657 g/cm3, IBP =216 °C, Tx = +2 °C).
Catalysts: A/F+1 (o), A/F (A), E/1(x), E/F+1 (¢), E/F (o) [89, 182]

W tym cyklu badan za miarg aktywnosci i stabilnosci katalizatoréw przyjeto tem-
peraturg krzepnigcia (7k) produktéw oraz wydajnos¢ produktow po stabilizacji, tj. po
odpedzeniu frakcji wrzacej ponizej poczatkowej temperatury wrzenia surowca. Katali-
zatory byly wstepnie redukowane pod cisnieniem 5 MPa, a nastepnie nasiarczane
(CS; : surowiec = 80:1). Poczatkowa aktywnos¢ katalizatora zalezy migdzy innymi od
jego odpornosci na zatruwanie zwiazkami siarki. Zmiana aktywnosci katalizatora
z czasem pracy wynika zarOwno z zatruwania kolejnych jego centréw metalicznych,
jak 1 z jego zakoksowania. W reakcjach ubocznych prowadzacych do powstawania
koksu biorg udzial nie tylko centra kwasowe, ale réwniez, jak wykazaty badania Ro-
drigueza 1 wsp. [247], zdezaktywowane przez siark¢ centra metaliczne katalizatora.



71

Wyniki badan aktywnos$ci prowadzonych w temp. 300 °C i pod ci$nieniem 3,5 MPa
przedstawiono na rysunku 4.2.2.2. oraz w tabeli 4.2.2.1.

Z porownania Tx produktow otrzymanych na katalizatorach E/I, E/F oraz E/F+]
wynika, ze spos6b wprowadzenia niklu zauwazalnie wptywa na ich aktywnos¢ po 20—
30 h pracy (rys. 4.2.2.2). Szybkos¢ dezaktywacji katalizatorow E/I oraz E/F+1, w po-
rownaniu do E/F, byta wigksza. Temperatura krzepnigcia produktu otrzymanego na
E/F wynosita —20 °C nawet po 40 h pracy. Srednia Tk produktu (po stabilizacji)
otrzymanego na tym katalizatorze byta o ok. 10 °C nizsza niz produktéw otrzymanych
na pozostatych katalizatorach, przy jednoczesnie stosunkowo wysokiej wydajnosci tej
frakcji (tab. 4.2.2.1.). Nieco wigksza aktywnos¢ poczatkowa katalizatora, do ktorego
cala zalozong ilos¢ NiO wprowadzano przed etapem jego formowania (E/F), moze
wynikaé z tatwiejszego dostepu tancuchow weglowodorowych do centréw aktywnych
zeolitu (wigksza Vyik), jak rowniez z rownomiernego roztozenia metalu w objgtosci
wytloczki katalizatora i wigkszej odpornosci atomow Ni na zatruwanie siarka.

Tabela 4.2.2.1. Whasciwosci produktow ciektych po stabilizacji [182]
Table 4.2.2.1. Characteristics of liquid products after stabilization [182]

Katalizator | Wydajnosé produktu cieklego (% mas.) Tk (°C)
A/F+ 93,5 -32
A/F 92,7 -22
E/l 95,0 -23
E/F+] 85,5 —24
E/F 95,3 —33

Wplyw metody laczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu na aktywno$¢ oceniono
przez poréwnanie wynikow otrzymanych na katalizatorach A/F i E/F oraz A/F+]
i E/F+1. Jak wynika z rysunku 4.2.2.2, temperatura krzepnigcia (7x) produktéw otrzy-
manych na katalizatorze A/F (sktadniki no$nika taczone przez mieszanie odpowiednich
proszkéw, a nastgpnie impregnacj¢ roztworem azotanu(V) niklu(I)) byla wyzsza niz
otrzymanych na E/F (faczenie pasty zeolitu z 1% HNO; oraz peptyzatu wodorotlenku
glinu zawierajacego azotan(V) niklu(II)). W obecnosci A/F, stwierdzono rowniez nizsza
wydajnos¢ produktu ciektego. Mniejsza poczatkowa aktywnos¢ A/F niz E/F jest zapew-
ne spowodowana utrudnionym dostgpem surowca do centrow aktywnych zeolitu
(mniejsza V), za$ gorsza stabilno$¢ silniejszym jego zakoksowaniem. Powstawaniu
koksu na A/F sprzyja duzy udziat silnych centréw kwasowych definiowanych jako S*
(rozdz. 4.2.1, tab. 4.2.1.3) oraz zauwazalnie gorsza podatno$¢ fazy NiO na redukcje
(rozdz. 4.2.1, tab. 4.2.1.1). Nieulegajace redukcji jony Ni**, bedace centrami L aktyw-
nymi w reakcji odwodornienia, zwigkszaja selektywno$¢ katalizatora do produktow
dehydrocyklizacji i aromatyzacji, ktore moga by¢ rozwazane jako prekursory koksu.

Poréwnanie aktywnosci E/F i A/F oraz E/F+1 1 A/F+]I wskazuje, ze wpltyw sposobu
taczenia sktadnikow nosnika zalezy od metody wprowadzenia Ni. W przeciwienstwie
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Fig. 4.2.2.3. Catalyst stability in dewaxing of diesel oil hydroraffinate (S = 0.13 wt.%, dy, = 0.8657 g/em®
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Rys. 4.2.2.3. Stabilno$¢ katalizatorow w procesie odparafinowania frakcji hydrorafinatu oleju
napedowego (S = 0,13% mas., dy = 0,8657 g/cm’, IBP = 216 °C, Tx=+2°C; p=3,5 MPa,
LHSV =3 h™', Hy:CH = 500 Nm’/m"). Katalizatory: A/F+I (a), A/F (b), E/1 (c), E/F+1 (d), E/F (c) [89, 93]

IBP =216 °C, Ty =+2 °C; p = 3.5 MPa, LHSV = 3 h™", H,:CH = 500 Nm*/m?).
Catalysts: A/F+I (a), A/F (b), E/T (c), E/F+1 (d), E/F (e) [89, 93]

3
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do A/F i E/F, katalizator A/F+I jest bardziej aktywny i stabilny niz E/F+1. W metodzie
E prekursor niklu jest dodawany do wodorotlenku glinu, w metodzie A do mieszaniny
proszkow zeolitu i wodorotlenku glinu. Po wprowadzeniu potowy zalozonej ilosci
niklu (4% mas. NiO) do mieszaniny proszkow zeolitu i wodorotlenku glinu (A/F+I)
nie stwierdzono blokowania porow zeolitu, jak podczas dodania 8% mas. NiO (A/F).
Badania wykazaly, ze objetos¢ mikroporéw w katalizatorze preparowanym metoda
A 1 zawierajacym 4% mas. NiO wynosi 0,036 cm’/g. Dodatkowo, wprowadzenie pre-
kursora niklu do mieszaniny zeolitu i wodorotlenku glinu (metoda A), a nie tylko do
wodorotlenku (metoda E), powoduje zwigkszenie podatnosci tlenku niklu na redukcje
(TPR, XPS), a tym samym zmniejszenie ilosci jondw Ni*" i aktywnosci katalizatora do
produktow dehydrocyklizacji i aromatyzacji.

Badania stabilnosci katalizatorow prowadzone w czasie do 120 h potwierdzity
wigkszg stabilno$¢ katalizatorow E/F oraz A/F+I (rys. 4.2.2.3). Eksperymenty prowa-
dzono w zakresie temperatury reakcji 300—340 °C; po otrzymaniu produktow o tem-
peraturze krzepnigcia (7x) wyzszej od zatozonej Tk, rownej —20 °C, temperaturg reak-
¢ji podnoszono o 10 stopni.
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Rys. 4.2.2.4. Wplyw sposobu preparatyki katalizatorow niklowych na ich aktywnos¢.
Konwersja n-heksanu (a) wydajnosé¢ weglowodoréw: C,—Cs (b), i-Cg (c) oraz HBH (d).
Katalizatory: E/F (#), Ep/F (0) oraz Ag/F (a)

Fig. 4.2.2.4. Effect of preparation method on the activity of nickel catalysts. Conversion of n-hexane (a),
yield of hydrocarbons: C,—Cs (b), i-C¢ (c) and HBH (d). Catalysts: E/F (#), Ep/F (0), A¢/F (a)
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Kolejna seria doswiadczen miata da¢ odpowiedz na pytanie, jak uproszczenie pre-
paratyki aktywnego katalizatora E/F (laczenie odpowiednich past, wprowadzenie pre-
kursora niklu przed etapem formowania), korzystne z punktu widzenia otrzymywania
katalizatora w wigkszej skali, wplywa na jego wiasciwosci i1 aktywnosé. W metodzie
Ep zeolit w postaci proszku dosypywano do peptyzatu wodorotlenku glinu zawieraja-
cego prekursor niklu, zas w metodzie Ag prekursor niklu wprowadzano do mieszaniny
suchych proszkow zeolitu i wodorotlenku glinu.
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Rys. 4.2.2.5. Aktywnos¢ i stabilnos¢ katalizatoréw w procesie katalltycznego odparafinowania frakcji
hydrorafinatu oleju napqdowego (S =0,15% mas., dy = 0,8701 g/cm’, IBP = 224 °C, Tx =+3 °C;
p=3MPa, LHSV=3h"' H,: CH=350 NmS/m) Katalizatory: E/F (a), Ep/F (b), Ag/F (c) [180]

Fig. 4.2.2.5. Actmty and stablllty of catalysts in dewaxing of diesel oil hydroraffinate
(S=0.15 Wt.%, dso = 0.8701 g/cm®, IBP = 224 °C, Ty = +3 °C; ;p=3MPa, LHSV=3h"},
H, : CH = 350 Nm*/m°). Catalysts: E/F (a), Ep/F (b), Ag/F (c) [180]

Badania aktywnosci katalizatorow w przemianie n-Cg (275-420 °C) wykazaly, ze na
katalizatorach E/F oraz Ep/F, w calym badanym zakresie temperatury reakcji (TRr), za-
rowno konwersja, jak 1 wydajnos¢ produktéw C,—Cs, i-C¢ oraz HBH sg porownywalne
(rys. 4.2.2.4). Wyzszy stopien przercagowania w nizszej temperaturze reakcji na Ag/F
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wynika z wigkszej selektywnosci katalizatora do i-Ce. Nalezy zauwazy¢, ze na Ag/F
produkty HBH otrzymuje si¢ w wyzszej Tx (0 ok. 10 stopni) niz na E/F oraz Ep/F. Po-
niewaz struktura porowata katalizatorow jest dostgpna dla czasteczek n-Cg, o aktywno-
$ci i selektywnosci katalizatorow decyduje stosunck liczby centréw metalicznych do
kwasowych (ny; o/n), ktory dla Ag/F wynosi 0,03, natomiast dla E/F oraz Ep/F — 0,02.

Aktywnos¢ katalizatorow E/F, Ep/F oraz Ag/F okreslano rowniez w przemianie surowca
rzeczywistego — frakcji oleju napedowego zawierajacej 0,15% siarki (d = 0,8701 g/em’,
IBP =224 °C, Tx = +3 °C). Wyniki przedstawiono na rys. 4.2.2.5 oraz w tabeli 4.2.2.2.
Pokazuja one, ze katalizatory Ep/F oraz Ag/F daja produkty o wyzszej Tk, a otrzymanie
produktu o zatozonej Tk nizszej niz —20 °C, po 25 godzinach pracy, wymaga podniesie-
nia T 0 20 stopni (z 300 to 320 °C). Sposob preparatyki katalizatorow nie ma istotnego
wplywu na ich wlasciwosci krakujace. Wydajnos¢ produktu ciektego przed stabilizacja
wynosi 92-94%, za$ po odpegdzeniu frakcji o temperaturze wrzenia nizszej od poczat-
kowej temperatury wrzenia surowca wynosi 91-93% (tab. 4.2.2.2).

Tabela 4.2.2.2. Charakterystyka produktow ciekltych [180]
Table 4.2.2.2. Characteristics of liquid products [180]

Kod Tr =300 °C Tg=310°C

Y b/a Y* b/a Y b/a Y*b/a
E/F 92,8/-44 91,8/-39 — —
Ep/F 93,9/-19 93,2,/-13 94,6/-15 94,0/-9
Ag/F 91,5/-31 90,9/-19 93,2/-24 91,9/-18

Y, Y* — prébki przed i po stabilizacji; b/a — wydajnos¢ produktu ciektego/Tx (% mas./°C).
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Rys. 4.2.2.6. Rozktad rozmiaru mezoporéw. Katalizatory: E/F (a), Ep/F (0), Ag/F (x) [180]
Fig. 4.2.2.6. Mesopore size distribution. Catalysts: E/F (a), Ep/F (0), Ag/F (x) [180]
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Aktywno$¢ i stabilno$¢ katalizatorow w przemianie surowca rzeczywistego istotnie
zalezy od ich tekstury. Katalizator E/F wyro6znia si¢ nie tylko wigksza objgtoscia mikro-
poréw, ale rowniez wigkszym dominujacym rozmiarem mezoporéw (BJH). W katali-
zatorze E/F dominuja pory o srednicy 5,5 nm, natomiast w Ep/F oraz Ag/F pory wez-
sze; oprocz porow o srednicy 4,8 nm widoczne sa maksima przy 3,8 nm (rozktad
bimodalny) (rys. 4.2.2.6). Lepsze wlasciwosci katalityczne E/F przypuszczalnie wyni-
kaja z tatwiejszego dostgpu surowca do centrow aktywnych zeolitu. Nie mozna row-
niez wykluczy¢ wigkszej odpornosci centrow metalicznych tego katalizatora na zatru-
wanie zwigzkami S, czemu sprzyja wigksza kwasowos¢ B.

4.2.3. Podsumowanie

Wyniki badan nad wptywem metody taczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu oraz
sposobu wprowadzenia metalu aktywnego na wlasciwosci fizykochemiczne kataliza-
torow zawierajacych 8% mas. NiO oraz jako nosnik Ni,H-ZSM-5+A1,0; (1:1) pozwo-
lity na nastgpujace ustalenia:

1. W katalizatorach otrzymanych metoda aczenia proszkéw zeolitu i wodorotlen-
ku glinu krysztaty zeolitu ZSM-5 pokryte sa znacznie grubsza warstwa AlL,O; w od-
réznieniu od krysztatéw zeolitu w katalizatorach preparowanych metoda taczenia od-
powiednich past (wyzszy stopien separacji zeolitu i tlenku glinu) (TEM).

2.Z map dystrybucji niklu (SEM) wynika, ze podczas intensywnego mieszania
past zeolitu i wodorotlenku glinu zawierajacego azotan(V) niklu(Il) (jak réwniez pod-
czas obrobki termicznej) nie nastgpuje zmiana lokalizacji niklu, metal ten w niewiel-
kim stopniu pokrywa ziarna zeolitu w katalizatorze. Wielko$¢ krystalitow niklu na
powierzchni tlenku glinu jest rézna. Oprocz dominujacych krystalitow o rozmiarze
5,5-18 nm zauwazalne sa rowniez wigksze, o rozmiarze 25-35 nm (TEM).

3. Wielkos$¢ krystalitow niklu dominujacych na krysztatach zeolitu katalizatora
otrzymanego metoda dwuetapowego wprowadzania metalu jest wigksza (13—28 nm)
niz na tlenku glinu (719 nm).

4. Metoda preparatyki wpltywa na dystrybucje niklu wzdtuz $rednicy ziarna.
Wprowadzanie niklu wg receptury dwuetapowej powoduje zwigkszenie jego ilosci na
powierzchni zewngtrznej ziarna, natomiast w kolejnych warstwach jego zmniejszenie
— tym wigksze, im mniejszy jest Sredni rozmiar poréw katalizatora. Najmniejsze roz-
nice s obserwowane w katalizatorze, w ktorego preparatyce calg zatozona ilo$é niklu
wprowadzono przed etapem formowania.

5. Wszystkie badane katalizatory charakteryzuja si¢ Sgrr mieszczacy si¢ w zakresie
258-298 m/g, objetoscia porow wynoszaca 0,28-0,36 cm’/g oraz $rednim promie-
niem poréw 4,5-5,5 nm. Najmniejsza obj¢tos¢ mikroporéw stwierdzono w katalizato-
rach, w ktorych preparatyce calg ilos¢ niklu (8% w przeliczeniu na NiO) nanoszono
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metoda suchej impregnacji uformowanego nosnika lub dodano do mieszaniny prosz-
kow zeolitu 1 wodorotlenku przed ich formowaniem.

6. Kwasowos¢ katalizatorow oznaczona metoda TPD-NH; wynosita 0,82—
0,89 mmol NHj/g. We wszystkich katalizatorach ok. 50% kwasowosci pochodzito od
centrow uwalniajacych amoniak w zakresie 300450 °C. Pomiary wykonane metoda
IR-Py pozwolity ustali¢, ze we wszystkich badanych przypadkach dominuja centra
Lewisa; stosunck kwasowosci B/L jest zblizony i wynosi 0,24—-0,28.

7. Podatnos¢ wszystkich katalizatorow na redukcje byta mata na skutek wystgpowania
silnego oddziatywania mig¢dzy niklem a wodorotlenkiem glinu/tlenkiem glinu, do jakiego
dochodzito podczas impregnacji i kalcynacji katalizatorow. Tworzenie si¢ trudno reduko-
walnych tlenkow niklu oraz spineli tlenkéw Ni—Al potwierdzaja wyniki badan:

— TPR. Na profilach wigkszosci katalizatorow widoczny jest gtoéwny zakres reduk-
¢ji z maksimum w zakresie temperatury 780—800 °C oraz maty zakres w 450 °C,

— chemisorpcji Hy. Dyspersja Ni wynosita 0,9-3,7% (po redukcji w 500 °C),

— XPS. Udziat Ni’ (% at. obliczony po dekonwolucji widma Ni 2ps,) na po-
wierzchni katalizatorow nie przekraczat 20% (po redukcji w 500 °C).

Niezaleznie od sposobu tgczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu, w katalizatorach,
w preparatyce ktorych nikiel byl wprowadzany w calosci lub czgsciowo metoda im-
pregnacji (po etapie formowania i kalcynacji), udziat Ni” byt wigkszy niz w katalizato-
rach otrzymywanych przez jednoetapowe wprowadzanie prekursora metalu przed
ctapem formowania. Katalizatory otrzymane z zastosowaniem metody impregnacji
charakteryzowaty si¢ rowniez wigkszym stosunkiem funkcji metalicznej do kwasowe;.

Oznaczenia aktywnosci katalizatoréw niklowych w przemianie n-heksanu wyka-
zaly, ze:

1. Wydajno$¢ produktow reakcji izomeryzacji nie przekraczata 20% mas. Maksimum
wydajnos$ci obserwowano w zakresie 275-300 °C. W wyzsze] temperaturze dominowaty
reakcje krakingu (325-375 °C) oraz dehydrocyklizacji i aromatyzacji (375—450 °C).

2. W obecnosci katalizatorow o wigkszym stosunku liczby centréw metalicznych
do liczby centrow kwasowych (nyi o/n), W ktorych preparatyce nikiel wprowadzano
dwuetapowo (F+I), wydajnos¢ produktow izomeryzacji byta o ok. 5-10% mas. wigk-
sza, za$ produktow HBH o ok. 10—30% mas. mniejsza niz na katalizatorach o nizszym
stosunku ny; o/n, w ktorych preparatyce nikiel wprowadzano jednoetapowo przed eta-
pem formowania (F). Na tych katalizatorach powstate w wyniku izomeryzacji jony
karbeniowe zostaly przed ich mozliwym krakingiem uwodornione i opuscily po-
wierzchnig katalizatora.

3. Na katalizatorze otrzymanym metodg jednoetapowej impregnacji uformowane-
go nosnika, pomimo wzglednie wysokiego stosunku ny; o/n, wydajnos¢ produktow
izomeryzacji byla niska, natomiast produktéw o temperaturze wrzenia powyzej Tw
n-heksanu byla wysoka, poniewaz na ,,0dizolowanych” centrach metalicznych zacho-
dzity reakcje odwodornienia i cyklizacji n-heksanu.
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Badania aktywnosci katalizatorow niklowych w przemianie frakcji oleju napgdo-
wego (0,13-0,15% mas. siarki), prowadzone po wstgpnym nasiarczaniu zredukowa-
nych katalizatorow, byly podstawa do okreslenia ich aktywnosci poczatkowej (ktdra
uwzglednienia odpornosé na zatruwanie zwigzkami siarki) oraz stabilnosci. W wyniku
przeprowadzonych badan stwierdzono, ze:

1. Wpltyw sposobu wprowadzenia niklu na aktywno$¢ katalizatoréw zalezy od
metody taczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu.

2. Najwigksza aktywno$¢ poczatkowg oraz stabilnos¢ wykazaty katalizatory
otrzymane metoda:

—laczenia past; nikiel (8% mas. NiO) wprowadzano jednoetapowo przed formo-
waniem katalizatora (azotan(V) niklu(Il) dodawano podczas peptyzacji wodorotlenku
glinu) (katalizator E/F),

— taczenia proszkow zeolitu z wodorotlenku glinu; nikiel wprowadzano dwueta-
powo, polowg (4% mas. NiO) do mieszaniny proszkow, potowg metoda impregnacji
uformowanego i wykalcynowanego katalizatora (katalizator A/F+I).

Katalizatory E/F oraz A/F+I charakteryzowaly si¢ najwigksza Vyqk (wigksza liczba
centrow aktywnych zeolitu dostgpnych dla surowca) oraz najwigksza kwasowoscia
Bronsteda (centra kwasowe B zmniejszaja gestos¢ elektronowa metalu, co w rezulta-
cie zwigksza odporno$¢ katalizatora na zatruwanie zwiazkami siarki).

3. Analizujac wyniki uzyskane dla katalizatoréw otrzymanych metoda taczenia
odpowiednich past, stwierdzono, ze wigksza aktywno$¢ poczatkowa i stabilno$¢ kata-
lizatora, w ktorego preparatyce calg zatozona ilos¢ prekursora niklu wprowadzano
przed etapem formowania (katalizator E/F), wynika z bardziej rownomiernego rozto-
zenia metalu w objgtosci wyttoczki katalizatora niz w katalizatorach, w ktorych catosé
badz polowa niklu znajduje si¢ na powierzchni wyttoczki (katalizatory E/I, E/F+]).
Réwnomierne roztozenie Ni’ w sasiedztwie jondw Ni** moze dodatkowo by¢ powodem
wigkszej odpornosci atomoéw niklu na zatruwanie siarka. Procedura wprowadzania
niklu do wodorotlenku glinu z jednej strony zwigksza oddziatywania Ni-Al powodujace
powstawanie trudno redukowalnych struktur, z drugiej za$ zapobiega blokowaniu po-
roéw zeolitu przez metal.



5. Wlasciwosci fizykochemiczne katalizatorow
niklowych i rutenowo-niklowych oraz ich aktywnos$¢
w przemianach weglowodorow aromatycznych

Zastosowanie uktadow metal/zeolit w uwodornieniu wgglowodoréw aromatycznych
ogranicza si¢ do przemiany czasteczek weglowodorow, ktore sa wystarczajaco male,
aby mialy dost¢p do centrow aktywnych znajdujacych si¢ wewnatrz kanaléw zeolitu.
W przypadku zeolitu ZSM-5, o srednicy poréw 0,51 x 0,55 oraz 0,53 x 0,56 nm, centra
aktywne dostgpne sg dla takich weglowodoréw aromatycznych, jak benzen, monoalki-
lobenzeny, p-ksylen, 2-alkilonaftaleny. Szybkos¢ dyfuzji tych wegglowodoréw w porach
zeolitu maleje jednak wraz ze wzrostem $rednicy kinetycznej weglowodoru. Ogranicze-
nia steryczne w procesie uwodornienia wykorzystat Dessau [59], ktéry opatentowat
proces (z zastosowaniem zeolitu P/ZSM-5 modyfikowanego Sn, Pb lub In) pozwalajacy
na selektywne usunigcie z frakcji benzynowej benzenu, ktérego ilos¢ w produkcie kon-
cowym, zgodnie z obowigzujacymi uregulowaniami, nie powinna przekracza¢ 1% obj.
Zeolit ZSM-5 (zawierajacy Pt) wykorzystano roéwniez w drugim stopniu innowacyjnej
technologii ARINO™, w ktorej otrzymuje si¢ wysokiej jakosci surowiec dla krakingu
parowego [283].

Uwodomienie wielopierscieniowych weglowodoréw aromatycznych (z wyjatkiem
naftalenu oraz 2-alkilonaftalenéw) na zeolicie ZSM-5 zachodzi na centrach metalicz-
nych znajdujacych si¢ na powierzchni zewngtrznej krysztalow zeolitu oraz na wejsciu
do jego poréw. Roli katalitycznej tych centrow nie mozna zaniedba¢, poniewaz badania
aktywnosci zeolitu ZSM-5 (1,22% mas. Ni) w konwersji fenantrenu wykazaly, ze
w temperaturze reakcji 350 °C uzyskano konwersj¢ ok. 28%, pomimo Ze pory zeolitu sg
niedostepne dla czasteczek tego surowca (7,8 A) [207]. Gtéwnymi produktami byly
produkty uwodomienia fenantrenu. Dla poréwnania — konwersja na zeolicie Y (3,11%
mas. Ni) wynosita 93,3%, a w produktach stwierdzono dodatkowo obecnos¢ zwiazkow
bedacych wynikiem hydrokrakingu fenantrenu. Na uwage zastuguje fakt, ze rola po-
wierzchni zewngtrznej zeolitu jest wigksza, gdy krysztaty zeolitu s3 mniejsze [236].

Wyniki wielu prac wskazuja, ze ruten jest aktywnym promotorem wielu katali-
zatorow [37, 50, 105, 119, 123, 237, 260] i w poréwnaniu do innych metali szla-
chetnych charakteryzuje si¢ wigksza odpornoscia na zatruwanie zwigzkami siarki
(140, 237, 275].
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Promotujacy efekt rutenu zostal zaobserwowany m.in. po wprowadzeniu tego me-
talu do katalizatorow:

— Pd/Si0,. Badania katalizatorow zawierajacych do 4% mas. metali wykazaty, ze
najwigksza aktywnoscig charakteryzowat si¢ uktad zawierajacy 3% mas. Ru oraz 1%
mas. Pd (uwodornienie o-ksylenu) [50].

— NiMo/AL,O; (przemystowe katalizatory hydrotreatingu zawierajace 3% mas. NiO
oraz 14% mas. MoQ;):

e stwierdzono istotne zwigkszenie aktywnosci odsiarczajacej i uwodorniajacej
po wprowadzeniu rutenu w ilosci od 0,25 do 0,5% mas. (hydroodsiarczanie diben-
zotiofenu 1 uwodornienie tetraliny) [37].

e wykazano, ze katalizator RuY-NiMoALO; zawierajacy 1% mas. Ru jest o ok.
70% bardziej aktywny w hydrogenolizie wigzania C-N (surowiec modelowy — chi-
nolina) niz przemystowy katalizator NiMo/Al,O;. Wedlug autoréw pracy [105]
zwigkszona aktywno$¢ katalizatorow RuY-NiMoALO; spowodowana jest dodat-
kowo wzajemnie uzupehiajaca si¢ aktywnoscia sktadnikow katalizatora (zeolit Y).

— Mo/AL,O;. Stwierdzono promotujacy wptyw rutenu, po wprowadzeniu tego me-
talu w ilosci 0,6% mas. do katalizatora zawierajacego 0,27% mas. Mo (hydrogenoliza
n-heksanu) [260].

— Ni/MgO-La,0;-A1,0;. Najwigkszg aktywno$¢ i stabilnos¢ wykazatl katalizator
zawierajacy 2% mas. Ru oraz 15% mas. Ni (reforming parowy o-krezolu) [119].

Promotujace dziatanie Ru moze wynika¢ ze zmiany wiasciwosci elektronowych
atomow innych metali na skutek wystgpowania tzw. efektu ligandu [50, 260] badz
przeniesienia elektronu, co powoduje zwigkszenie podatnosci katalizatorow na reduk-
cj¢ [37]. W przypadku ukladéw zawierajacych w swym sktadzie nikiel, promotujace
dziatanie rutenu moze by¢ zwigzane z tworzeniem si¢ fatwo redukowalnych klasterow
RuNi. W wyniku redukcji tych klasterow powstaja krystality niklu o niewielkich roz-
miarach, co prowadzi do lepszej jego dyspersji i w konsekwencji podnosi aktywnosé¢
katalizatoréw. Zwigkszenie podatnosci niklu na redukcj¢ po wprowadzeniu rutenu
stwierdzono réwniez w pracach [27, 25, 254]. Promotujace dziatanie rutenu zalezy nie
tylko od jego ilosci, ale réwniez od rodzaju prekursora i sposobu jego wprowadzania
(26, 204].

Wilasciwosci uwodorniajace katalizatorow zaleza takze od wiasciwosci fizyko-
chemicznych no$nika. Stwierdzono, ze obecnos¢ centrow kwasowych, obok centrow
metalicznych na powierzchni katalizatora zwigksza jego aktywno$¢ uwodorniajaca
[11, 139, 141, 153, 219, 271, 284, 285]. Wystgpowanie tego zjawiska mozna wyjasni¢
(1) modyfikacja stanu elektronowego klasterow metalu na skutek wystepowania od-
dzialywania metal-no$nik [141] lub tym, ze (ii) uwodornieniu ulegaja nie tylko cza-
steczki weglowodoru zaadsorbowane na centrach metalicznych, ale takze zaadsorbo-
wane na centrach kwasowych nosnika. W reakcji tej bierze udziat wodér, ktéry jest
aktywowany na metalu i migruje z powierzchni metalu do czasteczek surowca zaad-
sorbowanych na centrach kwasowych [45, 114, 284].
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Celem badan autorki byla modyfikacja wiasciwosci uwodorniajacych katalizatorow
zawierajacych 8% mas. NiO oraz jako nosnik uktad ZSM-5+Al,05 (1:1) przez wprowa-
dzenie RuO, lub zwigkszenie ilosci NiO. Wiasciwosci uwodorniajace katalizatorow bada-
no w reakcji uwodornienia toluenu (rozdz. 5.1) oraz 1-metylonaftalenu (rozdz. 5.2).

5.1. Aktywnos¢ katalizatorow w przemianie toluenu

Aktywno$¢ katalizatorow NiO/ZSM-5+A1,0; (bgdacych przedmiotem badan opi-
sanych w rozdz. 4.1.2 oraz rozdz. 4.2) badano w reakcji uwodornienia toluenu przed
1 po modyfikacji ich wlasciwosci uwodorniajacych. Doswiadczenia prowadzono pod
ci$nieniem 3,5 MPa w zakresie temperatury 160-320 °C, przy LHSV = 3 h™' oraz
H,:CH = 350 Nm’/m’. Przed oznaczeniem aktywnosci katalizatory aktywowano
w przeptywie wodoru (450 °C).

Produkty hydrokonwersji toluenu zostaly podzielone na cztery grupy:

(1) HYD (produkty uwodornienia): metylocykloheksan (MCH) powstajacy w wy-
niku bezposredniego uwodornienia i jego izomery, tj. pochodne cyklopentanu (PCP):
dimetylocyklopentany i etylocyklopentan.

(i1) LBH (produkty krakingu o temperaturze wrzenia (7w) nizszej od Ty toluenu):
gazowe lekkie alkany i lekkie alkany w produkcie cieklym, gtdéwnie propan, izobutan,
matle ilosci butanu, 2-metylobutanu, cyklopentanu, slady metanu i etanu.

(111) HBH (produkty o Tw wyzszej od Tw toluenu): gldwnie ksyleny, etylobenzeny,
slady trimetylobenzendw i produkty ich uwodornienia.

(iv) T (zywice/depozyty weglowe/koks): cigzkie produkty osadzone na katalizatorze.

Toluen,g
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Rys. 5.1.1. Schemat gléwnych reakcji zachodzacych podczas konwersji toluenu
na katalizatorze dwufunkcyjnym [183]
Fig. 5.1.1. Scheme of principle reactions during toluene hydroconversion
over a bifunctional catalyst [183]
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Zgodnie z klasycznym mechanizmem hydrokrakingu weglowodorow aromatycz-
nych (rys. 5.1.1) na katalizatorach dwufunkcyjnych czasteczki toluenu mogg by¢
uwodornione (etap 1), ulec izomeryzacji (etap 2) i/lub krakingowi (etap 3) [258]. Silna
kwasowos¢ B katalizatora oraz wysokie temperatury reakcji (7r) sprzyjaja reakcji
krakingu. Produkty HBH moga powstawa¢ w wyniku reakcji produktow krakingu
z przejsciowymi zwigzkami aromatycznymi (etap 4) [33]. Depozyty weglowe (koks)
mogg by¢ rezultatem kwasnej alkilacji czasteczek toluenu przez olefinowe i dienowe
produkty posrednie powstajace w wyniku uwodornienia toluenu (etap 5). Wedhg
Chupina 1 wsp. [47], na monofunkcyjnych, kwasnych katalizatorach, np. HFAU, koks
moze powstawa¢ w reakcji kondensacji czasteczek toluenu. Wydajno$¢ produktow
uwodorniena (HYD), krakingu (LBH) oraz produktow ci¢zszych (HBH) zalezy od
udzialu centrow metalicznych 1 kwasowych, ktére kontrolujg szybkos¢ pierwotnych
1 wtornych reakcji.

5.1.1. Wplyw skladu chemicznego katalizatoréw na ich aktywnos¢

Przedmiotem badan byly katalizatory zawierajace jako nosnik ZSM-5+A1,03, kto-
re 10znity si¢ rodzajem 1 ilo$cia metalu oraz stopniem wymiany jonowej w zeolicie.
Nosniki ZSM-5+A1,0; otrzymano przez taczenie odpowiednich past (metoda E); NiO
w ilosci 8% mas. wprowadzano metoda F+I (opis preparatyki w rozdz. 4.2.1). Katali-
zatory zawierajace 12% mas. NiO oraz katalizatory rutenowo-niklowe otrzymano
przez impregnacj¢ katalizatorow zawierajacych 8% mas. NiO odpowiednio: roztwo-
rem azotanu(V) niklu(II) i alkoholowym roztworem acetyloacetonianu rutenu(III).
Badane katalizatory zestawiono w tabeli 5.1.1.1. Podano w niej takze wiasciwosci
kwasowe oraz stosunek liczby dostgpnych dla wodoru atoméw niklu do liczby cen-
trow kwasowych (obliczony na podstawie wynikow badan chemisorpcji Hy, TPD-NH;
oraz IR-Py zamieszczonych w rozdz. 4.1.2). Podstawowe wiasciwosci fizykochemicz-
ne badanych katalizatoréw zostaty rowniez przedstawione w rozdziale 4.1.2.

Wyniki oznaczen aktywnosci katalizatorow niklowych (3,5 MPa, H,:CH =
350 Nm’/m’, LHSV = 3 h™") przedstawione na rys. 5.1.1.1. pokazuja, ze zaleznosc¢
konwersja toluenu-temperatura reakcji przechodzi przez maksimum (7;,,,). Wystepo-
wanie Ty, stwierdzono réwniez podczas uwodornienia toluenu oraz innych weglowo-
doréw aromatycznych na typowych katalizatorach uwodorniajacych w wielu pracach
[11, 49, 131, 132, 154, 235). Do niedawna przyjmowano, ze obecnos$¢ Ty.x moze by¢
spowodowana ograniczeniami termodynamicznymi, dyfuzyjnymi lub zatruwaniem
katalizatora. Keane 1 wsp. [131, 132] stwierdzili jednak takie zalezno$ci w warunkach,
w ktorych trzy wyzej wymienione czynniki nie wystgpowaly. Obecnie uwaza sig, ze
,»pierwotne” wystepowanie Ty jest zwigzane z efektem pokrycia powierzchni katali-
zatora przez czasteczki surowca. W pewnej temperaturze reakcji (7R) zwigkszeniu
stalej szybkosci reakcji uwodornienia spowodowanej wzrostem Ty przeciwdziata ob-
nizenie stopnia pokrycia powierzchni katalizatora przez weglowodory aromatyczne,



83

co zmniejsza prawdopodobienstwo przebiegu reakcji. Poniewaz wartosci obliczonych
konwersji (w stanie rownowagi przy uwodornieniu toluenu do MCH w fazie gazowe;j
pod cisnieniem 3,5 MPa) sa wigksze od eksperymentalnych (rys. 5.1.1.1), wystgpowa-
nie Tmax W warunkach eksperymentu powinno by¢ przypisane wiasnie temu zjawisku
powierzchniowemu.

Tabela 5.1.1.1. Zestawienie katalizatorow. Charakterystyka wlasciwosci metalicznych i kwasowych
katalizatorow niklowych [183]
Table 5.1.1.1. Characteristics of metal and acid functions of nickel-loaded catalysts [183]

Krotno$é TPD-NH;, IR-Py
Kod |wymiany nf‘f&a,] nr nr g

jonowej (1077¢") (10_'9g“) i /Nt (10_19g‘l) (10_]9g‘1) nyi_o/MT | Ani_a/AL | N/
0-8/0 0 2,31 38,5 0,06 16,1 3,0 0,14 0,18 0,77
0-12/0 0 3,87 47,0 0,08 17,6 2,8 0,22 0,26 1,38
1-12/0 1 3,72 524 0,07 22,4 5,8 0,17 0,22 0,64
11-8/0 2 1,72 524 0,03 41,4 8,6 0,04 0,05 0,20
11-12/0 2 3,10 56,6 0,05 42,4 8,4 0,07 0,09 0,37
11-8/0,2 2 = = = 40,2 9,1 = = =
11-8/0,4 2 = = = = = - = =

nyi o — liczba dostgpnych atoméw niklu po uwzglednieniu dyspersji (500 °C), nt — catkowita liczba cen-
trow kwasowych, ng — liczba centréw kwasowych Brensteda, ;. — liczba centréw kwasowych Lewisa.
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Rys. 5.1.1.1. Wplyw stopnia wymiany jonowej w zeolicie na konwersj¢ toluenu.
Katalizatory zawierajace 8% mas. NiO (linia przerywana): 0-8/0 (¢), 1I-8/0 (A); katalizatory
zawierajace 12% mas. NiO (linia ciagta): 0-12/0 (0), I-12/0 (o), II-12/0 (A); konwersja w stanie
réwnowagi przy uwodornieniu toluenu do MCH w fazie gazowej pod ci$nieniem 3,5 MPa (x) [183]
Fig. 5.1.1.1. Influence of the extent of ion exchange in zeolite on toluene conversion.
Catalysts containing 8 wt.% of NiO (dashed line): 0-8/0 (#), II-8/0 (4); catalysts containing 12 wt.%
of NiO (solid line): 0-12/0 (0), I-12/0 (o), II-12/0 (A); equilibrium conversion at 3.5 MPa
for gas-phase hydrogenation of toluene to MCH (x) [183]
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Na katalizatorach zawierajacych 8% mas. NiO, w zakresie temperatury reakcji
240-280 °C, uzyskuje si¢ konwersj¢ toluenu od 50 do 55%. Po zwigkszeniu ilosci NiO
z 8 do 12% mas., osiagana jest konwersja powyzej 90%, a maksimum aktywnosci prze-
suwa si¢ 0 ok. 40 stopni w stron¢ nizszych Tx. Przesunigcie T, moze byé wynikiem
zarowno zwigkszenia liczby aktywnych centréw metalicznych, jak i modyfikacji ich
stanu elektronowego przez centra kwasowe, co powoduje generowanie wigkszej liczby
centrow o wigkszej aktywnosci uwodorniajacej. Ali i wsp. [11] badajac uwodornienie
benzenu i toluenu stwierdzili, ze maksimum aktywnosci, na katalizatorze zawierajacym

najbardziej aktywny metal, Rh, (Rh/ALO5) wystgpuje w temperaturze o okoto 100 stop-
ni nizszej niz na Pt/ALO;.

Tabela 5.1.1.2. Aktywnos¢ katalizatoréw w konwersji toluenu [183]
Table 5.1.1.2. Catalyst activity in toluene conversion [183]

Ty Ni/ZSM-5+Al,0, RuNi/ZSM-5+AL0;
CO 1 o080 | 0120 | 1120 | 1-80 [ 1120 | 1-802 | 11804
160 | 30 | 353 | 385 | 62 | 426 94.8 982
200 | 155 | 765 | 849 | 248 | 896 96,3 97.8
Konwersja (%) 240 50,0 94,8 96,4 53,2 97,9 97,0 98,9
280 | 537 | 929 | 939 | 552 | 956 96.5 95,5
320 | 189 | 800 | 824 | 288 | 863 82.8 91,2
160 | 30 | 352 | 382 | 61 | 42.1 94,4 974
Wydajnosé 200 | 155 | 764 | 843 | 243 | 881 93,7 95.9
produktéw HYD | 240 | 498 | 944 | 938 | 512 | 946 92,9 94,8
(% mas.) 280 | 534 | 923 | 888 | 495 | 878 88.8 87.7
320 | 186 | 786 | 754 | 178 | 697 66.2 74,1
160 - = 0.2 0.1 0.2 0.1 02
Wydajnoéé 200 - - 03 03 0.5 0,7 0.8
produktow HBH | 240 - 0.1 0.6 0.8 1,0 15 12
(% mas.) 280 | 0.1 0.2 0.6 25 25 2.9 25
320 | ol 03 13 5.1 6,0 6.0 6.0
160 - “0.1 | o1 - 03 203 0.6
T 200 - 0,1 | -03 | -02 | -10 1.9 1
s st 20 | —02 | —03 | =20 | —12 | 23 26 29
280 | 02 | 04 | 45 | 32 | 53 43 53
320 | 02 | -11 | 57 | 59 | 106 | -105 11,0
Hlos¢ koksu (T*) 1350 | 024 | <01 | 023 | 043 | 015 <0,1 <0,1
(% mas.)

* Po zakonczonym cyklu oznaczenia aktywnosci.

Zwigkszenie stopnia wymiany jonowej w zeolicie wplywa na podwyzszenie stop-
nia konwersji toluenu, szczegdlnie w T do 240 °C oraz powyzej 280 °C (do 10%),
niezaleznie od ilosci NiO (rys. 5.1.1.1). Zjawisko to wyjasnia mechanizm proponowa-
ny przez Vannice i wsp. [45, 154, 235]. Zaktada on, ze uwodomienie czgsteczek tolu-
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enu zachodzi nie tylko droga konwencjonalng na centrach metalicznych, ale rowniez
na centrach kwasowych.

Gtownymi produktami reakcji na katalizatorach niklowych, w Tr do 240 °C,
byly produkty uwodornienia (HYD); ilo$¢ produktéw powstajacych w reakcjach
ubocznych byta niewielka (tab. 5.1.1.2). Jest to zrozumiate, poniewaz uwodornienie
weglowodorow aromatycznych jest reakcja egzotermiczng (dla reakcji egzotermicz-
nych stala rownowagi jest nizsza w wyzszej temperaturze). W Tr powyzej 240 °C,
wraz ze zwigkszeniem temperatury, obserwuje si¢ zmniejszenie wydajnosci HYD,
natomiast zwigkszenie wydajnosci HBH. Zwigksza si¢ rowniez obliczony ubytek ma-
sy (A% mas.), a to oznacza znaczacy udziat produktéow krakingu (LBH) i/lub cigzkich
produktow — zywic/depozytow weglowych/koksu (T). Poniewaz ilo$¢ depozytow we-
glowych oznaczonych na katalizatorach po zakonczonym cyklu badan aktywnosci
byla mata (ponizej 0,45% mas.), ubytek masy moze by¢ rozwazany jako udzial pro-
duktow LBH. Obserwowane zmiany sg szczegdlnie wyrazne na katalizatorach o wigk-
szej kwasowosci.

Porownanie selektywnosci katalizatorow (tab. 5.1.1.3) dowodzi, ze pomimo zbli-
zonej kwasowosci 11-8/0 1 1I-12/0, na katalizatorze II-8/0, w wyzszej temperaturze,
otrzymano wigcej produktow ubocznych (LBH&T oraz HBH). Przebieg reakcji
ubocznych mozna wige znacznie ograniczy¢ przez zwigkszenie stosunku liczby cen-
trow metalicznych do liczby centréw kwasowych Brensteda (my; o/ng) (tab. 5.1.1.1
oraz 5.1.1.3).

Tabela 5.1.1.3. Selektywnos¢ katalizatorow w konwersji toluenu [183]
Table 5.1.1.3. Catalyst selectivity in toluene conversion [183]

Selektywnosé do | Ty Ni/ZSM-5+A1,0, RUNV/ZSM-5+AL,0,
produktéw (%) | C°C) | .80 | 0-12/0 | 1-12/0 | 180 | m-12/0 | 11802 | 11-8/0,4
160 N 03 | 04 | 07 | 07 03 0.6
200 - 0.1 04 | 08 11 2.0 11
LBH&T 20 | 03 | 03 | 21 23 | 24 2.7 2.9
220 | 04 | 04 | 48 | 58 | 56 5.0 5.6
320 | 12 13 | 69 | 204 | 123 12,7 121
160 | 1000 | 997 | 992 | 984 | 988 99.6 99.2
200 | 1000 | 999 | 993 | 980 | 983 97,3 98,1
HYD (%) 240 | 996 | 996 | 973 | 962 | 966 95.8 95.9
280 | 994 | 994 | 946 | 897 | 918 92,0 918
320 | 984 | 983 | 915 | 618 | 808 80,0 813
160 - - 04 | 09 | 05 0.1 0.2
200 - - 03 12 | o6 0.7 0.8
HBH (%) 20 | 01 0.1 0.6 1.5 1.0 15 12
2200 | 02 | 02 | 06 | 45 | 26 3.0 2.6
320 | 04 | 04 16 | 178 | 69 73 6.6
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Stopien wymiany jonowej w zeolicie, rzutujacy na kwasowos¢ katalizatorow,
a tym samym na udzial centrow metalicznych i kwasowych, wyraznie wplywa na se-
lektywnos¢ katalizatoréw do indywidualnych produktow uwodornienia, tj. do metylo-
cykloheksanu (MCH) oraz alkilowych pochodnych cyklopentanu (PCP) (rys. 5.1.1.2).
Wraz ze zwigkszeniem stopnia wymiany 1 7T, selektywnos$¢ wszystkich badanych
katalizatorow do MCH (Swmcn) zmniejsza sig, zas do PCP (Spcp) zwigksza sig; przy
czym zaleznosci te sa bardziej wyrazne dla katalizatorow zawierajacych 8% mas. NiO.
Mniejsza selektywnos¢ katalizatora 11-8/0 do PCP w temperaturze 320 °C (w porow-
naniu do selektywnosci w 280 °C) wynika ze znacznego udzialu reakcji ubocznych
w catkowitej przemianie.

b)

me (%)

» 50 A
40 - \
30 A A

20 T T T
160 200 240 280 320
Tr(°C)

Rys. 5.1.1.2. Wplyw stopnia wymiany w zeolicie na selektywnos¢ katalizatoréw do metylocykloheksanu
(a) oraz pochodnych cyklopentanu (b). Katalizatory zawierajace 8% mas. NiO (linia przerywana):
0-8/0 (#), I1-8/0 (a); katalizatory zawierajace 12% mas. NiO (linia ciagla):

0-12/0 (0), I-12/0 (o), 11-12/0 (A) [183]

Fig. 5.1.1.2. Influence of the extent of ion exchange in zeolite on the selectivities to methylcyclohexane
(2) and cyclopentane derivatives (b). Catalysts containing 8 wt.% of NiO (dashed line):

0-8/0 (#), 11-8/0 (a); catalysts containing 12 wt.% of NiO (solid line):

0-12/0 (0), I-12/0 (o), I1-12/0 (A) [183]

Badane katalizatory niklowe pod wzgledem zmniejszajacej si¢ Syicy mozna usze-
regowac nastepujaco: 0-12/0 > 0-8/0 > 1-12/0 > 1I-12/0 > 11-8/0. Kolejno$¢ katalizato-
réow nie ulega zmianie, jesli rozpatruje si¢ ich zwigkszajaca si¢ Spep (0-12/0 < 0-8/0 <
1-12/0 < 11-12/0 < 1I-8/0). Nie stwierdzono zaleznosci migdzy selektywnoscig katali-
zatorow a ich kwasowoscia catkowita (nt — 0znaczong zaréwno metodg TPD-NH;, jak
1IR-Py) (tab. 5.1.1.1, rys. 5.1.1.2). Wyniki pokazuja jednak, ze Spcp zwigksza si¢ wraz
ze zwigkszeniem liczby centréw B (ng), przy czym w niektorych przypadkach nie-
wielkiemu zwigkszeniu ng towarzyszy wyraznie wigksza Spcp. Wyniki te sg zgodne
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z opublikowanymi przez Wanga i wsp. [285, 286], ktérzy udowodnili, Zze za zmiang
selektywnosci reakcji do odpowiednich produktéw uwodornienia sg odpowiedzialne
wylacznie centra Brensteda (B), na ktorych moze zachodzi¢ reakcja izomeryzacji.
Centra Lewisa (L) majace charakter elektrono-deficytowy fatwo adsorbuja czasteczki
weglowodoréw aromatycznych (charakter elektrono-donorowy wigzania 7 arenu)
i powstajace zaadsorbowane przejsciowe struktury zostajg szybko uwodornione, nie
ulegaja za$ izomeryzacji.

Zmiany Spcp katalizatoréw, ktore roznia si¢ tylko nieznacznie kwasowoscia B (po-
rownanie 1I-8/0 i 0-8/0 z 11-12/0 i 0-12/0), sg zwiazane z réznym stosunkiem liczby
centrow metalicznych do liczby centrow kwasowych B (ny; o/ng) (tab. 5.1.1.1). Pomi-
mo ze moc tych centrow moze wplynaé na selektywno$¢ katalizatora, to wyniki
przedstawione na rys. 5.1.1.3 pokazuja, ze zwigkszenie n; o/ng powoduje zmniejsze-
nie Spcp. Jest to szczegdlnie widoczne w zakresie temperatury 240-320 °C, ktory
sprzyja przebiegowi reakcji izomeryzacji. Nalezy zwroci¢ uwage na fakt, ze na katali-
zatorach o niskim stosunku ny; o/ng (II-8/0 oraz II-12/0), podwyzszenie tego stosunku
powoduje wigksze zmniejszenie Spcp, niz na katalizatorach o wysokim ny; o/ng (0-8/0
10-12/0).

40
——160°C
30 —X—200°C
—A—240°C
— —0—280°C
® —e—320°C
o 20 -
g
(%]
X
10 4
0 T = T —

0 02 04 06 08 1 12 14

Ny alNg

Rys. 5.1.1.3. Wptyw stosunku liczby centréw metalicznych
do liczby centréw kwasowych Brensteda (ny; o/75) na selektywnos¢ katalizatoréw niklowych
do pochodnych cyklopentanu (PCP) [183]
Fig. 5.1.1.3. Influence of the metal to Brensted acid ratio (nx; /1)
on cyclopentane derivatives (PCP) selectivity over nickel-loaded catalysts [183]

W katalizatorze o najnizszym ny; o/ng (11-8/0), w poblizu kazdego centrum metalicz-
nego, znajduje si¢ duza liczba centréw kwasowych B. Ilos¢ migrujacego wodoru, ktory
powstaje na centrach metalicznych, moze by¢ niewystarczajaca do uwodornienia czaste-
czek toluenu zaadsorbowanych na tych centrach. Dlatego tez zanim czasteczka toluenu
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zostanie uwodorniona do MCH, zaadsorbowany na centrach B karbojon metylocyklo-
heksylowy moze fatwo ulec przegrupowaniu do alkilowych pochodnych cyklopentanu,
szczegblnie w Tx powyzej 200 °C, i w koncu moze zosta¢ uwodorniony do dimetylocy-
klopentanow badz etylocyklopentanu. Ilos¢ wodoru na powierzchni katalizatora, w kto-
rym ny; J/ng jest wyzszy (I11-12/0), jest rowniez wigksza; wigksza liczba karbojonow
metylocykloheksylowych moze wige by¢ uwodorniona bezposrednio do MCH.

W katalizatorach o wysokim stosunku ny; /ng (0-8/0 i 0-12/0) niewielkie zmiany
w Spcp moga by¢ spowodowane tym, ze kazde centrum metaliczne sasiaduje z porowny-
walnie malg liczba centréw kwasowych. Ilos¢ wodoru, ktory migruje z centréw metalicz-
nych do centréow B, jest wystarczajaca do uwodornienia toluenu zaadsorbowanego na tych
centrach, przeto etapem limitujacym powstanie PCP jest izomeryzacja jonu metylocyklo-
heksylowego. Wydajnos¢ PCP pozostaje wigc mniej lub bardziej stata. Dodatkowo, wigk-
szy udziat MCH (w poréwnaniu do PCP) na katalizatorach o wysokim ny; J/ng jest wyni-
kiem konwencjonalnego uwodornienia na centrach metalicznych katalizatora.

Warto zauwazy¢, ze stgzenie centrow kwasowych Lewisa w katalizatorach o ni-
skim stosunku ny; /ng (1I-12/0 i 11-8/0) jest wyzsze niz w tych o wysokim stosunku
(0-12/0 1 0-8/0) (rozdz. 4.1.2, tab. 4.1.2.2). Poniewaz czasteczki toluenu zaadsorbowa-
ne na centrach L nie ulegaja izomeryzacji, mozna wigc oczekiwaé, ze na katalizato-
rach o takim samym, niskim, stosunku ny; J/ng jak w katalizatorach I1-8/0 oraz 11-12/0,
lecz nizszym stg¢zeniu centréw L, zwigkszeniu nni_o/ng powinny towarzyszy¢ wigksze
réznice w Spcp niz na badanych I11-8/0 i 11-12/0.

100

80 -

F e —
160 200 240 280 320 160 200 240 280 320
Tz (°0) Ty (°C)

Rys. 5.1.1.4. Konwersja toluenu (a) oraz selektywno$¢ do metylocykloheksanu i pochodnych
cyklopentanu (b) na katalizatorach: II-12/0 (a), 11-8/0,2 (m), 1I-8/0,4 (o). Konwersja w stanie
réwnowagi przy uwodornieniu toluenu do MCH w fazie gazowej pod cisnieniem 3,5 MPa (x) [183]
Fig. 5.1.1.4. Toluene conversion (a) and MCH and PCP selectivity (b) over catalysts:

1I-12/0 (a), 11-8/0.2 (m), 11-8/0.4 (0). Equilibrium conversion at 3.5 MPa for gas-phase hydrogenation
of toluene to MCH (x) [183]
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Modyfikacja funkcji uwodorniajacej katalizatora zawierajacego 8% mas. NiO za
pomocg 0,2 % mas. RuO, prowadzi do wyzszych konwersji toluenu w nizszych Ty niz
po dodatkowym wprowadzeniu 4% mas. NiO (rys. 5.1.1.4). Tak wi¢c w temperaturze
160 °C konwersja toluenu na II-8/0,2 wynosita ok. 95%, podczas gdy na 11-12/0 jedy-
nie 43%. Wyzsza konwersja toluenu w nizszych Ty na I1-8/0,2 niz II-12/0 wynika
z wyzszej aktywno$ci uwodorniajacej Ru niz Ni. Selektywnosci katalizatorow do pro-
duktow LBH&T, HBH oraz HYD, jak rowniez selektywnosci do PCP i MCH byly
porownywalne (tab. 5.1.1.3, rys. 5.1.1.4b).

Zwigkszenie ilosci RuO; z 0,2 do 0,4% mas. nieznacznie zmienia wlasciwosci ka-
talityczne (tab. 5.1.1.2 oraz 5.1.1.3, rys. 5.1.1.4). W zakresie 240-320 °C selektyw-
nos¢ katalizatora I1-8/0,4 do MCH jest nieco wigksza, a do PCP mniejsza niz selek-
tywnosci na I1-12/0 i I11-8/0,2 (rys. 5.1.1.4b). Nalezy zauwazy¢, ze modyfikacja I1-8/0
poprzez wprowadzenie RuO, lub dodatkowo 4% mas. NiO prowadzi do otrzymania
katalizatorow (11-8/0,2; 11-8/0,4; 11-12/0), na ktorych w 320 °C, selektywnos¢ do
produktéw krakingu i HBH jest mniejsza odpowiednio o 8% i 10% (tab. 5.1.1.3).
Zwigkszenie aktywnosci katalizatora po wprowadzeniu 0,2% mas. RuO, do ukfadu
zawierajacego 8% mas. NiO (II-8/0,2) jest spowodowane nie tylko duza aktywnoscia
uwodorniajaca Ru, ale takze oddzialywaniami Ru—Ni, ktére wplywaja na zwigkszenie
podatnosci NiO na redukcje (rys. 5.1.1.5).

/—/ /\ 3)
,/\ﬁﬁ—/\/ ¢ ><
3 al 3
=) 3 \
T —_ 3
3 -
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T(°C) Energia wiazania (eV)
Rys. 5.1.1.5. Profile TPR dla katalizatorow: Rys. 5.1.1.6. Widmo XPS Ni 2ps
11-8/0 (a), II-12/0 (b), 11-8/0,2 (c) [183] (po dekonwolucji) dla katalizatorow: 11(8/0) (a)
Fig. 5.1.1.5. TPR profiles of catalysts: II-8/0 (a), oraz 11(8/0,2) (b) [183]
11-12/0 (b), 11-8/0.2 (c) [183] Fig. 5.1.1.6. XPS spectra of Ni 2ps)

region after deconvolution for catalysts:
I1(8/0) (a) and 11(8/0.2) (b) [183]

Jak wynika z rysunku 5.1.1.5, na profilu TPR katalizatora I1-8/0,2 (w poréwnaniu
do TI-8/0) obserwuje si¢ nie tylko zwigkszenie udziatu NiO, ktory redukuje si¢ w za-
kresie 550-700 °C, ale takze przesunig¢cie niskotemperaturowego zakresu redukcji
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z 440 do 410 °C; pojawia si¢ rdwniez sygnat zwiazany z redukcja RuO, z maksimum
okoto 120 °C. Zwigkszona redukowalno$¢ NiO w obecnosci RuO; jest prawdopodob-
nie spowodowana migracja wodoru. Tlenek rutenu redukuje si¢ w nizszej temperatu-
rze 1 aktywuje wodor, ktéry migruje do NiO, utatwiajac jego redukcj¢ [53]. Nie mozna
wykluczy¢ rowniez takiego oddziatywania migdzy niklem i rutenem, ktére prowadzi
do powstawania klasterow tlenkow rutenu i niklu [52, 53, 254]. Promotujacy wptyw
niewielkiej ilosci rutenu na redukcj¢ NiO stwierdzit rowniez Rynkowski i wsp. [254].

W celu okreslenia stopnia utleniania metali na powierzchni katalizatora niklowego
1 rutenowo-niklowego (II-8/0 oraz II-8/0,2) zastosowano technik¢ XPS. Z powodu
malej ilosci rutenu lub/i jego aglomeracji, nie stwierdzono sygnatéw charakterystycz-
nych dla RuO, (E,, = 280,7 eV) oraz dla RuO; (E,, = 282,5 ¢V [204]). Widma Ni 2p3,
wykazaly wystgpowanie atomoéw niklu o réznym stanie chemicznym (rys. 5.1.1.6).
Obecnos¢ stechiometrycznego NiO przy E,, ok. 855,5 eV, ktdra jest nieznacznie wyz-
sza niz charakterystyczna dla czystego NiO (855,0 eV) [156, 223, 255], sugeruje wy-
stgpowanie slabego oddziatywania NiO z nosnikiem. Bazujac na doniesieniach litera-
turowych [143, 156, 223, 255], sygnaly wystepujace przy wyzszej E, (857 eV)
rozwazano jako pochodzace od glinianu niklu. Jak wynika z rys. 5.1.1.6 i tab. 5.1.1.4,
udziat trudno redukowalnych spineli na powierzchni katalizatora I1(8/0) (obliczony na
podstawie dekonwolucji widma Ni 2ps),) jest wigkszy niz na powierzchni katalizatora
bimetalicznego. Wyniki otrzymane technikg XPS potwierdzaja zwigkszenie podatno-
$ci na redukcjg katalizatorow niklowych w obecnosci rutenu.

Tabela 5.1.1.4. Charakterystyka powierzchni katalizator6w metoda XPS [183]
Table 5.1.1.4. XPS characteristics of catalysts [183]

Sktad chemiczny Stosunek atomowy Wzgledne udziaty niklu*
Kod (% at.) Ni/(AL+Si) (% at.)
) Al Si Ni NiO/Niga NiAIO4/Nigyi
11(8/0) 63,1 ] 30,8 | 33 2,85 0,084 43 (855,6eV) | 57(857,1eV)
11(8/0,2) | 64,1 | 30,1 | 3.0 2,80 0,085 56 (855,5eV) | 44 (857,0eV)

*Na podstawie dekonwolucji widma Ni 2ps),.

5.1.2. Wplyw sposobu preparatyki katalizatoréw niklowych na aktywnos¢
katalizatoréw niklowych oraz rutenowo-niklowych

Badania wilasne autorki poswigcone byty okresleniu wptywu wprowadzenia 0,2% mas.
RuO, do katalizatoréw niklowych 8% NiO/Ni,H-ZSM-5+A1,0; (r6zny sposob pre-
paratyki) na ich aktywno$¢ w uwodornieniu toluenu (3,5 MPa, H,:CH = 350 Nm’/m’,
LHSV =3 h™"). Wiasciwosci fizykochemiczne katalizatorow niklowych opisano w roz-
dziale 4.2.1. Aktywnos¢ 1 selektywno$¢ badanych katalizatorow podano w tabeli
5.1.2.1 inarysunku 5.1.2.1.
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Tabela 5.1.2.1. Wplyw sposobu preparatyki katalizatoréw na ich selektywnos¢
w przemianie toluenu [185]
Table 5.1.2.1. Effect of catalyst preparation method on catalyst selectivity in toluene conversion [185]
T7C)] A-80 [ E-80 | E-80 [A-802]E-80.2] E-80.2 [A-00,2
Metoda preparatyki katalizatoréw

Metoda faczenia

zeolitu z AL,O4 . E E A E E &
RREAS F+I F+I F F+1 | F+4I F »
wprowadzania Ni
nni o/NB 0,048 0,032 0,018 - - - ~
Selektywnosc¢ katalizatorow (%)

160 - 0,7 - - 0,3 - -

200 - 0,8 - 0,6 2,0 0,5 0,1

LBH&T 240 1,5 2,3 3,4 1,3 29 2.2 -
280 5,1 5,8 7,6 43 5,0 5.3 2,5

320 20,3 20,4 20,5 12,6 12,7 13,3 20,0
160 97,7 98,4 93,5 100,0 99,6 100,0 100,0
200 97,7 98,0 87,9 99,4 97,3 99,3 99,0
HYD 240 96,1 96,2 79,3 98,4 95,8 97,3 98,9
280 89,0 89,7 722 94,8 92,0 92,8 96,0
320 59,4 61,8 56,8 80,5 80,0 74,0 68,8

160 2,2 0,9 6,5 - 0,1 — -
200 22 1,2 12,1 — 0,7 0,1 0,9
HBH 240 2:3 1,5 17,2 0,3 1,5 0,5 1,1
280 59 4,5 20,2 0,9 3,0 1,8 1,5
320 20,3 17,8 22,7 6,9 7,3 9,9 11,2

Z badan wynika, ze wiasciwosci katalizatorow zawierajacych 8% mas. NiO zaleza za-
réwno od metody tgczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu, jak i od metody wprowadzenia
niklu. Najwyzsza konwersj¢ osiagnigto na E-8/0; w zakresie temperatury 240-280 °C; wy-
nosita ona 55% (rys. 5.1.2.1). Katalizator ten otrzymano przez zmieszanie osobno otrzyma-
nych past: peptyzatu wodorotlenku glinu zawierajacego prekursor niklu oraz zeolitu Ni,H-
ZSM-5 z 1% HNO; (metoda E); nikiel wprowadzono metoda dwuetapowa (F+I). W prepa-
ratyce A-8/0 zastosowano taka samg metod¢ wprowadzania metalu aktywnego jak w przy-
padku E-8/0 tj. (F+I), ale na etapie F prekursor niklu dodawano do mieszaniny proszkow
zeolitu i wodorotlenku glinu, a nie tylko do wodorotlenku glinu. Nizsza konwersja na A-8/0
niz E-8/0 moze by¢ skutkiem jego nizszej kwasowosci (rozdz. 4.2.1, tab. 4.2.1.3 — kataliza-
tory odpowiednio A/F+I i E/F+]) [235]. Najnizsza konwersj¢ (ponizej 10%) stwierdzono na
E|-8/0. Katalizator ten preparowano metodg E, ale cala zalozong ilos¢ NiO (8% mas.)
wprowadzano do wodorotlenku glinu przed etapem formowania nosnika (metoda F). Taka
procedura sprzyjata wystepowaniu silnych oddziatywan Ni—Al 1 powodowata powstawanie
struktur, ktére trudno ulegaja redukcji (spinele tlenkow Ni-Al, rozdz. 4.2.1). Tak wigc,
mnigjsza aktywnos¢ E;-8/0 (w poréwnaniu do E-8/0) moze by¢ zwiazana z mniejsza liczba
aktywnych centrow metalicznych powstajacych podczas redukcji.
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K (%)

T 1

200 240 280 T (°C)

Rys. 5.1.2.1. Konwersja toluenu (a) oraz selektywno$¢ katalizatoréw do metylocykloheksanu (MCH) (b)
i pochodnych cyklopentanu (c). Katalizatory zawierajace 8% mas. NiO (linie ciagle): A-8/0 (o),
E-8/0 (), E-8/0 (A); katalizatory zawierajace 8% mas. NiO oraz 0,2% mas. RuO, (linie przerywane):
A-8/0,2 (e), E-8/0,2 (m), E;-8/0,2 (a); katalizator zawierajacy tylko 0,2% mas. RuO,: A-0/0,2 (>) [185]
Fig. 5.1.2.1. Conversion of toluene (a) and selectivity to methylcyclohexane (MCH) (b) and cyclopentane
derivatives (PCP) (c). Catalysts containing 8 wt.% of NiO (solid line): A-8/0 (o), E-8/0 (c), E,-8/0 (A);
catalysts containing 8 wt.% of NiO and 0.2 wt.% of RuO, (dashed line): A-8/0.2(s), E-8/0.2 (m),
E;-8/0.2 (a); catalyst containing only 0.2 wt.% of RuO,: A-0/0.2 () [185]
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Wyniki dotyczace wptywu temperatury reakcji (7r) w zakresie od 160 do 320 °C
na zmiany konwersji (rys. 5.1.2.1a) i selektywnosci katalizatoréow (tab. 5.1.2.1), po-
twierdzaja rezultaty oméwione w poprzednim rozdziale. ROwniez w tej serii badan, na
katalizatorze charakteryzujacym si¢ najwigksza kwasowoscia 1 najmniejszym stosun-
kiem liczby centrow metalicznych do kwasowych B (ni o/ms), tj. Ei-8/0, Siguer oraz
Sugn, byly najwigksze 1 wynosity odpowiednio: 3,4-20,4% oraz 17,2-22,7% (w za-
kresie temperatury 240-320 °C). Potwierdzono réwniez wplyw nyi /ng oraz Tr
na selektywno$¢ do indywidualnych produktéw uwodornienia. Ze wzrostem ny;i o/ng
(E,-8/0<E-8/0<A-8/0) oraz obnizeniem T, Smcu zwigksza sig¢ (rys. 5.1.2.1b), podczas
gdy Scpp si¢ zmniejsza (rys. 5.1.2.1c). Mniejszy stosunek ny; o/ng W katalizatorze oraz
wyzsza Tr sprzyjaja przebiegowi reakcji izomeryzacji jonow metylocykloheksylo-
wych zaadsorbowanych na centrach B.

W celu okreslenia oddziatywan migdzy niklem a rutenem wykonano eksperymenty
na katalizatorze dotowanym tylko RuO, w ilosci 0,2% mas. (A-0/0,2). Jak wynika
z rysunku 5.1.2.1a, konwersja toluenu na tym katalizatorze, jak rowniez zawierajacym
8% mas. NiO (A-8/0), jest niska i nie przekracza 30%. W poréwnaniu do A-0/0,2 oraz
A-8/0 na katalizatorze zawierajacym oba metale aktywne (A-8/0,2) uzyskuje si¢ wy-
soka konwersj¢, ponad 95%. Fakt ten wskazuje na wystgpowanie efektu synergetycz-
nego migdzy tymi metalami.

Niezaleznie od zastosowanej metody preparatyki katalizatoréw Ni modyfikacja ich
funkcji uwodorniajacej za pomoca Ru zasadniczo wpltywa na poziom konwersji;
w zakresie temperatury 160280 °C wynosi on powyzej 90% (rys. 5.1.2.1a). W obec-
nosci katalizatoréw RuNi, w wyzszych Ty, stwierdzono zmniejszenie ilosci produktow
bedacych nastgpstwem przebiegu reakcji ubocznych (tab. 5.1.2.1), jak rOwniez zauwa-
zalne zmiany w selektywnosci do indywidualnych produktow uwodornienia (rys.
5.1.2.1b oraz rys. 5.1.2.1c). Selektywnosci wszystkich katalizatoréw dotowanych ru-
tenem sa do siebie zblizone i w porownaniu do katalizatorow niklowych Sycn sa
wigksze, natomiast Scpp — mniejsze. Wpltyw metody preparatyki katalizatoréw na ich
selektywnos¢ jest bardziej zauwazalny w przypadku katalizatoréw niklowych niz ru-
tenowo-niklowych.

5.1.3. Podsumowanie

Oznaczenia aktywnosci katalizatorow niklowych oraz rutenowo-niklowych na no-
$niku Ni,H-ZSM-5+A1,05(1:1) w reakcji uwodornienia toluenu (3,5 MPa, 160-320 °C,
LHSV =3 h™', H, : CH = 350 Nm’/m’, aktywacja katalizatora w przeptywie wodoru,
450 °C) doprowadzity do nastgpujacych ustalen:

1. Katalizatory niklowe:

— Zwigkszenie zawarto$ci NiO z 8 do 12% mas. podwyzsza poziom konwersji to-
luenu 0 35-60%. Uwodornienie toluenu do metylocykloheksanu i pochodnych cyklo-
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pentanu z selektywnoscia powyzej 99,5% oraz konwersja wynoszaca 95% obserwo-
wano jedynie w temperaturze 240 °C na katalizatorze zawierajacym 12% mas. NiO
1 charakteryzujacym si¢ najwyzszym stosunkiem liczby centréw metalicznych do
kwasowych, tj. katalizatorze zawierajacym w swym sktadzie zeolit w formie sodowe;.

— Obnizenie w katalizatorach stosunku liczby centréw metalicznych do centrow
kwasowych Brensteda (ni J/ng) oraz podwyzszenie temperatury reakcji zwigksza
udziat reakcji ubocznych.

— Stwierdzono korelacj¢ pomigdzy selektywnoscig katalizatorow do produktow
uwodornienia 1 stosunkiem ny; o/ng, co jest szczegdlnie widoczne w temperaturze re-
akcji wyzszej niz 200 °C. Zwigkszenie stosunku ny; /ng w katalizatorach o niskim
tym stosunku prowadzi do wigkszego zmniejszenia selektywnosci do PCP niz zwick-
szenie tego stosunku w katalizatorach charakteryzujacych si¢ wysokim stosunkiem
nNi“a/nB.

2. Katalizatory rutenowo-niklowe:

— Modyfikacja funkcji uwodoriajacej katalizatora zawierajacego 8% mas. NiO
przez dodatkowe wprowadzenie 0,2 lub 0,4% mas. RuO, pozwala na otrzymanie katali-
zatorOw aktywniejszych w nizszej temperaturze reakcji niz katalizator zawierajacy 12%
mas. NiO. W temperaturze 160 °C na katalizatorze zawierajacym 0,2% mas. RuO, uzy-
skano konwersje toluenu osiagajaca 95% przy selektywnosci w kierunku reakcji uwo-
dornienia wynoszacej 99,6%, natomiast na katalizatorze zawierajacym 12% mas. NiO
konwersja wynosita 42,6% przy selektywnosci 98,8%. Selektywnosci tych katalizato-
row do metylocykloheksanu oraz pochodnych cyklopentanu sg poréwnywalne.

— Modyfikacja katalizatoréw niklowych (8% mas. NiO) przez wprowadzenie 0,2%
mas. RuO, zmniejsza réznice w aktywnosci wynikajace z metody preparatyki katali-
zatoréw niklowych. W obecnosci katalizatorow rutenowo-niklowych, w zakresie tem-
peratury 160-280 °C, uzyskano stopien przereagowania toluenu powyzej 95%, z se-
lektywnoscig do produktéw uwodornienia powyzej 90%. Stwierdzono wystgpowanie
efektu synergetycznego migdzy niklem a rutenem.

— Na katalizatorach dotowanych rutenem obserwuje si¢ zmniejszenie udziatu pro-
duktow bedacych nastgpstwem przebiegu reakcji ubocznych w wyzszych temperatu-
rach. Stwierdzono réwniez zmiany w selektywnosci do indywidualnych produktéow
uwodornienia, tj. zwigkszona selektywnos¢ do metylocykloheksanu, a zmniejszona do
alkilowych pochodnych cyklopentanu.

5.2. Aktywnos$¢ katalizatoréw w reakcji uwodornienia
1-metylonaftalenu

W rozdziale 5.1 ustalono, Ze katalizatory rutenowo-niklowe zawierajace 8% mas.
NiO oraz 0,2% mas. RuO, charakteryzowaly si¢ duza aktywnoscig w reakcji uwodor-
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nienia toluenu. W temperaturze reakcji 160 °C uzyskano konwersj¢ toluenu wynosza-
ca 95% z selektywnoscia do produktéw uwodornienia wynoszacg 99,5%. W tym roz-
dziale autorka przedstawita wyniki badan nad uwodornieniem 1-metylonaftalenu
(1-MN), tj. weglowodoru, ktorego rozmiar czasteczki nie pozwala na penetracj¢ ka-
natow zeolitu ZSM-5; w reakcji uwodornienia bgda braty wige glownie udzial centra
metaliczne znajdujace si¢ na tlenku glinu oraz centra metaliczne i centra kwasowe
wystepujace na powierzchni zewngtrznej krysztatow zeolitu.

Testy katalityczne z udziatlem 1-MN prowadzono pod ci$nieniem 6,0 MPa (T =
220-340 °C, LHSV = 3 h', Hy:CH = 350 Nm’/m’, aktywacja w przeplywie H,
w 300 °C oraz 480 °C przez 1 h) oraz pod cisnieniem normalnym (7" = 200-260 °C,
7=10,15-0,5 s, aktywacja w przeptywie H, w 500 °C przez 1 h). Gtéwnymi produkta-
mi w warunkach ci$nienia normalnego byty metylotetraliny (MTs) i metylodekaliny
(MDs). Produkty przemiany 1-MN pod cisnieniem 6,0 MPa byly bardziej zréznico-
wane, biorac pod uwage liczbe atoméw wegla w czasteczce otrzymanego weglowodo-
ru, mozna je podzieli¢ na nastgpujace grupy:

(1) Cs9 (produkty krakingu): benzen oraz alkilobenzeny C;_o.

(ii) Cyo (produkty dealkilacji, uwodornienia, izomeryzacji, krakingu): tetralina,
naftalen, metyloindeny, dekalina oraz alkilobenzeny Cj.

(iii) Cy; (produkty uwodornienia, izomeryzacji, hydrodecyklizacji): metylodekali-
ny, metylotetraliny, dihydro-dimetyloindeny, alkilobenzeny C;;.

(iv) LMW&T gdzie: LMW — lotne, w warunkach prowadzenia testu, weglowodory
powstajace w reakcji krakingu, T — depozyty weglowe osadzone na katalizatorze.
Wydajnos¢ frakcji LMW&T obliczano na podstawie bilansu masy.

5.2.1. Wplyw ilosci rutenu
na aktywnos¢ katalizatorow rutenowo-niklowych

Przedmiotem badan byl katalizator zawierajacy 8% mas. NiO (katalizator E/F+];
opis preparatyki w rozdz. 4.2.1), ktoérego wiasciwosci uwodorniajace modyfikowane
byly przez wprowadzenie RuO, w ilosci: 0,20; 0,30; 0,45 oraz 0,60% mas. Jak wynika
z tabeli 5.2.1.1, zwiekszenie zawartoSci RuO,, w badanym zakresie, nieznacznie
wplywa na strukturg porowatg katalizatorow. Sger miesci si¢ w zakresie od 226 do 234
m?/ g, Vc waha si¢ od 0,30 do 0,36 cm3/g; natomiast srednica poro6w zmienia si¢ od 5,2
do 5,6 nm. Katalizatory charakteryzuja si¢ rowniez zblizonym rozktadem wielkosci
pordéw, chociaz zwigkszenie zawartosci Ru w katalizatorze powoduje nieznaczne prze-
sunigcie maksimum Dv(d) z 5 do 6 nm. Na dyfraktogramach XRD brak jest linii cha-
rakterystycznych dla NiO oraz NiAl,O4, natomiast wystgpuja sygnaty pochodzace od
RuO; (rys. 5.2.1.1). Na powierzchni katalizatorow stwierdzono obecnos¢ krystalitow
RuO, o rozmiarach 41-64 nm (na podstawie sygnatéw przy kacie ugigcia 26 rownym
28,1 oraz 35,1°).
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Tabela 5.2.1.1. Wplyw zawartosci rutenu na wlasciwosci fizykochemiczne katalizatorow [187]
Table 5.2.1.1. Effect of ruthenium amount on physicochemical properties of catalysts [187]

— i Wielkos¢ ¢ d é Podatnosé¢

ked (‘Vz\lr‘xis.) (‘;:L:I?:s.) laystaliton (cIr/;:{Jz/g) (riBZZ) (cgg/g) ?:i:) na redukeje’
RuQO,’ (nm) (j.u.)
E(0,20)] 7.8 0,20 - - 233 0,30 5,2 59
E(0,30)| 7,7 0,29 41,3 - 234 0,36 5,6 166
E(0,45) 7.8 0,47 62,7 - 230 0,32 5,5 279
E(0,60)| 7,9 0,60 63,5 0,582 226 0,33 5,6 390

Kod katalizatora E(x): E — metoda taczenia wodorotlenku glinu z zeolitem (laczenie odpowiednich
past); x — zalozona ilo$¢ RuO,. *Metoda XRF, ® metoda XRD [137], ¢ objgtos¢ zaadsorbowanego wodoru,
4 przy plpy= 0,99,z krzywej desorpcji metoda BJH, ‘zuzycie wodoru do 500 °C (TPR).

Iintensywnosé

Ty T YT T T T T T T T

50 60 70
2Theta (*)

Rys. 5.2.1.1. Dyfraktogramy XRD katalizatoréw: E(0,20) (a), E(0,30) (b), E(0,45) (c) oraz E(0,60) (d).
Linie pionowe wskazuja standardowe potozenia wg ICDD PDF-2 (2004)
dla: NiO (47-1049) (o), NiAL,O4 (10-0339) (V), RuO, (40-1290) (o) [187]
Fig. 5.2.1.1. XRD patterns of catalysts: E(0.20) (a), E(0.45) (b), E(0.60) (c), A(0.60) (d).
Vertical lines from ICDD PDF-2 (2004) for: NiO (47-1049) (), NiAl,04 (10-0339) (V),
RuO, (40-1290) (o) [187]

Pomiary chemisorpcji amoniaku dowiodly (rys. 5.2.1.2), ze zwi¢kszenie zawarto-
sci RuO, z 0,20 do 0,60% mas. spowodowato zmniejszenie kwasowosci catkowitej
0 0,05 mmol NH;/g, gtéwnie na skutek zmniejszenia ilosci NHj, ktory ulega desorpc;ji
w zakresie 450-550 °C (S) (prawdopodobnie na skutek pokrywania centrow kwaso-
wych przez klastery RuO,). Zwigkszenie ilo$ci NH;, ktory jest uwalniany w przedziale
180-300 °C (W), moze wynikaé z obecnosci jonéw Ru**, mogacych dziataé jak centra
kwasowe typu Lewisa.
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Kwasowos$¢ (mmol NH./g)
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Zawartos¢ RuO; (% mas.)

Rys. 5.2.1.2. Wplyw ilosci RuO, na kwasowos¢ katalizatoréw (TPD-NH;).
Kwasowo$é catkowita (Z); ilo$é amoniaku uwalnianego z centrow kwasowych w zakresie temperatury:
180-300 (W), 300-450 (M) oraz 450-550 °C (S) [187]
Fig. 5.2.1.2. Effect of RuO, amount on acid site strength distribution (NH3-TPD). Total acidity (T);
amount of ammonia desorbed at: 180-300 °C (W), 300-450 °C (M), 450-550 °C (S) [187]

Zuzycie H, (j.u.)
o

Rys. 5.2.1.3. Profile TPR dla katalizatorow: E(0,20) (a), E(0,30) (b), E(0,45) (c), E(0,60) (d) [187]
Fig. 5.2.1.3. TPR profiles for catalysts: E(0.20) (a), E(0.30) (b), E(0.45) (c), E(0.60) (d) [187]

Profile TPR pokazaly, ze redukcja katalizatorow RuNi zachodzi w kilku etapach
(rys. 5.2.1.3). Konsumpcja wodoru jest spowodowana: (i) redukcja RuO, zachodzaca



98

w temperaturze 120-150 °C [254], (i1) redukcja NiO oddziatujacego z rozng sita, ale
nie zwigzanego chemicznie z no$nikiem; temperatura ponizej 700 °C [252, 253], (iii)
redukcja spineli tlenkowych Ni-Al w temperaturze wyzszej niz 700 °C. Jak wynika
z przebiegu profili TPR (rys. 5.2.1.3), podatnos¢ na redukcj¢ katalizatora zawierajace-
g0 0,2% mas. RuO, jest najmniejsza. Na krzywej widoczne sq male zakresy redukcji
w temperaturze 100-150 °C 1 350-500 °C oraz szeroki glowny zakres redukcji w prze-
dziale 550-850 °C (z przegigciem w 700 °C). Nawet w 850 °C nie wszystkie atomy Ni
ulegaja redukcji. Niska redukowalnos$é Ni™ jest konsekwencja silnego oddzialywania
mig¢dzy NiO a wodorotlenkiem glinu, ktére prowadzi do powstawania spineli tlenkow
Ni-Al [84, 147, 245]. Zwigkszeniu zawarto$ci RuO, z 0,20 do 0,60% mas. towarzyszy
jednoczesne zwigkszenie podatnosci NiO na redukcj¢: zwigksza si¢ wzgledny udziat
NiO, ktéry ulega redukcji w zakresie 250—450 °C, natomiast zmniejsza si¢ udzial NiO
redukowanego powyzej 500 °C.

Wplyw ilosci Ru na konwersj¢ 1-MN i rozktad produktow reakcji w funkcji tem-
peratury reakcji przedstawiono na rys. 5.2.1.4. Konwersja 1-MN przechodzi przez
minimum (280-300 °C) z wyjatkiem katalizatora E(0,20). W przypadku wszystkich
badanych katalizatorow podwyzszenie temperatury reakcji powoduje spadek wydaj-
nosci frakcji Cy; i Cyo, natomiast wzrost wydajnosci frakcji Cs 9 i LMW&T. W stalej
temperaturze reakcji zmiana ilosci RuO, z 0,20 do 0,60% mas. wplywa na zwigksze-
nie konwersji 1-MN o 23% w temp. 220 °C oraz o 9% w temperaturze 320 °C. Obser-
wuje si¢ rowniez zwigkszenie wydajnosci frakeji C,;, natomiast zmniejszenie wydaj-
nosci frakcji Cg9 oraz LMW&T, co jest szczegdlnie widoczne w temp. 340 °C.
Analiza skiadu poszczegolnych frakcji pokazala, ze frakcja Cq g zawierata gléwnie
benzen oraz alkilobenzeny C; 4. We frakcji C;o dominowala tetralina; stwierdzono
rowniez mate ilosci (1,5% mas.) naftalenu, metyloindenéw, dekaliny oraz alkiloben-
zendw Cjo. Gtoéwnymi produktami we frakcji C,; byly metylotetraliny (do 90% mas.).
Ilos¢ izomeréw metylodekaliny nie przekraczata 5%. We frakcji C;; stwierdzono row-
niez obecnos¢ produktow reakcji izomeryzacji 1-MN, tj. dihydrodimetyloindenéw (do
4% mas.) oraz malq ilo$¢ produktow reakcji hydrodecyklizacji 1-MN, tj. alkilobenze-
now 1 alkilocykloalkanow (do 3,2% mas.).

Rosngca aktywnos$¢ uwodorniajaca katalizatordw rutenowo-niklowych wynika nie
tylko ze zwigkszenia ilosci rutenu (pogigbiajacy si¢ ubytek wodoru zwiazany z reduk-
cja Ru0,), ale takze z faktu, ze jednoczesnie ze zwigkszeniem ilo$ci rutenu zwigksza
si¢ podatno$¢ NiO na redukcj¢ (rosnace zuzycie wodoru na krzywych TPR do tempe-
ratury 480 °C).
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& 15 Rys. 5.2.1.4. Wptyw ilo$ci RuO, na aktywnos¢
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- 104 (LHSV = 3 h™"). Katalizatory: E(0,20) (¢),
5 E(0,30) (o), E(0,45) (4), E(0,60) (x) [187]
Fig. 5.2.1.4. Effect of RuO, amount on catalyst
05

activity in 1-MN hydroconversion (LHSV =3 hh).
Catalysts: E(0.20) (©), E(0.30)(0), E(0.45) (A),
Te(°C) E(0.60) (x) [187]

220 240 260 280 300 320 340

5.2.2. Wplyw metody wprowadzenia niklu i warunkoéw kalcynacji
na aktywnos¢ katalizatorow niklowych oraz rutenowo-niklowych

W czasie preparatyki katalizatorow niklowych oraz rutenowo-niklowych, w celu
rozktadu prekursorow metali, stosowano kalcynacj¢ przy dostepie powietrza. Jak wy-
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kazaly wyniki badan wlasnych [rozdz. 4.2.1] oraz prezentowane w literaturze [84,
147, 151, 152, 245, 257], w tych warunkach zachodzi silne oddziatywaniec migdzy
niklem a glinem, ktére powoduje powstanie trudno redukowalnych spineli tlenkow
Ni-Al. Pomimo Ze gliniany niklu wykazuja efekt stabilizujacy w stosunku do Ni'
[255], ich wystgpowanie jest niekorzystne z dwoch powodow: sg katalitycznie nieak-
tywne 1 ograniczajg efektywne wykorzystanie wprowadzonego metalu. W przypadku
katalizatoréw zawierajacych w swym sktadzie ruten, podczas kalcynacji w powietrzu
prekursoréw tego metalu zachodzi aglomeracja krystalitow rutenu [69, 238]. Eliche-
Quesada i wsp. [69], badajac katalizatory zawierajace 5% mas. Ru osadzonego na
mezoporowatej krzemionce stwierdzili, ze dyspersja Ru w katalizatorach kalcynowa-
nych (400 °C, 2 h) przed redukcja byta mniejsza o ok. 30% niz w katalizatorach bez-
posrednio redukowanych. Sredni rozmiar krystalitow Ru na powierzchni katalizato-
row otrzymanych bez i z zastosowaniem kalcynacji w powietrzu wynosit odpowiednio
2,41 13,5 nm. Podobny wplyw kalcynacji w atmosferze powietrza na dyspersje rutenu
stwierdzili Mazzieri i wsp. [194]. Dyspersja Ru na powierzchni Al,O; (4% mas. Ru)
po zastosowaniu kalcynacji (500 °C, 3 h) przed redukcjg wynosita 5%, natomiast po
samej redukcji (bez kalcynacji) — 19%. Badania prowadzone przez Tiana i wsp. [279]
dowiodly, ze aglomeracja krystalitow Ru w obecnosci tlenu zachodzi w stosunkowo
niskich temperaturach, tj. ok. 150 °C, dlatego tez wazna jest procedura schtadzania
katalizatora po jego redukc;ji.

Powyzsze spostrzezenia spowodowaty, ze dalsze badania autorka skierowala na
wyjasnienie, jak warunki obrobki termicznej katalizatorow niklowych oraz sposéb
wprowadzenia niklu wptywaja na wiasciwosci fizykochemiczne i uwodorniajace ka-
talizatorow niklowych oraz rutenowo-niklowych. W tym rozdziale przedmiotem ba-
dan byly katalizatory niklowe zawierajace 8% mas. NiO oraz rutenowo-niklowe za-
wierajace dodatkowo 1,1% mas. RuO,. Jako prekursory metali stosowano azotan(V)
niklu(Il) oraz acetyloacetonian rutenu(IIl). Rozklad prekursora Ru prowadzono
w przeptywie H, (500 °C); réwniez w przeptywie H, probki schtadzano do temperatu-
ry pokojowej. Miarag wlasciwosci uwodorniajacych byla aktywnos$¢ katalizatorow
w reakcji uwodornienia 1-metylonaftalenu (1-MN). Opis sposobu preparatyki katali-
zatordw przedstawiono w tabeli 5.2.2.1.

Wyniki analizy chemicznej wykazaty, ze niezaleznie od zastosowanej metody pre-
paratyki, zawarto$¢ niklu i rutenu jest zblizona do ilosci zalozonej. Wszystkie badane
katalizatory niklowe charakteryzowaly si¢ porownywalna powierzchnia wlasciwa
1 calkowitg objetoscig poréw (tab. 5.2.2.2). Roznily si¢ jednak $rednica mezoporow
wyznaczong metoda BJH (ktora zmienia si¢ w zakresie od 3,8 do 6,5 nm) oraz objeto-
scig mikroporéw (ktéra jest mniejsza dla Ni-3 i Ni-4 niz dla Ni-1 i Ni-2). Wprowa-
dzenie Ru spowodowalo zmniejszenie Sger katalizatorow Ni (o ok.15-30 m%/g) oraz
Vmik, co swiadczy o lokowaniu si¢ Ru czgsciowo w kanatach zeolitu. ROwniez mniej-
sza kwasowos¢ katalizatorow RuNi niz Ni (o ok. 0,05 mmol NHs/g) sugeruje pokry-
wanie centrow kwasowych przez klastery Ru.
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Tabela 5.2.2.1. Zestawienie katalizatorow oraz opis metody ich preparatyki [189]
Table 5.2.2.1. Catalyst code and preparation procedure [189]

Metoda preparatyki katalizatoréw niklowych

Ni-1 [Jednoetapowa (I): impregnacja uformowanego przy pH= 1,8 Obrobka termiczna
Ni-2 |nos$nika Ni,H-ZSM-5+A1,0;. przy pH =48 w przeptywie H,.
Ni-3 [Dwuetapowa (F+I): potoweg zatozonej ilosci Ni wprowadzono przed Obrodbka termiczna
etapem formowania nosnika do mieszaniny proszkow zeolitu w przeptywie H,.
Ni-4 |i wodorotlenku glinu, po czym wytloczki kalcynowano” w temp. 500 °C  |Obrébka termiczna
(F); pozostata czg¢s¢ niklu wprowadzono metoda impregnacji (I) przy W powietrzu.
pH = 4,8, a nastgpnie probki suszono w temp. 120 °C.
Metoda preparatyki katalizatoréw niklowo-rutenowych
RuNi-1 [Ni wprowadzono metoda jednoetapowej impregnacji (I) przy  |Impregnacja katalizatoréw Ni
pH = 1,8, nastgpnie probki suszono w temp. 120 °C. z uzyciem acetyloacetonianu
RuNi-2 |Ni wprowadzono metoda jednoetapowej impregnacji (I) przy ~ |Ru(II), a nastgpnie obrobka
pH = 4,8, nastgpnie probki suszono w temp. 120 °C. termiczna w przeptywie H,.
RuNi-3 |Ni wprowadzano metoda F+I; po etapie F wyttoczki
kalcynowano*, natomiast po etapie I suszono.
RuNi-4 |Ni wprowadzano metoda F+I; wyttoczki kalcynowano”

zaréwno po etapie F, jak i L.

* Kalcynacja w atmosferze powietrza.
Temperatura koficowej obrobki termicznej zaréwno w powietrzu, jak i w wodorze wynosita 500 °C.

Tabela 5.2.2.2. Wiasciwosci fizykochemiczne katalizatoréw [189]
Table 5.2.2.2. Physicochemical properties of catalysts [189]

b Podatnosé Powierz'chnia Objetosé porow aan
Kod N RyQ;" | D V;;f SZM na redukch‘j wlas’zc twa (ch/g) s (n;mol
(% mas.)| (% mas.) | (%) |(cm/g)| (m7/g) . (m/g) (nm)
Gou) 3 | 7 | e NHy/g)
BET ¢ C MIK

Ni-1 7,9 - 16 | 1,90 | 6,6 923 295 |147] 0,32 {0,064 | 3,8 | 0,96
Ni-2 8,1 - 18 12,12 | 74 1045 281 |134] 0,32 {0,061 | 6,5 0,99
Ni-3 8,2 - 10 | 1,21 4,2 787 280 |[160] 0,33 | 0,052 |49 | 0,96
Ni-4 8,1 - 4 1045 | 1,55 613 278 1160| 0,33 [ 0,051 | 5,6 | 0,94
RuNi-1| 7.8 1,09 - | 3,21 - 1062 281 | 1581 0,33 {0,053 4,3 | 0,92
RuNi-2| 8,0 1,04 - | 3,56 - 1243 251 |[123] 0,28 [ 0,053 ]| 6,5 | 0,94
RuNi-3| 8,1 1,08 - | 2,79 — 1005 250 |138] 0,31 [ 0,048 | 4,9 | 0,91
RuNi-4| 8,0 1,09 - | 1,72 - 886 253 |157] 0,32 10,041 | 5,6 | 0,89

"Metoda XRF, °dyspersja, ‘objetos¢ zaadsorbowanego wodoru, dzuzycie wodoru do 500 °C (TPR),
*metoda -plot, ‘przy p/py = 0,99, %rednica porow wyznaczona z krzywej desorpcji metoda BJH, "kwaso-
wos$¢ oznaczana metoda TPD-NH;.

Rentgenowskie obrazy dyfrakcyjne wszystkich katalizatoroéw niklowych oraz rute-
nowo-niklowych byly podobne (dyfraktogramy XRD nie zostaly zamieszczone). Nie
stwierdzono obecnos$ci sygnatow pochodzacych od metalicznego Ni oraz Ru ani od
ich zwigzkow.
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Z pomiaréw chemisorpcji H, wynika, ze katalizatory Ni-1 oraz Ni-2 charaktery-
zujg si¢ wyraznie wigksza dyspersja niz Ni-3 oraz Ni-4. Najmniejsza dyspersja niklu
Jjest obserwowana dla Ni-4, jest ona cztery razy mniejsza niz dyspersja na Ni-1 oraz
Ni-2, i dwa i p6t raza mniejsza niz na Ni-3. Biorac pod uwagge dyspersj¢ oraz objetosc
zaadsorbowanego H,, katalizatory Ni mozna uszeregowa¢ nastgpujaco: Ni-4 < Ni-3 <
Ni-1 < Ni-2. Zaleznos$¢ ta nie zmienia si¢ po wprowadzeniu do katalizatoréw niklo-
wych rutenu.

Metoda wprowadzania niklu i warunki obrébki termicznej stosowane podczas
rozkladu prekursora niklu istotnie wpltywajaq na podatnos¢ NiO na redukcje (rys.
5.2.2.1). W przypadku wszystkich katalizatorow niklowych redukcja NiO rozpoczy-
na si¢ w przedziale temperatury 240-260 °C. Najbardziej podatne na redukcje sa
katalizatory otrzymane metoda jednostopniowej impregnacji (rozklad prekursora
w przeptywie wodoru). Na krzywych TPR widoczny jest jeden gtowny obszar re-
dukcji z maksimum ok. 400 °C; potozenie tego sygnatu swiadczy o redukcji NiO,
ktory wystgpuje w warstwie amorficzne;j i stabo oddziatuje z nosnikiem [147, 252].
Nieznaczne przesuni¢cie maksimum redukcji w strong wyzszej temperatury, jak
réwniez wigksza szerokos¢ sygnatu obserwowana w przypadku Ni-1 sugeruje, ze
oddziatywania NiO-nos$nik w Ni-1 sg silniejsze niz w Ni-2. Profil TPR katalizatora
Ni-3, ktorego preparatyka zakladala dwuetapowe wprowadzenie niklu (F+I) — po
etapie formowania w celu rozktadu Ni(NOs), kalcynacj¢ w powietrzu, zas po etapie
impregnacji kalcynacj¢ w przeplywie wodoru — wykazuje dwa glowne obszary re-
dukcji: 300-500 °C oraz 700-850 °C. Wysokotemperaturowy zakres moze by¢
przypisany redukcji spineli tlenkéw Ni-Al, ktére powstaja w wyniku silnego od-
dzialywania pomigdzy NiO a tlenkiem glinu [252, 253]. W katalizatorze Ni-4, kt6ry
kalcynowany byl dwukrotnie w powietrzu (po etapie F oraz I), udziat NiO, ktéry
oddziatuje stabiej z nosnikiem, jest mniejszy niz w katalizatorze Ni-3, natomiast
udzial spineli tlenkéw, przeciwnie, jest duzo wigkszy. Na uwage zastuguje fakt, ze
na krzywej TPR katalizatora Ni-4 pojawia si¢ dodatkowy wyrazny zakres redukc;ji
w temperaturze 500—700 °C charakteryzujacy si¢ szerokim maksimum (520-600 °C).
Jest to zakres, w ktorym redukcji ulega amorficzny NiO nie zwigzany chemicznie
z nosnikiem, lecz oddziatuje z nim silniej niz faza NiO, ktéra ulega redukcji w za-
kresie do 500 °C [252]. Liczba atoméw niklu, ktére nie ulegly redukcji w koncowe;
temperaturze 850 °C w Ni-4 jest wigksza niz w pozostatych katalizatorach.

Na krzywych TPR wszystkich katalizatoréw rutenowo-niklowych widoczny jest
gléwny zakres redukcji w przedziale temperatury 200450 °C oraz naktadajacy si¢
mniejszy z maksimum w 500 °C. Na profilach TPR otrzymanych dla katalizatorow
RuNi-3 oraz RuNi-4, w preparatyce ktorych po etapie formowania stosowano kalcy-
nacj¢ w atmosferze powietrza, widoczne sa dodatkowe wysokotemperaturowe obszary
redukcji z maksimum w temperaturze ok. 780 °C (podobnie jak na profilach TPR od-
powiednich katalizatoréw niklowych).
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Rys. 5.2.2.1. Profile TPR dla katalizatoréw niklowych (linia ciagta) oraz rutenowo-niklowych
(linia przerywana). Katalizatory: Ni-1 oraz RuNi-1 (a), Ni-2 oraz RuNi-2(b), Ni-3 oraz RuNi-3(c),
Ni-4 oraz RuNi-4 (d) [189]

Fig. 5.2.2.1. TPR patterns for Ni (solid line) and RuNi catalysts (dashed line).

Catalysts: Ni-1 and RuNi-1(a), Ni-2 and RuNi-2(b), Ni-3 and RuNi-3 (c), Ni-4 and RuNi-4 (d) [189]

Obecnosé¢ niewielkich obszaréw redukcji z maksimum w 150 °C na profilach TPR
otrzymanych dla katalizatorow RuNi-3 oraz RuNi-4 (ktére sa charakterystyczne dla
redukcji RuO, [254]) sugeruje, ze RuO, wykazuje tendencj¢ do wystgpowania na po-
wierzchni katalizatorow jako oddzielna faza. Obliczenia zuzycia wodoru dowodza
jednak, ze niewielka ilo$¢ Ru wystepuje rowniez w formie klasteroéw binarnych tlen-
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koéw rutenu 1 niklu. Brak wyraznych sygnatow charakterystycznych dla redukcji RuO,
na profilach katalizatoréw RuNi-1 oraz RuNi-2 $wiadczy o obecnosci na ich po-
wierzchni glownie klasterow binarnych tlenkow. Formowaniu tych klasterow sprzyja
procedura zastosowana podczas rozkladu soli. Preparujac katalizatory RuNi-1 oraz
RuNi-2 prekursor Ru wprowadzano do uktadu Ni(NOs),/ZSM-5+Al1,03, dlatego pod-
czas rownoczesnej dekompozycji acetyloacetonianu rutenu(IIl) i azotanu(V) niklu(II)
(w przeplywie wodoru) zachodzi wzajemne silne oddziatywanie migedzy niklem i rute-
nem prowadzace do powstawania klasterow binarnych tlenkéw. Formowanie si¢ kla-
sterow RuNi stwierdzono réwniez w publikacjach [52, 53, 254]. Podczas preparatyki
katalizatorow RuNi-3 oraz RuNi-4 prekursor rutenu wprowadzano odpowiednio do
uktadu NiO/Ni(NO;),/ZSM-5+AL,0; oraz do ukladu nie zawierajacego Ni(NO;),, tj.
do NiO/ZSM-5+AL,0;. Z tego powodu najwigksze zuzycie wodoru w zakresie reduk-
¢ji RuO, ($wiadczace o wystgpowaniu tego tlenku jako oddzielnej fazy) jest obserwo-
wane na katalizatorze RuNi-4.

Modyfikacja katalizatoréw niklowych za pomoca rutenu zauwazalnie zwigksza ich
podatnos¢ na redukcj¢. Zuzycie H, na katalizatorach RuNi rozpoczyna si¢ w tempe-
raturze o ok. 100 °C nizszej niz na katalizatorach Ni (rys. 5.2.2.1). Niezaleznie od
metody preparatyki, obserwuje si¢ przesunigcie niskotemperaturowego zakresu reduk-
cji NiO w strong nizszych temperatur o ok. 50-70 °C. Przesunigciu temu towarzyszy
pojawienie si¢ zakresu redukcji z maksimum/przegigciem w temperaturze 500 °C oraz
zmniejszenie ilosci NiO, ktory najtrudniej ulega redukcji.

W tabeli 5.2.2.3 przedstawiono sktad chemiczny powierzchni katalizatoréow, jak
rowniez wzgledne udzialy niklu, ktére odpowiadaja stanom energetycznym atomow
niklu wynikajacym z wystgpowania w réznych zwiazkach chemicznych. Energia wia-
zania (Ey) przy 853,1 oraz 855,6 eV jest zblizona do wartosci charakterystycznych dla
metalicznego Ni (853,0 eV [255]) oraz NiO (854,0-855,0 eV [223, 255]). Sygnaly
przy 857,2 eV przyjeto za pochodzace od glinianu niklu [134, 156, 223, 255].

Wyniki oznaczen XPS wyraznie udowadniaja, ze procedura stosowana podczas
preparatyki katalizatorow Ni istotnie zmienia wzglgdne st¢zenie atoméw Ni na po-
wierzchni katalizatoréw (tab. 5.2.2.3). Stosunek atomowy Ni/Al+Si na powierzchni
Ni-1 jest nizszy niz na powierzchni Ni-2. Wynika to z réznic pomigdzy formami,
w jakich wystepuja jony Ni** w wodnym roztworze azotanu(V) niklu(II) przy r6znych
wartosciach pH. Przy pH = 1,8, jony niklu wyst¢puja w roztworze w formie monome-
row, natomiast przy pH = 4,8 — w postaci tetrameréw. Tak wigc, mniejsze stezenie Ni
na powierzchni Ni-1 (pH roztworu 1,8) jest spowodowane glgbsza penetracja jonow
niklu w nosniku. Hoang i wsp. [108] stwierdzili, ze podczas impregnacji zeolitu
H/ZSM-5 roztworem azotanu(V) niklu(II) przy pH = 1,8 jony Ni** wnikajg w kanaty
zeolitu i dochodzi nawet do wymiany jonowej z centrami Brensteda, natomiast gdy
pH = 4,8, jony niklu sa osadzane gléwnie na powierzchni krysztatow zeolitu. Wzgled-
na liczba atoméw Ni’ na powierzchni Ni-1 jest mniejsza o ok. 3% niz na powierzchni
Ni-2. Wyniki dowodza rowniez, ze sktad powierzchniowy katalizatorow Ni istotnie
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zalezy od procedury stosowanej podczas obrobki termicznej. Nizszy stosunek
Ni/Al+Si na powierzchni Ni-4 (dwukrotna kalcynacja w powietrzu) niz na powierzch-
ni Ni-3 (jednokrotna kalcynacja) swiadczy o migracji niklu w glab nosnika podczas
obrobki termicznej. Migracj¢ niklu do Al,O; podczas kalcynacji stwierdzit rowniez
Kritz i wsp. [142]. Jak wynika z tabeli 5.2.2.3, zjawisku temu towarzyszy powstawa-
nie struktur, ktore nie ulegaja redukcji w warunkach, jakie stosowane byly przed
oznaczeniami XPS (redukcja w przeptywie H, w 500 °C przez 1 h). Wzgledna 1los¢
Ni’ na katalizatorze Ni-4 jest 0 7% mniejsza niz na Ni-3. Nalezy pamigta¢, ze obnize-
nie stosunku Ni/Al+Si moze by¢ rowniez nastgpstwem zmniejszenia dyspersji niklu.

Tabela 5.2.2.3. Charakterystyka powierzchni katalizatoréw metoda XPS (po redukcji w 500 °C; 1h) [189]
Table 5.2.2.3. XPS characteristics of catalysts (after reduction at 500 °C forlh) [189]

Kod | Sktad chemiczny (% at.) Stosunek Wzgledne udziaty niklu*
atomowy (% at.)
O | Al | Si | Ni | Ru |Ni/Ru| Ni/AI+Si | Ni’Nigy | NiO/Niggy | NiAIOy/Nigay
(853,1eV) | (855,6eV) | (857,2¢eV
Ni-1 64,7125,51 8,0 |1,85| — - 0,055 31 57 12
Ni-2  [65,6[25,5] 6,9 |[2,00] — - 0,062 34 53 13
Ni-3 64,7(27,1]1 6,8 {1,40| — — 0,041 22 64 14
Ni-4 [653]26,1] 7,4 |1,19] — - 0,036 15 70 15
RuNi-165,2(25,2| 7,0 {2,42]0,17| 14 0,075 33 60 7
RuNi-2 |63,6]126,2| 7,1 [2,90]0,19| 15 0,087 38 51 11
RuNi-3 |64,7(25,7( 7,3 [2,05]0,24] 9 0,062 24 63 13
RuNi-4 | 65,0|26,1| 6,6 [2,04]0,26] 8 0,062 21 66 13

*Na podstawie dekonwolucji widma Ni 2p;,. Jako energi¢ odniesienia przyjgto 73,83 eV dla Al 2p.

Jak wynika z tabeli 5.2.2.3, wzgledne st¢zenie atomow Ni na powierzchni katali-
zatorow RuNi jest wyzsze niz na powierzchni katalizatoréw niklowych. Sugeruje to,
ze podczas obrdbki termicznej w strumieniu Hy, atomy niklu migruja na powierzchnig
katalizatora. Podobne zjawisko stwierdzili Rynkowski i wsp. [253] (badali uklady
Ni-Pt), Jozwiak i wsp. [127] oraz Nowosielska 1 wsp. [208] (badali uktady Ni—Rh),
a takze Crisafulli i wsp. (badali uktady Ru—Cu [51] oraz uktady Ru—Ni [53]). Wedtug
Crisafulli’ego [53] podczas redukcji prekursora Ru (ktory redukuje si¢ w temperaturze
nizszej niz prekursor Ni) tworza si¢ ,,centra nukleacji”, na ktoérych osadzaja si¢ atomy
Ni (ciepto sublimacji Ni jest mniejsze niz Ru).

Wyniki badan XPS, podobnie jak wyniki TPR, wykazaly, ze obecnos¢ Ru zwigk-
sza podatno$¢ tlenku niklu na redukcj¢. Wzgledne udziaty Ni’ na powierzchni katali-
zatorow RuNi sa wigksze 0 2—6% (w pordwnaniu do katalizatorow Ni). Najwigksze
zmniejszenie wzglednego udziatu najtrudniejszych do redukeji spineli tlenkéw Ru—Ni
obserwuje si¢ dla katalizatora RuNi-1.

Wplyw modyfikacji wlasciwosci uwodorniajacych katalizatorow niklowych (po-
przez zmiang sposobu wprowadzenia prekursora niklu 1 warunkéw jego rozktadu) na
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ich aktywno$¢ w reakcji uwodornienia 1-metylonaftalenu (1-MN) przedstawiono
w tabeli 5.2.2.4 i na rysunku 5.2.2.2.

Tabela 5.2.2.4. Wplyw sposobu preparatyki katalizatorow Ni na aktywnos¢ i stabilno$¢ katalizatorow
Ni oraz RuNi w reakcji uwodornienia 1-MN (z= 0,5 s) [189]
Table 5.2.2.4. Effect of Ni catalyst preparation method on the activity of Ni and RuNi catalysts
for 1-MN conversion (t= 0.5 sec) [189]

Tr Katalizatory Wydajnos¢ Konwersja Katalizatory Wyaapmod Konwersja
©C) Ni (Joinds J (%) RuNi (omias,) (%)
MDs | MTs MDs | MTs
200 14 | 929 94.3 84 | 89.6 98,0
220 02 | 82,7 82,9 26 | 81,5 84,1
240 . 0,1 | 574 57,5 _ 14 | 594 61,0
260 Ni-1 02 | 285 28,8 BuNL-d 1,8 | 395 41,8
200* 0,1 | 91,3 91,4 1,6 | 932 94.9
200** =~ |72 73 03 | 454 458
200 37 | 914 95,1 15,0 | 837 98,8
220 0,6 | 84,6 85,2 3.6 | 793 83,0
240 . 02 | 60,5 60,8 . 14 | 604 62,0
260 D2 0,2 | 307 31,0 RoyNi-2 1,5 | 412 43,1
200* 0,1 | 94,1 94,4 2,1 | 954 97,6
200** X 5.9 — |56 56,2
200 1,7 | 89,5 912 11,8 | 85,1 96,9
220 0,3 | 85,0 85,3 28 | 816 84.4
240 . 02 | 60,4 60,7 . 1,1 | 589 60,1
260 Ni-3 02 | 27,9 282 RuNi-3 0,9 | 37,0 38,1
200* 02 | 822 82,5 32 | 92,4 95,6
200%* — |25 25 = | 329 322
200 0,7 | 87,6 88,3 37 | 92,0 95,7
220 02 | 79,5 79.8 1,3 | 80,1 814
240 _ 0,1 | 559 56,1 . 0,6 | 572 57,8
260 Bl 0,1 | 24,6 24.8 R4 0,7 | 357 364
200* 0,1 | 656 65.8 14 | 944 95,8
200** — | 24 24 — 22,1 22,1

Po cyklu oznaczeni aktywnosci uwzgledniajacym: *wplyw temperatury reakcji 200-260 °C, **wplyw
temperatury reakcji 200-260 °C oraz czasu kontaktu 0,5-0,175 s.

Gtownymi produktami konwersji 1-MN byly izomery metylotetraliny (MTs). Wy-
dajnos¢ produktow bedacych wynikiem catkowitego uwodornienia, tj. izomeréw me-
tylodekaliny (MDs), byta niska i nie przekraczata 2% mas., a tylko na Ni-2 w tempe-
raturze 200 °C wynosita 3,7% mas. W 260 °C stwierdzono jedynie slady (<0,2% mas.)
MDs oraz slady (<0,2% mas.) alkilowych pochodnych benzenu powstajacych w wy-
niku reakcji hydrodecyklizacji 1 krakingu (Cs—Cio). Podwyzszenie temperatury reakcji
z 200 do 260 °C spowodowato obnizenie konwersji 1-MN, niezaleznic od metody
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preparatyki katalizatorow niklowych, z 88-95% w 200 °C do 25-30% w 260 °C. Ka-
talizatory Ni-1 oraz Ni-2 byly bardziej aktywne niz Ni-3 oraz Ni-4. Poréwnanie kon-
wersji w Tg = 200 °C, przed i po cyklu oznaczen aktywnosci katalizatoréw obejmuja-
cym wplyw temperatury (tab. 5.2.2.4), pozwala stwierdzi¢, ze Ni-1 oraz Ni-2
charakteryzujg si¢ rowniez wigkszg stabilnoscia (obnizenie konwersji odpowiednio
o warto$¢ 2,9% oraz 0,7%) niz Ni-3 oraz Ni-4 (obnizenie konwersji odpowiednio
o wartos¢ 8,7% oraz 22,5%).
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Rys. 5.2.2.2. Wplyw czasu kontaktu na konwersj¢ 1-MN w obecnosci: katalizatoréw Ni (a):
Ni-1(e), Ni-2 (m), Ni-3 (a), Ni-4 (x) oraz katalizatoréw RuNi (b):
RuNi-1 (@), RuNi-2 (m), RuNi-3 (a), RuNi-4 (x) [189]
Fig. 5.2.2.2. Effect of contact time on 1-MN conversion over Ni catalysts (a):
Ni-1 (e), Ni-2 (m), Ni-3 (a), Ni-4 (x), and RuNi catalysts (b):
RuNi-1 (@), RuNi-2 (m), RuNi-3 (A), RuNi-4 (x) [189]

Stwierdzenia powyzsze potwierdzaja wyniki testow uwzgledniajacych wplyw cza-
su kontaktu (0,15-0,5 s) (rys. 5.2.2.2a). I tak, przy r = 0,25 s, katalizatory Ni-4 oraz
Ni-3 byly praktycznie nieaktywne, podczas gdy konwersja 1-MN na Ni-1 oraz Ni-2
wynosita odpowiednio 43 i 71%. Zmniejszenie aktywnosci katalizatorow jest nastep-
stwem nie tylko skrocenia czasu kontaktu, ale takze ich dezaktywacji. W obecnosci
wszystkich katalizatorow Ni konwersja 1-MN, po catym cyklu oznaczen aktywnosci
(wpltyw temperatury i czasu kontaktu), ponownie oznaczona w warunkach pierwszego
doswiadczenia (200 °C; = 0,5 s) byla niska i nie przekraczata 7% (tab. 5.2.2.4).

Wieksza aktywnos¢ katalizatorow, w ktorych preparatyce stosowano obrobke ter-
miczng w przeptywie H, (Ni-1, Ni-2) niz katalizatoréw, ktore poddawane byly jedno-
lub dwukrotnej kalcynacji w powietrzu (Ni-3, Ni-4) jest konsekwencja migracji niklu
w glab nosnika (na co wskazujg wartosci Ni/Al+Si) oraz powstawania trudno reduko-
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walnych struktur niklowo-tlenowych lub niklowo-tlenowo-glinowych (TPR, XPS), do
czego dochodzi podczas kalcynacji w atmosferze powietrza. Poréwnanie aktywnosci
katalizator6w otrzymanych metoda jednostopniowej impregnacji przy réznym pH
roztworu azotanu(V) niklu(Il) pozwala na stwierdzenie, ze mniejsza aktywnos¢ katali-
zatora otrzymanego przy pH = 1,8 wynika z latwiejszej migracji jonow Ni w glab
nosnika niz przy pH = 4,8, przeto oddzialywanie nikiel-no$nik w katalizatorze Ni-1
jest silniejsze, a powstate struktury sa trudniej redukowalne w warunkach stosowa-
nych przed oznaczeniem aktywnosci (przeptyw Ha, 500 °C przez 1 h) niz w katalizato-
rze Ni-2. Te spostrzezenia potwierdzaja wyniki badan chemisorpcji wodoru (objetosc
zaadsorbowanego H,, powierzchnia metalu, dyspersja). W podsumowaniu mozna
stwierdzi¢, ze biorac pod uwage aktywnos¢ i stabilno$¢ katalizatorow niklowych,
mozna je uszeregowac nastgpujaco: Ni-2 > Ni-1 > Ni-3 > Ni-4, co pozostaje w zgo-
dzie ze zmniejszajaca si¢ podatnoscig na redukcje, jak rowniez z obnizajacymi sig
dyspersja 1 stosunkiem Ni/Al+Si na powierzchni katalizatorow.

Jak oczekiwano, modyfikacja wiasciwosci uwodorniajacych katalizatorow Ni
przez wprowadzenie Ru znacznie podnosi ich aktywnos¢. Wptyw Ru jest szczegdlnie
widoczny w przypadku katalizatora Ni-4; w 200 °C stwierdzono poprawe konwersji
0 8% (tab. 5.2.2.4). W temperaturze 260 °C stopien przereagowania 1-MN na wszyst-
kich badanych katalizatorach RuNi byt o 10—13% wigkszy niz na katalizatorach Ni.
Analiza rozkladu produktéw reakcji udowodnita, ze na katalizatorach modyfikowa-
nych Ru obserwuje si¢ zwigkszenie selektywnosci reakcji w kierunku uwodornienia
drugiego pierscienia 1-MN. Najwigkszy udzial izomerow metylodekaliny — MDs
(15,0% mas.) — uzyskano na RuNi-2 w 200 °C. W temperaturze 260 °C, w obecnosci
wszystkich katalizatoréw, wydajnos¢ MDs oraz frakcji Cs—C)o nie przekraczata odpo-
wiednio 2,0 i 0,5% mas. Modyfikujacy wplyw Ru jest szczegdlnie widoczny w cyklu
badan uwzgledniajacym zmiang czasu kontaktu (rys. 5.2.2.2b). Przy czasach kontaktu
7=0,310,5 s, konwersja w obecnosci wszystkich katalizatoréw jest porownywalna
1 przewyzsza 90%. Réznice w aktywnosci sg bardziej widoczne przy krotszym czasie
kontaktu, szczegolnie ponizej 0,25 s. Przy r = 0,2, katalizatory RuNi-1 i RuNi-2 sa
nadal aktywne, natomiast na RuNi-3 oraz RuNi-4 konwersja obnizyla si¢ odpowiednio
do 58% 1 10%. W poréwnaniu do katalizatorow Ni, katalizatory RuNi réwniez cha-
rakteryzowaly si¢ wigkszg stabilnoscia. Aktywnos¢ ich w temperaturze 200 °C, przed
1 po zakoficzeniu cyklu badan uwzgledniajacym wptyw temperatury (200-260 °C),
byla zblizona (tab. 5.2.2.4). Pomiary aktywnosci (200 °C), po zakonczeniu cyklu ba-
dan uwzgledniajacych wplyw temperatury i czasu kontaktu potwierdzaja wigksza sta-
bilnos¢ katalizatorow RuNi; najwyzszy stopien przereagowania 1-MN osiggnigto na
RuNi-1 oraz RuNi-2; wynosit on odpowiednio 46% i 56%.

Modyfikacja katalizatoréw Ni za pomoca Ru nie tylko poprawia aktywno$¢ katali-
zatorow, ale rowniez zmniejsza réznice w aktywnosci katalizatorow RuNi wynikajace
z zastosowania w preparatyce roznych metod wprowadzania Ni i réznych warunkow
obrobki termicznej. Jest to spowodowane (i) duza aktywnos$cig uwodorniajaca Ru
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[202], (ii) wystgpowaniem pewnej ilosci niklu i rutenu w formie tatwo redukowalnych
binarnych tlenkéw, (iii) zwigkszeniem redukowalnosci NiO w obecnosci rutenu (RuO,
pierwszy ulega redukcji, aktywuje wodér, ktory migruje do NiO i przyspiesza jego
redukcj¢ [69]) oraz (iv) wyzszym wzglgdnym st¢zeniem atoméw Ni na powierzchni
katalizatorow rutenowo-niklowych niz na powierzchni katalizatoréw niklowych.

Najbardziej wyrazne zmiany w aktywnosci spowodowane wprowadzeniem Ru za-
chodzg w przypadku najmniej aktywnych katalizatoréw (Ni-3, Ni-4). Wyniki badan
pokazaty, ze jest to konsekwencja znacznego zwigkszenia ich podatnosci na redukcje
oraz znaczacej zmiany w skltadzie chemicznym ich powierzchni. I tak, zuzycie wodoru
(do 500 °C) jest wigksze na RuNi-3 niz na Ni-3 o 28%, za$ na RuNi-4 wigksze niz na
Ni-4 0 45%. Wprowadzenie Ru do katalizatorow Ni-1 i1 Ni-2 zwigkszylo zuzycie wo-
doru (do 500 °C) odpowiednio o 15 i 19% (tab. 5.2.2.2). Podobnie, w poréwnaniu do
odpowiednich katalizatoréw Ni, stosunek atomowy Ni/Al+Si na powierzchni RuNi-3
1 RuNi-4 byt wyzszy o 51% i 72%, zas$ stosunek ten na powierzchni RuNi-2 oraz Ru-
Ni-1 o ok 40% (tab. 5.2.2.3).

Zakladajac, ze centra metaliczne katalizuja uwodornienie prekursoréw koksu,
mozna przypuszczac, ze lepsza stabilno$¢ katalizatorow RuNi niz katalizatorow Ni,
wynika nie tylko z obecnosci Ru jako drugiego metalu [18, 119], ale takze z wigksze]
liczby atoméw Ni na powierzchni katalizatorow. W tym kontekscie mozna réwniez
wyjasni¢, dlaczego stabilno$¢ katalizatora RuNi-2 jest wigksza od pozostatych katali-
zatorow RuNi (najwyzszy stosuneck Ni/Al+Si).

5.2.3. Wplyw rodzaju prekursora rutenu
na aktywnos$¢ katalizatorow rutenowo-niklowych

Wyniki wielu badan dowodza, ze nie tylko metoda wprowadzania skfadnika ak-
tywnego (oraz etapy zwykle stosowane w preparatyce katalizatoréw, tj. suszenie, kal-
cynacja i redukcja), ale réwniez rodzaj prekursora metalu istotnie wptywa na dysper-
sj¢, rozmiar i lokalizacj¢ krystalitoéw, oddziatywanie metal-nos$nik, czy tez kwasowos¢
katalizatora. Wptyw rodzaju prekursora Ru na wiasciwosci katalizatorow badano
w wielu pracach [12, 26, 40, 104, 169, 197, 205, 229, 230, 250]. Badania te skoncen-
trowane byly glownie na katalizatorach monometalicznych zawierajacych 0,5-5%
mas. Ru na no$nikach takich, jak: tlenek glinu [26, 169, 197, 205], krzemionka, mate-
riaty mezoporowate (MCM-41, MCM-48, SBA-15) [104], wegiel [40, 250] oraz ze-
olity (Y, P [229], KL [12]). Jako prekursory rutenu stosowano: RuNO(NO;); [12, 40,
169, 197, 205, 250], RuCl; [26, 40, 104, 169, 197, 229, 205, 250], [Ru(NHj3)s]Cls
[104, 229], Ru(CsH,0,) 5 [12, 26, 40, 169, 197, 229, 230], Ru3(CO), [12, 104, 169,
230]. Wyniki badan udokumentowaty wptyw rodzaju prekursora Ru na wiasciwosci
fizykochemiczne katalizatorow oraz na ich selektywnos¢, ktora badano w reakcjach
hydrogenolizy (n-butan [40, 169], pochodne cykloheptenu [229]), selektywnej izome-
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ryzacji (kwas linolowy [26]), selektywnego uwodornienia (cytral (CoH,;sCHO) [12],
benzen [197]) oraz w syntezie amoniaku [250].

Autorka prowadzila badania wptywu rodzaju prekursora Ru na wiasciwosci fizyko-
chemiczne katalizatorow bimetalicznych RuNi/ALO;+ZSM-5 (8% NiO; 1,1% RuO,)
oraz ich aktywnos¢ w reakcji uwodornienia 1-metylonaftalenu (1-MN). Ru wprowadza-
no do katalizator6w Ni metoda mokrej impregnacji z zastosowaniem prekursorow takich
jak: Ru(CsH;0,)3, Ru3(CO),», [Ru(NH;)6]Cl;, (NHy),[RuClg] (acetyloacetonian Ru(TII),
dodekakarbonyltriruten, chlorek heksaaminarutenu(Ill), heksachlororutenian(IV) amo-
nu). Po etapie suszenia (50 °C, 0,04 MPa, 3 h) prekursory byly rozktadane w przeptywie
H, (500 °C, 0,1 MPa, 3h), a nastgpnie schtadzane do temperatury pokojowej rowniez
w przeptywie H, (ze wzglgdu na sktonnos¢ krystalitow Ru do aglomeracji, w obecnosci
tlenu juz w temperaturze ok. 150 °C [279]). Testy katalityczne prowadzono w reaktorze
ze stalym zlozem (100 mg) pod cisnieniem normalnym, w zakresie temperatury
200-260 °C 1 przy czasie kontaktu 0,15-0,5 s. Wiasciwosci fizykochemiczne katalizato-
réw przedstawiono w tabeli 5.2.3.1.

Tabela 5.2.3.1. Wptyw rodzaju prekursora Ru na wiasciwosci fizykochemiczne katalizatorow [186]
Table 5.2.3.1. Effect of Ru precursor on physicochemical properties of catalysts [186]

Kod Prekursor I\Il()a }11.102a V}{}zb nzz:zt;l:);(éc SBZET Ob]q(tc(;s](;/l;;)row dBHJf
Ru (% mas.)|(% mas.)|(cm’/g) : (m*/g) 3 = (nm)
(.u) Ve Vmik
RuNi(A) | Ru(CsH,0,); 8,0 1,09 1,72 866 253 0,32 0,041 5,6
RuNi(B) | Ru;(CO),, 8,1 1,08 2,17 1055 260 0,33 0,042 5,4
RuNi(C) [[Ru(NH3)¢]Cl;| 8,0 1,12 1,48 685 250 0,32 0,038 5,3
RuNi(D) |(NH,),[RuClg]| 7.9 1,13 1,47 701 257 0,34 0,034 5,2

*Metoda XRF, Pobjetosé zaadsorbowanego H,, “zuzycie H, do temp. 500 °C (TPR), *przy p/p, = 0,99,
“metoda z-plot, ‘Srednica poréw wyznaczona z krzywej desorpcji metoda BJH.

Stwierdzono, ze bez wzglgdu na rodzaj stosowanego prekursora Ru, katalizatory
charakteryzowaty si¢ porownywalng teksturg (tab. 5.2.3.1). Powierzchnia Sgpr mie-
Scita si¢ w zakresie 250-260 m’/g, objeto$¢ poréw wynosita 0,32-0,34 cm’/g, za$
srednica poréw 5,2—5,6 nm. Na dyfraktogramach XRD wszystkich katalizatorow nie
stwierdzono linii charakterystycznych dla Ni i Ru oraz ich zwiazkow; powodem tego
moze by¢ ich niska krystaliczno$¢ lub duza dyspersja.

Badania katalizatorow wykonane metoda TOF-SIMS wykazaty obecnos¢ jonow
Cl" na powierzchni RuNi(C) i RuNi(D), tj. katalizatorow otrzymanych z zastosowa-
niem soli [Ru(NH;)s]Cl; oraz (NHy),[RuClg], co $wiadczy o niecatkowitym roztozeniu
prekursora rutenu i/lub o niecatkowitym usunigciu chloru uwalnianego podczas roz-
kfadu prekursora. Chlor na powierzchni katalizatora (0,24% mas. Cl) stwierdzili row-
niez Bernas 1 wsp. [26], ktorzy preparowali katalizator Ru (3%)/A1,0; z uzyciem
RuCl; (analiza powierzchni po kalcynacji i redukeji w przeptywie H, — 400 °C, 4 h).
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Przyktadowe widmo mas ujemnych jonéw wtornych zebrane z powierzchni kataliza-
tora RuNi(C) przedstawiono na rysunku 5.2.3.1a. Oprocz jonéw Cl nie stwierdzono
obecnosci jonéw wtornych zawierajacych potaczenia chlor—ruten. Widma mas dodat-
nich jondéw wtornych wszystkich katalizatorow sa do siebie podobne; sposrod jonow
zawierajacych nikiel i ruten na powierzchni katalizatoréw dominowaty jony Ni" (nie-
wielka ilo$¢ NiO", NiOH", $lady NiOH;) oraz jony Ru’ (nie stwierdzono sygnatow
pochodzacych od innych jonéw zawierajacych ruten) (rys. 5.2.3.1b).

Dane zamieszczone w tabeli 5.2.3.2 pokazuja, ze katalizator zawierajacy na swojej
powierzchni wigkszg ilo$¢ chloru charakteryzuje si¢ wigksza kwasowoscia. Zwigkszenie
kwasowosci katalizatorow po wprowadzeniu jonow Cl stwierdzono w literaturze [2—4].
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Rys. 5.2.3.1. Widma mas ujemnych (a) i dodatnich (b) jonéw wtérnych
zebrane z powierzchni katalizatora RuNi (C)

Fig. 5.2.3.1. TOF-SIMS spectra of RuNi(C) catalyst: negative secondary ion mass spectrum (a),
positive secondary ion mass spectrum (b)
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Tabela 5.2.3.2. Charakterystyka powierzchni katalizatoréw metoda TOF-SIMS oraz TPD-NH;
Table 5.2.3.2. Characteristics of catalyst surface by TOF-SIMS and NH;-TPD methods

_ a Stosunek intensywnosci

L, Cl /catk. Sl : b

Kod Kwasowos¢ wybranych jondw wtérnych
’ (mmol NHy/8) | o suszeniu | POTCUKG | yorput | NiOYNi* | NiOHNI'

PO Susz (3h, 500 °C)

RuNi(A) 0,89 0,3x107? 0,2x1072 23,2 1,8x10°7 2,3x107*
RuNi(B) 0,88 0,2x1072 0,2x1072 248 1,7x107° 1,8x107
RuNi(C) 0,97 3,1x107? 1,3x1072 7,6 3,010 3,3x1072
RuNi(D) 1,08 7,4%x107 2,4x1072 7,5 2,9%x107 3,3x107

*Stosunek liczby zliczen jonu CI™ do catkowitej liczby zliczen jondw, *srednia warto$é stosunku in-
tensywnosci sygnatow.

Rodzaj prekursora stosowanego podczas preparatyki katalizator6w RuNi ma
wplyw na podatnos$¢ katalizatorow na redukcjg (rys. 5.2.3.2) oraz na objg¢tos$¢ zaadsor-
bowanego H, (po redukcji w 500 °C) (tab. 5.2.3.1).
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Rys. 5.2.3.2. Profile TPR katalizatoréw: RuNi(A) (a), RuNi(B) (b), RuNi(C) (c), RuNi(D) (d) [186]
Fig. 5.2.3.2. TPR profiles of catalysts: RuNi(A) (a), RuNi(B) (b), RuNi(C) (c), RuNi(D) (d) [186]

Na profilach TPR wszystkich katalizatorow widoczne sa wysokotemperaturowe za-
kresy redukcji z maksimum ok. 780 °C (struktury trudno redukowalne; spinele tlenkow
Ni-Al [252, 254]) oraz mocno zréznicowane migdzy sobg obszary redukcji w zakresie
do 220 °C, 220450 °C oraz 450-600 °C (z maksimum w 500 °C). Zuzycie wodoru
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w zakresie 450-600 °C $wiadczy o redukcji NiO, ktéry nie jest chemicznie zwigzany
z no$nikiem, lecz oddzialuje z nim silniej niz faza NiO, ktéra ulega redukcji do tempe-
ratury 450 °C [147, 252]. W zakresie redukeji do 220 °C najwigkszy ubytek H, obser-
wowany jest na RuNi(D). Obecnos¢ osobnego sygnatlu sugeruje, ze RuO, wystepuje
jako oddzielna faza, ale oddzialuje z no$nikiem lub NiO (czysty RuO, ulega redukcji
w temperaturze 120-150 °C [254]). Wystgpowanie matych niskotemperaturowych ob-
szaréw redukcji na profilach RuNi(A) i RuNi(C) wskazuje, ze pewna ilo$¢ Ru znajduje
si¢ rowniez w postaci klasterow binarnych tlenkow niklu i rutenu. Brak na profilu Ru-
Ni(B) sygnatu charakterystycznego dla redukcji RuO, dowodzi obecnosci glownie kla-
sterow binarnych tlenkow na jego powierzchni (najsilniejsze oddziatywanie Ru—Ni).

Katalizatory pod wzglgdem rosnacej objgtosci zaadsorbowanego H, (pomiary
chemisorpcji), jak rowniez rosnacego zuzycia H, do 500 °C (badania TPR) mozna
uszeregowac nastepujaco: RuNi(C) ~ RuNi(D) < RuNi(A) < RuNi(B).

Wyniki badan XPS, podobnie jak wyniki TPR, dowiodty, ze najbardziej podatny
na redukcje jest katalizator RuNi(B); udziat Ni’ w tym katalizatorze jest najwigkszy
i wynosi 24%. Najwigcej trudno redukowalnych spineli tlenkéw Ni—Al stwierdzono na
powierzchni katalizatorow RuNi(C) oraz RuNi(D). Badania powierzchni katalizato-
row metodg TOF-SIMS potwierdzity najmniejsza podatno$¢ na redukcj¢ katalizatorow
RuNi(C) i RuNi(D); stosunek intensywnosci jonéw NiO*/Ni* i NIOH'/Ni" w przypad-
ku tych katalizatorow byt ok. péttora raza wigkszy niz stosunek obliczony na podsta-
wie widm mas jonéw wtdrnych zebranych z powierzchni katalizatorow RuNi(A)
i RuNi(B) (tab. 5.2.3.2).

Tabela 5.2.3.3. Charakterystyka powierzchni katalizatorow metoda XPS (po redukcji w 500 °C; 1h)
Table 5.2.3.3. XPS characteristics of catalyst surfaces (after reduction at 500 °C for 1 h)

Sktad chemiczny powierzchni Stosunek Wzgledne udziaty niklu”
() 0,
Ked — Hopend Ni° (Ii‘;ig.) NiAlO
. . . . . 4

0 Al Si Ni Ru |Ni/Ru [Ni/Al+Si (853,1 eV) | (855.6 eV) | (857.2 eV)
RuNi(A) | 65,0 | 26,1 | 6,6 | 2,04 | 0,26 8 0,062 21 66 13
RuNi(B) | 64,2 | 26,5 | 6,7 | 2,30 | 0,25 9 0,069 24 62 14
RuNi(C) | 64,5 | 26,3 | 6,9 | 2,00 | 0,27 7 0,060 17 61 22
RuNi(D) | 63,7 | 26,8 | 7,2 | 1,96 | 0,29 7 0,057 17 65 18

* Na podstawie dekonwolucji widma Ni 2ps),.

Rodzaj prekursora Ru wptywa w istotny sposob na wzgledne st¢zenie atomow Ni na
powierzchni katalizatorow (tab. 5.2.3.3). Charakterystyka katalizatorow metoda XPS
wykazata, ze najwigkszym stosunkiem atomowym Ni/Al+Si oraz Ni/Ru charakteryzuje
si¢ RuNi(B), natomiast najmniejszym — RuNi(D). Do podobnych wnioskéw prowadza
wyniki badaf TOF-SIMS; érednia warto$¢ stosunku intensywnosci sygnaléw Ni'/Ru’
w przypadku katalizatora RuNi(B) jest trzy razy wigksza niz dla RuNi(D) (tab. 5.2.3.2).
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Analiza rozmieszczenia Ni oraz Ru metodq TOF-SIMS wskazuje na rGwnomierng
dystrybucj¢ obu metali na powierzchni wszystkich katalizatoréw. Do takich wnioskow
prowadzi poréwnanie obrazéw jonowych Ni oraz Ru z ogélnym obrazem jonowym,
ktory uwzglednia topografi¢ badanych probek (rys. 5.2.3.3).

Al Si 8Nj 2Ry Ogolny obraz jonowy

" RuNi(A)

s

Rui()

RuNi(C)

Rys. 5.2.3.3. Wplyw rodzaju prekursora rutenu na rozmieszczenie wybranych jonow
na powierzchni katalizatoréw RuNi (TOF-SIMS, wymiar obrazéw 103x103 pum?)
Fig. 5.2.3.3. Effect of Ru precursor on the distribution of selected ions on catalyst surfaces
(TOF-SIMS, analyzed area 103x103 pmz)

Badania morfologii powierzchni technika o wigkszej rozdzielczosci, tj. SEM, po-
twierdzily, ze Ni na powierzchni wszystkich katalizatoréw jest rozmieszczony réwno-
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miernie, natomiast dystrybucja Ru po zastosowaniu Ru(CsH;0,); oraz Ru3(CO);, jest
bardziej rownomierna niz z uzyciem [Ru(NH;)s]Cl; oraz (NH4),[RuClg] (rys. 5.2.3.4).
Najbardziej nierownomiernie Ru jest rozmieszczony na katalizatorze RuNi(D); Ru wy-
razniej lokalizuje si¢ w miejscach o najmniejszym zaggszczeniu Si, tj. na tlenku glinu.

SiKa RuLa , iKa

RuNi(D)

Rys. 5.2.3.4. Wptyw rodzaju prekursora na rozmieszczenie wybranych pierwiastkéw
na powierzchni katalizatoréw RuNi (SEM) [186]
Fig. 5.2.3.4. Effect of Ru precursor on distribution of
selected elements on RuNi catalyst surfaces (SEM) [186]
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Powodem bardziej nieréwnomiernej dystrybucji Ru po zastosowaniu soli
(NH4)2[RuClg] niz soli [Ru(NH3)s]Cl3 byto pH roztworu impregnujacego. Gdy stoso-
wano (NHy),[RuClg], pH roztworu byto réwne 6, natomiast podczas impregnacji solg
[Ru(NH;)s]Cl3 pH roztworu wynosito 10. Zgodnie z teorig adsorpcji, powyzej PZC
nosnika preferencyjnie adsorbuja si¢ kationy, za$ ponizej jego PZC — aniony [146,
227, 259, 239]. Poniewaz PZC tlenku glinu wynosi 7-9 a PZC zeolitu ok. 4, wigc
zgodnie z ta teoria jony [RuCle]*” preferencyjnie adsorbowaty si¢ na tlenku glinu,
natomiast jony [Ru(NH;)s]** zaréwno na tlenku glinu, jak i na zeolicie.

Obrazy TEM wszystkich katalizatorow ukazuja obecnos$¢ duzych krysztatow ze-
olitu, ktére pokryte sa w roznym stopniu czastkami Al,O; (rys 5.2.3.5a—5.2.3.8a).

Rys. 5.2.3.5. Obrazy TEM katalizatora RuNi(A) (prekursor Ru3(CO);,) [186]
Fig. 5.2.3.5. TEM micrographs of RuNi(A) catalyst (precursor Ru;(CO),,) [186]
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Zarowno na obrazach dyfrakcji elektronéw, jak i na obrazach HRTEM nie zaobser-
wowano refleksow badz prazkow sieciowych charakterystycznych dla niklu (przy 2,03;
1,76; 1,24 oraz 1,05 A) czy rutenu (przy 2,34, 2,14; 2,06; 1,58; 1,35 oraz 1,22 A) znajdu-
jacych si¢ na powierzchni krysztatéw zeolitu (rys 5.2.3.5b—5.2.3.8b). Czastek takich nie
stwierdzono takze na ziarnach Al,O; w katalizatorach RuNi, ktére preparowano z zasto-
sowaniem Ru(CsH,0,); oraz Rus(CO), (5.2.3.5¢, d; 5.2.3.6¢, d), co moze $wiadczy¢ o
bardzo duzej dyspersji metali. Obrazy dyfrakcji elektronowej obu katalizatoréw uwidocz-
niaja jedynie pierscienie typowe dla y-ALO; (przy 2,37; 1,97 oraz 1,39 A).

Rys. 5.2.3.6. Obrazy TEM katalizatora RuNi(B) (prekursor Ru(CsH,0,);) [186]
Fig. 5.2.3.6. TEM micrographs of RuNi(B) catalyst (precursor Ru(CsH,0,);) [186]
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Na wigkszosci obrazéw ziaren Al,O; w katalizatorach preparowanych z wykorzy-
staniem [Ru(NH;)s]Cl; oraz (NH,4),[RuClg] rowniez nieobecne sg sygnaty pochodzace
od metali, chociaz czasem znajdujq si¢ agregaty ALO; gesto nimi pokryte, co udoku-
mentowano na rysunkach 5.2.3.7c, d oraz 5.2.3.8c, d. Na zdjeciach 5.2.3.7d oraz
5.2.3.8d widoczne s3 czastki metalu o wielkosci 3 nm z prazkami sieciowymi 0,2 nm.
Poniewaz odlegtosci miedzy ptaszczyznami sieciowymi niklu i rutenu sa podobne (Ni
(111)-2,03 A, Ru (101)-2,06 A), trudno jest wylacznie na podstawie obrazow HRTEM
okresli¢ rodzaj metalu obecnego na powierzchni Al,Os.

Rys. 5.2.3.7. Obrazy TEM Kkatalizatora RuNi(C) (prekursor [Ru(NH;)s]Cl;) [186]
Fig. 5.2.3.7. TEM micrographs of RuNi(C) catalyst (precursor [Ru(NH;)]Cl3) [186]
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Rys. 5.2.3.8. Obrazy TEM Kkatalizatora RuNi(D) (prekursor (NHy4),[RuClg]) [186]
Fig. 5.2.3.8. TEM micrographs of RuNi(A) catalyst (precursor (NH,),[RuCl]) [186]

Jak wspomniano wczesniej, w literaturze znajduje si¢ wiele prac dotyczacych wpty-
wu rodzaju prekursora Ru na wlasciwosci fizykochemiczne i aktywnos¢ katalizatorow.
Poréwnanie z nimi wynikow otrzymanych w tej monografii jest utrudnione, poniewaz
w pracach opublikowanych wplyw prekursoréw badany byt ,,wybidrczo”. Ponadto
przedmiotem badan byly katalizatory, ktore znacznie réznity si¢ sklfadem chemicznym
(1lo$¢ metalu/metali, typ nosnika) i metodami preparatyki (w tym warunkami obrobki
termicznej nie zawsze podawanymi przez autoréw). Wyniki badan wlasnych wskazuja-
ce na duzg dyspersj¢ metali w katalizatorach RuNi/ZSM-5+A1,0; otrzymanych zaréwno
z uzyciem Ru;(CO)),, jak i Ru(CsH;0,); roznia si¢ od tych, ktdére otrzymano w pracach
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[12, 169]. Alvarez-Rodriguez i wsp. [12], badajac monometaliczne katalizatory zawie-
rajace 2% mas. Ru na zeolicie KL (probki niekalcynowane, redukcja 400 °C, 2 h),
stwierdzili na powierzchni katalizatora otrzymanego z uzyciem Ru;(CO),, krystality Ru
o sredniej wielkosci wynoszacej 2,8 nm (D = 39%), natomiast na katalizatorze preparo-
wanym z zastosowaniem Ru(CsH;0,); — o wielkosci 7,3 nm (D = 15%). Jeszcze wigk-
sze roznice we wplywie tych prekursoréw na wlasciwosci fazy metalicznej zaobserwo-
wali Maroto-Valiente i wsp. [169] w katalizatorach Ru/Al,O; zawierajacych 1% mas.
Ru; srednia wielkos¢ krystalitow Ru na katalizatorach otrzymanych z wykorzystaniem
Ru3(CO),; 1 Ru(CsH;0,); wynosita odpowiednio 4,1 nm (D = 32%) i 21,7 nm (D = 6%).
Powodem tak duzej réznicy w dyspersji Ru byta zapewne zastosowana procedura obrobki
termicznej. W przeciwienstwie do katalizatora preparowanego z uzyciem Rus(CO);,,
katalizator otrzymany z uzyciem Ru(CsH,0,); byt kalcynowany w atmosferze powietrza
(400 °C, 2 h). Preda i wsp. [229], badajac monometaliczne katalizatory zawierajace 5%
mas. Ru na zeolitach 1Y, stwierdzili, ze $rednia wielkos$¢ krystalitow rutenu na katali-
zatorach otrzymanych z uzyciem [Ru(NH;)sCl;] wynosita 23,1 nm na zeolicie p (D =
5,8%) oraz 36,1 nm (D = 3,7%) na zeolicie Y i byla mniejsza niz na katalizatorach pre-
parowanych z zastosowaniem Ru(CsH;0,);; wielkos¢ krystalitow wynosita odpowied-
nio 63,7 nm (D = 2,1%) i 74,3 nm (D = 1,8%). Powyzsze wyniki odbiegaja od tych,
ktore otrzymata autorka niniejszej monografii.

Wyniki oznaczef aktywnosci katalizatorow RuNi/ZSM-5+A1,0;w reakcji uwodor-
nienia 1-metylonaftalenu (1-MN) wykazaly, ze stopien przereagowania surowca na
katalizatorach otrzymanych za pomoca Ru;(CO),, oraz Ru(CsH;0,); (katalizatory
RuNi(B) oraz RuNi(A) jest odpowiednio o 4-8% i 2—5% wyzszy niz na preparowa-
nych z wykorzystaniem [Ru(NH;)s]Cl; oraz (NH,4),[RuCl] (katalizatory RuNi(C) oraz
RuNi(D)) (rys. 5.2.3.9a, tab. 5.2.3.4). Na katalizatorach RuNi(A) i RuNi(B) otrzymuje
si¢ tez nieco wigkszy udziat izomeréw metylodekaliny (MDs), co w warunkach pro-
wadzenia testu swiadczy o ich silniejszych wlasciwosciach uwodorniajacych (cisnie-
nie atmosferyczne nie sprzyja przebiegowi reakcji uwodornienia drugiego pierscienia
aromatycznego) (rys. 5.2.3.9b).

Katalizatory RuNi(A) oraz RuNi(B) charakteryzuja si¢ tez wigkszg stabilnoscia;
nie stwierdzono istotnego obnizenia konwersji 1-MN po cyklu badan uwzgledniaja-
cym wplyw temperatury reakcji w zakresie 200-260 °C (tab. 5.2.3.4). Wigkszg aktyw-
nos¢ i stabilnos$¢ tych katalizatorow potwierdzaja wyniki oznaczef otrzymane przy
réznym czasie kontaktu (rys. 5.2.3.9¢). Nalezy jednak zauwazy¢, ze katalizator RuNi
otrzymany z zastosowaniem Ruz(CO);, wykazuje nieco lepsze wlasciwosci katalitycz-
ne niz otrzymany z uzyciem acetyloacetonianu Ru(III). Biorac pod uwage konwersje
1-MN przy czasie kontaktu ponizej 0,3 s (200 °C) aktywno$¢ katalizatorow mozna
uszeregowac nastgpujaco: RuNi(B) > RuNi(A) > RuNi(C) ~ RuNi(D). W przypadku
katalizatoréw wykazujacych lepsze whasciwosci uwodorniajace stwierdzono wigksza
podatnos¢ NiO na redukcje (TPR, XPS, TOF-SIMS), wigksza dyspersj¢ (chemisorpcja
H,) oraz bardziej rownomierng dystrybucje Ru (SEM, TEM).
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Rys. 5.2.3.9. Wplyw prekursora Ru na aktywnos¢
katalizatorow. Wplyw temperatury reakcji
na konwersj¢ 1-MN (a) i wydajnos¢ MDs
(r=0,5 s) (b); wplyw czasu kontaktu na konwersj¢
1-MN (200 °C) (c). Katalizatory: RuNi(A) (),
RuNi(B) (e), RuNi(C) (a), RuNi(D) (x) [186]
Fig. 5.2.3.9. Effect of Ru precursor
on catalyst activity. Effect of reaction temperature
on 1-MN conversion (a) and yield of MDs
(r=0.5 s) (b); effect of contact time on IMN
conversion (200 °C) (c). Catalysts: RuNi(A) (),
RuNi(B) (), RuNi(C) (a), RuNi(D) (x) [186]

Tabela 5.2.3.4. Wplyw prekursora Ru na aktywnos¢ i stabilnos¢ katalizatorow
w reakcji uwodornienia 1-MN (7= 0,5 s) [186]

Table 5.2.3.4. Effect of Ru precursor on catalyst activity and stability

in 1-MN hydrogenation (z = 0.5 s) [186]

Kod Tr Wydajno$¢ (% mas.) Konwersja

°O) MDs MTs (%)

200 3.7 92,0 95,7

RuNi(A) 200* 1,4 94,4 95,8
200%* = 22,1 22,1

200 3,8 92,8 96,6

RuNi(B) 200%* 1,7 94,1 95,8
200%* 0,1 22,2 223

200 1,7 90,6 92,3

RuNi(C) 200* 0,5 88,7 89,2
200** = 3.3 3,3

200 1.2 91,3 92,5

RuNi(D) 200%* 0,2 89,2 89,4
200%* = 8,0 8,0

Po cyklu oznaczen aktywno$ci uwzglgdniajacym: * wplyw temperatury reakcji 200-260 °C,
** wptyw temperatury reakcji 200-260 °C oraz czasu kontaktu 0,5-0,175 s.
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W dostgpnych informacjach literaturowych brak jest wynikéw badan dotyczacych
wplywu rodzaju prekursora rutenu na aktywnos¢ katalizatorow w reakcji uwodornie-
nia weglowodordw aromatycznych.

5.2.4. Podsumowanie

1. Zwigkszenie zawarto$ci RuO; od 0,2 do 0,6% mas. w katalizatorach rutenowo-
-niklowych (nosnik Ni,H-ZSM-5+A1,05(1:1)) wptywa na zwigkszenie podatnosci NiO
na redukcj¢ na skutek wystgpowania oddzialywania Ru—Ni, ktore ostabia oddziatywa-
nie Ni—nosnik. Zwigkszenie ilo$ci rutenu powoduje podwyzszenie stopnia przereago-
wania 1-metylonaftalenu o 23% w temperaturze 220 °C oraz o 9% w temperaturze
320 °C (p = 6 MPa, LHSV = 3 h™', Hy:CH = 350 Nm*/m’). Stwierdza sie réwniez
wzrost wydajnosci frakcji C,, (produkty uwodorienia, izomeryzacji, hydrodecykliza-
cji), natomiast zmniejszenie wydajnosci frakcji Cs (produkty reakcji krakingu) oraz
LMW&T (lotne produkty reakcji krakingu oraz depozyty weglowe osadzone na kata-
lizatorze).

2. Badania wptywu sposobu wprowadzenia niklu oraz warunkéw obrobki termicz-
nej katalizatorow niklowych (8% mas. NiO) oraz rutenowo-niklowych (8% mas. NiO,
1,1% mas. RuQ,) zawierajacych jako nosnik Ni,H-ZSM-5+Al,0; na ich wlasciwosci
fizykochemiczne i aktywno$¢ w uwodornieniu 1-metylonaftalenu (p = 0,1 MPa,
T=200-260 °C, 7= 0,15-0,5 s) pozwolity ustali¢, ze:

— katalizator niklowy otrzymany metoda impregnacji wodnym roztworem azota-
nu(V) niklu(Il) o pH réwnym 1,8, z powodu latwiejszej migracji jonéw Ni w glab
nosnika, jest mniej aktywny niz otrzymany przy pH réwnym 4,8,

— zastosowanie kalcynacji w powietrzu w celu rozktadu prekursora niklu zmniej-
sza aktywnos¢ i stabilno$¢ katalizatorow. Podczas kalcynacji rwniez zachodzi migra-
cja niklu do nosnika, co w rezultacie zwigksza oddziatywania metal-no$nik i prowadzi
do powstania trudno redukowalnych spineli tlenkéw niklu i glinu,

—ruten nie tylko poprawia aktywno$¢ i stabilno$¢ katalizatoréw niklowych, ale
réwniez zmniejsza réznice w ich aktywnosci spowodowane rézng metoda wprowa-
dzenia niklu i warunkami obrébki termicznej. Promotujace oddzialywanie rutenu jest
w najwigkszym stopniu widoczne w przypadku najmniej aktywnych katalizatorow,

— wigksza aktywno$¢ i stabilnos¢ katalizatorow rutenowo-niklowych niz kataliza-
torow niklowych jest zwigzana zaréwno z obecnoscig rutenu, jak i z wigkszym
wzglednym st¢zeniem atoméw Ni na ich powierzchni.

3. Rodzaj prekursora rutenu (Ru(CsH;0,)s, Ru3(CO),,, [Ru(NH;)6]Cls, (NHy):[RuClg])
stosowanego w preparatyce katalizatorow rutenowo-niklowych istotnic wptywa na
kwasowos¢ katalizatora, dyspersjg, rozmiar i lokalizacj¢ krystalitow rutenu, jak i na
oddziatywania metal-no$nik oraz metal-metal. Katalizatory otrzymane z zastosowa-
niem soli [Ru(NH;)s]Cl; oraz (NH,),[RuCls] z powodu obecnosci na powierzchni
jonéw CI' charakteryzuja si¢ wigksza kwasowoscig. Dystrybucja Ru po zastosowaniu
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Ru(CsH;0,); oraz Ru3(CO); jest bardziej rownomierna niz przy uzyciu Ru(NH;)6]Cls
oraz (NHy),[RuClg]. Katalizatory pod wzglgdem zwigkszajacej si¢ podatnosci na re-
dukcj¢ oraz zwigkszajacej si¢ aktywnosci i stabilnosci (p = 0,1 MPa, T = 200-260 °C,
r = 0,15-0,5 s) mozna uszeregowac nastgpujaco: [Ru(NH;)]Cl; ~ (NH4)2[RuClg]
< Ru(CsH;0,); < Ru3(CO);,. Na powierzchni najbardziej aktywnego katalizatora
stwierdzono obecnosé glownie klasterow binarnych tlenkéw rutenu i niklu, co wska-
zuje na najsilniejsze oddziatywania Ru—Ni. Katalizator ten charakteryzuje si¢ rowniez
najwigkszym stosunkiem atomowym Ni/Al+Si oraz Ni/Ru.

Nalezy zwroci¢ uwagg na fakt, ze wykorzystujac prekursory (NHy),[RuClg] oraz
[Ru(NHj3)6]Cl; zastosowano takie pH roztworéw (odpowiednio pH = 6 oraz pH = 10),
aby Ru osadzit si¢ na tlenku glinu. Procedura taka miata zapobiec ewentualnemu blo-
kowaniu poréw zeolitu przez ten metal.






6. Aktywnos¢ katalizatorow niklowych
oraz rutenowo-niklowych
w hydrokonwersji oleju napgdowego

Wzrastajace zapotrzebowanie na oleje napgdowe zaspokajane migdzy innymi na
drodze zwigkszenia udziatu komponentéw otrzymanych w procesach destrukcyjnych
prowadzi nie tylko do zwigkszenia w nich udziatu zwigzkéw o charakterze parafi-
nowo-naftenowym (np. frakcja oleju napgdowego z procesu hydrokrakingu) pogar-
szajacych wiasciwosci niskotemperaturowe produktu [267], ale rowniez zawartosci
weglowodorow aromatycznych (WA) (np. frakcja LCO z procesu krakingu katali-
tycznego o zawartosci do 80% obj. WA [49, 272]). Badania wptywu weglowodoréw
aromatycznych obecnych w olejach napgdowych na poziom emisji z silnikéw Diesla
prowadzone w ramach programu badawczego EPEFE [291] wykazaly, ze zmniej-
szenie catkowitej zawartosci weglowodoréw aromatycznych (WA) z 30 do 10%
mas. wpltywa na ograniczenie emisji NO, o 4-5%, za$ redukcja ilosci dwupierscie-
niowych weglowodoréow z 9 do 1% mas. zmniejsza emisj¢ czastek statych o 6 1 4%
(odpowiednio pojazdy lekkie i cigzkie). Swiatowa Karta Paliw [291] dla olejow
nap¢dowych najwyzszej kategorii 3 i 4 wprowadza ograniczenia sumarycznej za-
wartosci weglowodorow aromatycznych (WA) odpowiednio do 20 i 15% mas.,
w tym wielopierscieniowych weglowodoréw aromatycznych (WWA) odpowiednio
do 3,0 i 2,0% mas. Zastosowanie w procesach otrzymywania olejéw napgdowych
katalizatorow selektywnego hydrokrakingu o podwyzszonej funkcji uwodorniajacej
stwarza mozliwos¢ jednoczesnej konwersji weglowodorow n-parafinowych oraz
aromatycznych, co jest bardzo interesujace z punktu widzenia wprowadzenia no-
wych rozwigzan technologicznych przy produkcji tego paliwa.

W dostgpnych doniesieniach literaturowych brak jest wynikéw badan uktadow
RuNi/ZSM-5+A1,05 obejmujacych ich wtasciwosci fizykochemiczne 1 powigzanie
z aktywnos$cig w rownolegle przebiegajacych reakcjach krakingu weglowodorow
n-parafinowych oraz reakcjach uwodornienia policyklicznych we¢glowodoréow aro-
matycznych.
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6.1. Wplyw ilosci rutenu

Wyniki badan przedstawione w rozdziatach 5.1.1, 5.1.2 oraz 5.2.1 wykazaly, ze
w obecnosci katalizatora zawierajacego 8% mas. NiO i 0,2% mas. RuO, (Ni,H-ZSM-5
+AlL0;), w temperaturze reakcji 240 °C uzyskano konwersj¢ toluenu osiggajaca 95%,
natomiast konwersja 1-MN wynosita tylko 30%. Zwigkszenie zawartosci RuO, od 0,20
do 0,60% mas. spowodowato podwyzszenie konwersji 1-MN o0 23%. W tej czg$ci pracy
autorka okreslita wptyw ilosci rutenu (0,6—-0,9% mas. RuO,) na aktywno$¢ katalizato-
row w uwodornieniu weglowodoréw aromatycznych zawartych w surowcu rzeczywi-
stym. Badania mialy na celu nie tylko okreslenie aktywnosci katalizatorow w uwodor-
nieniu policyklicznych weglowodoréw aromatycznych, ale réwniez oceng ich aktyw-
nosci w réwnolegle przebiegajacym krakingu weglowodoréw n-parafinowych. Jak wia-
domo, reakcje uwodornienia s reakcjami egzotermicznymi, natomiast reakcje krakingu
weglowodoréw sa reakcjami endotermicznymi. Wzrost temperatury reakcji powoduje
wigc obnizenie statej rownowagi reakcji uwodornienia i wzrost statej rownowagi reakcji
krakingu. Z termodynamicznego punktu widzenia akceptowalne ilosci produktow reak-
cji uwodomienia i krakingu powinny powstawaé w temperaturze ,,optymalnej”'.

Badania wstepne przeprowadzone na katalizatorach zawierajacych 0,6% mas. RuO,
tj. E(0,6) oraz A(0,6), wykazaty, ze na E(0,6) uzyskano w temperaturze 240 °C zado-
walajace obnizenie temperatury metnienia produktow (do 7Ty ponizej —20 stopni), nato-
miast stopien odaromatyzowania surowca (HDA) byt niski (4% metoda IR; 2% metoda
HPLC) (tab. 6.1.1). Aktywnos¢ uwodorniajaca katalizatora A(0,6) otrzymanego wedtug
innej procedury preparatyki (taki sam sktad chemiczny) byta w obu temperaturach reak-
cji (220, 240 °C) wyzsza, dlatego tez dalsze badania nad wptywem ilosci Ru prowadzo-
ne byly z zastosowaniem wilasnie tego katalizatora. Wptyw sposobu preparatyki katali-
zator6w na ich wlasciwosci katalityczne przedyskutowano w rozdziale 6.2.

Wplyw zawartosci RuO, w zakresie 0,6-0,9% mas. na whasciwosci fizykochemiczne
katalizatorow przedstawiono w tabeli 6.1.2 oraz 6.1.3. W tej czgsci pracy, w celach po-
rownawczych, badano réwniez katalizatory: rutenowy (A-0/0,6) oraz niklowe zawiera-
jace 8 lub 12% mas. NiO, tj. A-8/0 oraz A-12/0. W preparatyce katalizatoréw zastoso-
wano metod¢ A faczenia skladnikéw nosnika (mieszanie odpowiednich proszkow),
nikiel wprowadzano metoda dwuetapowa (F+I). Analiza sktadu chemicznego katalizato-
row wykazala, ze rzeczywista zawarto$¢ metali jest zblizona do zatozonej. Niezaleznie
od zawartosci metali wszystkie katalizatory charakteryzuja si¢ podobna tekstura. Wpro-
wadzenie 0,6% mas. RuO, i dalsze zwigkszenie jego zawartosci do 0,9% mas. powoduje
zmniejszenie kwasowosci katalizatorow od 0,82 do 0,74 mmol NHs/g (prawdopodobnie
na skutek pokrywania centroéw kwasowych katalizatora przez klastery RuO,).

! Stwierdzenie to nie uwzglednia efektow kinetycznych. Z obnizeniem temperatury stala rownowagi
reakcji egzotermicznej wprawdzie rosnie, ale szybkos¢ reakcji moze by¢ duzo mniejsza w nizszej tempe-
raturze.
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Tabela 6.1.1. Aktywnos¢ katalizatoréw rutenowo-niklowych w hydrokonwersji frakcji hydrorafinatu
oleju napgdowego (HON: d y9-c= 0,843 g/cm3 , Tm = -3 °C, S =20 ppm). Warunki prowadzenia testu:
6 MPa, LHSV =2,5 h™', H,:CH = 350 Nm*/m’ [187]

Table 6.1.1. Activity of ruthenium-nickel catalysts in hydroconversion of diesel oil hydroraffinate
(HON: dhyoc = 0.843 g/cm3, CP =-3°C, S =20 ppm). Test parameters:

6 MPa, LHSV = 2.5 h™!, H,:CH = 350 Nm*/m’ [187]

s . Zawartos¢ weglowodoréw aromatycznych metoda
Kod (Zé) ‘fly;;jg‘)(s(;f;:‘:g‘ (ng) IR przy 1610 cm’| HPLC (% mas.)
' Ca(%) | HDA (%) |Mono | Di | Di' Y |HDA (%)

E(0,6) |220 0,1 -11 | 12,5 26,9 20,1 | 0,3 | <0,1 | 20,4 23,6
240 0,5 -21 | 164 41 249 | 1L1] 0,1 | 26,1 2,2

A(0,6) |220 1,6 -13 | 10,3 39,8 16,7 {<0,1| <0,1 | 16,7 37,5
240 2,1 =22 | 132 22,8 21,0 {04 [ <0,1 | 21,4 19,8

Surowiec | — - -3 17,1 - 236 (28] 0,3 26,7 -

Tg — temperatura reakcji, Ty — temperatura mgtnienia, C, — zawarto$¢ wegla w strukturach aroma-
tycznych, HDA — stopiefi odaromatyzowania surowca. Weglowodory aromatyczne: Mono — jednopier-
$cieniowe, Di — dwupier$cieniowe, Di" — poliaromatyczne.

Tabela 6.1.2. Charakterystyka funkcji metalicznej katalizatoréw niklowych
oraz rutenowo-niklowych [188]
Table 6.1.2. Characteristics of metal function of nickel and ruthenium-nickel catalysts [188]

Kod NiO (% mas.) RuO, (% mas.) Wielkos¢ krystalitow Vin®

Zatozona | Oznaczona® | Zatozona |Oznaczona® RuO,® (nm) (cm3/g)

A-8/0 8 8,3 0 — — 0,404

A-12/0 12 11,5 0 — — 0,730
A-0/0,6 0 0,9 0,6 0,57 - —
A-8/0,6 8 7,8 0,6 0,58 52,6 -
A-8/0,75 8 7,7 0,75 0,76 43,6 -

A-8/0,9 8 7.8 0,9 0,85 42,1 0,689

Kod katalizatora: A — x/y; gdzie x oraz y oznaczaja zalozona w preparatyce ilo$¢ odpowiednio NiO
oraz Ru0,.* Metoda ICP, ® metoda XRD, ® objeto$¢ zaadsorbowanego H,.

Tabela 6.1.3. Tekstura oraz kwasowos¢ katalizatoréw niklowych oraz rutenowo-niklowych [188]
Table 6.1.3. Textural parameters and acidity of nickel and ruthenium-nickel catalysts [188]

Powxerzchnzla wlasciwa ObJ:;tosc3 porow dant Kwasowoéé TPD-NH;
Kod (m'/g) (cm /g) (nm) (mmol NHy/g)
SBET S¢ v Vi ’
A-8/0 269 233 0,35 0,039 5,6 0,82
A-12/0 215 127 0,31 0,037 5,7 0,84
A-0/0,6 278 207 0,35 0,041 5,8 0,81
A-8/0,6 256 181 0,36 0,035 6,4 0,78
A-8/0,75 262 187 0,32 0,034 6,4 0,75
A-8/0,9 266 190 0,35 0,035 6,5 0,74

*Metoda t-plot, ® przy p/py = 0,99, © érednica poréw wyznaczona z krzywej desorpcji metoda BJH.
p
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Na rysunku 6.1.1 przedstawiono tylko wybrane dyfraktogramy XRD (A-8/0,
A-8/0,6 1 A-8/0,9), poniewaz badane katalizatory nieznacznie rdznig si¢ morfologia.
Podobnie jak w przypadku katalizatorow niklowych oraz rutenowo-niklowych serii E
nie stwierdzono obecnosci sygnatéw pochodzacych od Ni’, NiO oraz NiAlO,. Sy-
gnaly przy kacie ugigcia 20 wynoszacym 28,2 oraz 35,2° byly podstawg do obliczenia
wielkosci krystalitow RuO,. Na powierzchni katalizatoréw zawierajacych 0,6, 0,75

10,9% mas. RuO, stwierdzono obecnos¢ krystalitow o rozmiarach odpowiednio: 52,6,
43,6142,1 nm.

8 d
g
§ 6
E

b
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Rys. 6.1.1. Dyfraktogramy XRD katalizatoréw przed redukcja:
A-8/0 (a), A-8/0,6 (b), A-8/0,9 (c) oraz po redukcji: A-8/0,9 (d).

Linie pionowe wskazuja standardowe potozenia wg ICDD PDF-2 (2004) dla: Ni (4-0850) (m),
NiO (47-1049) (o), NiAL,O4 (10-0339) (V), Ru (01-70-0274) (e), RuO, (40-1290) (o) [188]
Fig. 6.1.1. XRD patterns of catalysts before reduction: A-8/0 (a), A-8/0.6 (b), A-8/0.9 (c),
and after reduction: A-8/0.9 (d). Vertical lines from ICDD PDF-2 (2004) for: Ni (4-0850) (m),
NiO (47-1049) (o), NiAL,O4 (10-0339) (V), Ru (01-70-0274) (e), RuO, (40-1290) (o) [188]

Wyniki oznaczenn TPR (rys. 6.1.2) potwierdzaja, juz wczesniej stwierdzona, nie-
wielka podatno$¢ na redukcje katalizatorow niklowych (rozdz. 4.2.1). Modyfikacja
katalizatora A-8/0 za pomoca 0,6% RuO, wyraznie zwigksza jego redukowalno$¢
(A-8/0,6). Obserwuje si¢ zwigkszenie udziatu NiO, ktory ulega redukcji w zakresie
250700 °C, oraz prawie catkowita redukcje Ni** w 850 °C. Zwigkszeniu zawartosci
RuO; z 0,6 do 0,9% mas. towarzyszy dalsze zwigkszenie podatnosci fazy NiO na re-
dukcje: udziat NiO, ktory ulega redukcji w zakresie 250-450 °C zwigksza si¢ z 15 do
21%, natomiast udziat Ni**, ktory ulega redukcji powyzej 700 °C, zmniejsza si¢ z 29
do 23%. Wraz ze wzrostem zawarto$ci RuO, obserwuje si¢ rowniez zwickszenie zu-
zycia wodoru w zakresie do 200 °C (redukcja fazy RuO, [254]).



129

Zuzyciewodoru {j.u.)

!
—

0 200 400 600 800 r(q)

Rys. 6.1.2. Profile TPR katalizatoréw:
A-8/0 (a), A-12/0 (b), A-8/0,6 (c), A-8/0,75 (d), A-8/0,9 (e) [188]
Fig. 6.1.2. TPR profiles of catalysts:
A-8/0 (a), A-12/0 (b), A-8/0.6 (c), A-8/0.75 (d), A-8/0.9 (e) [188]

Aktywno$¢ katalizatorow badano w zakresie 200—240 °C pod cisnieniem 6 MPa
przy LHSV = 2,5 h''. Jako surowiec stosowano hydrorafinat frakcji oleju napedowego
(HON: dhg oc = 0,845 g/cm3, CFPP = -6 °C, Ty = -2 °C, S = 25 ppm, zawartos¢ weglo-
wodorow aromatycznych oznaczono metoda HPLC, 25,8% mas.; metoda IR, 16,9%
Ca). Katalizator aktywowano w przeptywie H, w temperaturze 300 1 480 °C przez
1 godzing. Za miar¢ wtasciwosci uwodorniajacych przyjeto zawartos¢ wegla w struktu-
rach aromatycznych (Ca; IR przy 1610 cm™' [143]) oraz zawarto$¢ weglowodoréw aro-
matycznych oznaczang metoda HPLC. Wiasciwosci krakujace (odparafinowujace) ka-
talizatorow byly okreslane na podstawie temperatury metnienia (7y) produktéw. Wyniki
aktywnosci przedstawiono na rysunku 6.1.3.

W obecnosci katalizatora zawierajacego 8% mas. NiO (A-8/0) oraz katalizatora za-
wierajacego 0,6% mas. RuO, (A-0/0,6), obnizenie Ty produktow do zatozonej tempe-
ratury —20 °C wymaga zastosowania T wyzszej niz 240 °C (rys. 6.1.3a). W badanym
zakresie temperatury katalizatory te nie sg aktywne w uwodornieniu weglowodordw
aromatycznych, lecz majg wlasciwosci odwodorniajace (rys. 6.1.3b). Katalizator zawie-
rajgcy oba metale (A-8/0,6) wykazuje w pordwnaniu do katalizatorow monometalicz-
nych zwigkszona aktywnos¢, ktéra moze by¢ zwiazana z wystgpowaniem efektu syner-
getycznego migdzy rutenem i niklem. W temperaturze reakcji 240 °C obserwuje sig,
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w poréwnaniu do surowca, zadowalajace obnizenie Ty (o 18 stopni) z jednoczesnym
odaromatyzowaniem (obliczonym na podstawie obnizenia C,) wynoszacym 23%.
Zwigkszenie aktywnosci katalizatora niklowego w wyniku wprowadzenia rutenu jest
spowodowane zardwno obecnoscia rutenu (Ru charakteryzuje si¢ wyzsza aktywnoscia
uwodorniajaca niz Ni), jak i oddzialywaniem Ru-Ni, ktére wptywa na zwigkszenie po-
datnosci NiO na redukcj¢. Jak juz wezesniej sugerowano, prawdopodobnie RuQ,, ule-
gajacy redukcji w nizszych temperaturach, aktywuje wodor, ktory migruje do NiO
1 w ten sposob przyspiesza jego redukcj¢ [53]. Promotujacy wptyw rutenu (przy matej
jego zawartosci) na redukcj¢ fazy NiO stwierdzono réwniez w literaturze [254]. Na
uwage zastuguje fakt, ze w wyniku modyfikacji katalizatora zawierajacego 8% mas.
NiO za pomocg 0,6% mas. RuO, otrzymuje si¢ katalizator (A-8/0,6), ktéry charaktery-
zuje si¢ wigksza aktywnoscia uwodorniajaca niz katalizator otrzymany poprzez dodat-
kowe wprowadzenie 4% mas. NiO (A-12/0) (rys. 6.1.3).

a) A-8/0 A-12/0 A-0/0,6 A-8/0,6 A-8/0,75 A-8/0,9

-20 1

Tu (°C)

=30 1

—40

Ca (%)

A-8/0 A-12/0 A-0/0,6 A-8/0,6 A-8/0,75 A-8/0,9

Rys. 6.1.3. Wplyw ilo$ci rutenu na temperaturg metnienia produktow (7y) (a)
oraz zawarto$¢ weglowodoréw aromatycznych (C,) (b) w temperaturze reakcji
200 (O), 220 (), 230 (m), 240 °C () [188]
Fig. 6.1.3. Effect of Ru amount on cloud point of products (Ty) (a) and aromatics content (C,) (b)
at: 200 °C(O), 220 °C (&), 230 °C (m), 240 °C () [188]

Zwigkszenie zawartosci RuO, od 0,6 do 0,9% mas. prowadzi do obnizenia Ty pro-
duktow (rys. 6.1.3a), co jest szczegdlnie widoczne w 240 °C (o 15 stopni). Obserwuje
si¢ rOwniez zmniejszenie zawartosci wegla w strukturach aromatycznych (C,) (rys.
6.1.3b). I tak, wzrost zawartosci RuO, we wspomnianym zakresie powoduje zwigk-
szenie stopnia odaromatyzowania surowca (HDA obliczone na podstawie obnizenia
Ca) od 53 do 82% (0 29%) w 200 °C oraz od 23 do 65% (0 42%) w 240 °C. Poprawa
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wiasciwosci uwodorniajacych jest nie tylko wynikiem wigkszej zawartosci RuO,, ale
takze dalszego zwigkszenia podatnosci NiO na redukcjg.

6.2. Wplyw sposobu preparatyki katalizatoréw niklowych
na aktywnos$¢ katalizatorow rutenowo-niklowych

Wystgpowanie efektu synergetycznego migdzy NiO i RuO, oraz rezultaty badan
wstepnych (rozdz. 6.1) skierowaty uwage autorki na badania majace na celu spraw-
dzenie, jak metoda preparatyki katalizatorow niklowych wptywa na aktywnos¢ katali-
zatorow rutenowo-niklowych w hydrokonwersji oleju napgdowego. W rozdziale tym
przedstawiono wyniki badan katalizatorow zawierajacych 8% mas. NiO oraz 0,9%
mas. RuQ,, ktore réznity si¢ metoda taczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu (metoda
A oraz E), jak rowniez sposobem wprowadzania Ni (metoda F+I oraz F). Jak wynika
z tabeli 6.2.1, katalizatory A-8/0,9 i E-8/0,9 charakteryzujq si¢ pordwnywalng struktu-
ra porowata, chociaz $rednia srednica poréw katalizatora A-8/0,9 jest nieco wigksza.

Tabela 6.2.1. Wiasciwosci fizykochemiczne katalizatoréw rutenowo-niklowych [188]
Table 6.2.1. Physicochemical properties of ruthenium-nickel catalysts [188]

Wielkos¢ Objetosc Kwasowos¢
Metoda | NiO® | RuO,* |krystalitow®| Vip® | Sger | poréw  |dguf| TPD-NH;

L preparatyki | (% mas.)|(% mas.)| RuOy/Ru’ |(cm*/g)|(m%/g) (cm*/g) |(nm)| (mmol

(nm) Vcd Vamik® NH,/g)

A-8/09| A/F+H 7,8 0,85 42,1/11,6 | 0,689 | 266 |0,35]0,035( 6,5 0,74
E;-8/0,9 E/F 8,1 0,89 [45,7/17-23,8] 0,599 | 231 ]0,29]0,025] 5,2 0,82
E-8/0,9| E/F+I 7,8 0,87 42,0/13,8 | 0,623 | 261 |0,34]0,035] 5,6 0,77

Kod Kkatalizatora: M-x/y; gdzie M oznacza metod¢ laczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu oraz
wprowadzania niklu (opis tab. 4.2.1.1), x oraz y oznaczaja zatozona w preparatyce ilo$§¢ odpowiednio NiO
oraz RuO,. *Metoda ICP, $redni rozmiar krystalitow metoda XRD (przed i po redukcji w 500 °C przez
3h), “objgtos¢ zaadsorbowanego wodoru, dprzy plpo = 0,99, “metoda #-plot, ‘$rednica poréw wyznaczana
z krzywej desorpcji metoda BJH.

Katalizator E;-8/0,9, w poréwnaniu do pozostaltych wyzej wymienionych, ma mniej-
szq powierzchni¢ wlasciwa (231 m®/g), mniejsza objetosé poréw (0,29 cm’/g) oraz
wezsze pory (5,2 nm). Pomiary chemisorpcji amoniaku dowiodly, ze kwasowos¢
E-8/0,9 jest wigksza (0,82 mmol NH;/g) niz kwasowos¢ E-8/0,9 1 A-8/0,9 (odpo-
wiednio: 0,77 i 0,74 mmol NH;/g). Na dyfraktogramach XRD tych katalizatoréw (po
redukeji w 500 °C; 3 h) obecne byly tylko linie dyfrakcyjne charakterystyczne dla Ru’
(dyfraktogramy XRD nie zostaty zamieszczone). Najmniejsze krystality Ru’ (obliczo-
ne na podstawie sygnatow przy katach ugigcia 26 wynoszacych 38,4 1 44,0°) stwier-
dzono na powierzchni A-8/0,9 (11,6 nm); w przypadku katalizatorow E-8/0,9
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1 E-8/0,9 wykazano obecno$¢ krystalitow o rozmiarach odpowiednio: 13,8 oraz
17,0-23,8 nm. Wyniki XRD pozostaja w zgodzie z wynikami pomiaréw chemisorpcji
wodoru. Biorage pod uwagg rosnacg obj¢tos¢ zaadsorbowanego wodoru, katalizatory
mozna uszeregowac nastgpujaco: E;-8/0,9 < E-8/0,9 < A-8/0,9 (tab. 6.2.1).

Na rysunku 6.2.1 przedstawiono mapy rozmieszczenia Ru, Ni oraz Si (SEM) na
powierzchni katalizatorow. Nikiel na A-8/0,9 jest roztozony bardziej réwnomiernie
niz na E-8/0,9 i E;-8/0,9. Poréwnanie map rozmieszczenia Si (wskazujace na usytu-
owanie krysztalow zeolitu) uwidocznia, ze w katalizatorach E-8/0,9 i E;-8/0,9 nikiel
pokrywa gléwnie ziarna tlenku glinu. Z rozmieszczenia przestrzennego Ru wynika,
ze powierzchnia badanych katalizatorow charakteryzuje si¢ obecnos$cig wigkszych
(E;-8/0,9) lub mniejszych (A-8/0,9) krystalitow Ru.

SiKa RulLa NiKa

E-809

~E1-8/0,9

A-8/0,9

Rys. 6.2.1. Mapy rozmieszczenia Si, Ru oraz Ni na powierzchni katalizatoréw (SEM) [188]
Fig. 6.2.1. SEM micrographs of catalysts: distribution of Si, Ru and Ni on catalyst surfaces [188]
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Sposob preparatyki katalizatorow istotnie wptywa na ich podatnos¢ na redukcje
(rys. 6.2.2). Udziat jonéw Ni**, ktére ulegaja redukcji w temperaturze wyzszej niz
700 °C, jest znacznie wigkszy dla E;-8/0,9 (ok. 35%) niz dla A-8/0,9 (ok. 23%) oraz
E-8/0,9 (ok. 25%) (rys. 6.2.2d, ¢, e). W preparatyce E;-8/0,9, azotan(V) niklu(II) (8%
mas. NiO) zostat dodany do wodorotlenku glinu na etapie jego peptyzacji (metoda F),
dlatego wystepujace silne oddziatywania migdzy Ni a wodotlenkiem glinu sprzyjaty
powstawaniu spineli tlenkéw Ni—Al. Katalizator E-8/0,9 w poréwnaniu do E;-8/0,9,
(rys. 6.2.2) jest bardziej podatny na redukcjg, poniewaz tylko polowa zatozone;j ilo-
$ci niklu zostata wprowadzona do wodorotlenku glinu. Najwigksza podatnoscig cha-
rakteryzuje si¢ A-8/0,9 (rys. 6.2.2 profil c); wzglgdne zuzycie wodoru w zakresie
275-450 °C wynosi 21%, podczas gdy dla katalizatorow E;-8/0,9 oraz E-8/0,9 wynosi
ok. 15%. Podczas preparatyki A-8/0,9 nikiel byt takze wprowadzany metoda F+I, ale
w przeciwienstwie do E-8/0,9 taka samg ilo$¢ niklu dodawano do mieszaniny zeolitu
i wodorotlenku glinu (a nie tylko do wodorotlenku), dlatego oddzialywanie Ni-Al.
w tym katalizatorze jest slabsze.
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Rys. 6.2.2. Profile TPR dla katalizatorow:
A-8/0,6 (a), E-8/0,6 (b) [187], A-8/0,9 (c), E,-8/0,9 (d), E-8/0,9 (e) [188]
Fig. 6.2.2. TPR profiles for catalysts:
A-8/0.6 (a), E-8/0.6 (b) [187], A-8/0.9 (c), E,-8/0.9 (d), E-8/0.9 (e) [188]
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Ksztalty profili TPR pokazuja, ze RuO, na powierzchni katalizatorow wystepuje
gtownie jako oddzielna faza (zuzycie wodoru w 150 °C). Jednak mniejsze pole pod
sygnatem redukcji RuO, na profilu A-8/0,9 (mniejsze zuzycie wodoru) $wiadczy
o tym, ze w tym katalizatorze jest wigksza, niz w pozostatych katalizatorach, ilo$¢
RuO,, ktéry pozostaje w bliskim kontakcie z faza NiO. Sugeruje to, ze katalizator
A-8/0,9 zawiera na swojej powierzchni wigksza liczbe klasteréw binarnych tlenkow
rutenu 1 niklu (ktére tatwiej ulegaja redukcji niz NiO). Jak wynika z rysunku 6.2.2
(profile a oraz b), rowniez w przypadku katalizatorow zawierajacych 0,6% RuO,
wigksza podatnos¢ na redukcj¢ wykazuje katalizator preparowany metoda A niz me-
toda E.

W celu okreslenia sktadu chemicznego powierzchni katalizator6w i stopnia utle-
nienia metali zastosowano technik¢ XPS. Dla Ru wybrano linie wzbudzenia przy
energii wigzania Ru 3ds;; na linie Ru 3d;,, naktadata si¢ bowiem linia wegla kontami-
nacyjnego Cls (284,5 eV). Wedtug danych literaturowych, dla Ru 3ds); energie wiazan
przy 279,6-279,9 eV, ok. 280,7 eV, oraz przy 282,5-283,0 eV moga by¢ rozwazane
jako pochodzace odpowiednio od Ru’, RuO, i RuO; [144, 204]. W przypadku wszyst-
kich badanych katalizatoréw, z powodu matej zawartosci Ru (>0,1% at.), stwierdzono
jedynie stabe sygnaty pochodzace od Ru 3ds),.

WS RRWES WRTWH PWRIH FWRWE RWWaS SN s e logeadassebans

868 866 864 862 860 858 856 854 852 850
Energia wigzania (eV)

Rys. 6.2.3. Widma XPS Ni 3p;, dla katalizatorow: E-8/0,9 (a), A-8/0,9 (b), E;-8/0,9 (c) [188]
Fig. 6.2.3. XPS spectra of Ni 3ps, region for catalysts: E-8/0.9 (a), A-8/0.9 (b), E;-8/0.9 (c) [188]

Wzgledne udziaty niklu wystepujacego w roznych zwiazkach chemicznych (obli-
czone na podstawie dekonwolucji widma Ni 2ps5) przedstawiono na rysunku 6.2.3
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oraz w tabeli 6.2.2. Oszacowane na podstawie widm, odpowiednie energie wiazan
(Ew) 853,1 oraz 855,6 eV moga by¢ rozwazane jako pochodzace od metalicznego Ni
(853,0 eV [255]) oraz NiO (854,0-855,0 eV [223, 255]). Nieznacznie wigksze Ey niz
853,0 oraz 855,0 eV dla metalicznego Ni oraz stechiometrycznego NiO wskazuja na
stabe ich oddzialywania z nosnikiem. Wedtug danych literaturowych [134, 156, 223,
255], sygnaty przy wigkszych Ey (856,5-857,8 eV) moga pochodzi¢ od glinianu ni-
klu. Jak wynika z danych zamieszczonych w tabeli 6.2.2, wzgledna liczba Ni’ na po-
wierzchni katalizatora A-8/0,9 jest wigksza niz na powierzchni E-8/0,9 oraz E;-8/0,9.
Wyniki badan katalizatoro6w otrzymane technika XPS sa zgodne z otrzymanymi meto-
da TPR.

Tabela. 6.2.2. Charakterystyka powierzchni katalizatoréw metoda XPS (po redukcji w 500 °C) [188]
Table. 6.2.2. XPS characteristics of catalysts (after reduction at 500 °C) [188]

Sktad chemiczny Stosunek Wzgledne udziaty niklu*
Kod (% at.) atomowy = e (% at.)/N o
. . . . | FW Ni®/Niggp [NiO/Niggy [NIAIO4/Ni g
O | Al | Si | Ni | Ru |Ni/Ru |[Ni/Al+Si ©V) |(853.1 eV)|(855.6 éV) (8572 eV)
A-8/0,9 |58,5]30,6] 7,6 {3,20/0,08] 40 0,084 4,30 17 71 12
E;-8/0,9 | 59,6 130,3] 7,6 {2,39(0,10] 24 0,063 4,38 8 76 16
E-8/0,9 |57,9(31,4]7,5(3,09{0,09] 34 0,079 3,69 11 79 10

*Na podstawie dekonwolucji widma Ni 2ps),.

Wyniki badan aktywnosci i stabilnosci katalizatoréw przedstawiono na rysunku
6.2.4 oraz w tabeli 6.2.3. Stabilnos¢ katalizatoréw badano przez 20 godzin 1 rozpatry-
wano ja w odniesieniu do aktywnosci uwodorniajacej (C,), jak 1 aktywnosci hydro-
krakujacej (Ty). Poréwnujac produkty otrzymane po szostej i dwudziestej godzinie
pracy stwierdzono, ze zmiany temperatury metnienia sa mniejsze (ATy = 4-6 stopni)
niz zmiany zawartosci WA (A%CA = 36-50%). Zmniejszenie aktywnosci uwodor-
niajacej katalizatorow jest spowodowane gtownie zatruwaniem centrow metalicznych
przez zwiazki S obecne w surowcu (25 ppm). Najwigksza stabilnoscia charakteryzo-
wat si¢ katalizator A-8/0,9. Roznica Ty produktow otrzymanych po 6 i 20 h pracy
wynosita 4 °C, natomiast stopien odaromatyzowania surowca (HDA) obnizyt si¢ z 76
do 40% (A%HDA = 36%). W przypadku katalizatorow E-8/0,9 oraz E;-8/0,9 ATy
wynosita do 7 °C, a A%HDA odpowiednio 48 1 54%.

W celu poréwnania aktywnosci katalizatorow badano ,,usrednione” produkty reakcji,
tj. zebrane przez 10 h, a nastgpnie stabilizowane (po oddestylowaniu frakcji wrzacej
ponizej poczatkowej Ty surowca (tabela 6.2.3)). Porownanie zawartosci WA oraz wia-
$ciwosci niskotemperaturowych produktow dowodzi, ze procedura preparatyki zastoso-
wana w przypadku A-8/0,9 prowadzi do otrzymania katalizatora, ktory charakteryzuje
si¢ duzg aktywnoscig zarowno w uwodorieniu WA, jak 1 w réwnoczesnie przebiegaja-
cym selektywnym hydrokrakingu weglowodorow n-parafinowych. W temperaturze
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reakcji wynoszacej 240 °C uzyskano produkty o 7y wynoszacej —22 °C oraz CFPP

—24 °C przy jednoczesnym ponad 50-procentowym stopniu odaromatyzowania surowca
(HDA).
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Rys. 6.2.4. Stabilno$¢ katalizatoréw rutenowo-niklowych w przemianie hydrorafinatu oleju napgdowego.
Temperatura m¢tnienia (a) oraz stopien odaromatyzowania surowca (b).
Katalizatory: A-8/0,9 (o), E-8/0,9 (A), E;-8/0,9 (o) [190]
Fig. 6.2.4. Stability of ruthenium-nickel catalysts in transformation of diesel oil hydroraffinate.
Cloud point of products (a) and extent of hydrodearomatization of feed (b).
Catalysts: A-8/0.9 (o), E-8/0.9 (A), E;-8/0.9 (o) [190]

Tabela 6.2.3. Aktywnos¢ katalizatoréw rutenowo-niklowych w przemianie hydrorafinatu
oleju napedowego (T =240 °C, LHSV = 2,5 h™', H,:CH = 350 Nm*/m’) [188]
Table 6.2.3. Activity of ruthenium-nickel catalysts in transformation of diesel oil hydroraffinate
(T'=240°C, LHSV = 2.5 h™' | H,:CH = 350 Nm*/m’) [188]

Aktywno$¢ katalizatorow*
Wtasciwosci Zawarto$¢ wegglowodordw aromatycznych
Kod niskotemperaturowe (°C) IR (1610 cm™) HPLC (% mas.)
Tm CFPP Ca(%) |HDA (%) |Mono| Di Di" X | HDA (%)

Surowiec -2 -6 16,9 - 228 | 2,6 04 | 258 -
A-8/0,9 —22 24 6,9 59,2 11,6 | 0,1 0,1 11,8 54,3
E-8/09 | -19 -22 13,6 19,5 21,0 | 0,6 0,1 | 21,7 15,9
E-8/0,9 -18 22 10,7 36,7 169 | 04 0,1 17,4 32,6

* Produkty zbierane przez 10 h, po oddestylowaniu frakcji <180 °C, Ty — temperatura metnienia,
CFPP — temperatura blokady zimnego filtra, C, — zawarto$¢ wegla w strukturach aromatycznych,
HDA - stopienn odaromatyzowania surowca. Weglowodory aromatyczne: Mono — jednopierscieniowe,
Di — dwupierscieniowe, Di" - poliaromatyczne.

Wigksza aktywno$¢ katalizatora A-8/0,9, w poréwnaniu do aktywno$ci pozosta-
lych katalizatorow, jest wynikiem wigkszej podatnosci na redukcje jonow Ni** (TPR,
XPS), lepszej dyspersji metali (chemisorpcja H,, XRD), jak rowniez bardziej rowno-
miernego rozmieszczenia metali (SEM). Poniewaz Ru charakteryzuje si¢ wzglednie
duza odpornoscia na zatruwanie zwigzkami siarki, wigksza stabilno$¢ katalizatora
A-8/0,9 wydaje si¢ by¢ zwiazana z lepsza dyspersja Ru.



137

Warto zwroci¢ uwagg na fakt, ze w obecnosci wszystkich badanych katalizatorow
ubytek masy (wynikajacy z bilansu atomow wegla 1 wskazujacy na ilo$¢ powstajacych
lekkich produktow krakingu i koksu) byt niewielki i nie przekraczat 2,8% mas.

6.3. Podsumowanie

Badania katalizatorow rutenowo-niklowych zawierajacych jako no$nik Ni,H-ZSM-5
+ALO5(1:1) w hydrokonwersji oleju napedowego (HON: ds «c = 0,845 g/cm’, CFPP
=—6 °C, Ty=-2 °C, S = 25 ppm), ktére miaty na celu okreslenie aktywnosci katalizato-
row w uwodornieniu policyklicznych weglowodoréw aromatycznych oraz w réwnolegle
przebiegajacych reakcjach krakingu weglowodoréw n-parafinowych pozwolily na wy-
ciagnigcie nastgpujacych wnioskow:

1. W obecnosci katalizatorow monometalicznych zawierajacych 8% mas. NiO lub
0,6% mas. RuO,, zalozone obnizenie temperatury mgtnienia (7)) produktow do
—-20 °C wymaga stosowania temperatury reakcji wyzszej niz 240 °C. W takich tempe-
raturach katalizatory te wykazuja wlasciwosci odwodorniajace. Na katalizatorze bi-
metalicznym zawierajacym 8% mas. NiO oraz 0,6% mas. RuO,, na skutek wystgpuja-
cego efektu synergetycznego pomigdzy metalami, w temperaturze reakcji 240 °C
uzyskano zatozone obnizenie Ty produktu przy réwnoleglym stopniu odaromatyzo-
wania surowca wynoszacym 23%.

2. Zwigkszenie w Kkatalizatorach ilosci RuO, od 0,6 do 0,9% mas. powoduje,
w temperaturze reakcji 240 °C, obnizenie Ty produktéw o ok. 15 °C (do -35 °C) oraz
zwigkszenie o 42% stopnia odaromatyzowania surowca (do 65% w stosunku do su-
rowca). Badania TPR wykazaly, ze wraz ze zwigkszeniem ilosci rutenu zwigksza si¢
podatnos$¢ NiO na redukcje.

3. Poréwnanie zawartosci weglowodoréw aromatycznych oraz wiasciwosci nisko-
temperaturowych produktéw otrzymanych na katalizatorach rutenowo-niklowych do-
wodzi, ze sposob preparatyki katalizatorow niklowych (8% mas. NiO) rzutuje na ak-
tywnos¢ katalizatorow rutenowo-niklowych (8% mas. NiO, 0,9% mas. RuQ,). Naj-
wigkszg aktywnos$c¢ i stabilno$¢ wykazat katalizator, ktdrego preparatyka zakladala mie-
szanie proszkow zeolitu 1 wodorotlenku glinu oraz dwuetapowy sposéb wprowadzenia
niklu. W temperaturze reakcji wynoszacej 240 °C, ktora dla tego katalizatora jest tempe-
raturqg optymalng, pozwalajaca na otrzymanie zadowalajacych ilosci produktow
w dwoch, z termodynamicznego punktu widzenia, przeciwstawnych reakcjach (uwo-
dornienie — reakcja egzotermiczna, kraking — reakcja endotermiczna) uzyskano produkty
o temperaturze mgtnienia wynoszacej —22 °C oraz CFPP -24 °C, przy jednoczesnym
ponad 50-procentowym stopniu odaromatyzowania surowca (HDA). Wigksza aktyw-
nos¢ katalizatora otrzymanego wedlug powyzszej preparatyki jest wynikiem wigkszej
podatnosci jonéw Ni** na redukcje (TPR, XPS), lepszej dyspersji metali (chemisorpcja
H,, XRD), jak roéwniez bardziej rownomiernego ich rozmieszczenia (SEM).






7. Badania podatnosci koksu na utlenianie

Jednym z najwazniejszych problemow, jakim zajmuje si¢ kataliza heterogeniczna,
jest spadek aktywnosci katalizatora w czasie jego pracy, tj. dezaktywacja katalizatora.
Dezaktywacja moze by¢ procesem chemicznym i/lub fizycznym. Dezaktywacje kata-
lizatora moze powodowac: jego zakoksowanie, zatruwanie, spiekanie, przemiany fa-
zowe, reakcja sktadnikow aktywnych w fazie statej, jak rowniez zmniejszenie zawar-
tosci aktywnych sktadnikow w wyniku ich ulatniania, erozji i $cierania [23, 73, 79].

Zakoksowanie katalizatora wigze si¢ z powstawaniem na powierzchni katalizatora
makromolekut (produkty ubocznych reakcji zwiazkéw organicznych) zawierajacych
skondensowane, wielopierscieniowe weglowodory aromatyczne definiowane jako
,koks”, depozyty weglowe lub osady koksowe. Terminy ,.depozyt weglowy” oraz
,koks” sg niekiedy uzywane w dwoch réznych zwyczajowych znaczeniach. Termin
,koks” czgsciej jest stosowany w odniesieniu do katalizatorow kwasowo-zasadowych,
za$ ,,depozyt weglowy” do katalizatoréw metalicznych. W niniejszej pracy oba termi-
ny be¢da stosowane zamiennie.

W praktyce przemystowej powstawanie koksu na katalizatorach jest jedna z czg-
Sciej wystgpujacych przyczyn dezaktywacji. Z reguly wraz ze wzrostem ilosci koksu
aktywnos¢ i selektywnos$¢ katalizatora zmniejszaja si¢. W niektorych przypadkach
stwierdzono jednak brak prostej zaleznosci migdzy szybkoscia dezaktywacji 1 iloscig
koksu [113, 234]. Powodem tego jest tworzenie si¢ na powierzchni katalizatora oprocz
,hieaktywnego” koksu rowniez tzw. koksu ,aktywnego”, ktéry moze bra¢ udziat
w konwersji surowca [240]. Dziatanie dezaktywujace koksu zalezy od miejsca jego
lokalizacji. Rownie wazny jest stopien jego uweglenia; obnizenie stosunku atomowe-
go H/C zwigksza dezaktywacje katalizatora [150].

Za prekursory koksu uwaza si¢ zwigzki nienasycone oraz weglowodory aroma-
tyczne, poniewaz fatwo ulegaja one reakcjom polimeryzacji, kondensacji, alkilacji,
cykloaddycji. Do najwazniejszych prekursoréw zaliczane sa: (alkilo)cyklopentany,
(alkilo)cyklopentadieny, (alkilo)indany i tetraliny oraz spirany [39, 240]. Weglowodo-
ry parafinowe i naftenowe nie biorg ,,bezposredniego” udziatu w powstawaniu koksu;
depozyty weglowe tworzg si¢ w wyniku reakcji posrednich produktéw krakingu.

Powstawanie koksu jest procesem ztozonym, ktéry moze przebiega¢ w rézny spo-
sOb, z udzialem roznych zwigzkéow posrednich i wedlug réznych mechanizméw



140

w zaleznosci od rodzaju procesu, stosowanego katalizatora, surowca, parametrow
prowadzenia procesu itd. [30, 95, 98, 110].

W ogo6lnym mechanizmie powstawania koksu zaktada si¢ [98], ze w poczatkowym
etapie tworza si¢ zwiazki nienasycone: w reakcji przenoszenia wodoru (na monofunk-
cyjnych kwasnych katalizatorach) lub w reakcji odwodornienia (na centrach metalicz-
nych dwufunkcyjnego katalizatora). Powstate nienasycone zwiazki lub nienasycone
ugrupowania posrednie migrujg do centréw kwasowych katalizatora. Na tych centrach
w reakcji oligomeryzacji lub ko-oligomeryzacji (krotkie alkeny) powstaja oligomery.
Z oligomerow w reakcji odwodornienia tworza si¢ dieny, ktore ulegaja cyklizacji.
Cykliczne olefiny sq odwodorniane do cyklicznych dienéw, a nastepnie do zwigzkow
monoaromatycznych. Powstawanie zwiazkow poliaromatycznych jest rezultatem
przebiegu wielu reakc;ji: alkilacji, cyklizacji, izomeryzacji i reakcji przenoszenia wo-
doru.

Stopien zakoksowania katalizatora oraz sktad i struktura koksu zaleza od rodzaju
reakcji/procesu i stosowanego surowca [39, 128, 167], od warunkéw prowadzenia
reakcji (temperatura, czas reakcji, rodzaj ztoza) [5, 16, 17, 78, 79, 97, 98, 100, 110,
150, 168, 217, 218, 234], jak réwniez od wlasciwosci stosowanego katalizatora, tj.
kwasowosci, [25, 97, 158, 167, 240, 276], struktury porowatej [42, 43, 97, 98, 166,
199, 206], rodzaju i ilosci metalu [32, 47].

Badania prowadzone z zastosowaniem roznych surowcow wykazaty, ze ilo$¢ kok-
su powstajacego na katalizatorze wzrasta wraz ze zwigkszeniem masy molowej su-
rowca i/lub podwyzszeniem jego zakresu wrzenia. Szybkiemu zakoksowaniu sprzyja
obecnos¢ zwiazkoéw azotu oraz asfaltenow [167]. Sposrdd surowcéw o podobnej tem-
peraturze wrzenia reaktywnos$¢ w kierunku powstawania koksu zmienia si¢ nastgpuja-
co: wielopierscieniowe areny > jednopierScieniowe areny > alkeny > i-alkany >
n-alkany. Prostotancuchowe weglowodory olefinowe uczestnicza w reakcjach prowa-
dzacych do powstawania koksu w znacznie wigkszym stopniu niz weglowodory olefi-
nowe o rozgat¢zionym tancuchu [72, 73, 148].

Wplyw struktury porowatej na szybkos¢ zakoksowania byt badany gtéwnie na ze-
olitach [43, 94-98, 110, 165, 166, 248, 276]. Liczne badania wykazaly, ze reakcje
prowadzace do powstawania koksu sa reakcjami ksztattoselektywnymi. Zaréwno
szybkos¢ powstawania koksu, jak i jego charakter oraz lokalizacja kontrolowane sa
przez wymiary komor i kanalow zeolitu. Szybkos$¢ koksowania jest wigksza wtedy,
gdy (i) przestrzen dostgpna dla formowania prekursoréw koksu jest wicksza niz ich
rozmiary oraz (ii) szybkos¢ dyfuzji prekursoréow koksu z poréw zeolitu do fazy gazo-
wej jest mata. Jednakze w waskich porach o srednicy zblizonej do rozmiaru reagujacej
czasteczki juz stosunkowo mata ilo$¢ koksu moze spowodowac istotny spadek aktyw-
nosci.

Pomimo Ze wptyw struktury porowatej na stopien zakoksowania zostat wielokrot-
nie potwierdzony, trudno jednoznacznie okresli¢, co odgrywa wigksza rolg — struktura
porowata, czy kwasowos¢ katalizatoréw. Wiadomo, ze w poczatkowych etapach reak-
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cji koks w sposob uprzywilejowany tworzy si¢ na centrach kwasowych katalizatora
[281, 203]. Szybkos¢ powstawania koksu i jego ilo$¢ rosnie wraz ze wzrostem mocy
centrow kwasowych i ich gestoscig [25, 99, 158, 240]. Wedtug Hopkinsa 1 wsp. [112]
juz w poczatkowych etapach reakcji szybkos¢ zakoksowania zeolitu zalezy zarowno
od kwasowoscli, jak i jego struktury mikroporowate;j.

W przypadku katalizatorow dwufunkcyjnych szybkos$¢ ich zakoksowania zalezy
rowniez do ilosci i rodzaju fazy metalicznej [274]. Mate krystality sa bardziej odporne
na zakoksowanie, gdyz depozyty weglowe tatwiej osadzaja si¢ na plaszczyznach niz
na krawedziach i narozach krystalitu [15].

Techniki stosowane w celu scharakteryzowania ilosci 1 natury koksu zostaty sze-
roko opisane w literaturze [86, 95, 98, 262, 270]. Dla okreslenia reaktywnosci koksu
najczesciej stosowane jest termoprogramowane utlenianie (TPO). Pozwala ono
w sposob prosty i powtarzalny oznaczy¢ ilos¢, lokalizacje oraz sktad koksu (stosunek
atomowy H/C), jak rowniez bada¢ kinetyke utleniania koksu [29, 62, 133, 149, 178,
195, 226, 228, 232, 233]. Metoda TPO byla i jest powszechnie stosowana w badaniach
zakoksowanych zeolitow [85, 200] oraz katalizatorow reformingu [68, 76, 86, 87, 168,
173, 214, 224, 225, 231, 263], FCC [24], izomeryzacji [48, 150] oraz hydrorafinacji
(10, 21, 63, 118, 193, 296].

Koks jest najczg$ciej usuwany przez utlenianie, lecz jesli proces jest prowadzony
w ,,0strych warunkach” (wysoka temperatura, obecnos¢ wody), moga temu towarzy-
szy¢ efekty niepozadane, takie jak spiekanie nosnika, utrata fazy aktywnej i inne.
Uniemozliwiaja one odzyskanie przez katalizator swej poczatkowej aktywnosci [77].
Przeto, z ekonomicznego punktu widzenia, wazne sg badania majace na celu zdefi-
niowanie czynnikow, ktore wpltywaja na stopien zakoksowania katalizatora oraz na
jego podatno$¢ na regeneracjg.

W tej czesci pracy autorka badata wptyw sktadu chemicznego katalizatoréw na ich
zakoksowanie oraz na charakter koksu (stosunek atomowy H/C), ze szczegdlnym
uwzglednieniem podatnosci koksu na utlenienie (TPO). W badaniach uwzglednita
wplyw czasu pracy katalizatora, ilosci zeolitu, stopnia wymiany w zeolicie, ilosci
i rodzaju metali (nikiel, ruten) oraz metody preparatyki katalizatorow. Badata charak-
ter depozytow weglowych powstatych w wyniku przebiegu reakcji ubocznych pod-
czas oznaczania aktywnosci katalizatoréw z zastosowaniem zarowno n-heksanu (n-Cq)
jak 1 frakcji oleju napgdowego.

Wplyw czasu pracy (1-6 h) katalizatora zawierajacego 8% mas. NiO (NiO/
ZSM-5+A1,0;) na jego zakoksowanie podczas przemiany n-Cq (425 °C) przedstawio-
no w tabeli 7.1 oraz na rysunku 7.1.

Jak wynika z przebiegu profili TPO, przedtuzeniu czasu pracy katalizatora od 1 do
6 h towarzyszy przesunigcie maksimum utleniania koksu (7.x) W strong wyzszej tem-
peratury (od 595 do 625 °C). Stwierdzono, ze ok. 50% calkowitej ilosci depozytow
weglowych utworzyto si¢ juz po pierwszej godzinie pracy; stopien ,,uwegglenia” tego
koksu byt niski (H/C = 1,1). Wedtug danych literaturowych [35, 215, 231] utlenianie
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koksu w temperaturze powyzej 500 °C $wiadczy o jego lokalizacji na centrach kwa-
sowych katalizatora. Po 4 h pracy ilo§¢ koksu na katalizatorze zwigkszyta si¢ z 6,5 do
13,2% mas., zas stosunek atomowy H/C w depozycie obnizyt si¢ o 0,3. Na profilu
TPO pojawilo si¢ ,przegigcie” w temperaturze ok. 450 °C, ktorego wystgpowanie
wedtug Dupreza i wsp. [68] jest wynikiem dodatkowego osadzania si¢ depozytow
weglowych na centrach kwasowych znajdujacych si¢ w sasiedztwie krystalitow me-
talu. Wydhuzenie czasu pracy katalizatora o nastgpne 2 h nie spowodowato istotnych
zmian zaréwno w ilosci koksu, jak i stopniu jego uweglenia.

CO, (ju.)

Rys. 7.1. Wplyw czasu pracy katalizatora
8%Ni0/ZSM-5+A1,0; na podatnos¢ koksu
na utlenianie (TPO)

Fig. 7.1. Effect of the 8%NiO/ZSM-5+A1,04
960 catalyst time on stream on the

T(°C) coke oxidability

Tabela 7.1. Wplyw czasu pracy katalizatora 8%NiO/ZSM-5+A1,0; na wlasciwosci
depozytow weglowych (TPO)
Table 7.1. Effect of the 8%NiO/ZSM-5+Al1,0; catalyst time on stream
on the properties of carbonaceous deposits (TPO)

Czas pracy katalizatora 1 Stosunek atomowy [los¢ koksu
(h) (°C) H/C (% mas.)
1 595 1,1 6,5
3 612 0,9 9,5
4 620 0,8 13,2
5 625 0,6 14,0
6 627 0,6 13,9

Badania wplywu ilosci zeolitu na zakoksowanie katalizatorow (przemiana n-Cg; po
70 h pracy) zawierajacych 4% mas. NiO (NiO/ZSM-5+A1,0;) wykazaly, ze ilo$¢ kok-
su na katalizatorze zawierajacym 20% mas. zeolitu (20-E/4) byla najmniejsza, jednak
koks ten charakteryzowat si¢ najwigkszym stosunkiem H/C, wynoszacym 1,9 (tab.
7.2). Stopief uweglenia depozytow na pozostatych katalizatorach byt duzo wyzszy.
Na katalizatorach zawierajacych do 40% mas. zeolitu, nie obserwowano duzych
réznic w ilosci osadzanego koksu (3,5-5,2% mas.) natomiast zwigckszenie zawarto-
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$ci zeolitu do 50% mas. spowodowalto prawie trzykrotny wzrost ilosci depozytu (do
15% mas.).

Jak wynika z przebiegu krzywych TPO, koks osadzony na katalizatorze charakte-
ryzujacym si¢ najmniejszym stosunkiem funkcji metalicznej do kwasowej (50-E/4)
jest najtrudniejszy do utlenienia. Jego catkowite usunigcie z powierzchni katalizatora
wymaga stosowania temperatury o 100 °C wyzszej niz z powierzchni pozostalych
katalizatorow (rys. 7.2). Biorac pod uwage wyniki oznaczen aktywnosci badanych
katalizatorow (rozdz. 4.1.1) oraz ich zakoksowanie, stwierdzono, ze w przypadku
katalizatorow zawierajacych 50% mas. zeolitu ilo$¢ NiO powinna by¢ wigksza niz 4%
mas.
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Rys. 7.2. Wptyw ilosci zeolitu na
podatno$¢ koksu na utlenianie
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Tabela 7.2. Wplyw ilosci zeolitu na charakter depozytow weglowych [176]
Table 7.2. Effect of zeolite amount on the properties of carbonaceous deposits [176]

Kod Tlos¢ zeolitu, Tas Stosunek atomowy Ilo$¢ koksu
(% mas.) (°C) H/C (% mas.)
20-E/4 20 610 1,9 3,5
30-E/4 30 615 1,1 4.8
40-E/4 40 625 1,0 52
50-E/4 50 670 0,9 15,1

W celu okreslenia zalezno$ci migdzy stopniem wymiany jonowej w zeolicie a za-
koksowaniem katalizatoréw badaniom TPO poddano katalizatory (8% mas. NiO, 50%
mas. zeolitu) po cyklu oznaczen aktywnosci w przemianie n-Cgq (425 °C, 6 h). Niskie
zakoksowaniec katalizatora zawierajacego zeolit ZSM-5 w formie sodowej
(0-8/0) wynikalo z jego matej aktywnosci. Stwierdzono, ze zwigkszenie stopnia wy-
miany jonowej w zeolicie powoduje zwigkszenie ilosci koksu z 2,2 do 13,9% mas.



144

oraz obnizenie stosunku H/C w depozycie weglowym z 2,0 do 0,6 (tab. 7.3). Na pro-
filach TPO obserwuje si¢ przesunigcie T W strong wyzszej temperatury, co $wiad-
czy o powstawaniu na katalizatorze I1(8/0), ktory charakteryzuje si¢ najwigksza kwa-
sowoscia, depozytu weglowego o najwyzszym stopniu uweglenia (rys. 7.3).
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Rys. 7.3. Wplyw stopnia wymiany jonowe;j
w zeolicie w katalizatorach
8%NiO/ZSM-5+A1,05 (1:1) na podatno$é
koksu na utlenianie (TPO). Katalizatory:
0-8/0 —.—., 1-8/0 ,11-8/0 - —_ [177]
Fig. 7.3. Effect of the extent of zeolite ion exchange
in 8%NiO/ZSM-5+A1,0; (1:1) catalysts on the
coke oxidability. Catalysts:
0-8/0 —.—.,1-8/0 ,11-8/0 -~ [177]

Tabela 7.3. Wplyw kwasowosci katalizatora na charakter depozytéw weglowych [177]
Table 7.3. Effect of catalyst acidity on the properties of carbonaceous deposits [177]

Kod Krotno$¢ wymiany Tinax Stosunek atomowy Ilo$¢ koksu
jonowej w zeolicie (°C) H/C (% mas.)

11-8/0 2 627 0,6 13,9

1-8/0 1 600 0,8 13,1

0-8/0 0 385 2,0 2,2
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Rys. 7.4. Profile TPO zakoksowanych katalizatoréw. Wptyw ilosci NiO na podatnos¢ koksu na utlenianie
(TPO). Katalizatory: 1-8/0 ,1-12/0 -=-- (a); II-8/0 , 11-12/0 ---- (b) [177]
Fig. 7.4. TPO profiles of spent catalysts. Effect of NiO amount on the coke oxidability.
Catalysts: I-8/0 , 1-12/0 -=--- (a); 1I-8/0 ,11-12/0 =--- (b) [177]
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Zwigkszenie zawarto$ci NiO z 8% do 12% mas. spowodowalo zmniejszenie ilosci
koksu (po 6 h pracy) na katalizatorze zawierajacym zeolit po jednokrotnej wymianie
jonowej (I-8/0 i I-12/0) z ok. 13% do 9%, natomiast na katalizatorze zawierajacym
zeolit po dwukrotnej wymianie jonowej (II-8/0 1 1I-12/0) z 13 do 3% mas. (tab. 7.4).
Depozyty weglowe osadzone na katalizatorach zawierajacych 12% mas. NiO, w po-
rownaniu do zawierajacych 8% mas. NiO, charakteryzowatly si¢ wyzszym stosunkiem
H/C i, jak wynika z przebiegu profili TPO, ich catkowite usunigcie zachodzito w niz-
szej temperaturze (rys. 7.4).

Tabela 7.4. Charakterystyka depozytow weglowych na katalizatorach o réznej zawartosci metalu [177]
Table 7.4. Characteristics of carbonaceous deposits on the surfaces of catalysts differing
in metal content [177]

Kod NiO Czas pracy T i Stosunek atomowy Ilos¢ koksu
(% mas.) (h) °0) H/C (% mas.)

11-8/0 8 4 620 0,8 13,2
11-12/0 12 4 170, 372, 615 1,8 3,1
11-8/0 8 6 627 0,6 13,9
11-12/0 12 6 170, 330, 665 0,8 3,2
1-8/0 8 6 430, 600, 670 0,8 13,1
1-12/0 12 6 300, 630 1,2 8,7

Badaniom TPO poddano réwniez wytypowane zakoksowane katalizatory, ktore
miaty taki sam sktad chemiczny, roznily si¢ natomiast sposobem preparatyki, ktora
jak wykazano w rozdziale 4.2.1, istotnie wptywata na wlasciwosci fizykochemiczne
katalizatorow. Poréwnanie profili TPO (rys. 7.5) oraz stopnia zakoksowania kataliza-
torow (tab. 7.5) zawierajacych 8% mas. NiO (po cyklu oznaczen aktywnosci w prze-
mianie n-Cg) wykazalo, ze stopien zakoksowania katalizatora Ag/F jest duzo wigkszy
niz katalizatorow E/F oraz Ep/F (opis preparatyki i wlasciwosci fizykochemiczne
w rozdz. 4.2.1).
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Rys. 7.5. Profile TPO katalizatorow:
EF — ,Ep/F ===, Ag/F —— e
Fig. 7.5. TPO profiles of spent catalysts: 200
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Tabela 7.5. Wptyw sposobu preparatyki katalizatorow 8%NiO/ZSM-5+A1,05
na ilo$¢ i charakter koksu (po cyklu oznaczen aktywnosci z zastosowaniem n-heksanu)
Table 7.5. Effect of 8%NiO/ZSM-5+Al,0; preparation method on the amount and properties
of carbonaceous deposits (after activity test with n-hexane)

Metoda preparatyki Charakterystyka koksu
Kod Laczenie zeolitu Wprowadzanie | Stosunek atomowy B Tlos¢
z wodorotlenkiem glinu metalu H/C (°C) (% mas.)
E/F E F 0,65 610 3,0
Ep/F Ep F 0,70 620 1,9
Ag/F Ag F 0,60 640 6,9

Najwigkszy jest tez stopien kondensacji koksu na katalizatorze Ag/F; jak wykazuja
profile TPO, w celu catkowitego usunigcia depozytu konieczna jest temperatura o ok.
100 °C wyzsza niz w przypadku pozostatych katalizatoréw. Silne zakoksowanie tego
katalizatora nalezy wigza¢ z duzym udzialem centrow kwasowych, uwalniajacych
amoniak w temperaturze powyzej 450 °C (rozdz. 4.2.1, tab. 4.2.1.3).

W celu okreslenia zaleznosci migdzy sktadem chemicznym, wiasciwosciami fizy-
kochemicznymi katalizatoréw a charakterem depozytéw weglowych, badaniom TPO
poddano wytypowane katalizatory, ktore ,,zawgglono” w porownywalnych warun-
kach, tj. podczas przemiany n-C¢ prowadzonej w zakresie temperatury 200425 °C
(co 25 °C); w kazdej temperaturze reakcj¢ prowadzono przez 1 h. Wiasciwosci fizy-
kochemiczne katalizatoréw zestawiono w tabeli 7.6 i na rysunku 7.6.

Tabela 7.6. Wiasciwosci fizykochemiczne katalizatoréw [191]
Table 7.6. Physicochemical properties of catalysts [191]

Objetose Kwasowos¢
. a 5 1/g)
. NiO Rqu VHZ SBET pOI‘}OW (mmo g
Kod Situdl ketalizators (% mas.)|(% mas.)|(cm®/g)| (m*/g) (sor'sg) TPD-| Py-IR
e v | N B L
HZ H-ZSM-5 - - - 344 | 0,18 {0,080 | 0,75 |0,58]0,10
NiHZ Ni,H-ZSM-5 1,8 - - 338 | 0,17 |0,074] 0,70 [0,48]0,07
A NiHZ+AlL,0,4 0,9 — — 310 | 0,39 {0,036 0,67 [0,27]0,26
A(8/0) NiO/NiHZ+AL,0, 8,3 - 0,404 | 269 | 0,35 10,039| 0,82 |0,17]0,62
A(0/0,2)| RuO,/NiHZ+AL O, 0,8 0,21 - 295 ] 0,38 10,033 | 0,66 |0,27]0,22
A(8/0,2) [NiO,RuO,/NiHZ+AL,0;| 8,2 0,19 10,587 | 244 | 0,34 {0,031 | 0,81 |0,18]0,58

* Objgto$¢ zaadsorbowanego H,, przy p/p,= 0,99, “metoda #-plot.

Na wigkszosci profilow TPO katalizatoréw (rys. 7.7) widoczne sg charaktery-
styczne przegigcia krzywych w temperaturze 370 °C 1 450 °C. W celu poréwnania
reaktywnosci koksu pole pod profilem TPO podzielono na trzy obszary temperaturo-
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Rys. 7.6. Rozktad mocy centréw kwasowych (TPD-NHj;). Ilos¢ amoniaku uwalnianego w zakresie
temperatury 180-300 °C (W), 300-450 °C (M), 450-550 °C (S); wysoko$¢ sygnatu w 550 °C (S*) [191]
Fig. 7.6. Acid site strength distribution (NH;-TPD). Amount of ammonia desorbed at:
180-300 °C (W), 300-450 °C (M), 450-550 °C (S); height of the peak at 550 °C (S") [191]

we: do 370 °C (S)), 370450 °C (S>) oraz powyzej 450 °C (S3). Poniewaz utlenianie koksu
osadzonego na zeolicie HZ (brak centrow metalicznych) rozpoczgto si¢ w 370 °C, zatozo-
no, ze w przypadku katalizatorow zawierajacych centra metaliczne w obszarze S; utlenie-
niu ulega koks, ktorego obecnos¢ na katalizatorze mozna wigza¢ wiasnie z tymi centrami.
Tak wigc S; bedzie reprezentowaé utlenianie najbardziej reaktywnego koksu pokrywaja-
cego albo znajdujacego si¢ w bezposrednim sasiedztwie centrow metalicznych (niewielki
stopieni spolimeryzowania koksu, wysoki stosunek atomowy H/C). Ten koks ulega utle-
nieniu jako pierwszy, poniewaz jest bogaty w wodor. Wedtug danych literaturowych [68]
posrednia strefa utleniania (w przypadku badanych katalizatorow obszar S,) odpowiada
wypalaniu koksu o $rednim stopniu polimeryzacji, osadzonego na centrach kwasowych
katalizatora, ale w sasiedztwie atoméw metalu. Obszar Sj jest charakterystyczny dla naj-
mniej reaktywnego koksu (najnizszy stosunek H/C); pokrywa on centra kwasowe usytu-
owane na no$niku, znajdujace si¢ w duzej odleglosci od centrow metalicznych.

Utlenianie koksu powstatego na zeolicie HZ rozpoczyna si¢ w temperaturze 370 °C,
konczy za$ w temperaturze 740 °C (rys. 7.7). Na profilu TPO widoczny jest szeroki sygnat
z maksimum w 550 °C oraz przegigcie w 630 °C. Koks ten (1,6% mas.) charakteryzuje si¢
niskim H/C; wigcej niz 80% depozytu usuwane jest w temperaturze powyzej 450 °C (S3)
(tab. 7.7). Wedhug Guisneta i Magnouxa [98] stosunek atomowy H/C w koksie wynoszacy
od 0,35 do 0,7 jest charakterystyczny dla ugrupowan poliaromatycznych. Formowaniu
poliaromatycznego koksu na HZ sprzyja duza zawarto$¢ silnych centréw kwasowych
definiowanych jako S oraz S’ (tj. uwalniajacych amoniak w temperaturze powyzej
400 °C) (rys. 7.6) oraz brak funkcji uwodorniajacej. Jest to zrozumiale, poniewaz przy
wigkszej liczbie mocnych centrow kwasowych wigcej weglowodoréw nienasyconych
ulega reakcji kondensacji, w wyniku ktorej powstaja prekursory koksu. Wystgpowanie



148

przegigcia na profilu TPO w 630 °C jest przypuszczalnie zwigzane z obecnoscia najsilnie;j-
szych centrow kwasowych. Taka interpretacj¢ otrzymanych wynikow potwierdzajg bada-
nia Martina i wsp. [173], ktérzy na profilu TPO, po wprowadzeniu zeolitu B do uktadu
Pt/ALO;, stwierdzili pojawienie si¢ dodatkowego wysokotemperaturowego sygnatu
(w 610 °C). O ile wedtug danych literaturowych panuje zgoda co do tego, ze koks w spo-
sob uprzywilejowany formuje si¢ na silnych centrach kwasowych [278], w tym centrach
Brensteda, to zdania na temat roli centréw Lewisa sa podzielone. I tak, Cerqueira i wsp.
[38], badajac zeolit po przemianie m-ksylenu, nie zaobserwowali obecnosci depozytow na
centrach Lewisa, pomimo ze wigkszo$¢ tych centrow stanowity centra silne. Natomiast
Lin i wsp. [155] stwierdzili, ze koks powstajacy podczas hydrorafinacji frakcji benzyno-
wej (z instalacji krakingu katalitycznego) utworzyt si¢ na silnych centrach Lewisa.
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Rys. 7.7. Profile TPO zakoksowanych katalizatoréw: wptyw wymiany jonowej
w zeolicie i wprowadzenia Al,O; (a), wplyw ilosci i rodzaju metalu (b) [191]
Fig. 7.7. TPO profiles of spent catalysts: effect of ion-exchange of ZSM-5
and alumina incorporation (a), effect of type and metal content (b) [191]

Wprowadzenie Ni do zeolitu H-ZSM-5 (NiHZ) zmniejszylo zawarto$¢ koksu
0 0,4% mas. Na profilu TPO zeolitu NiHZ widoczne sa niewielkie niskotemperaturo-
we zakresy utleniania z maksimum w 220 oraz 350 °C, przegi¢cie w 410 °C oraz
gtéowny zakres utlenienia z maksimum w 500 °C. Depozyty weglowe utworzone na
powierzchni NiHZ sa bardziej reaktywne niz na HZ. Gléwny temperaturowy zakres
utlenienia jest wezszy 1 przesunigty w strong temperatury nizszej o ok. 50 °C. W po-
rownaniu do zeolitu HZ, udziat koksu na NiHZ, ktory ulega utlenieniu do temperatury
450 °C (81+S,, tab.7.7), jest wigkszy o 20%, a temperatura, w ktorej depozyt zostaje
catkowicie usunigty z powierzchni katalizatora, jest o ok. 80 °C nizsza. Stosunck H/C
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depozytu na NiHZ jest o 0,2 wyzszy niz na HZ. Zmiany w reaktywnosci koksu sa
zwigzane z jednej strony ze zmniejszeniem udziatu silnych centrow kwasowych (rys.
7.6), a z drugiej strony (co wydaje si¢ by¢ wazniejsze) z obecnoscia centrow metalicz-
nych, ktore biorg udziat w uwodornieniu depozytéw, co prowadzi do obnizenia tempe-
ratury utlenienia koksu.

Tabela 7.7. Wydajno$¢ produktéw HBH (weglowodory wyzej wrzace, T, > n-Cg)
podczas przemiany n-heksanu oraz charakterystyka depozytéw weglowych [191]
Table 7.7. Yield of HBH (high boiling hydrocarbons, Ty, > n-Cq)
during n-hexane conversion and characteristics of carbonaceous deposits [191]

Wydajnos¢ HBH 2 i Stosunek| Powierzchnia®
y I [lo$¢ koksu

Kod (% mas.) C) (% mas.) atomowy (%)
250 °C|300 °C|350 °C[400 °C ) H/C S S, M
HZ 3.1 14,8 | 21,6 | 28,7 550 (630) 1,6 0,7 3 12 85
NiHZ 32 | 16,7 | 24,2 | 27,0 | 500 (220, 350, 410) 1,2 0,9 14 22 | 64
A 1,5 62 | 12,5 | 21,7 520 (350, 410) 1,0 0,7 12 19 69
A(8/0) | 2,1 6,0 80 | 12,3 480 (350, 410) 0,9 0,8 20 26 54
A(0/0,2)] 23 49 | 234 | 552 500 (250, 400) 0,9 0,9 18 22 60
A(8/0,2)] 1,3 0,7 1,5 0,3 460 (300) 0,4 1,2 27 39 | 34

* Temperatura, w ktérej na profilach TPO wystgpuja maksima lub przegigcia sygnatow. ® Sy, S, oraz
S; — udziat powierzchni pod profilami TPO, w zakresie temperatury: <370 °C, 370-450 °C oraz > 450 °C.

Ilos¢ koksu osadzonego na no$niku A (NiHZ+AL,O;) jest mniejsza o 0,2% mas.
w poréwnaniu do NiHZ. Prawdopodobnie wynika to z mniejszego udzialu silnych
centrow kwasowych. Depozyty te wyrdzniaja si¢ rowniez nizszym stosunkiem H/C,
co jest zwigzane z zmniejszeniem o potowg zardwno liczby atoméw niklu, jak 1 ilosci
zeolitu w porownywanym katalizatorze. Koks, powstajacy wewnatrz struktury poro-
watej zeolitu, charakteryzuje si¢ wyzszym stosunkiem H/C niz koks na katalizatorze
zawierajacym amorficzny no$nik, poniewaz stopien jego kondensacji jest ograniczony
przez rozmiar kanatow zeolitu [98].

Po wprowadzeniu 8% mas. NiO do uktadu NiHZ+ALO; (katalizator A(8/0)) pomi-
mo wigkszej kwasowosci catkowitej tego katalizatora, obserwuje si¢ zardwno zmniej-
szenie ilo$ci koksu, jak i stopnia jego grafityzacji (wyzszy stosunek H/C). Powodem
tego jest silna funkcja uwodorniajaca oraz dalsze zmniejszenie kwasowosci w zakresie
silnych centréow kwasowych definiowanych jako S* (tj. uwalniajacych amoniak w tem-
peraturze powyzej 550 °C) (rys. 7.6a). Podobne zmiany w ilodci i reaktywnosci koksu
stwierdzono po wprowadzeniu do uktadu NiHZ+ALO; (A) rutenu w ilosci 0,2% mas.
RuO, (katalizator A(0/0,2)). Pomimo istotnych r6znic w zawarto$ci metali na katalizato-
rach A(0/0,2) oraz A(8/0), powodem poréwnywalnej ilosci 1 reaktywnosci utworzonego
na nich koksu moze by¢ wigksza aktywno$¢ uwodorniajaca Ru niz Ni oraz mata podat-
nos¢ na redukcj¢ katalizatora A(8/0) (obecno$¢ trudnoredukowalnych, katalitycznie
nieaktywnych spineli NiAlOy, rozdz. 4.2.1).
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Najnizszy stopiefi zakoksowania (0,4% mas.) stwierdzono w przypadku katalizato-
ra A(8/0,2); depozyt weglowy charakteryzowal si¢ najwyzszym stosunkiem H/C
1 ulegt catkowitemu utlenieniu w temperaturze ponizej 550 °C (rys. 7.7b). Mniejsze
zakoksowanie bimetalicznego katalizatora 1 wyzszy stosunck H/C depozytu (w po-
réwnaniu do badanych monofunkcyjnych katalizatoréw) moze by¢ wyjasniony naste-
pujaco: obecno$¢ drugiego metalu, promotora (i) zwigksza liczbe centrow, ktore sa
aktywne w reakcji uwodornienia lub hydrogenolizy koksu/prekursoréw koksu [164],
(i1) zwigksza dyspersj¢ podstawowego metalu, przez co ogranicza przebieg reakcji
ubocznych, ktére zachodza na wzglgdnie duzych klasterach metali (efekt geometrycz-
ny) [36] oraz (iii) zmniejsza oddzialywanie mi¢gdzy atomami metalu podstawowego
a zaadsorbowanym weglowodorem w wyniku tworzenia stopu z metalem podstawo-
wym lub silnej z nim interakcji (efekt elektronowy) [32].

Rozwazajac produkty HBH jako prekursory koksu stwierdzono, ze w przypadku
katalizator6w niklowych zwigkszeniu zawarto$ci tego metalu towarzyszy zmniejsze-
nie wydajnosci HBH, co koreluje z matg zawartoscig koksu (tab. 7.7). Na katalizatorze
A(0/0,2) ilos¢ koksu jest mata, pomimo wysokiej selektywnosci tego katalizatora do
HBH. Mate zakoksowanie A(0/0,2) jest prawdopodobnie spowodowane przebiegiem
reakcji gazyfikacji/hydrogenolizy koksu, ktora jest katalizowana przez ruten.

Wptyw modyfikacji funkcji uwodorniajacej katalizatorow na ilo$¢ i wiasciwosci
koksu badano réwniez po cyklu pracy z surowcem rzeczywistym, tj. frakcji hydrorafi-
natu oleju napgdowego (HON: dyg -c = 0,845 g/cm3 , Tm=-2 °C, S = 25 ppm). Przed-
miotem badan byly katalizatory Ni oraz RuNi, rozniace si¢ iloscig i rodzajem metalu
(8% 1 12% mas. NiO, 0,6—0,9% mas. Ru0,), ktérych aktywnos¢ opisano w rozdziale 6
(testy katalityczne: 200-240 °C, 6 MPa, LHSV = 2,5 h™', 10 h). Wyniki oznaczen
TPO przedstawiono w tabeli 7.8 1 na rysunku 7.8.

Tabela 7.8. Wptyw modyfikacji funkcji uwodorniajacej katalizatora
na charakter depozytow weglowych (HON, 10 h) [190]
Table 7.8. Effect of metal function modification on the properties of carbonaceous deposits
(HON, 10 h) [190]

Kod Tinax co, S*.450°C Stosunek atomowy Tlo$¢ koksu
C) (%) H/C (% mas.)
A-8/0 560 (250) 57,6 0,8 9,1
A-12/0 490 (300) 42.4 1,0 6,0
A-0/0,6 570 (250) 53,1 0,5 7,1
A-8/0,6 475 (270) 44,1 1,4 6,3
A-8/0,75 420-500 (270) 34,7 1,6 6,1
A-8/0,9 275, 420,470 221 2,0 5,9

Kod katalizatora: A — x/y; gdzie x oraz y oznaczaja zalozong w preparatyce ilo$¢ odpowiednio NiO
oraz RuO,, metoda A laczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu. *Udzial powierzchni pod profilem CO,
w temperaturze powyzej 450 °C.
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Badania pokazatly, ze ilo$¢ koksu na katalizatorze zawierajacym 8% mas. NiO (A-
8/0) byta 0 2% mas. wigksza niz na katalizatorze dotowanym rutenem w ilosci 0,6%
mas. RuO, (A-0/0,6); depozyt ten charakteryzowal si¢ wyzszym o 0,3 stosunkiem
atomowym H/C. Po modyfikacji funkcji uwodorniajacej katalizatora A-8/0, poprzez
wprowadzenie 0,6% mas. RuO, lub dodatkowo 4% mas. NiO, stwierdzono zmniejsze-
nie ilosci koksu o 3% mas., przy czym dotowanie katalizatora rutenem (katalizator
A(8/0,6)) w znacznie wigkszym stopniu zmienito charakter depozytu niz dodatkowe
wprowadzenie 4% mas. NiO (katalizator A-12/0). Stosunek atomowy H/C koksu na
A-8/0,6 byt 0 0,4 wigkszy niz koksu na katalizatorze A-12/0.

Zwickszenie zawartosci RuO, z 0,6 do 0,9% mas. w katalizatorach spowodowato
niewielkie zmniejszenie ilosci koksu (o 0,4% mas.), natomiast dalsze zwigkszenie stop-
nia jego uwodornienia (zwigkszenie stosunku atomowego H/C o 0,6). Zmniejszyt si¢
rowniez udziat koksu, ktory jest najtrudniejszy do utlenienia (> 450 °C). Udziat po-
wierzchni pod profilem CO, w temperaturze powyzej 450 °C (S - 450 «c) zmienia si¢ na-
stepujaco: A-8/0 (58%) > A-8/0,6 (44%) > A-8/0,75 (35%) > A-8/0,9 (22%) (tab. 7.8).
Przebieg profili TPO (rys. 7.8) udowadnia, ze najtatwiejszy do utlenienia jest koks po-
wstaly na katalizatorze A-8/0,9; ulega on catkowitemu utlenieniu do temperatury
575 °C. Na tym katalizatorze udziat najtrudniej usuwalnego koksu (S'> 450 <) jest prawie
dwa razy mniejszy niz na katalizatorze zawierajacym 12% mas. NiO (A-12/0).
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Rys. 7.8. Profile TPO zakoksowanych katalizatorow: A-8/0 (a), A-12/0 (b),
A-0/0,6 (c), A-8/0,6 (d), A-8/0,75 (e), A-8/0,9 (f) (HON, 10 h) [190]
Fig. 7.8. TPO profiles of spent catalysts: A-8/0 (a), A-12/0 (b), A-0/0.6 (c), A-8/0.6 (d),
A-8/0.75 (e), A-8/0.9 (f) (HON, 10 h) [190]
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Okreslenie zawartosci koksu oraz stosunku H/C w depozytach powstatych na katali-
zatorach roznigcych si¢ sposobem preparatyki (8% mas. NiO, 0,9% mas. RuO,) po bada-
niach konwersji frakcji hydrorafinatu oleju napgdowego (HON, 20 h, 230240 °C) uka-
zaly, ze ilo$¢ depozytow na katalizatorze A-8/0,9, tj. otrzymanym metoda laczenia
proszkow (nikiel wprowadzono dwuetapowo), jest o 1,5% mas. mniejsza niz na kataliza-
torach E-8/0,9 oraz E;-8/0,9 tj. preparowanych metoda taczenia odpowiednich past (nikiel
wprowadzono odpowiednio: dwuetapowo lub jednoetatowo przed etapem formowania
nosnika). Depozyty weglowe utworzone na katalizatorach mozna pod wzglgdem zwigk-
szajacego si¢ stosunku atomowego H/C (malejacy stopien uwegglenia) uszeregowac nastg-
pujaco: E;-8/0,9 (0,5) < E-8/0,9 (0,7) < A-8/0,9 (0,8). Udzial najmniej podatnego na utle-
nienie koksu (S 450 oc) na A-8/0,9 byt o 8-9% mniejszy niz na katalizatorach E-8/0,9 oraz
E;-8/0,9 (tab. 7.9) i — jak wynika z przebiegu profili TPO (rys. 7.9) — ulegat on catkowite-
mu utlenieniu w temperaturze o ok. 40—60 °C nizszej niz koks na pozostatych katalizato-
rach. Poréwnujac struktur¢ porowatg katalizatorow $wiezych i katalizatorow po tescie
aktywnosci (po ekstrakcji CH,Cl,) stwierdzono, ze po 20 h pracy struktura mikroporowata
wszystkich katalizatorow byfa niedostgpna dla czasteczek N,, natomiast najmniejsze
zmiany Sggt 1 objetosci poréw zanotowano dla A-8/0,9 (tab. 7.9).

Tabela 7.9. Wptyw sposobu preparatyki katalizatoréw RuNi na tekstur¢ zakoksowanych katalizatorow
oraz na charakter depozytow weglowych (HON, 20 h) [190]
Table 7.9. Effect of RuNi catalyst preparation method on the texture of spent catalysts and the properties
of carbonaceous deposits (HON, 20 h) [190]

Obnizenie Obnizenie objgtosci Stosunek | TIlosé¢
Metoda o Taxco, | Ss4s0c*
Kod R SBET porow (%) °C) %) atomowy | koksu
prepaaty (%) Ve . ( i H/C ~ |(% mas)
A-8/0,9 | A/F+] 37,1 8,8 100 270, 430 20,1 0,8 7,1
E;-8/0,9 E/F 55,7 11,4 100 270, 430 29,3 0,5 8,6
E-8/0,9 E/F+] 49,8 10,3 100 270, 450 27,8 0,7 8,5

Kod katalizatora: M — x/y; gdzie M oznacza metodg taczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu oraz
wprowadzania niklu, x oraz y oznaczaja zalozona w preparatyce ilo$¢ odpowiednio NiO oraz RuO,.
*Udziat powierzchni pod profilem CO, powyzej 450 °C.
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Powodem mniejszego zakoksowania katalizatora A-8/0,9 oraz wyzszego stopnia
uwodornienia powstatych na nim depozytow weglowych, w porownaniu do E-8/0,9 oraz
E;-8/0,9, sg silniejsze wiasciwosci uwodorniajace tego katalizatora (duza podatnos¢ fazy
NiO na redukcj¢ — TPR, XPS, wysoka dyspersja metali — chemisorpcja H,, XRD, bar-
dziej rownomierne rozmieszczenie metali na powierzchni katalizatora — SEM; rozdz. 6).

7.1. Podsumowanie

1. Badania depozytow weglowych (koksu) powstatych podczas przemiany
n-heksanu na zeolitach, katalizatorach niklowych oraz rutenowo-niklowych (no$nik —
uktad Ni,H-ZSM-5+Al,0;), wykonane metoda termoprogramowanego utleniania,
pozwolily na okreslenie nastgpujacych zaleznosci:

— szybko$¢ powstawania koksu jest najwigksza w poczatkowym okresie pracy ka-
talizatora, wydluzenie czasu pracy powoduje obnizenie stosunku atomowego H/C
w depozycie weglowym,

— depozyty weglowe na zeolicie H-ZSM-5 charakteryzujg si¢ wysokim stopniem
skondensowania struktur aromatycznych; powstawaniu tych struktur sprzyja duza
kwasowo$¢ zeolitu w zakresie centrow kwasowych uwalniajacych amoniak w tempe-
raturze powyzej 450 °C. Po wprowadzeniu 1,4% mas. Ni do zeolitu H-ZSM-5 stwier-
dzono zmniejszenie ilosci koksu osadzonego na katalizatorze oraz zwigkszenie jego
podatnosci na utlenienie (wysoki stosunek H/C),

— zwigkszenie zawartosci zeolitu w katalizatorze zawierajacym 4% mas. NiO z 40
do 50% mas. spowodowato trzykrotne zwigkszenie ilosci koksu,

— ilo$¢ koksu na katalizatorze zawierajacym 8% mas. NiO (nosnik—uktad Ni,H-ZSM-5
+A1L,0; (1:1)) oraz zeolit po jednokrotnej (0,61% mas. Na) i dwukrotnej wymianie jo-
nowej (0,01% mas. Na) jest zblizona, przy czym koks utworzony na katalizatorze,
w skladzie ktorego znajduje si¢ zeolit po dwukrotnej wymianie, z powodu wigkszej
kwasowosci tego katalizatora (o 0,1 mmol NHj/g), charakteryzuje si¢ nizszym stosun-
kiem atomowym H/C,

— wprowadzenie do uktadu Ni,H-ZSM-5+A1,0; niklu w ilosci 8% mas. NiO i dalsze
jego zwigkszenie do 12% mas. powoduje zmniejszenie ilosci koksu osadzonego na katali-
zatorze oraz zwigkszenie jego podatnosci na utlenienie (wysoki stosunek atomowy H/C),

—w wyniku wystgpowania synergetycznego oddziatywania migdzy NiO (8% mas.
NiO) oraz RuO, (0,2 % mas. RuO,) ilos¢ depozytow weglowych na bimetalicznym
katalizatorze byla najmniejsza. Depozyty te charakteryzowaty si¢ wysokim stosun-
kiem H/C i ulegaty catkowitemu utlenieniu do temperatury 550 °C.

2. Badania depozytow weglowych powstalych podczas przemiany surowca rze-
czywistego (frakcja oleju napgdowego) na katalizatorach niklowych oraz rutenowo-
niklowych pozwolity na nastgpujace ustalenia:

— modyfikacja funkcji metalicznej katalizatora niklowego (8% mas. NiO) na dro-
dze wprowadzenia rutenu (0,6% mas. RuO,) obniza stopief zakoksowania katalizato-
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row. Koks na katalizatorze rutenowo-niklowym (8% mas. NiO, 0,6% mas. RuO,) jest
bardziej uwodorniony i ulega utlenieniu w temperaturze nizszej niz koks utworzony
na powierzchni katalizatora niklowego zawierajacego 12% mas. NiO,

— zwigkszenie zawartosci RuO, z 0,6 do 0,9% mas. w katalizatorach rutenowo-
-niklowych w niewielkim stopniu wplyneto na stopien zakoksowania katalizatorow,
natomiast spowodowato zwigkszenie stopnia jego uwodornienia (zwigkszenie stosun-
ku atomowego H/C o 0,6) i prawie dwukrotne zmniejszenie udziatu koksu, ktory jest
najtrudniejszy do utlenienia (>450 °C),

—sposrod katalizatorow rutenowo-niklowych (8% mas. NiO, 0,9% mas. RuO,)
roznigcych sig¢ sposobem preparatyki, ilos¢ koksu (HON, 20 h, 230-240 °C) na katali-
zatorze otrzymanym metoda laczenia proszkow (nikiel wprowadzono dwuetapowo)
byta 0 1,5% mas. mniejsza niz na pozostatych katalizatorach oraz udziat koksu naj-
mniej podatnego na utlenienie (>450 °C) byt mniejszy o 8-9%. Wiasciwosci depozy-
tow weglowych sa konsekwencja silniejszych wiasciwosci uwodorniajacych tego ka-
talizatora.



8. Podsumowanie koncowe

Przedstawione w tej monografii badania mozna podzieli¢ na trzy grupy zagadnien.

Pierwsza z nich obejmuje badania wiasciwosci fizykochemicznych zeolitow, ukta-
dow dwuskladnikowych ZSM-5+A1,0; oraz katalizatorow niklowych i rutenowo-
-niklowych w powiazaniu ze sktadem chemicznym, sposobem ich otrzymywania
i aktywnoscig w reakcji krakingu/selektywnego krakingu weglowodoréw parafino-
wych o tancuchu normalnym (oraz ich monometylowych izomerow).

1. Wymiana jonowa w zeolicie Na-ZSM-5 na form¢ wodorowa za pomocg HCI,
w przeciwienstwie do wymiany z uzyciem soli NH4Cl, prowadzi do zwigkszenia kwa-
sowosci zeolitu oraz do czgsciowego zniszczenia struktury mikroporowatej. Wprowa-
dzenie jonow niklu do zeolitu H-ZSM-5 powoduje nieznaczne blokowanie kanatow
zeolitu (N1i,H-ZSM-5).

Niezaleznie od zastosowanej metody faczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu
(mieszanie proszkow, taczenie odpowiednich past), nie stwierdzono blokowania ka-
nalow zeolitu przez tlenck glinu. Zastosowanie metody mieszania proszkéw zeolitu
z wodorotlenkiem glinu sprzyja lokowaniu si¢ zeolitu wewnatrz mezoporéw tlenku
glinu. W nosniku otrzymanym metoda mieszania proszkéw, na skutek migracji glinu
z wodorotlenku/tlenku glinu do zeolitu, wigcej glinu wystgpuje w pozycjach siecio-
wych zeolitu niz w no$niku otrzymanym metoda taczenia past.

Uklady dwusktadnikowe Ni,H-ZSM-5+A1,05(1:1) charakteryzujg si¢ mniejsza
kwasowoscig Bronsteda (ok. pottora raza), natomiast wigksza kwasowoscia Lewisa
(ok. trzy razy) niz odpowiednie zeolity. W poréwnaniu do zeolitow, w uktadach dwu-
sktadnikowych udziat centrow kwasowych Lewisa o $redniej mocy (IR, 1615 cm™)
jest wiekszy, a udzial mocnych centréw Lewisa jest mniejszy (IR, 1621 cm™).

2. Wprowadzenie metali (8%, 12% mas. NiO, 0,2% mas RuO,) do ukfadu
Ni,H-ZSM-5+AL,0; (1:1) powoduje zmniejszenie powierzchni wlasciwej katalizato-
row oraz objetosci porow (w tym objetosci mikropordw), jak réwniez obnizenie steze-
nia centrow kwasowych Brensteda przy réwnoczesnym wzroscie st¢zenia centrow
Lewisa.

Wprowadzenie 8% NiO lub 0,2% RuO, do Ni,H-ZSM-5+Al,0; zmienia w istotny
sposob selektywnos¢ katalizatorow. Przy niskich konwersjach n-heksanu (do 30%),
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obserwuje si¢ obnizenie selektywnosci katalizatorow do produktéw reakcji hydrokra-
kingu (C3—Cs), 1 rownoczesne zwigkszenie selektywnosci do produktéw reakcji izo-
meryzacji. Modyfikacja funkcji uwodorniajacej katalizatora zawierajacego 8% mas.
NiO, przez dodatkowe wprowadzenie 4% NiO lub 0,2% mas. RuO,, zwigksza aktyw-
nos¢ katalizatorow w niskiej temperaturze reakcji. Selektywnos¢ tych katalizatorow
w reakcji hydrogenolizy do weglowodoréw C,—C, jest wigksza, natomiast w reakcji
krakingu do weglowodoréw C;—Cs oraz reakcji dehydrocyklizacji i aromatyzacji jest
mniejsza niz pozostalych katalizatorow.

Badania depozytow weglowych powstatych podczas przemiany n-heksanu wyka-
zaly, ze wprowadzeniu do uktadu Ni,H-ZSM-5+A1,0; niklu w ilo$ci 8% mas. NiO lub
RuO,; w ilosci 0,2% mas. towarzyszy zmniejszenie ilosci koksu osadzonego na katali-
zatorze oraz zwigkszenie jego podatnosci na utlenienie. W wyniku wystgpowania
efektu synergetycznego migdzy niklem i rutenem ilo$¢ depozytow weglowych na bi-
metalicznym katalizatorze (0,2% mas. RuO,, 8% mas. NiO) byta najmniejsza. Depo-
zyty te charakteryzowatly si¢ wysokim stosunkiem H/C i ulegaly catkowitemu utlenie-
niu do temperatury 550 °C.

3. Pomiary aktywnosci katalizatorow zawierajacych 2, 4, 8% mas. NiO (nos$nik —
Ni,H-ZSM-5+AL,05(1:1)) w przemianie weglowodoréw n-parafinowych zawartych
we frakcji oleju parafinowego dowiodly, ze w celu zmniejszenia w produktach reakcji
zawartosci weglowodoréw aromatycznych konieczne jest zwigkszenie zawartosci NiO
do poziomu wyzszego niz 4% mas.

4. Badania wptywu sposobu preparatyki katalizatorow zawierajacych 8% NiO oraz
jako nosnik Ni,H-ZSM-5+AL0O; (1:1) uwzgledniajace rozne metody taczenia zeolitu
z wodorotlenkiem glinu i sposoby wprowadzenia metalu aktywnego na ich wiasciwo-
sci fizykochemiczne pozwolity ustalié, ze:

— oddziatywania metal-nosnik we wszystkich katalizatorach sg silne i prowadza
do powstawania trudno redukowalnych tlenkéw niklu oraz spineli tlenkéw Ni-Al.
Dyspersja niklu wynosita 0,9-3,7%, a udziat Ni’ na powierzchni katalizatoréw nie
przekraczat 20% at. (po redukcji w 500 °C),

— w Kkatalizatorach, w ktorych preparatyce nikiel wprowadzano jednoetapowo
metodg impregnacji uformowanego i wykalcynowanego nosnika lub dwuetapowo (tj.
polowg¢ metalu wprowadzano przed formowaniem katalizatora a potowg¢ nanoszono
metoda impregnacji uformowanego i wykalcynowanego katalizatora) oddzialywania
metal-nos$nik sa nieco stabsze (D = 2,2-3,7%; 11-18% at. Nio) niz w katalizatorach,
w ktorych preparatyce calq zalozong ilo$¢ prekursora niklu wprowadzano jednoeta-
powo przed formowaniem katalizatora (D = 0,9-2,0%, 7-10% at. Ni°).

Zastosowanie w preparatyce katalizatorow metody impregnacji pozwolito otrzy-
mac katalizatory o wigkszym stosunku liczby centrow metalicznych do liczby centréw
kwasowych niz przy zastosowaniu metody polegajacej na jednoetapowym wprowa-
dzeniu prekursora niklu przed formowaniem nosnika.
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5. Badania wptywu sposobu preparatyki katalizatorow niklowych (8% mas. NiO)
na ich aktywno$¢ w przemianie n-heksanu wykazaly, ze:

— ze wzglgdu na ograniczenia steryczne wydajnos¢ produktow reakcji izomeryza-
cji nie przekraczata 20% mas.,

— na katalizatorach charakteryzujacych si¢ wigkszym stosunkiem liczby centrow
metalicznych do liczby centrow kwasowych (nni o/n) 1 w ktorych preparatyce nikiel
wprowadzano dwuetapowo, wydajno$¢ produktow izomeryzacji byta wigksza (o ok.
5-10% mas.), natomiast produktow reakcji dehydrocyklizacji i aromatyzacji mniej-
sza (0 ok. 15-30% mas.) niz na katalizatorach o nizszym stosunku ny; J/n i w kto-
rych preparatyce nikiel wprowadzano jednoetapowo przed etapem formowania,

— pomimo wzglgdnie wysokiego stosunku ny; ,/n W katalizatorze otrzymanym
metoda jednoetapowej impregnacji uformowanego no$nika wydajnos¢ produktow
izomeryzacji byla niska; uprzywilejowane byly reakcje odwodornienia i cyklizacji
zachodzace na ,,0dizolowanych” centrach metalicznych.

6. Testy na katalizatorach niklowych (8% mas. NiO) z zastosowaniem rzeczywi-
stego surowca, tj. frakcji oleju napgdowego (0,13—0,15% mas. siarki), prowadzone po
wstepnym nasiarczaniu zredukowanych katalizatorow, pozwolity na okreslenie ich
aktywnosci poczatkowej (ktora uwzglednia odpornosé na zatruwanie zwiazkami siar-
ki) oraz stabilnosci. Badania dowiodly, ze:

— wplyw sposobu wprowadzenia niklu na aktywno$¢ katalizatorow zalezy od
metody laczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu,

— najwigkszg aktywnos$cia poczatkowa oraz stabilnoscia charakteryzowaly sig
katalizatory otrzymywane metoda:

e laczenia past, w ktorych catgq zatozong ilo$¢ niklu (8% mas. NiO) wprowa-
dzono jednoetapowo (do wodorotlenku glinu) przed formowaniem katalizatora,

e lgczenia proszkow zeolitu z wodorotlenkiem glinu, w ktérych nikiel wprowa-
dzano dwuetapowo (4% mas. NiO do mieszaniny proszkéw, 4% mas. NiO przez
impregnacj¢ uformowanego i wykalcynowanego katalizatora).

Najbardziej aktywne katalizatory charakteryzowaty si¢ najwigksza objetoscia mi-
kroporow oraz najwigksza kwasowoscia Bronsteda.

W drugiej grupie badan uwage skoncentrowano na wiasciwo$ciach uwodorniaja-
cych katalizatorow niklowych i rutenowo-niklowych zawierajacych jako nosnik
Ni,H-ZSM-5+A1,05(1:1) w powiazaniu ze skladem chemicznym, sposobem ich
otrzymywania i aktywnoscig w konwersji we¢glowodoréow aromatycznych, tj. toluenu
1 1-metylonaftalenu.

1. Badania wiasciwosci uwodorniajacych katalizatorow (zawierajacych 8 oraz
12% mas. NiO oraz zeolit o réznym stopniu wymiany jonowej) w konwersji toluenu
(160-320 °C, 3,5 MPa, H,:CH = 350 Nm*/m’, LHSV = 3 h™") pozwolity ustali¢, ze:

— modyfikacja funkcji uwodorniajacej katalizatorow na drodze zwigkszenia za-
warto$ci NiO z 8 do 12% mas. prowadzi do podwyzszenia stopnia przereagowania
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toluenu o 35-60%. Udziat reakcji ubocznych zwigksza si¢ wraz ze wzrostem tempe-
ratury reakcji 1 zmniejszeniem w katalizatorach stosunku liczby centréw metalicznych
do centrow kwasowych Brensteda (ni /1),

— zwigkszenie stosunku ny; J/ng powoduje zmniejszenie selektywnosci katalizatora
do pochodnych cyklopentanu (PCP), szczegdlnie w temperaturze reakcji powyzej
200 °C. Na katalizatorach o niskim stosunku ny; ,/ng zmiana tego stosunku prowadzi
do wyraznie wigkszych réznic w selektywnosci do PCP niz na katalizatorach o wyso-
kim stosunku ny; o/ns,

— w obecnosci katalizatora rutenowo-niklowego zawierajacego 8% mas. NiO
1 0,2% mas. RuO, stopien przereagowania toluenu, porownywalny do osiagni¢tego na
katalizatorze zawierajacym 12% mas. NiO, mozna uzyska¢ w temperaturze o 40 stop-
ni nizszej,

— stwierdzono wystgpowanie efektu synergetycznego mig¢dzy niklem a rutenem.

2. Badania wlasciwos$ci uwodorniajacych katalizatoréw w konwersji 1-metylonaf-
talenu (p = 0,1 MPa, T =200-260 °C, v = 0,15-0,5 s) doprowadzity do nastgpujacych
ustalen:

— sposob obrobki termicznej katalizatorow niklowych (8% mas. NiO) oraz metoda
wprowadzania niklu istotnie modyfikuja wlasciwosci uwodorniajace katalizatorow:

e rozkiad azotanu(V) niklu(II) w strumieniu wodoru (500 °C), w poréwnaniu
do rozktadu podczas kalcynacji w powietrzu, wyraznie podnosi aktywnos¢ i stabil-
nos¢ katalizatoréw. Powodem tego jest mniejsza migracja niklu do no$nika, co
w konsekwencji zmniejsza oddziatywania Ni—nos$nik i zwigksza podatnos¢ tlenku
niklu na redukcje,

e oddzialywania Ni-nosnik w katalizatorze otrzymanym metoda impregnacji
wodnym roztworem azotanu(V) niklu(II) przy pH réwnym 1,8 (jony niklu w for-
mie monomerow) s mocniejsze niz w katalizatorze otrzymanym przy pH rownym
4,8 (jony niklu w formie tetrameréw), poniewaz w pierwszym przypadku jony ni-
klu penetrujg nosnik, natomiast w drugim osadzajq si¢ gldwnie na powierzchni
zewngtrznej. Bedaca konsekwencja silnych oddzialywan gorsza podatnos¢ na re-
dukcj¢ katalizatora otrzymanego przy pH réwnym 1,8 znajduje odbicic w mniej-
szej aktywnosci 1 stabilnosci tego katalizatora,

— modyfikacja funkcji uwodorniajacej katalizatorow zawierajacych 8% mas. NiO
za pomoca rutenu (1,1% mas. RuO,) oslabia oddziatywania Ni—nosnik, co prowadzi
do zwigkszenia podatnosci NiO na redukcje. Wigksza aktywno$¢ i stabilnosé katali-
zatorow rutenowo-niklowych (w poréwnaniu do katalizatorow niklowych) jest spo-
wodowana nie tylko duza aktywnoscia uwodorniajaca rutenu, ale réwniez zmiana
sktadu powierzchni katalizatoréw, tj. zwigkszeniem wzglednego st¢zenia atomdéw
niklu na ich powierzchni. Wprowadzenie rutenu do katalizatorow niklowych zmniej-
sza roznice w aktywnosci katalizatoréw rutenowo-niklowych wynikajace z zastoso-
wanej metody wprowadzenia niklu i obrobki termicznej; najwigksze zmiany zachodza
w przypadku najmniej aktywnych katalizatorow,
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— badania nad okresleniem wplywu rodzaju prekursora rutenu na wiasciwosci fizy-
kochemiczne 1 aktywnos¢ katalizatorow rutenowo-niklowych (1,1% mas. RuO,, 8%
mas. NiO) wykazaly, ze spos$rod zastosowanych prekursorow rutenu: Ru(CsH;0,)s,
[Ru(NH3)6]Cls, (NHy),[RuClg], Ru3(CO),, najwigksza aktywnos¢ i stabilnos¢ wykazat
katalizator, w ktorego preparatyce zastosowano dodekakarbonyltriruten. Oddziatywania
Ru-Ni w katalizatorze preparowanym z uzyciem Rus(CO);, byly najsilniejsze. Katali-
zator ten charakteryzowat si¢ najlepsza dyspersja (chemisorpcja Hy) i rOwnomierng dys-
trybucjg rutenu (SEM, TEM), jak réwniez najwigksza podatnosciag NiO na redukcje
(TPR, XPS, TOF-SIMS).

3. Stwierdzono, ze podczas uwodornienia toluenu uzyskano o ok. 45% wyzszy
stopien przereagowania surowca przy mniejszej zawartosci rutenu (0,2% mas. RuO,)
niz przy uwodornieniu 1-metylonaftalenu (0,6% mas. RuO,). Pomijajac réznice
w gestosci chmury elektronowej 7 elektrondw w czasteczce toluenu 1 1-metylonaf-
talenu, jest to spowodowane m.in. wigksza dostgpnoscia centréw kwasowych katali-
zatora dla czasteczek toluenu, ktorych wielkosé pozwala na penetracj¢ kanatéw zeolitu
niz dla 1-metylonaftalenu, ktérego czasteczki moga by¢ zaadsorbowane jedynie na
centrach kwasowych usytuowanych na powierzchni zewngtrznej krysztalow zeolitu.

Trzecia grupa zagadnien dotyczy badania wiasciwosci fizykochemicznych katali-
zatoréw rutenowo-niklowych (nosnik — uktad Ni,H-ZSM-5+A1,05(1:1)) w powiazaniu
ze skladem chemicznym, sposobem ich otrzymywania i aktywnos$cia w rownolegle
przebiegajacych reakcjach krakingu i uwodornienia. Aktywnos$¢ katalizatorow badano
w hydrokonwersji oleju napgdowego (HON: dypoc = 0,845 g/em’, CFPP = —6 °C,
Ty =-2°C,S =25 ppm).

1. Katalizator bimetaliczny rutenowo-niklowy (0,6% mas. RuO,, 8% mas. NiO),
w poréwnaniu do katalizatorow monometalicznych zawierajacych tylko nikiel (8%
mas. NiO) lub ruten (0,6% mas. RuO,), na skutek wystgpowania efektu synergetycz-
nego miedzy tymi metalami, charakteryzuje si¢ duza aktywnosciag uwodorniajaca.
Ilos¢ depozytéw weglowych (koksu) utworzonych na tym katalizatorze po tescie ak-
tywnosci (HON, 10 h) byla mniejsza niz na katalizatorach monometalicznych. Koks
ten charakteryzowat si¢ znacznie wyzszym stopniem uwodornienia (stosunek atomo-
wy H/C wigkszy o0 0,6—0,9) i byt bardziej podatny na utlenienie.

2. W temperaturze reakcji wynoszacej 240 °C zmianie zawartosci RuO, od 0,6 do
0,9% mas. towarzyszy zwigkszenie stopnia odaromatyzowania surowca o 42% oraz
rownoczesne obnizenie temperatury mgtnienia produktow do ponizej zatozonej wyno-
szacej —20 °C. Taka poprawa aktywnosci katalitycznej jest rezultatem nie tylko zwigk-
szenia zawartosci rutenu w katalizatorze, lecz takze wynikiem réwnolegtego zwigk-
szenia podatnosci NiO na redukcj¢. Badania katalizatoréw po tescie aktywnosci
(HON, 10 h) wykazaty, ze zwigkszenie zawartosci rutenu nieznacznie wptywa na ilos¢
osadzonego na nich koksu, natomiast zmniejsza udziat koksu, ktory jest najtrudniejszy
do utlenienia. Depozyty weglowe utworzone na katalizatorze o najsilniejszej funkcji
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uwodorniajacej (8% mas. NiO, 0,9% mas. RuQ,) ulegly catkowitemu utlenieniu do
temperatury 575 °C.

3. Wptyw modyfikacji wlasciwosci uwodorniajacych katalizatorow niklowych
(8% mas. NiO) przez wprowadzenie 0,9% mas. RuO, zalezy od sposobu preparatyki
katalizatoré6w niklowych. Najwigksza aktywnoscia i stabilno$cia w jednoczesnej kon-
wersji weglowodoréw n-parafinowych oraz weglowodoréw aromatycznych charakte-
ryzowat si¢ katalizator rutenowo-niklowy otrzymany przez impregnacj¢ prekursorem
rutenu katalizatora niklowego, ktorego preparatyka uwzgledniata taczenie proszkow
zeolitu z wodorotlenkiem glinu oraz wprowadzenie niklu metoda dwuetapowa.
W optymalne;j dla tego katalizatora temperaturze reakcji wynoszacej 240 °C otrzyma-
no w dwdch termodynamicznie przeciwstawnych reakcjach uwodornienia i krakingu
produkty o Ty wynoszacej —22 °C 1 CFPP —24 °C oraz, w poréwnaniu do surowca,
o potowg¢ mniejsza zawartos¢ weglowodoréw aromatycznych.

Badania depozytéw weglowych dowiodty (HON, 20 h), ze ilo$¢ koksu na najbar-
dziej aktywnym katalizatorze jest nieco mniejsza niz na pozostatych katalizatorach
oraz ze utlenianie koksu wysokotemperaturowego (> 450 °C) z powierzchni tego ka-
talizatora zachodzi w temperaturze o ok. 30—60 °C nizszej. Takie wiasciwosci koksu
wynikaja z silniejszych wlasciwosci uwodorniajacych tego katalizatora (duza podat-
nos¢ fazy NiO na redukcjg¢, wysoka dyspersja metali oraz bardziej rownomierne roz-
mieszczenie metali na powierzchni katalizatora).
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Zalacznik 1

Zestawienie badanych katalizatorow

Zestawienie katalizatorow badanych w rozdziale 3

Rozdz. 3.1
Kod Sktad Wymiz.:m.a Na+. na.Hf Laczenie zeolitu
w zeolicie Z uzyciem z wodorotlenkiem glinu

NaZ Na-ZSM-5 = =

HZs H-ZSM-5 NH,Cl =

HZx H-ZSM-5 HCl =

NiZg Ni,H-ZSM-5 NH,CI =

NiZg Ni,H-ZSM-5 HCI -
(NiZg+A1,03)e | (Ni,H-ZSM-5+A1,0;)g NH,Cl Laczenie past — E*
(NiZstA1,03)s | (Ni,H-ZSM-5+A1,05)a NH,Cl Mieszanie proszkow — A**
(NiZg+A1,05)s | (Ni,H-ZSM-5+A1,03)a HCI Mieszanie proszkéw — A

Otrzymywanie zeolitu H-ZSM-5: dwukrotna wymiana jonowa w zeolicie Na-ZSM-5 z uzyciem 1 M
NH,Cl (HZs) lub 0,5 M HCI1 (HZy); 90 °C, 2 h.

Otrzymywanie zeolitu Ni,H-ZSM-5 (NiZs; NiZ): dwukrotna wymiana jonowa w zeolicie H-ZSM-5
z uzyciem 0,5 M Ni(NOs),; 90 °C, 2 h.

* Metoda E — mieszanie dwoch oddzielnie przygotowanych past: zeolitu Ni,H-ZSM-5 z 1% HNO;

oraz peptyzatu wodorotlenku glinu (otrzymanego za pomoca 1% HNO3).

** Metoda A — proszki wodorotlenku glinu i zeolitu mieszano w roztworze wodnym przez 4 h, na-
stepnie suszono i formowano (1% HNOj3).

Zestawienie katalizatorow badanych w rozdziale 4

Rozdz. 4.1.1 Rozdz. 4.1.2
Zeolit NiO Krotno$¢ wymiany jonowej NiO
Kod (% mas.) (% mas.) e w zeolicie (% mas.)

20-E/4 20 4 0-8/0 0 8
30-E/4 30 4 1-8/0 1 8
40-E/4 40 4 11-8/0 2 8
50-E/4 50 4 0-12/0 0 12
30-E/8 30 8 1-12/0 1 12
50-E/8 50 8 11-12/0 2 12
Katalizatory otrzymane metoda: Katalizatory otrzymane metoda E/F+1.

E/TI — 4% mas. NiO lub E/F+ — 8% mas. NiO.  Nosnik: Ni,H-ZSM-5+A1,0; (1:1).
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Katalizatory otrzymane metoda A/F+1.
Nosnik: Ni,H-ZSM-5+Al1,0; (1:1).

Katalizatory otrzymane

metoda E/I lub E/F+I1.
Nosnik: Ni,H-ZSM-5+A1,05 (1:1)

Rozdz. 4.1.3
NiO RuO, NiO Wprowadzanie
. (% mas.) (% mas.) Kod | ommas) P niklu
A 0,9 - E(0) 0,9 ~
A(0/0,2) 0,9 0,2 EQ2) ) I
A(8/0) 8 = E(4) 4 I
A(8/0,2) 8 0,2 E(8) 8 F+I
A(12/0) 12

Rozdz. 4.2
Laczenie zeolitu Wprowadzanie
Kod . .
z wodorotlenkiem glinu metalu
A/F+1 A F+I
A/F A F
E/l E I
E/F+I E F+I
E/F E F
Ep/F Ep F
Ag/F Ag F

Katalizatory 8%NiO/Ni,H-ZSM-5+Al1,0; (1:1).

Laczenie zeolitu z wodorotlenkiem glinu:

A — mieszanie proszkéw zeolitu i wodorotlenku glinu w roztworze wodnym,

Ags — mieszanie suchych proszkéw zeolitu i wodorotlenku glinu,

E — laczenie odpowiednich past (zeolitu Ni,H-ZSM-5 z 1% HNO; oraz peptyzatu wodorotlenku
glinu),

Ep — dodatek suchego zeolitu do peptyzatu wodorotlenku glinu.

Wprowadzanie prekursora niklu:

F - przed etapem formowania katalizatora,
I — impregnacja uformowanego i wykalcynowanego nosnika,
F+I —

potowa zatozonej ilosci (4% mas. w przeliczeniu na NiO) wprowadzana przed formowa-

niem katalizatora, potowa przez impregnacj¢ uktadu 4%NiO/ZSM-5+Al1,0;3 (po kalcy-
nacji)’.

! Przy wprowadzaniu sktadnika aktywnego przed formowaniem katalizatora azotan(V) niklu(Il) byt
dodawany do wodorotlenku glinu (metoda E taczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu) lub do mieszaniny
proszkow zeolitu i wodorotlenku glinu (metoda A laczenia zeolitu z wodorotlenkiem glinu).
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Rozdz. 5.1.1
Kod Krotnoé_é wymigqy NiO RuO,
jonowej w zeolicie (% mas.) (% mas.)
0-8/0 0 8 =
0-12/0 0 12 =
1-12/0 1 12 =
11-8/0 2 8 -
11-12/0 2 12 =
11-8/0,2 2 8 0,2
11-8/0,4 2 8 0,4
Katalizatory otrzymane metoda E/F+1.
Rozdz. 5.1.2 Rozdz. 5.2.1
Kod Laczenie zeolitu Wprowadzenie | NiO Ru0O, Kod NiO RuO,
z wodorotlenkiem glinu niklu (% mas.)|(% mas.) (% mas.)|(% mas.)
A-8/0 A F+I 8 - E(0,20) 0,2
E-8/0 E F+I 8 — E(0,30) g 0,3
E;-8/0 E F 8 - E(0,45) 0,45
A-8/0,2 A F+I 8 0,2 E(0,60) 0,6
E-8/0,2 E F+I 8 0,2 .
E,-800.2 E F 3 0.2 Katalizatory otrzymane
A-0/0.2 A N 09 | o0g | metodaB/E
Rozdz. 5.2.2
Metoda preparatyki katalizatoréw niklowych
Kod Wprowadzanie niklu Koncowa kalcynacja
Ni-1 | metodal (pH = 1,8); suszenie i
Ni-2 | metoda I (pH = 4,8); suszenie :
Ni-3 | metoda F+I; kalcynacja’ w 500 °C po etapie F, suszenie po etapie I H,
Ni-4 | (pH=4.8) powietrze
Metoda preparatyki katalizatoréw rutenowo-niklowych
Kod Wprowadzanie niklu Wprowadzanie rutenu | Konicowa kalcynacja
RuNi-1 |metoda I (pH = 1,8); suszenie
RuNi-2 |metoda I (pH = 4,8); suszenie
RuNi-3 [metoda F‘+I; kalcypacja* w 500 °C po etapie metoda I H,
F, suszenie po etapie I (pH =4,8)
RuNi-4 |metoda F+I; kalcynacja” w 500 °C po etapie F

oraz I (pH =4,8)

* _ Kalcynacja w atmosferze powietrza.
F.aczenie zeolitu z wodorotlenkiem glinu — metoda A.
Temperatura koficowej obrobki termicznej w powietrzu i w przeptywie H, wynosita 500 °C.
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Rozdz. 5.2.3
NiO RuO,
Kod Prekursor Ru (% mas’) (%hmias)
RuNi(A) Ru(CsH,0,); Katalizator RuNi otrzymano metodg im-
RuNi(B) Ru3(CO);, pregnacji katalizatora Ni; rozklad prekur-
: 8 1,1 sora Ru — w przeptywie H,. Katalizator Ni
RuN?(C) [Ru(NE;)61Cls otrzymano metoda A/F+I; kalcynacja po
RuNi(D) (NHy),[RuCle] etapie F oraz |
Zestawienie katalizatorow badanych w rozdziale 6
Rozdz. 6.1 Rozdz. 6.2
Kod NiO RuO, Kod Laczenie zeolitu Wprowadzanie | NiO RuO,
(% mas.)|(% mas.) z wodorotlenkiem glinu niklu (% mas.)| (% mas.)
A-8/0 8 0 A-8/0,9 A F+1
A-12/0 12 0 E;-8/0,9 E F 8 0,9
A-0/0,6| 0,9 0,6 E-8/0,9 E F+I
A-8/0,6 8 0,6
A-8/0,75 8 0,75
A-8/0,9 8 0,9
Katalizatory otrzymane
metoda A/F+I1.
Zestawienie katalizatorow badanych w rozdziale 7
Rozdz. 7
. NiO RuO,
Kod Sktad katalizatora (% as]) (% tnas))
HZ H-ZSM-5 - -
NiHZ |NiH-ZSM-5 1,8 -
A Ni,H-ZSM-5+Al1,0; 0,9 -
A(8/0) |NiO/Ni,H-ZSM-5+Al,04 8
A(0/0,2) |RuO,/Ni,H-ZSM-5+Al1,05 0,9 0,2
A(8/0,2) |NiO,RuO,/Ni,H-ZSM-5+A1,0, 8 0,2

Katalizatory otrzymane metoda A/F+1.



Zalacznik 2
Metodyka badan

Metodyka badan zostala omdwiona w skrocie, poniewaz wigkszo$¢ metod opisano
w cytowanych publikacjach.

Sktad chemiczny

Emisyjna spektrometria plazmowa (ICP). Oznaczenie zawarto$ci pierwiastkow
przeprowadzono z uzyciem spektrometru emisyjnego z indukcyjnie sprz¢zong plazma
ICP-AES PU 7000 firmy Philips (UK).

Fluorescencja rentgenowska (XRF). Pomiary wykonano na spektrometrze fluore-
scencji rentgenowskiej Canberra Packard, Model 1510 (USA).

Skiad chemiczny warstw powierzchniowych

Spektometria mas jonow wtornych (TOF-SIMS). Badania wykonano za pomoca
spektrometru mas jondw wtornych z analizatorem czasu przelotu TOF-SIMS 1V, fir-
my ION-TOF (Niemcy). Jako zrédto jonéw pierwotnych stosowano wiazke jondéw Bi*
o energii 25 keV. Rozmiar analizowanych obszaréw wynosit ok. 100 um x 100 um
zarowno w przypadku obrazéw rozkladu jonow, jak i widm mas jonéw wtornych.
Rozdzielczos¢ obrazéw jonowych — ok. 1 pm.

Spektroskopia fotoelektronow rentgenowskich (XPS). Pomiary wykonywano na apa-
raturze UHV/XPS firmy SPECS (Niemcy) z hemisferycznym analizatorem PHOIBOS
100 oraz anoda Mg Ka (1253,6 eV). Dla wszystkich widm punktem odniesienia byta
energia wigzania C 1s wegla kontaminacyjnego przy 284,6 eV [187, 188] lub energia
wiazania Al 2p dla tlenku glinu przy 73,8 eV [189]. Widma rejestrowano i przetwarzano
za pomocg oprogramowania SpecsLab. Lini¢ tta obliczano metoda Shirleya, a piki de-
konwoluowano krzywymi Voigta (przy stalym stosunku Gauss : Lorentz).

Rozktad jonow glinu

Magnetyczny rezonans jqdrowy (MAS NMR). Badania rozkiadu jonow glinu w sie-
ci zeolitu wykonano na spektrometrze Avance III 400 firmy Bruker (Niemcy). Reje-
strowano widma NMR jader Al

Struktura porowata
Sorpcja azotu. Badania prowadzono na aparacie AUTOSORB-1 firmy Quanta-
chrome (USA). Izotermy adsorpcji i desorpcji azotu wyznaczano w temperaturze 77 K
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[188]. Powierzchni¢ wiasciwg obliczano przyjmujac zatozenia teorii Brunauera, Em-
meta i Tellera (BET), natomiast rozktad rozmiaru poréw z krzywej desopcji wedtug
metody Barretta, Joynera i Halendy (BJH).

Sorpcja benzenu. Pomiary wykonano w temperaturze 25 °C (10~ hPa) w ukfadzie
statycznym (waga McBaina—Bakra) [182].

Kwasowos¢

Termoprogramowana desorpcja amoniaku (TPD-NH;). Adsorpcj¢ amoniaku pro-
wadzono w uktadzie przeptywowym w temperaturze 180 °C. Po desorpcji fizycznie
zaadsorbowanego amoniaku prébke ogrzewano z szybkoscia 10 °C/min do temperatu-
ry 550 °C. Rozklad sity centrow kwasowych okreslano na podstawie ilosci amoniaku
desorbowanego w zakresie temperatury do 300 °C, 300—450 °C oraz 450-550 °C.
Miarg sily centrow kwasowych desorbujacych amoniak w temperaturze powyzej
550 °C byla wysoko$¢ piku w tej temperaturze. Przed oznaczeniem probki kalcyno-
wano w przeplywie helu w temperaturze 550 °C (2h) [182, 183, 191].

Adsorpcja pirydyny (IR-Py). 1lo$¢ zaadsorbowanej pirydyny oznaczano me-
toda spektroskopii w podczerwieni. Do obliczenia stgzenia centrow kwasowych
Lewisa 1 Brensteda wykorzystano intensywno$ci pasm odpowiednio przy 1450
i1545cm™.

e Adsorpcj¢ pirydyny prowadzono w temperaturze 45 °C. Widma IR rejestrowano
na aparacie UR-20 (Zeiss, Jena). Sil¢ centrow kwasowych obliczano: 100(E/Ey),
gdzie: E, — ekstynkcja po chemisorpcji pirydyny w 45 °C, E — ekstynkcja po parcjalnej
desorpcji pirydyny w temperaturze 360 °C. Przed pomiarem probki aktywowano w prozni
w 400 °C [183].

e Adsorpcj¢ pirydyny prowadzono w temperaturze 170 °C (przy jej nadmiarze), piry-
dyng¢ fizysorbowang desorbowano przez ewakuacj¢ w 170 °C. Widma IR rejestrowano na
spektrometrze Bruker 48 PC (Niemcy). Przed pomiarem probki aktywowano
w prozni w 530 °C [184].

Sktad fazowy

Dyfrakcja promieni rentgenowskich (XRD). Skiad fazowy katalizatorow badano za
pomocg dyfraktometru PANalytical X Pert Pro MPD (Holandia) z monochromatycz-
nym promieniowaniem lampy miedziowej CuKa (parametry pracy lampy — 40 kV
1 30 mA). Dane rejestrowano w zakresie 5-90° 26. Skokowy ruch goniometru
(PW3050/65) wynosit 0,0167°, co 25,8 s [188, 189].

Dyspersja metalu

Chemisorpcja wodoru. W pomiarach stosowano aparat ASAP 2010C firmy
Micromeritics (USA). Pomiary chemisorpcji wodoru na katalizatorach Ni oraz RuNi
wykonano odpowiednio w temperaturze 35 °C oraz 100 °C. Probki przed oznaczeniem
redukowano w przeptywie wodoru w temperaturze 500 °C [183, 189].
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Podatnos¢ na redukcje

Termoprogramowana redukcja (TPR). Pomiary wykonano w aparacie firmy Altamira
Instruments AMI-1 (USA) oraz aparacie Peak-5 (Polska). Redukcj¢ prowadzono w prze-
plywic mieszaniny zawierajacej 5% lub 20% obj. H, w argonie przy naroscie temperatury
wynoszacym 10 lub 15 °C/min. Mieszaning gazow podawano z szybkoscia 20 lub
40 cm’/min. Przed wiasciwym pomiarem probki wygrzewano w przeplywie mieszaniny
zawierajacej 15% obj. O, w helu (450 °C przez % h). Uktad kalibrowano na podstawie
redukcji CuO prowadzonej w warunkach takich jak dla badanych probek [183, 189].

Morfologia powierzchni

Skaningowa mikroskopia elektronowa (SEM). Badania mikroskopowe zostaty wy-
konane za pomocg mikroskopu JSMS5800LV firmy JEOL (Japonia), wyposazonego
w uklad do mikroanalizy rentgenowskiej ISIS300 firmy Oxford (Wlk. Brytania). Roz-
dzielczo$¢ mikroskopu wynosita 3,5 nm, rozdzielczo§¢ detektora promieniowania
rentgenowskiego wynosita 133 eV dla linii Mn Ko

Transmisyjna mikroskopia elektronowa (TEM). Obrazy TEM otrzymano na mikro-
skopie Philips CM-20 Super Twin (Holandia), przy 200 kV i rozdzielczosci 0,25 nm.

Aktywnos$¢ katalizatorow

Oznaczenia aktywnosci katalizatorow wykonywano w aparaturze do badan metoda
ciagla calkowa pod ci$nieniem normalnym oraz pod ciSnieniem podwyzszonym
(3,5-7,0 MPa).

e W ukladzie pomiarowym przeznaczonym do badan pod cisnieniem normalnym
surowiec podawano w fazie gazowej, a jego ilos¢ regulowano temperatura nasycalni-
ka, przez ktory przeptywat wodor. Produkty reakcji analizowano on-line na chromato-
grafie gazowym (FID, RTX-1). Aktywnos$¢ katalizatorow w przemianie:

— n-heksanu badano w zakresie temperatury 200—450 °C przy stosunku molowym
H,:CH = 7:1 oraz LHSV = 1 h™' (ilo$¢ katalizatora — 3 c¢m’). Przed oznaczeniem ak-
tywnosci katalizatory redukowano w przeptywie wodoru (450 °C) [184, 192].

— I-metylonaftalenu oznaczano w zakresie temperatury 200—260 °C i czasu kon-
taktu 0,15-0,5 s (ilo$¢ katalizatora — 100 mg). Przed oznaczeniem aktywnosci katali-
zatory redukowano w przeplywie wodoru (500 °C) [189].

e W uklfadzie pomiarowym przeznaczonym do badan aktywnosci katalizatorow
pod podwyzszonym cisnieniem (3,5-7,0 MPa) surowiec podawano w fazie cieklej za
pomoca pompy na szczyt reaktora. Reakcje prowadzono przy LHSV = 2,0-3 h™! oraz
H,:CH = 350-500 Nm’/m’. Katalizator redukowano w przeptywie wodoru w tempe-
raturze 320—480 °C. Ciekle produkty reakcji byly kondensowane na wylocie reaktora,
gromadzone przez 1 h, nastgpnie wazone i analizowane metodg GC. Parametry stoso-
wane podczas oznaczania aktywnosci katalizatorow zalezaty od uzywanych surow-
céHw. W badaniach prowadzonych pod podwyzszonym cisnieniem jako surowce sto-
sowano: toluen [183], 1-metylonaftalen [187], hydrorafinat frakcji oleju napgdowego
[89, 188], olej parafinowy [182].
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Charakterystyka depozytow weglowych

Termoprogramowane utlenianie (TPO). Utlenianie depozytu weglowego (koksu)
osadzonego na katalizatorze prowadzono z szybkoscig 5—10 °C/min w przeptywie
mieszaniny tlenu (1-2% O,) w helu (12 cm*/min). Sktad gazéw (O,/CO,) opuszczaja-
cych reaktor analizowano co 10 °C na chromatografie gazowym (TCD, HyeSepQ).
Przed rozpoczgciem analizy uktad przedmuchiwano helem w temperaturze 120 °C
(1h)[177, 191].



Nickel catalysts and ruthenium-nickel
catalysts supported on AL,O;+ZSM-5:
Physicochemical and catalytic properties

ZSM-5 zeolites, two-component ZSM-5+A1,0; systems, nickel catalysts and nickel-ruthenium cata-
lysts supported on the ZSM-5+Al,0; were analyzed for physicochemical and catalytic properties, which
were related to the preparation method used, as well as to the chemical composition.

Consideration was given to the problem of how the method of combining the zeolite with aluminium
hydroxide affects the texture and acid properties of ZSM-5+Al,05 systems, and how the method of nickel
catalyst preparation influences metal-support interactions and catalyst activity in cracking and selective
cracking (dewaxing) straight-chain paraffin hydrocarbons and their monomethyl isomers.

For nickel and nickel-ruthenium catalysts, a correlation was found to occur between chemical compo-
sition, preparation method and hydrogenating activity in aromatics conversion. For nickel catalysts,
a correlation was established between the metal to acid ratio and selectivity in toluene hydrogenation. It
has been demonstrated that the method of nickel incorporation and the conditions of thermal treatment
influence the nickel-support interactions, and that the quantity of ruthenium, the type of ruthenium pre-
cursor and the method of nickel catalyst preparation impact on the metal-metal (Ru-Ni) and metal-support
interactions, as well as on the hydrogenating properties of the catalysts in the conversion of 1-methyl-
naphthalene.

A catalyst formula was derived for obtaining the desired quantity of products which form during con-
version of the diesel oil fraction in two 'opposite' reactions (exothermic hydrogenation reaction and en-
dothermic cracking reaction). The products attained at optimal temperature displayed sufficiently good
cold-flow properties, and the dearomatization of the feed exceeded 50%.

The chemical composition and physicochemical properties of the catalysts were related to the degree
of coking and to the character of the carbonaceous deposits, particular consideration being given to the
oxidability of the coke.
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