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Streszczenie

Praca dotyczy dwoch aspektow: mozliwosci integracji surowcowej dwoch selektywnych
reakcji syntezy lekkich olefin (reakcji odwodornienia alkanow do alkenéw z reakcjg metatezy
propylenu) oraz wptywu warunkow wysokotemperaturowej aktywacji W strumieniu alkanow
na aktywno$¢ w reakcji metatezy propylenu. W czgsci literaturowej oméwiono aktualny stan
wiedzy dotyczacy gtdéwnych i selektywnych technologii syntezy lekkich olefin oraz sposobow
generowania centrow alkilidenowych napowierzchni heterogenicznych katalizatorow

molibdenowych metatezy propylenu.

Zsyntezowano molibdenowe katalizatory konwencjonalng metode impregnacji ,,pierwszej
wilgotno$ci” osadzonych na dwoch seriach nosnikéw: na mezoporowatej krzemionce SBA-1
oraz na komercyjnie dostepnej krzemionce. Serig katalizatoréw osadzonych na SBA-1 zbadano
pod wzglegdem wplywu modyfikacji no$nika za pomoca amonowej soli heksafluoroglinu
oraz wplywu wysokotemperaturowej aktywacji W strumieniu ré6znych gazow aktywujacych.
Wzrost kwasowosci nosnika poprawia aktywnos$¢ katalityczng metatezy | konwersje propylenu
jednak rowniez negatywnie wplywa naizomeryzacje produktéow metatezy propylenu.
Molibdenowe  katalizatory =~ osadzone  naniemodyfikowanym  no$niku  poddano
wysokotemperaturowej aktywacji w strumieniu réznych gazéw Ar, CO, CoHs oraz CsHg
w temperaturze 650°C. Krotka aktywacja w strumieniu CO oraz weglowodorow poprawia
aktywnos¢ katalityczna katalizatorow W porownaniu z aktywacja W Strumieniu gazu inertnego.
Na komercyjnie dostgpnej krzemionce zsyntezowano seri¢ katalizatorow 0 zawarto$ci fazy
aktywnej 3, 5, 10 i 20% mas. MoOs. Katalizatory aktywowano w strumieniu propanu w 600°C
przez 30 min, po czym aktywnos$¢ sprawdzono W reakcji metatezy propylenu w 50°C. Badania
katalityczne wykazaty, ze wzrost fazy aktywnej, az do powstania fazy krystalicznej pozytywnie
wplywa na aktywno$¢ katalityczng w reakcji metatezy propylenu.

Katalizator 5M003/SiO> aktywowano w strumieniu etanu i propanu w temperaturach 500-
700°C przez 1, 2, 5, 10, 15, 30, 60 i 120 min. W trakcie aktywacji katalizatora, sprawdzono
zdolno$¢ katalizatora molibdenowego do nieutleniajacego odwodornienia alkanow. Katalizator
wykazat si¢ umiarkowang zdolnos$cia do odwodornienia alkanow. Wykazano, aby uzyskaé
najwyzszg aktywnos$¢ i stabilng prace katalizatora w reakcji metatezy propylenu, istnieje
odpowiedni czas itemperatura w zaleznosci od alkanu w strumieniu ktérego prowadzi si¢
aktywacja.

Dowiedziono mozliwo$ci zintegrowania procesu odwodornienia Z metateza oraz mozliwo$¢

pracy katalizatora molibdenowego w cyklach odwodornieni-metateza-regeneracja.



Abstract

The thesis focuses on two aspects: the possibility of raw material-effective integration of
two selective light olefin synthesis reactions (the dehydrogenation reaction of alkanes
to alkenes with the propylene metathesis reaction) and the effect of high-temperature activation
conditions in the alkane flow on the activity of the propylene metathesis reaction. The literature
section reviews the state of the art of the main and on-purpose technologies of light olefins
synthesis and how to generate alkylidene centres on the surface of heterogeneous molybdenum

catalysts for propylene metathesis.

Molybdenum catalysts were synthesised by the conventional 'incipient wetness' impregnation
method deposited on two series of supports: on mesoporous silica SBA-1 and commercially
available silica. A series of catalysts deposited on SBA-1 were investigated for the effect of
modification of the support with an ammonium hexafluoro-aluminate and the effect of high-
temperature activation in the atmosphere of different activation gases. An increase in the acidity
of the support improves the catalytic activity performance and propylene conversion, although
also negatively affects the isomerisation of metathesis products. The influence of high-
temperature activation in an atmosphere of different gases Ar, CO, C2Hs and CsHsg at 650°C
was submitted to molybdenum catalysts deposited on unmodified support. Short activation in
a CO and hydrocarbon atmosphere improves the catalytic activity of the catalysts compared
to activation in an inert gas atmosphere.

A series of catalysts containing 3, 5, 10 and 20 wt.% MoO3 were synthesised on commercially
available silica. Catalysts were activated in a propane atmosphere at 600°C for 30 min, and
subsequently, catalytic performance was investigated in propylene metathesis reaction at 50°C.
Catalytic tests showed that the growth of the active phase up to the formation of the crystalline
phase positively influenced the catalytic activity of the propylene metathesis reaction.
5Mo0s3/SiO; catalyst was activated in ethane and propane atmosphere at temperatures of 500-
700°C for 1, 2, 5, 10, 15, 30, 60 and 120 min. It was shown that to obtain the highest activity
and stable catalyst operation in the propylene metathesis reaction, there is an appropriate time
and temperature for each activation atmosphere.

The possibility of integrating the dehydrogenation process with metathesis and the possibility
of working the molybdenum catalyst in dehydrogenation-metathesis-regeneration cycles were

demonstrated.
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Wprowadzenie

Etylen, propylen i buteny sa rzadko wykorzystywane w przemysle chemicznym jako produkty
koncowe gdyz sg one podstawowymi péiproduktami W syntezie szerokiej gamy produktow,
np., tworzyw sztucznych (polietylen, polipropylen, poliestry itd.), organicznych zwigzkéw
tlenowych (glikol etylenowy, aceton, tlenek propylenu), zwigzkow powierzchniowo-czynnych
itd.

Obecnie istnieje szereg technologii otrzymywania lekkich olefin, ktore mozna podzieli¢
na selektywne i nieselektywne. Dwa najwazniejsze procesy otrzymywania olefin to piroliza
olefinowa oraz kraking katalityczny, bedace procesami nieselektywnymi, poniewaz na wyjsciu
uzyskuje si¢ ztozong mieszaning produktow, migdzy innymi lekkie olefiny oraz inne
chemikalia. Na przestrzeni ostatnich kilku dekad powstaly selektywne technologie syntezy
olefin (ang. on-purpose) w odpowiedzi na rosngce zapotrzebowanie rynkowe na lekkie olefiny.
Zaleta tych technologii jest ich ukierunkowanie nawytwarzanie konkretnej olefiny
bez jednoczesnego tworzenia produktow ubocznych. Odwodornienie propanu jest wydajna
i selektywng technologia syntezy propylenu, ktéra odnotowala wzrost zainteresowania
w ostatniej dekadzie ze wzgledu naistniejaca ,,luk¢ propylenowa” (ang. propylene gap).
Technologia metatezy olefin byla wdrozona przez koncert Phillips Petroleum w latach 60.
ubieglego wieku ipolega nakonwersji olefin pomi¢dzy sobg. W nadchodzacych latach
wahania na rynku lekkich olefin bedg wymagaty elastycznosci instalacji produkcyjnych co
do zwigkszenia deficytowych olefin (np. propylenu). Mozna to osiagna¢ przez potaczenie
dwoch selektywnych technologii syntezy olefin, np. odwodornienia propanu Z metateza olefin,

co pozwoli na produkcje mieszaniny propylenu, etylenu i butenow.

Integracja dwoch selektywnych technologii moze zwiekszy¢ atrakcyjno$¢ tych procesow, co
pozwoli wykorzysta¢ ich synergie, zminimalizowa¢ zuzycie energii i surowcow, jednoczesnie
zmniejszajac produkcje odpadow, a takze niekorzystnego wplywu na srodowisko. Integracja
surowcowa pozwoli tworzy¢ jednostki, w ktorych mozliwa bedzie tandemowa realizacja
procesdow W jednym ciggu instalacyjnym. Dla przykladu badane byla integracja procesu
utleniajgcego sprzggania metanu z innymi procesami, takimi jak parowa i sucha konwersja
metanu, aromatyzacja metanu, utleniajgce odwodornienie etanu lub synteza Fischera-Tropscha.
Prowadzenie odwodornienia alkanow | metatezy alkendw W jednym reaktorze moze pozwolié
poprawi¢ wydajnos¢ alkendéw, a odwodornienie propanu dostarczy surowcow do reakcji

metatezy propylenu.
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Cel i zakres pracy

Celem pracy byly zbadania mozliwoSci wygenerowania aktywnych centrow
molibdenowych w metatezie olefin poprzez modyfikacj¢ wtasciwosci nosnika oraz integracje
surowcowg procesu metatezy olefin z odwodornieniem alkanow (etan, propan) w jednym
reaktorze. Jako hipoteze badawczg przyjeto, ze modyfikacja nosnika krzemionkowego
poprzez wprowadzenie glinu do nosnika krzemionkowego metoda posyntezowa, jak
I wysokotemperaturowa obrobka katalizatora molibdenowego na nosniku krzemionkowym
w strumieniu alkanow wygeneruje dodatkowe centra metatetyczne. Ponadto, integracja
surowcowa metatezy z wysokotemperaturowym odwodornieniem alkanéw moze stanowic

alternatywna metodg laczaca dwa celowane procesy syntezy olefin.
Zakres wykonanych badan obejmowat:

e Wplyw modyfikacji mezoporowatego nos$nika na wilasciwosci  katalityczne

molibdenowego katalizatora w reakcji metatezy propylenu

e Mozliwo$¢ integracji surowcowej dwoch selektywnych reakcji syntezy olefin

(odwodornienie alkanéw, metateza olefin) w jednym reaktorze na jednym katalizatorze

e Wplyw zastosowania zloza odwodornienia alkandéw na zwigkszenie aktywnosci

w reakcji odwodornienia alkanow i metatezy propylenu

Zakres pracy obejmowat:
e Wstepng selekcje procesow syntezy matoczasteczkowych olefin

¢ Na podstawie analizy literaturowej wytypowanie katalizatoréw odwodornienia alkanow

oraz metatezy olefin i ich synteza
e Dobor warunkéw odwodornienia alkanéw i metatezy olefin
e Badania wtasciwosci katalitycznych materiatéw w dobranych warunkach reakc;ji

o Charakterystyke fizykochemiczng $wiezych Kkatalizatorow  oraz katalizatorow
po procesie (UV-Vis DRS, mikroobrazowanie SEM, H>-TPR, XRD, niskotemperaturowa

sorpcja azotu oraz inne).
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Czes¢ literaturowa

1. Lekkie olefiny i technologie syntezy olefin

Lekkie olefiny (etylen, propylen i buteny) sa kluczowymi surowcami W organicznej syntezie
chemicznej. Na przestrzeni ostatnich lat, Swiatowy rynek olefin doswiadcza znaczny wzrost,
ktory przewaznie jest napedzany przez zapotrzebowanie na polimery, kauczukow
syntetycznych i wlokien do zastosowan W réznych branzach, takich jak, opakowania,
budownictwo, elektronika i motoryzacja. Szacuje si¢, ze obecnie taczna skala produkcji
maloczasteczkowych olefin wynosi blisko 400 mIn ton/rok. Wedlug najnowszych analiz
rynkowych, globalny rynek olefin byt oszacowany na 240,1 miliardy dolarow. Oczekuje si¢, ze
do roku 2030 wartos¢ rynku olefinowego przekroczy 348 miliardow dolaroéw, co odpowiada
4,76% wzrostowi zapotrzebowania w prognozowanym okresie 2023-2030 [1].

Produkcja olefin opierasi¢ natakich technologiach jak piroliza olefinowa i kraking
katalitycznych. Od 2016 roku 81% produkowanego propylenu pochodzi z tych technologii
(50%-piroliza olefinowa, 31%-kraking katalityczny), a 19% pochodzi z innych technologii tzw.
celowych (ang. on-purpose), np., odwodornienie propanu, metatezy, konwersji metanolu
(procesy MTO -Methanol to Olefins i MTP-Methanol to Propylene) [2]. Rysunek 1
podsumowuje aktualne zZrodla olefin z uwzglednieniem powigzan proceséw z bazowymi
nieodnawialnymi surowcami (gaz ziemny, ropa naftowa i wegiel). Wsrod wymienionych
technologii umieszczono rowniez proces utleniajacego sprzggania metanu (OCM), ktory

W ostatnim czasie zostat skomercjalizowany przez firmg Siluria [3].

Parowa konwersja

} ] Wegiel
— Metan 'd
ocMm Piroliza 1> Etylen «—
= olefinowa ’7
= Etan
o DH % o Synteza Gaz syntezowy
Propan Propylen 1 & o) Fischera-Tropscha €Oz, CO, H,
T >
o <
Butan/y \DH‘ Metanol
Buteny <+ MTO/MTP |

DHJ
Butadien Ropa naftowa
)
Piroliza olefinowa

/Kraking katalityczny

Rysunek 1 Podstawowe procesy pozyskiwania olefin. Na podstawie [4,5]
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Dominujace znaczenie lekkich olefin wynika z ich szerokiego wachlarzu zastosowan.
Narysunku 2 w formie wykresow kolowych przedstawiono najwazniejsza poOtprodukty

I produkty syntezowane z etylenu, propylenu i butenow.

I Poiietylen (a) Il Polipropylen (b) Il MTBE, ETBE ( c)
[ Tenek etylenu I Tienek propylenu O ffgi“ée"

[ Dichiorek etylenu I Akrylonitryl B HoPE 1293%

Il Pozostate 15% [ Pozostate 8.91% W Pozostale »

6.93%

| 16.83%

Rysunek 2 Globalne zapotrzebowanie na etylen (a), propylen (b) ibuteny (¢) wedlug zastosowan, stan na 2019 rok.
Na podstawie [4,6]

Do niedawna, z grupy wymienionych olefin, etylen byt najwazniejsza olefing pod wzgledem
skali produkcji iwachlarzu zastosowan. Jest stosowany migdzy innymi W produkcji
polietylenu, tlenku etylenu, glikolu etylenowego, etanolu, etylobenzenu. Do 2015 roku,
propylen byt drugim pod wzglgdem skali produkcji weglowodorem nienasyconym po etylenie,
jednak ze wzgledu na szeroka game zastosowan ktorg oferuje (jest surowcem do produkcji
polipropylenu, akrylonitrylu, kwasu akrylowego, akroleiny, tlenku i glikolu propylenowego,
alkoholu izopropylowego, kumenu oraz acetonu), ten surowiec zyskat wigksza popularnosé¢
na przestrzeni ostatniej dekady. Swiatowe zuzycie propylenu przekracza 100 miliondw ton na
rok i ma rocznie wzrasta¢ 0 4%, do 2025 roku przekroczy wartos¢ 135 ton [7,8]. Przemyst
chemiczny doswiadcza ,luke propylenowa”- luke miedzy popytem a produkcja propylenu
oraz r6znicg W cenie parafiny i olefiny (srednio 600-800$ za ton¢ propylen/propan W latach
2010-2019 [9]). Technologie selektywnego pozyskiwania olefin, takie jak odwodornienie
alkanow stajg sie bardziej optacalne. Znaczenia rowniez nabierajg inne technologi¢ selektywne;j

syntezy olefin, takie jak procesy bazujace si¢ na metanolu (MTO lub MTP) lub metateza olefin.
1.1.  Piroliza olefinowa:

Piroliza olefinowa jest podstawowym procesem pozyskiwania lekkich olefin, szczegdlnie
etylenu i propylenu. Proces pirolizy jest prowadzony bez udziatu tlenu. Najwazniejsze reakcje
prowadzace do otrzymywania nizszych nienasyconych weglowodorow sa reakcje
rozszczepienia wigzan C-C w weglowodorach 0 wyzszej liczbie wegli. Reakcje te sa wysoko
endotermiczne, ktorym sprzyjaja wysokie temperatury i niskie ci$nienia. Wydajno$¢ etylenu

W procesie pirolizy olefinowej jest zalezna od warunkoéw pracy instalacji oraz surowca. Obok
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etylenu, drugim produktem rozkladu surowca jest propylen. Jego wydajnos$¢ jest rowniez
zalezna od zastosowanego surowca | warunkow pracy instalacji. Na przyktad, przy
zastosowaniu etanu jako surowca i temperatury z zakresu 850-900°C wydajnos¢ propylenu
wynosi tylko 0,019 tony na kazdg tone powstatego etylenu. Zastosowanie wysokich temperatur
ma rowniez znaczacy wplyw na stosunek szybkoS$ci reakcji pierwotnych i wtorych, dlatego
w tym przypadku czas przebywania surowca w piecu pirolitycznym jest w zakresie 0,2-0,5
sekund. Jezeli jako surowca zastosowac propan, butan, lekkie frakcje naftowe i temperatury
do 780°C, to wydajnos¢ propylenu moze by¢ zwigkszona do 18%. Ze wzgledu na zastosowanie
wysokich temperatur, w celu zmniejszenia czastkowych cis$nien, a co za tym idzie powstawania
cigzszych frakcji weglowodorow surowiec miesza si¢ z przegrzang parg wodng. Aby unikna¢
polimeryzacji produktéw na wyjsciu z pieca pirolitycznego, sa one btyskawicznie schtadzane
do temperatury 350°C [5,10,11]. Przed rozdziatem, gaz pirolityczny musi by¢ osuszony
i odsiarczony. Wydzielanie poszczegdlnych frakcji prowadzi si¢ metodg niskotemperaturowe;j
rektyfikacji pod cisnieniem. Rozdzielanie frakcji C2 na etan i etylen jest prostsze, ze wzgledu
naduza réznice w temperaturach wrzenia etanu ietylenu (15,1°C). Rozdzial propanu
i propylenu wymaga zastosowania kolumny rektyfikacyjnej z duza iloscig potek ze wzgledu
na malg r6znice temperatur wrzenia tych weglowodorow (5,5°C). Natomiast rozdziat frakcji Cy
poprzez rektyfikacje uniemozliwia zblizona temperatura wrzenia butendéw i butadienu.
Butadien jest wydzielany z mieszaniny frakcji Cs poprzez destylacje ekstrakcyjna
z wykorzystaniem rozpuszczalnikow polarnych (acetonityl, alkohol furfurylowy itd.).
Do wyodrebniania izobutenu stosuje si¢ jedng z 3 metod: selektywna hydratacja wobec
katalizatorow kwasowych, eterefikacja metanolem do MTBE (eter metylo-tert-butylowy)
lub poprzez chemiczng absorpcje w roztworach 50-60% H.SOs do siarczanu izobutylu.
Po wydzieleniu butadienu i izobutenu prowadzi si¢ kolejna destylacja ekstrakcyjna (wobec

tych samych rozpuszczalnikow), ktéra umozliwia odbior n-butendéw [12].

1.2.  Kraking katalityczny

Kraking katalityczny cechuje si¢ nizszg temperaturg pracy W poroOwnaniu Z pirolizag
olefinowa (600-700°C) i prowadzony jest w obecnosci katalizatora kwasowego. Kraking
katalityczny przebiega zgodnie z mechanizmem jonowym. W wyniku oddzialywania

czasteczki weglowodoru z centrum kwasowym powstaja nietrwate jony karboniowe. Istotnym
elementem odpowiedzialnym za zmniejszenie masy czasteczkowej alkanéw w surowcu jest [3-

eliminacja. Maty jon karboniowy reaguje z alkanem z utworzeniem jonu karboniowego

0 wickszej masie molowej. Rozerwanie wigzan C-C nastgpuje W pozycji  z utworzeniem
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olefiny i najbardziej stabilnego pierwszorzedowego jonu karboniowego , ktory nastepnie
przeksztatca si¢  do jonu drugorzedowego[12,13]. Proces prowadzi si¢ na katalizatorach
kwasowych zawierajacych w sobie jako glowny sktadnik aktywny ultra-stabilny zeolit Y
(USY). Dodatek zeolitu ZSM-5 zwicksza wydajno$¢ propylenu i zmniejsza selektywnosé¢
do olefin dlugotancuchowych. Udzial ZSM-5 moze si¢ waha¢ od5 do 20% masowych
w stosunku do zeolitu USY, w zaleznoséci od zrédla uzytego do krakingu[14]. Taki uktad
katalizatoréow posiada dwa rodzaje centréw kwasowych: ciezkie frakcje olejowe sg krakowane
na duzych porach zeolitu USY, po czym powstate dtugotancuchowe olefiny dyfunduja na zeolit
ZSM-5 inanim krakowane naolefiny frakcji C,-C4. Dzigki dodatku ZSM-5 wydajnosé¢
propylenu wyrasta z 5% do 17% [15]. Produktami sg weglowodory ciekle i gazowe. Ciekle
weglowodory charakteryzujg si¢ nizszg temperaturg wrzenia isg surowcami do produkcji
olejow napedowych. Okoto 60% propylenu otrzymanego z krakingu katalitycznego jest
stosowany w dalszych syntezach organicznych apozostata cze$¢ do alkilowania butanow
W celu otrzymania wysokooktanowej benzyny. Specyficzng cecha krakingu katalitycznego jest
szybkie zakoksowanie Kkatalizatora, ktore prowadzi do szybszej jego dezaktywacii,
wigc regeneracja katalizatora jest nieunikniona. Jednym zrozwigzan spowolniajagcym
zakoksowania katalizatora jest mieszanie surowca z przegrzang parg wodng W stosunku
masowym 3% masowych pary domasy surowca. W celu regeneracji katalizator jest
transportowany do regeneratora, gdzie zachodzi usuwanie koksu z powierzchni katalizatora,
np. przez wypalanie powietrzem lub utlenianie czynnikami utleniajacymi. Egzotermiczne
reakcje usuwania koksu moga by¢ rowniez zrodtem ciepta w endotermicznych reakcjach
krakowania. Ciagla regeneracja katalizatora prowadzi do dealuminowania zeolitu

I zmniejszenia liczby kwasowych miejsc Bronsteda.

Reakcje zachodzace podczas pirolizy olefinowej i krakingu katalitycznego sa endotermiczne,
wigc wymagajg wysokich temperatur, co niesie za sobg duzego zuzycia energii. W krakingu
uzywa si¢ katalizatora, ktory szybko ulega zakoksowaniu i dezaktywacji, a co za tym idzie-
cigglej regeneracji katalizatora, ktora roéwniez wymaga dodatkowych nakladow

energetycznych.
1.3. Odwodornienie alkanow

Odwodornienie alkanow (DH) jest reakcja endotermiczng, konwersja substratu jest
ograniczona termodynamicznie, sprzyjaja jej wysokie temperatury iniskie ci$nienia.
Komercjalizacja odwodornienia etanu do etylenu nie ma istoty ekonomicznej z kilku

powodow: wydajnosci etylenu W pirolizie olefinowej zadawalaja potrzeby rynkowe na etylen
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a takze efekt cieplny reakcji EDH (AH208°=137 kJ/mol) jest wiekszy niz PDH (AH20s°=124
kJ/mol).

W przypadku odwodornienia propanu zadowalajaca konwersja substratu przy ci$nieniu
atmosferycznym jest osiggana W zakresach temperatur 600-650°C. Dobry katalizator powinien

faworyzowac rozerwanie wigzan C-H, a nie C-C.

100

80 etan
propan
n-butan

izo-butan

60 +

40

20

T T T T T T T
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Rownowagowy stopien konwersji (%)

Temperatura (°C)

Rysunek 3 Zmiana rownowagowego stopnia konwersji alkanéw C2-C4 do olefin W funkcji temperatury przy cisnieniu 1 bar.
Na podstawie [13,16].

Rozerwanie wigzania C-H W czasteczce propanu jest etapem determinujagcym aktywnos$¢

katalityczng uktadu zastosowanego do reakcji odwodornienia (1):

CsHg 2 CsHs +H2 1)
CsHs — CaHa+ CHs )
CzHg+H2 — CoHe+ CH4 3)
CsHa+2H, — 3CHs (4)
CHs — C+2H (5)

Jednak propylen jest znacznie aktywniejsza czasteczka niz propan i tatwiej ulega dalszym
reakcjom ubocznym, takim jak kraking (2), w wysokich temperaturach propan ulega glgbszemu
odwodornieniu, powstaly wodor reagujac z propanem prowadzi do hydrokrakingu (3, 4), co
wszystko prowadzi do tworzenia koksu (5) [16-18]. W konsekwencji, katalizator stopniowo
ulega dezaktywacji, co powoduje konieczno$¢ jego regeneracji w celu przewrocenia
aktywnosci.

Zgodnie z zasadg Le Chatelier’a reakcje odwodornienia mozna przesung¢ W Kierunku

produktow obnizajac ci$nienie czastkowe alkanu, lub usuwajac powstajacy wodor ze strefy
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reakcyjnej. Obnizenie ci$nienia czastkowego alkandw jest rowniez sposobem na spowolnianie
zakoksowania katalizatora. Ci$nienia czastkowe mozna obnizy¢ za pomocg pary wodnej
lub gazow inertnych. Para wodna jest preferowana, ze wzgledu na koszty i tatwos¢ separacji
od mieszaniny poreakcyjnej. Jednakze zauwazono, ze wprowadzenie duzego nadmiaru pary
wodne] niekorzystnie wplywa na konwersje substratow, poniewaz, konkuruje z adsorpcja
propanu na aktywnych centrach katalizatora [17,19].

Proces STAR (Krupp-Uhde) prowadzi proces odwodornienia nizszych parafin (propan,
butany) podobnie do parowej konwersji metanu. Para wodna jest podawana na reaktor wraz
z parafing i konwertuje wigkszo$¢ koksu do CO,. Dodatek pary wymaga uzycia katalizatora
stabilnego hydrotermalnie, dlatego uzywany jest uktad Pt-Sn/Zn-Al>03/Ca-Al20:s.
Na powierzchni katalizatora osadza si¢ bardzo mato depozytu weglowego, zatem czas pracy
katalizatora si¢ga 7 godzin, zanim bedzie potrzebna jego regeneracja [20]. Podobna technologia
byta opracowana przez Linde-BASF-Statoil. Surowiec (zwykle propan) kieruje si¢ na reaktor
ze stalym zlozem katalizatora. Katalizatorem pierwszej generacji byl material na osnowie
chromu z dodatkami Cs i Zr jako promotoréw. Drugg generacja katalizatoréw byt uktad Pt-Sn
osadzony na hydrotalkicie, jednak pozniej nos$nik zostat zmieniony na ZrO». Ten katalizator
osigga rekordowy stopien konwersji propanu przy jednym przejsciu przez reaktor na poziomie
50% przy konkurencyjnej selektywnosci (91% w poréwnaniu do 90% uzyskiwanych
w procesie Oleflex) [16].

Proces Catofin (CATOFIN CB&IABB Lummus), najstarsza technologia odwodornienia
propanu, prowadzi odwodornienie przy ci$nieniach ponizej atmosferycznego (0,2-0,5 bar).
Instalacja zawiera kilka réwnolegle pracujacych adiabatycznych reaktorow ze statym ztozem
katalizatora (promowany metalami alkalicznymi CrOyx/Al203). Proces realizowany jest
w krotkich cyklach odwodornienia-oczyszczanie (przedmuch gazem inertnym)-regeneracji
powietrzem katalizatora. Sumarycznie caty cykl trwa 15-30 min, a ciaglo$¢ procesu zapewnia
szereg 5-8 reaktorow. W takim trybie katalizator pracuje przez 2-3 lata, a postepujacej utracie
aktywno$ci przeciwdziata si¢ przez poprzez stopniowe podniesienie temperatury w celu
zapewnienia statej aktywnosci katalitycznej przez caty okres pracy katalizatora [4,16].

Proces Oleflex (UOP) bazuje si¢ na katalizatorze Pt-Sn/Al>Osz dodatkowo promowanym
metalami alkalicznymi. W tym procesie mamy do czynienia z ciaggla regeneracja katalizatora
(CCR - Continuous Catalyst Regeneration). Proces realizowany jest w 3-4 szeregowo
potaczonych reaktorach. Przy czym katalizator zdezaktywowany, z ostatniego reaktora, jest
kierowany do jednostki regenerujacej, anastgpnie powtornie zawracany do reaktora

pierwszego. W jednostce CCR katalizator regeneruje si¢ przez wypalenie depozytu weglowego
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powietrzem i chlorowaniem katalizatora, w celu zdyspergowania Pt na powierzchni no$nika.
Cykl reakcji-regeneracji trwa 5-10 dni, azywotno$¢ katalizatora szacuj¢ si¢ na ok. 4 lat
[4,13,16,21].

Podobne jak i Oleflex, w reaktorze ze ztozem fluidalnym realizowany jest proces FBD
(Fluidized Bed Dehydrogenation) licencjonowany przez Snamprogetti. Stosowany katalizator
jest podobny do katalizatora procesu Catofin Cr.O3/Al>03 dodatkowo promowany 2 % mas. K
i 2 % mas. Si, czastki katalizatora s3 mikrosferyczne <100pum. Zywotnos¢ katalizatora zalezy
od jego wilasciwosci mechanicznych, dlatego dla utrzymywania ciggto$ci pracy reaktora
i stabilnej wydajnosci odwodornienia doktada si¢ $wiezego katalizatora. Dezaktywowany
katalizator kieruje si¢ do regeneratora, gdzie depozyt weglowy jest wypalany w temperaturze
powyzej 700°C. Ciepto wypalania katalizatora nie jest wystarczajace do endotermicznej reakcji
odwodornienia, dlatego do podgrzewacza przed reaktorem ciggle jest dostarczane paliwo.
Przez ostatnig dekad¢ byly zaproponowane jeszcze 4 technologie: SABIC (Fluidized Bed
Reactor -FBR), FCDh™ (Dow’s Fluidized Catalytic Dehydrogenation), FLOTU/ Uniwersytet
Tsinghua w Chinach itechnologia K-PRO™ -firma KBR [22]. Wszystkie technologie
opierajg si¢ na reaktorach ze ztozem fluidalnym. Istotng cecha technologii SABIC FBR jest
integracja reaktora odwodornienia z wewngtrznym regeneratorem. Taki projekt ma szereg
zalet: w jednej jednostce utrzymuje si¢ ciaglo$¢ procesu, skracasi¢ droga cyrkulacji
katalizatora z reaktora do regeneratora, co zmniejsza $cieranie katalizatora, a ciepto
wytwarzane podczas wypalania katalizatora dostarcza ciepta do prowadzenia endotermicznej
reakcji odwodornienia propanu. Technologia jest elastyczna pod katem katalizatora -mozna
zastosowac katalizator chromowy lub platynowy poprzez zmian¢ czestotliwosci regeneracji
(odpowiednio 8-20 min lub 6-12 godzin) [23,24]. Proces FCDh™ firmy Dow opiera si¢
na opracowanej przez firm¢ DOW technologii fluidalnego katalitycznego krakingu.
Poczatkowo, proces byt opracowany do produkcji etylenu i styrenu, ale ze wzgledu na wzrost
zapotrzebowania na propylen, byt zmodyfikowany pod produkcje propylenu. Katalizator
sktada sie z Pt-Ga/Al,O3 promowanego K i jego aktywnos$¢ moze by¢ calkowicie przewrdcona
po regeneracji, ktora polega na wypalaniu depozytu weglowego. Firma deklaruje, ze dzigki
prowadzeniu procesu pod cisnieniem atmosferycznym bez zawracania Hz, oczekuje si¢ ze
w trakcie prowadzenia procesu konsumpcja energii si¢ zmniejszy 0 20%. Dodatkowo,
deklaruje si¢ wyzszy stopien konwersji propanu i selektywnos$ci do propylenu przy jednym
przejséciu przez reaktor oraz nizsza emisja NOx i CO2 do atmosfery [4,25,26]. Zasadnicza cecha
procesu K-PRO™ jest zastosowanie katalizatora, ktory nie bazuje na metalach szlachetnych

i chromie [27]. Technologia FLOTU/ Uniwersytet Tsinghua jest zintegrowanym procesem,
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w ktorym reaktor odwodornienia jest potgczony zreaktorem OCT (Olefin Conversion
Technology), ktéry konwertuje wyzsze olefiny W nizsze. Proces stosuje dwa katalizatora
0 ré6znych rozmiarach ziarna: katalizator odwodornienia —PtSn/Al,O3-SAPO-34 oraz
SAPO-34, katalizator 0 mniejszym rozmiarze ziaren, ktory cyrkuluje przez caty uktad, stuzy
jako nosnik ciepta i katalizator OCT [28].
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Tabela 1 Zestawienie technologii odwodornienia propanu. Na podstawie [4,18,26]

Technologia . Czas pracy Zywotnos¢ Konwersja Selektywno$é
. . Typ reaktora | Praca Katalizator . katalizatora | T (°C) p (bar) | propanu
/licencja katalizatora (%)
(lata) (%)
CATOFIN adiabatyczny
CB&IABB | ze stalym cykliczna f;?éﬁ;zoe‘ 15 min 2-3 560-650 | 0,2-0,5 | 48-53 88
Lummus ztozem
adiabatyczny | 3-4 i
Oleflex UOP | ze ztozem | potaczone | "eon/A205 | 510 ani | ok, 4 550-620 | 2-3 30-40 84
: +alkalia
fluidalnym reaktory
Pt-Sn/Zn-
STAR adiabatyczny | cykliczna | Al.Os/Ca- 7h+1h . |ok.5 500-620 5-6 ~40 80-90
Krupp-Uhde regeneracja
Al,O3
FBD
Yarsintez— fluidalny ciagla Cr203/_AIzO3 o — 550-600 | 0,5-1,5 |45-50 80-90
. +alkalia
Snamprogetti
PDH Linde- izotermiczny
BASF_ ze stalym cykliczna | Pt-Sn/ZrO» 6h+3n . [>2 550-650 |1 30 90
Statoil i regeneracja
. zlozem
(Sintef)
. PtSn/Al>O3-
/FT'-S%TEua ]E’I'l:?gflf]'”y ciagla | SAPO-34 | 15-30min | — 570-610 |05-1,5 |45-63 89-91
g y +SAPO-34
FCDh ™ : : Pt-Ga/
Dow fluidalny ciggla K/ALO3 — — ~600 1 ~45 ~93
8-20 min -
SABIC fluidalny | cykliczna | RE oMK ey _ 560-600 | 0,1-6 | 48-65 88-93
SAPO-34
6-12h - Pt
_ ™
ﬁggo fluidalny | ciagla bezPticr | — 4-6 ~600 15 _ _
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1.3.1. Utleniajace odwodornienie alkanoéw

Proces ten jest alternatywa dla tradycyjnego odwodornienia alkanow, ktore posiada swoje
ograniczenia termodynamiczne. Tlen lub powietrze sa najczeSciej badanymi akceptorami
wodoru w utleniajgcym odwodornieniu alkanow (ODH-O2) czynnikami utleniajgcymi.
Jakkolwiek, na przestrzeni ostatnich 20 lat wzrosto znaczenie innych tagodniejszych utleniaczy
takich jak N2O czy CO,. Szczegblnie duzo uwagi poswigca odwodornieniu W obecnosci COy,
ze wzgledu nafakt, ze jego utylizacja jest jednym z priorytetow w walce z globalnym
ociepleniem klimatu [29,30].

ODH-O2 jest reakcja egzotermiczng, przez co nie jest ograniczona termodynamicznie, co
pozwalana prowadzi¢ reakcje W nizszych temperaturach (450-550°C), co oznacza nizsze koszty
energii na utrzymywanie temperatury reakcji niz w tradycyjnym odwodornieniu lub
ODH-COy. Produktami ubocznymi wtej reakcji sa CO iCO2, pochodzace przewaznie
z nadmiernego utleniania weglowodorow (parafin i powstajacych olefin)-reakcja 7,
lub bezposredniego spalania CzHg (8) , oraz podobnie jak w ODH-CO. -woda. Badania
ODH-O; prowadzone w cigglym trybie pokazaly nizszg selektywnos$¢ i wydajnos¢ olefin,
a takze dos¢ wysoki udziat produktow ubocznych [31]. Tlo$¢ powstajacego CO2 moze byé

porownywalna z tradycyjnym odwodornieniem.

CsHs +0,502 — C3Hg +H20 (6)
C3Hg — CaHs+ CHgy 2)
CsHg+4,502 — 3C0O2 +3H20 (7)
C3Hg +502 — 3CO2 +5H,0 (8)

ODH-COg2 jest bardziej endotermiczna niz DH, poniewaz gtdwnej reakcji towarzyszy reakcja
RWGS, ktora korzystnie przesuwa termodynamiczng rownowage W kierunku powstawania
olefin. Ztego wzgledu ODH-CO2 mozna prowadzi¢ W nizszych temperaturach niz DH
(w zakresie 450-600°C) uzyskujac podobng konwersj¢ substratow | wydajnos¢ produktow.

Niezaleznie, czy ODH-CO; bedzie przebiegata: jednostopniowo zgodnie Z rownaniem (9):
C3Hs+CO, 2 C3Hs+CO+H20 9)

czy dwustopniowo, tj. DH (1) z nastgpujaca reakcja RWGS (10):

CsHs 2 CsHe+H2 (1)

CO+H22H20+CO2 (10)
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uktad reakcji ubocznych bedzie taki sam:

CsHg 2 C3He+H: 1)
lub C3Hg+CO2 2 C3Heg+CO+H20 9)

CsHg — CaHat+ CHgy 2)

CoHa+H2 — CaHs (11)
CsHs — 3C+3H> (12)
H2+CO; 2 H,0+CO (13)
C3Hg+3CO, — 6CO+4H; (14)
CsHs +3H,0 — 3CO+7H; (15)
3C+3C0, — 6CO (16)

Glownymi reakcjami ubocznymi sg suchy reforming propanu (14) iodwrdcona reakcja
Boudouarda (16) [17]. Analiza termodynamiczna wykazata, ze suchy reforming jest
faworyzowany w wyzszych temperaturach, za$reakcji Boudouarda sprzyjaja nizsze
temperatury i wyzszy stosunek molowy CO2:C3Hg wsurowcu. Trzeba zaznaczyé,
ze opublikowane dane w tejze analizie pokazaly wartosci konwersji znacznie nizsze niz
warto$ci rownowagowe, co wskazuje na szybka dezaktywacje katalizatora [32].

CO2 ze wzgledu na swoja kwasowos$¢, adsorbujac na miejscach zasadowych katalizatora moze
maskowac je [33], zwiekszajac tym samym selektywnos$¢ a czasami i konwersje, dlatego przy
projektowaniu Kkatalizatora do ODH-CO. nalezy wzig¢ pod uwage rownowage miejsc

zasadowych i kwasowych.

Do wad utleniajagcego odwodornienia nalezy nizsza selektywno$¢ do olefin w porownaniu
do konwencjonalnego odwodornienia ze wzgledu nawyzszag reaktywnos$¢ i zdolnosé
do utleniania. Kazda reakcja odwodornienia wymaga ma swoje specyficzne warunki
prowadzenia procesu iwyzwania. W przypadku tradycyjnego odwodornienia, gldéwnym
problemem jest zakoksowanie katalizatora. Jak wspomniano powyzej w ODH-CO- reakcja
konkurujaca jest suchy reforming, a w przypadku ODH-O> dominuje nadmierne utlenianie,

poniewaz COz jest produktem, ktory jest faworyzowany termodynamicznie.
1.4.  Metateza olefin

Reakcja metatezy olefinowej odkryta zostata w latach 60. ubieglego wieku, kiedy Banks
i Bailey opracowywali alternatywny heterogeniczny katalizator, ktory miat zastapi¢c HF,
w reakcji alkilacji izoparafin olefinami (np. izobutanu olefinami C3-Cs) [34]. Zaobserwowano,

Ze W obecnosci katalizatora na osnowie molibdenu osadzonego na tlenku glinu nie zachodzita
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alkilacja parafiny. Zwykle czasteczka propylenu byla rozszczepiana 1 katalitycznie
konwertowana do etylenu i butenu. Ta obserwacja byla podstawg procesu triolefinowego,
procesu otrzymywania etylenu i 2-butenu z propylenu, opatentowanego i wdrozonego przez
koncert Phillips Petroleum [35]. Naukowcy z Shell w 1968 roku odkryli tworzenie si¢
liniowych a-olefiny przez oligomeryzacje etylenu na katalizatorze molibdenowym,

co nastepnie byto skomercjalizowane w proces Shell Higher Olefin Process (SHOP) [36].

Reakcja metatezy olefin polega narozpadzie wigzania podwodjnego olefiny, a nastepnie

jego odtworzenia (17):
2RCH=CHR' 2 RCH=CHR + R'CH=CHR’ 17)
gdzie: R i R'—grupy alkilowe lub atom wodoru.

Uniwersalno$¢ metatezy olefin lezy w jej odwracalnosci, reakcje mozna prowadzi¢ w jednym,
albow drugim  kierunku, w zaleznosci  od rynkowych  zapotrzebowan  na olefiny.
Do najwazniejszych skomercjalizowanych do chwili obecnej procesow metatezy olefin nalezg

procesy:

e OCT (Olefin Conversion Technology) licencji ABB Lummus -opracowany na bazie
procesu triolefinowego, nadzien dzisiejszy ekonomicznie nieoptacalnego. Proces
triolefinowy polegal na syntezie etylenu i 2-butenu z propylenu i dziatat w latach 1967-
1972. Jednak wraz z rosngcym zapotrzebowaniem na propylen optacalne byto prowadzenie
procesu w odwrotng strong. Proces OCT prowadzi si¢ w reaktorze ze stalym zlozem
katalizatora WO3/SiO (katalizator metatezy) i MgO (katalizator izomeryzacji 1-butenu
do 2-butenu). Uzyskuje si¢ selektywnos¢ propylenu na poziomie 90% [37].

e Meta-4- Institut Francais du Pétrole (IFP) i Chinese Petroleum Corporation wspolnie
opracowali proces syntezy propylenu z etylenu i 2-butenu. Reakcje prowadzi si¢ w fazie
ciektej w obecnosci katalizatora Re207/Al203 w temperaturze 35°C. Stopien konwersji przy
jednym przejsciu przez reaktor wynosi zwykle 63% [38]. Proces nie jest skomercjalizowany
ze wzgledu na wysoki koszt katalizatora i wymogi co do czystosci surowca.

e SHOP (Shell Higher Olefin Process)-przemystowy proces na duzg skale obejmuje 3 etapy:

I. Oligomeryzacja etylenu w obecnosci homogenicznego Kkatalizatora zawierajacego
kompleksy soli niklowych, rozpuszczonych w niepolarnym rozpuszczalniku (1,4-
butandiol). Powstaje mieszanina liniowych a-olefin 0 parzystej liczbie wegli Ca-Cao.
Olefiny  nie mieszaja si¢  z rozpuszczalnikiem, dlatego rodzielony katalizator

od mieszaniny reagentow jest recyrkulowany. Nastepnie rozdziela si¢ frakcja Ce-Cas,
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ktora shuizy jako komonomer polietylenu lub surowiec do syntezy zwigzkow
powierzchniowo-czynnych.
Il.  Pozostate olefiny poddaje si¢ izomeryzacji w obecnosci statego katalizatora potasowego,
powstaje rownowagowa mieszanina internalnych olefin.
I11. Mieszanina internalnych olefin przepuszcza si¢ nad katalizatorem MoOy/Al203 w wyniku

czego powstaje mieszanina liniowych olefin o szerokim zakresie masy czasteczkowe;.
1.5.  Procesy konwersji metanolu do olefin (MTO/MTP)

Proces konwersji metanolu w lekkie olefiny (Methanol to Olefins -MTO) obok syntezy
Fischera-Tropscha jest jedng z technologii syntezy olefin opierajgca si¢ na surowcach innych
niz petrochemiczne. Po raz pierwszy proces byt opisany w patencie firmy Mobil w 1977
roku [39] i dotyczyt zwigkszenia wydajnosci zwigkszenia wydajnosci lekkich olefin, takich jak
etylen ipropylen. Proces MTO prowadzony jest dwuetapowo. W pierwszym zachodzi
czesciowa dehydratacja metanolu do eteru dimetylowego (DME). Za$ w drugim etapie

zachodzi dalsza konwersja w lekkie olefiny (rysunek 4).

C,H,
|
-H,0 -H,0 '
2CH;0H === CH;0CH;—— (CH,), =—== C;H;,
JFHzO ‘
Depozyt weglowy
i
C4Hg Weglowodory nasycone

Rysunek 4 Uproszczona Sciezka reakcyjna MTO. Na podstawie [40].

Gloéwng zaletg procesu MTO jest calkowita konwersja metanolu i wysoka selektywnosé
do lekkich olefin. Na skale przemystowa jako katalizatorow uzywa si¢ Sit molekularnych
0 sredniej kwasowosci, takich jak SAPO-34 lub ZSM-5. SAPO-34 charakteryzuj si¢ 8-
cztonowymi otworami, topologig waskich a dlugich kanatéw, §rednig kwasowoscig i dobrg
stabilnoscig hydrotermalng. Ten katalizator wykazuje petng konwersja metanolu i sumaryczng
selektywnos$¢ do etylenu i propylenu na poziomie 80-85% [41,42]. Jednak mata $rednica poréw
zeolitu powoduje szybka dezaktywacje katalizatora przez zakoksowanie,. W poréwnaniu
do SAPO-34, ZSM-5 charakteryzuje si¢ nizsza selektywnosciag do etylenu i propylenu,
natomiast wolniej ulega dezaktywacji przez zakoksowanie [43,44].
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Rozna stabilnos$¢ katalizatoréw SAPO-34 1 ZSM-5 pozwolita opracowac¢ dwie technologii
MTO. Proces prowadzony przez firm¢ UOP, stosuje katalizator SAPO-34, ktéry szybko ulega
dezaktywacji. W celu spowolnienia dezaktywacji prowadzi si¢ proces w ztozu fluidalnym.
Firma Mobil Oil w roku 1977 opracowata technologie MTO z zastosowaniem zeolitu H-ZSM-

5 jako stale ztoze reaktora[45].

Rownolegle z rozwojem technologii pozyskiwania olefin z metanolu firma Lurgi opracowala
technologi¢ W ktorej gldownym celem byto zwigkszenie stosunku propylen/etylen, tym samym
zwigkszajac selektywno$¢ do propylenu przez zawracanie nieprzercagowanych surowcow.
Oprécz propylenu, W procesiec MTP mozna réwniez otrzymaé etylen oraz inne olefiny
w zalezno$ci 0d zastosowanych warunkow prowadzenia procesu [46]. Kluczowa rolg
w procesiec MTP odgrywa kwasowos$¢ katalizatora. Proces Lurgi MTP uzywa
wysokokrzemowego zeolitu typu MFI (H-ZMS-5) jako statego ztoza w reaktorze. Prowadzac
proces w temperaturze 350-500°C przy cisnieniu atmosferycznym/bliskim atmosferycznemu

osigga si¢ wydajnos$¢ propylenu przy jednym przejsciu przez reaktor bliska 35%.
1.6.  Utleniajace sprzeganie metanu (Oxidative Coupling of Methane —OCM)

Duze zasoby gazu ziemnego, hydrantdow metanu igazu z tupkoéw, sprawiajg iz rosnie
zainteresowanie bezposrednig konwersjg metanu W olefin [47]. Utleniajace sprz¢ganie metanu
(Oxidative Coupling of Methane -OCM) jest jednym z takich rozwigzan umozliwiajacych
produkcje etylenu. Proces ten jest badany od lat 80 ubieglego wieku, jakkolwiek, do chwili
obecnej nie zostat w petni skomercjalizowany [48].

W reakcji OCM stosowany jest O2 jako czynnik utleniajacy, zatem reakcja OCM obejmuje
szereg etapow utleniajacych i odwodorniajgcych. Oprocz pozadanego etylenu, w reakcji OCM
powstaje znaczna ilos¢ Hz, H20, COx oraz CoHs. W niewielkich ilosciach réwniez tworzg si¢
CsHe, C3Hs i C2H2 [49]. Jako tagodnych czynnikow utleniajacych stosuje si¢ gazowa siarke S
[50], N2O [51] lub H202 [52], jednak nie udato si¢ osiagnac pozadanej wydajnosci Ca+.

Powszechnie zostal zaakceptowany mechanizm heterogeniczno-homogeniczny tworzenia si¢
etylenu wreakcji OCM: (i) aktywacja metanu dorodnika metylowego zachodzi
poprzez rozerwanie wigzania C-H na powierzchni katalizatora, (ii) sprzg¢zenie rodnikow
metylowych w fazie gazowej z utworzeniem si¢ czasteczki etanu, (iii) odwodornienie etanu
do etylenu na powierzchni katalizatora lub w fazie gazowej. Reakcje zachodzace podczas

reakcji OCM przedstawiono na rysunku 5.
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Rysunek 5 Uproszczony schemat reakcji OCM. Gdzie, — oznacza reakcje zachodzqce na powierzchni katalizatora, —

reakcje zachodzqce w fazie gazowej, CHs*—rodnik metylowy, COx —tlenki wegla, CzHs®-rodnik etylowy, CzHs®-rodnik

etylenowy. Na podstawie [53].
Reakcja utleniajgcego sprzegania jest egzotermiczng reakcjg, przebiega w zakresach
temperatur 750-850°C, wigc katalizator powinien cechowac si¢ nie tylko wysoka aktywnoscig
i selektywnoscia ale rowniez i stabilno$cig hydrotermalng. Analiza ponad 400 publikacji
dotyczacych katalizatorow OCM wykazata ze najlepiej sprawdzaja si¢ katalizatory na osnowie
tlenk6w metali ziem rzadkich (np. La) i tlenki metali zasadowych (np. Mg) [48].
Domieszkanie tlenkow metali metalami zasadowymi (Li, Cs lub Na) i metalami ziem rzadkich
(Sr lubBa) pozwala zwigkszy¢ selektywno$¢ do weglowodorow C», natomiast
domieszkowanie np., Mn iW pozwala zwickszy¢ konwersje metanu. Klasycznym
katalizatorem utleniajacego sprzggania metanu jest uktad Mn-Na:WO3 na ktorym wydajnos¢
weglowodoréw Ca+ na poziomie 27% —najwyzsza opisang W literaturze [54].
Uktad reakcji w procesie OCM jest wysoko egzotermiczny poniewaz trudno uniknaé
zachodzenie ubocznych reakcji utleniania. W reaktorze ze statym ztozem katalizatora wysoki
efekt cieplny reakcji moze spowodowac lokalne przegrzania katalizatora, tzw. Zjawisko
,hot-spot” ktére moze spowodowal szybszg dezaktywacje katalizatora oraz skrocic¢
jego zywotnos¢. Wzrost temperatury na ztozu katalizatora moze zmieniaC si¢ w Szerokim
zakresie 100-400°C [55-58] w zaleznosci od warunkéw prowadzenia procesu OCM (stosunek
CHa4:02, natezenie przeptywu surowcow, sposob dostarczania ciepta oraz stopien rozcieficzania
surowca gazem inertnym) [59] dlatego przy projektowaniu reaktora OCM ze staltym zlozem
katalizatora nalezy wzig¢ powyzsze pod uwage aby unikng¢ lokalnych przegrzan katalizatora

w strefie reaktora.

Jedyna realng instalacja OCM jest pilotazowa instalacja skomercjalizowana przez firm¢ Siluria
Technologies. Zdolno$¢ produkcyjna etylenu jest na poziomie 1 tony dziennie. Technologia

stosuje adiabatyczny reaktor ze stalym zlozem katalizatora [3]. Firma deklaruje,
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ze zaprojektowany katalizator jest w stanie katalizowa¢ reakcje OCM W nizszych
temperaturach przy cis$nieniu 0,5-1,0 MPa.

Grupa badawcza w Berlinskim Instytucie Technologicznym zaproponowata kilka modeli
potacznia reaktorow membranowych i reaktoréw z przeptywem tlokowym lub statym ztozem
katalizatora w celu poprawy wydajnosci procesu OCM. zostal zbadany wplyw trybu zasilania
I natezenie przeptywu na wydajnos¢ pracy dwoch najlepszych uktadow reaktorow. Najlepsza
wydajnos¢ ktora byta osiggnicta to 43% konwersji metanu i selektywno$¢ do weglowodorow
C2+ na poziomie 54% ( z wydajnos$cig do Co+ ~23%) [60,61].

2. Metateza olefin

2.1. Katalizatory

Najbardziej aktywnymi katalizatorami metatezy olefin sa kompleksy molibdenu, wolframu
lub renu osadzone na nosnikach 0 rozwinigtej powierzchni (np. SiO2, Al2O3 lub SiO2-Al03).
Uktady renowe sa najaktywniejszymi katalizatorami tlenkowymi, ktére pracuja w temperaturze
20-100°C, jednak nie stosowanymi na skale przemystowg ze wzgledu na szybka dezaktywacje
przez zatrucie centrow aktywnych pod wpltywem czynnikoéw utleniajacych. Katalizatory MoOx
i WOy sg szeroko stosowane W procesach przemystowych metatezy olefin. MoOx wykazuje
aktywno$¢ pomigdzy ReOx a WOy, natomiast moze pracowaé W znacznie nizszych

temperaturach (20-200°C) w poréwnaniu do WOy (350-500°C) [62].

2.1.1. MoOs

Heterogeniczne katalizatory na osnowie MoOy zwykle osadza si¢ na no$nikach 0 rozwinigtej
powierzchni, np. SiO2 lub Al20s. Najczesciej sa syntezowane metoda impregnacji ,,pierwszej
wilgotno$ci” (ang. incipient wetness method) [63,64], atakze zol-zel [65], pirolizg
ptomieniowg [66], termicznym rozktadem i dyspersjg krystalicznej formy MoOs [67].
Fizykochemiczna charakterystyka Swiezych katalizatorow dowodzi, ze zastosowana metoda
syntezy nie wptywa na strukture powierzchniowej formy tlenkowej Mo, pod warunkiem, ze
nie zostala przekroczona granica nasycenia powierzchni nos$nika (ponizej monowarstwy) [68—
72]. Z badan powierzchni katalizatora [64,73-79] wynika, ze ponizej monowarstwy Mo
wystepuje W postaci izolowanych form monomerycznych MoOx —diokso MoO,=(0)
(dominujaca forma na powierzchni no$nika) oraz monookso MoO4=0, a w przypadku wigkszej
zawarto$ci -powstaja formy krystaliczne MoOs-formy nieaktywne w reakcji metatezy (rysunek
6). Aktywno$¢ katalityczna uktadow molibdenowych jest bardzo zalezna od zawartosci Mo

na powierzchni nos$nika. Wartosci TOF rosng wraz ze wzrostem zawartoSci Mo az
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do wysycenia powierzchni no$nika. Po przekroczeniu poziomu wysycenia - w momencie
pojawienia si¢ formy MoOs spolimeryzowanych, badz krystalicznych - obserwowany jest
spadek aktywnosci [80]. W pracach [81,82], thumaczac przeksztatcanie si¢ tlenkowych form
Mo®* w aktywne centra alkilidenowe zostata zaproponowana réwniez forma hydroksydiokso
Mo, ktéra jest potgczona z nosnikiem pojedynczym wigzaniem Mo-O-Si i posiada dwa ligandy
okso i ligand hydroksylowy (rysunek 6d).
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Rysunek 6 Struktury MoOx na powierzchni SiOz, a. struktura diokso (a); monookso (b); krystaliczna forma MoOs (c);
hydroksydiokso (d) . Na podstawie [62,81,82]
Uktady molibdenowe na no$niku Al>O3-SiO2 zwykte wykazuja lepszg aktywnos¢ katalityczng
niz katalizatory osadzone na samej SiO> lub Al,O3 [63,65-67]. Jednym z waznych parametréw
projektowania katalizatora na takim nos$niku, jest odpowiednie dobranie proporcji SiO2/Al203,
poniewaz dodatek Al,Osz wptywa na kwasowo$¢ Brensteda nosnika. Wysoka kwasowos¢

Brensteda moze by¢ odpowiedzialna za promowanie reakcji izomeryzacji.
2.1.2. WOz

W odréznieniu 0od uktadow molibdenowych, katalizatory wolframowe wymagaja zastosowania
wyzszych temperatur prowadzenia reakcji. Uktad WOz/y-Al203 wykazuje podobng aktywnos¢
jak i MoOzs/y-Al203 w temperaturze o 200°C wyzszej [83].

WO3/SiO2 ma duzy potencjat praktycznego zastosowania W procesach metatezy ze wzgledu
na mniejsza podatno$¢ na zatruwanie. Ustalono, ze odpowiednig temperaturg prowadzenia

reakcji dla katalizatora zawierajacego 8% WO3/SiO> jest 500°C [84].

W odréznieniu od uktadu osadzonego na Al>Os uktad osadzony na SiO: nie katalizuje reakcji
ubocznych. Analogicznie jak MoOs/SiO2 na powierzchni WO3/SiO2 wystepuja izolowane
formy diokso imonookso, gdzie diokso formy s3 dominujaca czgscig [74,75,85].
Po przekroczeniu monowarstwy powstaje krystaliczny WOz nieaktywny katalitycznie

(rysunek7).
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Rysunek 7 Struktury WOx na powierzchni SiOz, struktura diokso (a); monookso (b); krystaliczna forma WOs (c).
Na podstawie [62]

Reakcja metatezy olefin prowadzona nauktadach heterogenicznych moze okaza¢ okres
indukgcji, tj. czas ustalenia si¢ stanu stacjonarnego pracy katalizatora. Wyst¢powanie okresu
indukcji moze wskazywac na to, ze Mo/W jest redukowany przez olefing oraz aktywne centra
metalokarbenowe powstaja dopiero W wyniku reakcji olefiny ze zredukowanymi formami
Mo/W [86,87]. Niezredukowane tlenkowe katalizatory molibdenowe 6+ i wolframowe 6+
osadzone nakrzemionce wykazuja stabg aktywno$¢ Kkatalityczng dopiero w wysokich
temperaturach (400-500°C) [88,89].

2.2.  Mechanizm metatezy olefinowej

Metateza olefin moze by¢ katalizowana zarowno przez katalizatory homogeniczne, jak
i heterogeniczne. Mechanizm rozpadu wigzan podwodjnych W reakcji metatezy byt
zaproponowany w 1970 roku przez Yves'a Chauvina i Jean-Louisa Herrisona na podstawie
eksperymentow na katalizatorach homogenicznych [90]. Glownym etapem w zapronowanym
mechanizmie jest [2+2] cykloaddycja migdzy alkenem i kompleksem metalalkilidenowym,
w wyniku ktorej] powstaje niestabilny kompleks metalacyklobutanowy, ktory zkolei
rozpada si¢ na substraty lub produkty (rysunek 8).

Mechanizm ten byt pdzniej poparty wynikami dwuetapowego miareczkowania propylenem
lub 2-butenem katalizatora Re2O7/Al203. Powstate formy powierzchniowe pozniej
miareczkowano deuterowanym etylenem w wyniku czego powstawat propylen, co potwierdza

mechanizm karbenowy [91]. Wynikami tych eksperymentow sa dwa wnioski:

e kompleksy karbenowe nie powstaja podczas wysokotemperaturowej aktywacji katalizatora
w przeplywie gazu inertnego, tylko w kontakcie katalizatora z olefina,
e tylko ulamek wszystkich powierzchniowych form tlenkowych katalizatora jest w stanie

przeksztatci¢ si¢ w kompleksy karbenowe.
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R,-CH=CH-R,
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[M]=CH-R,
R,-CH=CH-R,

Rysunek 8 Mechanizm karbenowy, zaproponowany przez Herrisona i Chauvina. Na podstawie [90]

2.3.  Proponowane mechanizmy powstawania centréw karbenowych

Kompleksy karbenowe odgrywaja role centrow aktywnych w reakcji metatezy olefin,
na powierzchni klasycznych katalizatorow tlenkowych, kompleksy te powstajg dopiero przy
kontakcie formy tlenowej z olefing. Jak pokazaty eksperymenty Chauvina i Commereuc’a,
tylko niewielka ilos¢ (1,5-2%) tlenkowych form katalizatora jest w stanie przeksztalci¢ sie
do komplekséw karbenowych [62,81]. Mechanizm generowania kompleksow karbenowych
z form tlenkowych jest do tej pory niewyjasniony, chociaz w literaturze zaproponowano kilka
Sciezek (rysunek 9). W zaleznosci od $ciezki, powstajace kompleksy karbenowe maja rozng

strukture.
2.3.1. Mechanizm 1,2 przeniesienia wodoru

Mechanizm 1,2 przeniesienia wodoru zaklada przeniesienie wodoru winylowego olefiny
do atomu metalu, poczym nastepuje przeniesienie tego wodoru do wegla W potozeniu

allilowym olefiny. Przeniesienia te prowadzg do powstania kompleksu karbenowego [92,93].

2.3.2. Mechanizm z-allilowy

Mechanizm r-allilowy przewiduje przenoszenie si¢ wodoru z olefiny na metal, w wyniku
czego powstaje kompleks zw-allilowy, po czym nastepuje migracja skoordynowanego wodoru
na allilowy wegiel ligandu =-allilowego naskutek czego, powstaje kompleks

metalacyklobutanowy, ktory rozpada si¢ na olefing i kompleks karbenowy [94-96].
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2.3.3. Mechanizm z udzialem wodoru powierzchniowego

Mechanizm ten moze by¢ stuszny tylko dla katalizatoréw osadzonych na nosnikach, ktore

zawieraja centra kwasowe Bronsteda. Zaklada on metal tworzy z powierzchniowa grupa

hydroksylowa nietrwaly wodorek, ktory w koordynacji z olefing generuje wigzanie metal-

alkiliden. Nastepnie, zachodzi a-eliminacja, wskutek czego powstaje kompleks karbenowy.

Mechanizm z 1,2-przesunieciem wodoru
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Rysunek 9 Proponowane mechanizmy powstawania centrow karbenowych. Na podstawie [94-98]

32



2.3.4. Mechanizm pseudo-Wittiga, (mechanizm z powstaniem oksymetalocyklobutanu)

Mechanizm pseudo-Wittiga byt zaproponowany na podstawie obliczen mechanistycznych[97],
nie wymaga zmiany stopnia utleniania centrum metalicznego katalizatora na etapie inicjacji.
Zgodnie ztym mechanizmem, natlenkowa forma metalu w kontakcie z olefing tworzy
kompleks oksometalobutanowy. W kolejnych etapach ten kompleks rozpada si¢ na zwigzek
zawierajacy grupe karbonylowa oraz kompleks karbenowy, ktory w kolejnych etapach bierze

udziat w mechanizmie Chauvina-Herrisona [97,98].

2.4. Metody generowania centréw karbenowych

Niezredukowane katalizatory Mo®* i W®* s3 mato aktywne i wymagaja wyzszych temperatur
prowadzenia reakcji. Redukcja pozwala obnizy¢ temperatury prowadzenia reakcji i poprawic
aktywno$¢ katalityczng, poprzez generowanie centréw alkilidenowych. Literatura opisuje kilka
sposobOw generowania centrow karbenowych poprzez wstepna aktywacje tlenkowego

katalizatora.
2.4.1. Fotoredukcja Mo®/SiO;

Metodg uzyskania aktywnych kompleksow karbenowych Mo=R na powierzchni katalizatora
Mo0O3/SiO2 metodg fotoredukcji po raz pierwszy opisano w patencie [99]. W metodzie tej
uzyto jako prekursor katalizator MoQO3/SiO2 zawierajacy 1% mas. Mo Otrzymany metoda
impregnacji. Po odpowiedniej obrébce termicznej powierzchniowe formy MoOs posiadaty
strukture diokso. W promieniowaniu ultrafioletowym katalizator zredukowano w temperaturze
pokojowej przy uzyciu CO. Redukcja pozwolita uzyskaé strukture monookso. Stopnie
utlenienia jondw molibdenowych wyznaczano za pomocg pomiaru powstatego CO2 w trakcie
fotoredukcji. Wigkszos¢ atomoéw Mo ulegta redukcji z 6+ stopnia utleniania na 4+, ponadto,
powstato do 3% jondéw na 5+ stopniu utlenienia (wg autorow -nieaktywne formy Mo).
Aktywno$¢ fotozredukowanego katalizatora poroéwnano z katalizatorami zredukowanymi
termicznie w Hz i CO [100]. Termicznie zredukowany Katalizator w CO okazat si¢ prawie
20 razy aktywniejszy od zredukowanego w Ho.

Przebadane procedury aktywacji poprawity aktywnos$¢ na nastgpujacym kierunku:

Redukcja termiczna w H: < redukcja termiczna w CO < fotoredukcja CO

Adsorpcja niewielkiej ilosci zwigzkow utleniajacych (O2, N20O lub NO) w pokojowej
temperaturze  na fotozredukowanych  katalizatorach ~ doprowadzita do nieodwracalnej

dezaktywacji centrow aktywnych. Przed adsorpcja zostala wyznaczona ilo§¢ powstatych
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centrow aktywnych Mo*" po przeprowadzeniu fotoredukcji katalizatora. Catkowitemu
zanikowi aktywnosci katalitycznej odpowiadata doktadnie taka sama ilo§¢ zaadsorbowanych
zwigzkow utleniajacych na powierzchni katalizatora co i ilo§¢ wyznaczonych centrow Mo**.
Powyzsze wskazuje na to, ze powstate centra Mo** charakteryzuja si¢ dobra homogenicznoscia

na powierzchni katalizatora.

W kolejnych pracach [101-104], przedstawiono badania dotyczace chemisorpcji cyklopropanu
i metylocykloproanu  na fotoredukowanym  Katalizatorze Mo**/SiO,.  Wykazano, ze
zredukowane centra Mo** oddziatywaty z cyklopropanem lub metylocyklopropanem
w temperaturze 20°C w wyniku czego powstawaly centra molibdenocyklobutanowe, a z nich
w trwate aktywne centra karbenowe Mo=CH> oraz Mo=CH-CHjs (w przypadku chemisorpcji
metylocyklopropanu). Zmierzono eksperymentalnie, ze tworzeniu si¢ takich kompleksow
towarzyszy wzrost aktywnosci katalitycznej 0 jeden-dwa rzedy wielko$ci W pordwnaniu
Z katalizatorami zsyntezowanymi metodg immobilizacji [102-104]. Analizy IR i UV-Vis
pozwolity oszacowa¢é, ze okoto 90% jonow Mo*" powstatych podczas fotoredukcji
zaadsorbowato cyklopropan [102], a w przypadku metylocyktopropanu ten utamek wynosi
tylko 55% [104].

Rysunek 10 Mechanizm fotoredukcji MoOs/SiOz za pomocg CO (a), tworzenie centréow karbenowych po chemisorpcji
cyklopropanu (b). Na podstawie [100,104]

W kolejnych badaniach [105] w analogicznych warunkach chemisorbowano 1,3,5-
cykloheptatrien (CHT). Chemisorpcja CHT w temperaturze pokojowej skutkuje tworzeniem
powierzchniowych karbenéw Mo=CH: ibenzenu. Jednak, podczas testow katalitycznych
nie zauwazono zadnego wzrostu aktywnosci oraz gazowych produktow rozktadu CHT, autorzy

sugeruja, ze CHT sorbuje sie najonach Mo** jest mniej selektywnie, tworzy sie trwaly
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1t kompleks ((n-1,6-C7Hg)Mo), ktéry w podwyzszonej temperaturze (300°C) ulega rozktadowi
na produkty uboczne [105,106].

2.4.2. Generowanie centrow karbenowych in-situ z powstaniem tlenku izopropylowego

W pracy [81] zostal zaproponowany mechanizm in-situ generowania centréw karbenowych
na katalizatorze MoOy/SBA-15. MoOy zostal osadzony na powierzchni SBA-15 metoda
wymiany jonowej. W trakcie adsorpcji propylenu na powierzchni katalizatora zauwazono
powstawanie acetonu, co moze by¢ tlumaczone mechanizmem pseudo-Wittiga. Jednak,
bazujac si¢ na badaniach kalorymetryczny i spektroskopowych, autorzy zaproponowali
odmienny, dwustopniowy mechanizm (rysunek 11):

1. Przy pierwszej adsorpcji CsHs na Mo-OH zachodzi redukcja Mo®" do Mo**

Z utworzeniem przejsciowego kompleksu molibden-tlen-izopropylen, ktory nastgpnie ulega

utleniajgcemu odwodornieniu do acetonu.

2. Kolejna czasteczka propylenu adsorbujac sie na Mo** generuje katalitycznie aktywne

centrum molibdeno-karbenowe poprzez 1,2-przesunigcie wodoru. Przewidywana struktura

powierzchniowa takiego kompleksu metalalkilidenowego jest podobna

do wysokoaktywnych katalizatoréw typu Schrocka.

! H CH i 2' H:C
N N I HO A~ ho_ T Nen
[Mo®] S HCT e, O—\M 4* ey
5 0N = [Mo®*T™~CH, ’ Rt _[\0 ] E O»%[\O M i
; N o) o | #_, 0 o) —
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P s o —si —si
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(Mo / \ OHH o
— H/ CH L6+M - Ar—NH |
/ CHs
—si — 5i—9 0—nC i
‘ / \ / \ \C” : Kompleks metal-karben
T A ok na katalizatorze
typu Schrocka

Rysunek 11 Proponowany mechanizm generowania centréw Mo=karben poprzez redukcje Mo®* propylenem, i nastepnie
1,2 przesuniecie wodoru. Na podstawie [81]

2.4.3. Wysokotemperaturowa aktywacja w przeptywie gazu inertnego

Wykazano, ze wysokotemperaturowa aktywacja W przeptywie gazu inertnego klasycznych
katalizatorow heterogenicznych pozwala skroci¢ okres indukcji iuzyskaé wigkszy stopien

konwersji substratu w porownaniu do katalizatoréw aktywowanych w powietrzu. Na przyktad,
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katalizator WO3/SiO> po aktywacji w temperaturach 550, 600, 640 i 680°C poddano reakcji
metatezy propylenu w temperaturze 400°C. Zaobserwowano liniowa zalezno$¢ miedzy
aktywnoscig reakcji metatezy atemperaturg aktywacji, a katalizator aktywowany w 680°C
nie wykazywatl okresu indukcji a stopien konwersji zblizal si¢ do wartosci rownowagowej.
Takie zachowanie katalizatora, autorzy interpretujg desorpcja tlenu i grup hydroksylowych
zwigzanych z no$nikiem katalizatora, jony wolframu stajg si¢ bardziej wyeksponowane cze$é
z ktorych ulega redukcji co w konsekwencji faworyzuje generowanie centrow karbenowych
[87].

Przyktadowo, 20% mas.WO3/SiO, aktywowany w azocie w zakresie temperatur 500-650°C
zbadano w metatezie propylenu w temperaturze 500°C [86]. Poprawe aktywnosci katalitycznej
zaobserwowano do temperatury aktywacji 600°C, wyzsza temperatura nie wniosta poprawy
do aktywnosci katalitycznej. Widma EPR nieredukowanego katalizatora pokazaty waski
intensywny sygnal, ktory pochodzi od niestechiometrycznej formy WOx. Aby ustali¢, czy WO3
redukuje si¢ do formy niestechiometrycznej WO,9 wtrakcie okresu indukcji [107,108],
przeprowadzono dwie serie eksperymentow: aktywacja katalizatora W temperaturze 600°C
W przeptywie powietrza oraz w przeplywie wodoru. Reakcje metatezy przeprowadzono
w temperaturze 550°C. W okresie indukcji badania IR dowiodly obecnosci pasm
charakterystycznych dla acetonu i aldehydu octowego, przy czym w przypadku Kkatalizatora
zredukowanego wodorem intensywnos$¢ pasm acetonu byta znacznie mniejsza. Zregenerowany
katalizator (600°C w N2 i3%02 poczym, anastgpnie W powietrzu) przewrocit swoja
aktywnosc¢ katalityczng | wykazatl krotszy okres indukcji. Ponadto wykazano, ze pasmo EPR
WO, jest intensywniejsze, co $wiadczy 0 tym, ze czg$¢ zredukowanego WOy jest stabilna
i nie ulega utlenieniu podczas regeneracji.

Aktywacja wysokotemperaturowa katalizatora wolframowego byla réwniez podjeta w pracy
[109]. W badaniach uzyto Kkatalizator w ktorym tlenek wolframu zostal naniesiony
na powierzchni¢ uporzadkowanej mezoporowatej krzemionki typu SBA-15 dwoma metodami
—metoda pierwszej wilgotnosci (IWI) i wymiang jonowa (IE). Po aktywacji w powietrzu i helu
(600°C), aktywno$¢ w reakcji metatezy propylenu zbadano w temperaturze 420°C.
Zaobserwowano, ze niezaleznie 0d metody osadzenia fazy aktywnej na powierzchni nosnika,
katalizator aktywowany w powietrzu wolniej osigga stan stacjonarny, jego aktywno$¢ w stanie
stacjonarnym byla dwa razy mniejsza niz w przypadku aktywacji w helu. Dodatkowo,
okresowi indukcji katalizatora aktywowanego w powietrzu towarzyszy powstanie acetonu,
szybko$¢ tworzenia si¢ ktorego jest najwyzsza nasamym poczatku okresu indukcji,

a najmniejsza blisko wzrostowi aktywnosci W reakcji metatezy. Tworzenie si¢ acetonu autorzy
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przypisali redukcji czesci formy di-okso W®" do formy mono-okso W*'. Bazujac sic
na widmach XANES autorzy sugeruja, ze podczas wysokotemperaturowej aktywacji
katalizatorow, struktury monookso ulegaja przeksztalceniu do struktury diokso, po czym
te ostatnie ulegaja redukcji do W** w kontakcie z propylenem (w przypadku katalizatorow
aktywowanych w przeptywie powietrza) z wytworzeniem acetonu (rysunek 12). Przy dalszym
kontakcie katalizatora z propylenem, zredukowane struktury tworzg kompleksy karbenowe —

centra aktywne w reakcji metatezy propylenu.

a 0 O 0 CH
I Nz I N
(W6 W] W4 /\\h<
I\ 0 0 +C3Hg 7 0

0 00 0 powietrze/He ‘ ‘ P [ | | ! + CH,=CH,
] ’

________________________________________________________________________________________________________

Rysunek 12 Mechanizm przeksztatcen struktur monookso do diokso podczas wysokotemperaturowej aktywacji w strumieniu
powietrza/helu i ich redukcja (a) oraz tworzenie si¢ centréw karbenowych przy kontakcie zredukowanych form W**
z propylenem (b). Na podstawie [109].

W serii prac [110-112] badano wplyw temperatury aktywacji na katalizatory
nMoOs/y-Al203 i nWO3/y-Al203. Aktywacje w argonie prowadzono w zakresie temperatur
600-900°C. Widma XPS i EPR dowiodty czesciowej redukcji Mo z 6+ do 4+ stopnia utleniania
w przypadku aktywacji w 700°C, atakze do5, 2 i 0—formy, nie biorgce udziatu w reakcji
metatezy propylenu. Napodstawie badanh EPR oszacowano udzial Mo°">10%
w aktywowanych probkach [112]. W przypadku katalizatora wolframowego, rowniez zachodzi
redukcja z 6+ stopnia utlenienia na 4+ i 5+ [110]. Reakcja metatezy, w obecnosci badanych
katalizatorow, byta przeprowadzona w temperaturze 200°C (dla MoOz/y-Al203) 1 300°C (dla
WOs/y-Al203). Zaobserowowano, ze ,,optymalng” temperaturg aktywacji W Ar jest w zakresie
650-870°C, a szybkos$¢ reakcji odniesiona do liczby centrow aktywnych (TOF) zmniejszata si¢
wraz ze wzrostem stezenia MoOz lub WO3 na nosniku. Nie zaobserwowano okresu indukcji,
jednak na katalizatorach o wysokich zawartosciach Mo i W obserwuje si¢ utratg aktywnosci
katalitycznej. Na pozor dobrg poczatkowa aktywnos¢ katalizatorow mozna wyjasni¢ wysokimi
temperaturami aktywacji —osadzone Mo i W na powierzchni no$nika ulegly sublimacji,
a nosniki y-Al,Oz—degradacji. Redukcja wodorem zwigkszyta aktywno$¢ katalizatorow, jednak
tylko aktywowanych w zakresie temperatur do 627°C. Obecnie, W literaturze, autorzy
publikacji jako optymalng temperature aktywacji podajg temperaturg nie przekraczajacg 600°C
[62,83].
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Na aktywnos$¢ katalityczng reakcji metatezy olefin prowadzonej na aktywowanych w wysokiej
temperaturze katalizatorach maja istotny wptyw wiasciwosci nosnika. W pracy [113] zbadano
wpltyw kwasowosci nosnika molibdenowego katalizatora na jego aktywnos¢ w reakcji
metatezy. Zsyntezowane preparaty molibdenowe osadzono na powierzchni y—Al203, SiO>
oraz SiO2-Al203. Kwasowos¢ katalizatorow zwigkszata si¢ w szeregu: SiO2<y—Al,03<SiO;-
Al>0s. Po dwugodzinowej aktywacji w argonie w 600°C, przeprowadzono reakcje metateze
propylenu w 30°C, Kkatalizatory osadzone na Al2Os iSiO2-Al203 okazaty si¢ bardzo
selektywne, ajedyne zaobserwowane produkty to etylen, trans-2-buten i cis-2-buten.
Najwyzszy poczatkowy stopien konwersji propylenu uzyskano na MoOz/SiO2-Al203, jednak
podobnie do MoOz3/SiO2 szybko ulegt dezaktywacji. Uktady te charakteryzowaly si¢ rowniez
wigksza sktonnoscig do dezaktywacji wraz ze wzrostem zawarto$ci Mo. Z kolei, katalizator
MoOs/AlO;  tracit aktywno$¢ wolniej, atakze przy zawartosci >0,6Mo/nm?
charakteryzowat si¢ najwyzsza aktywnoscig W grupie badanych katalizatoréw. Taki efekt moze
by¢ zwigzany z wicksza pojemnoscig powierzchniowg Al2O3 w porownaniu z SiO2. Podobne
zachowanie w aktywnosci katalitycznej zaobserwowano na katalizatorach renowych. Uklad
Re207/Si02-Al203 przy nizszych zawarto$ciach Re207 (ok. 3% mas. Re>O7 [114]) jest bardziej
aktywny w reakcji metatezy niz odpowiadajacy mu katalizator renowy osadzony na Al,O3
[83,115]. Lepsza aktywnos$¢ katalizatora osadzonego na SiOz-Al203 moze by¢ tlumaczona
wickszg kwasowoscig nosnika SiO2-Al203 w poréwnaniu z Al203 . Na powierzchni no$nika
SiO2-AlxOs istnieje dwa rodzaje grup —OH [116], przy czym jeden z nich to grupy mostkowe
taczace Si—Al, jednocze$nie nanosniku nie ma centrow zasadowych [117]. Powyzsze
sugeruje, wraz ze wzrostem zawartosci Re na powierzchni ren podstawia si¢ w miejscu
kwasowych grup —OH, tym samym na powierzchni powstajg jony renu ktore sg mocno
elektronodeficytowe [115,118]. W wyniku tego tworza si¢ prekursory centrow aktywnych
metatezy. Mimo tego, ze katalizatory molibdenowe s3a bardziej skomplikowane niz renowe,
réznice W aktywnosci uktadow MoQO3/SiO2-Al203 oraz M0O3/Al203 mogg by¢ tlumaczone
podobnie jak dla renowych analogéw. Lokalna struktura centrow molibdenowych i kwasowo-

zasadowe wlasciwos$ci no$nika wplywaja na aktywnos¢ katalizatora molibdenowego.
2.4.4. Wysokotemperaturowa aktywacja katalizatorow w atmosferze weglowodorow

Aktywacja katalizatoréw w atmosferze olefin w poréwnaniu z aktywacja w atmosferze gazu

obojetnego zwicksza aktywnos$¢ w reakcji metatezy olefin o kilka rzedéw wielkos$ci.

Ding iinni [119] przedstawili sposob aktywacji katalizatorow MoOs3/SiO2 1 WO3/SiO»,

uzyskanych metodg ,,pierwszej wilgotnosci”, w atmosferze propylenu w wysokich
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temperaturach. Molibdenowy katalizator byl aktywowany przez 30min w strumieniu
rozcienczonym propylenem (4/96 % obj. CsHe/N2) w temperaturze 550°C. W przypadku
katalizatora wolframowego, po aktywacji w 550°C propylenem zwigkszono temperaturg
do 700°C (w tej samej atmosferze) iutrzymywano w niej kolejne 30 minut. Aktywacje
katalizatora zakanczano przedmuchiwaniem N2 przez 10min i schtadzano uktad do reakcji
metatezy propylenu (20°C dla MoQOz3/SiO2 i 250°C dla WOz3/SiO>). Taka procedura aktywacji
katalizatora pozwolila przyblizy¢ si¢ do wartosci réwnowagowego stopnia konwersji
propylenu (wg autorow ~42 % dla T=20°C). W trakcie reakcji badacze zidentyfikowali
wylgcznie etylen i 2-buteny (stosunek molowy ~1), a produkty izomeryzacji nie przekraczali
0,5% selektywnos$ci. Wartosci TON byly 2-3 rzedy wigksze W porownaniu z katalizatorami
aktywowanymi w gazach inertnych, natomiast wartosci  tych katalizatorow sg zblizone
do najbardziej aktywnych heterogenicznych Kkatalizatorow o0 zdefiniowanej strukturze
otrzymywanych na bazie metaloorganicznych kompleksow (SOMC - Surface organometallic
chemistry) ,,zaszczepionych” na powierzchni nos$nika [120,121]. Wykazano, ze w Kilku
cyklach zdezaktywowane katalizatory odzyskiwaly powtornie poczatkowa aktywnosc
po regeneracji w gazie inertnym (550°C dla MoOs i 700°C -WO3). Badajac wptyw procedury
aktywacji na mechanizm powstawania centréw alkilidenowych zastosowano temperaturowo-
programowang reakcje powierzchniowg (TPRS). Badania TPRS pokazaty, ze w trakcie wzrostu
temperatury w przeptywie propylenu w okolicach 500°C na MoOs i 600°C na WO3 zaczynaja
powstawa¢ CO, CHs i H2. Obserwacje te popieraja mechanizm pseudo-Wittiga, w ktérym
powstaje niestabilny zwigzek karbonylowy, ktéry w wysokich temperaturach rozktada si¢
na wyzej wymienione zwiazki. Dalsze podniesienie temperatury skutkowato powstaniem
benzenu ietylenu, co jest podobne do okresu indukcji w reakcji aromatyzacji metanu.
Do oznaczenia liczby aktywnych centrow Mo powstatych na powierzchni aktywowanego
MoOzs/SiO2 autorzy zastosowali metodg znakowania izotopowego, podobnie do eksperymentu
Chauvin’a i Commereuc’a [91]. Seria M0oO3/SiO2 0 réznej zawartosci MoOz po aktywacji
w propylenie i ustaleniu si¢ stanu stacjonarnego w reakcji metatezy propylenu zostata
doktadnie przedmuchana N2, po czym probki miareczkowano *CH,=3CH,. Analiza GC-MS
wykryta produkty *CH,=CH; i ®*CH,=CH-CHs. Z serii eksperymentow ustalono, ze najwiece;
aktywnego Mo powstalo W probce 0 najnizszej zawarto$ci MoOs na powierzchni no$nika,
a takze, ze probka nie aktywowana propylenem wykazata si¢ zerowg zawarto$cig aktywnego

Mo na swojej powierzchni (tabela 2).
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Tabela 2 Wynik oznaczania miejsc aktywnych za pomocgq miareczkowania izotopowego [119]

Zawartos MoOs | DYSPESIAMO s oh, 13CH,=CH-CH, | - <YWna

(%mas.) na no$niku (mmol) (mmol) forma Mo
(na nm?) (%)

1,4 0,06 6,7 x 10* 2,6 x 1073 10,9

2,8 0,1 1,1 x 103 2,3 x10° 8,6

6,7 0,4 1,4x 103 2,5 x 1073 4,2

12,6 0,8 1,7x 103 3,8 x 103 3,2

20,1 2,6 1,8 x 103 3,4 x 1073 1,9

30,2 8,5 1,1x 103 1,8 x 103 0,7

6,72 0,4 0,0 0,0 0,0

@ Katalizator aktywowany w temperaturze 550°C, w przephywie N, bez aktywacji propylenem

Efektywna metode aktywacji katalizatora MoO3z/SBA-1 przedstawiono w publikacji [122].
Seri¢ katalizatorow 0 r6znej zawartosci XMoO3z (x=1,3,5,10 i 20% mas.) na mezoporowatym
nos$niku krzemionkowym typu SBA-1 aktywowano w przeptywie CHa przez 30 min w 700°C.
Z przetestowanej serii  materialdow  najwyzsza wartoScig aktywnosci  specyficznej
charakteryzowat si¢ probka 20MoQO3z/SBA-1. Warto$ci TOF liczone na catkowita zawartos¢
Mo maleje wraz ze wzrostem zawartosci MoOsz nhanosniku, co potwierdza to, ze
zdyspergowane formy Mo sg prekursorami miejsc aktywnych w reakcji metatezy. Probka
20Mo00O3 rowniez zostata przetestowana pod katem wptywu temperatury aktywacji (550-700°C)
i gazu aktywujacego -argon, metan, etylen, propylen iwodor. Aktywacja wodorem
w temperaturach 550-650°C w pordéwnaniu z aktywacja W Ar nie poprawita aktywnos$ci
katalizatora. Wgglowodory, natomiast, znaczaco poprawili aktywno$¢ Kkatalityczng
20Mo0O3/SBA-1 w reakcji metatezy propylenu w 50°C, konwersja propylenu jest podobna
do wartosci uzyskanych w przypadku aktywacji MoO3/SiO. propylenem [119]. Wplyw CHgs
na aktywno$¢ 20MoOs/SBA-1 w reakcji metatezy propylenu byt zbadany technika TPRS.
Katalizator byt ogrzewany w atmosferze CH4 do temperatury 800°C. Analiza GC pokazata, ze
pierwsze oddziatywania katalizatora z CHa zaczgly si¢ w okolicach 400°C i do 600°C, jedynym
obserwowanym produktem byt CO2. W zakresie 600-700°C powstawaty dodatkowo CO i Ha,
maksymalna produkcja Hz i CO miata miejsce w okolicach 700°C, tymczasem CO; catkowicie
znikneto. Od 700 do 800°C, generowanie Hz iCO =zaczglo sie¢ zmniejsza¢, natomiast
zaczely si¢ stopniowo pojawiac si¢ benzen i etylen-zachowanie podobne do okresu indukcji
aromatyzacji metanu -analogicznie jak w przypadku [119]. W trakcie okresu indukcji reakcji
aromatyzacji metanu pierwszym etapem jest redukcja Mo®" metanem i nastepcze naweglanie

do weglikow MoCx i tlenoweglikow MoCxOy [123]. w kolejnym etapie powstajg CO, H2 i CoHa.
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Biorgc powyzsze pod uwage autorzy sugerujg, ze W pierwszym etapie eksperymentu TPRS
20Mo0Os/SBA-1 metanem zachodzi redukcja Mo®*, a generowanie H, i CO jest zwigzane
z powstawaniem weglikow MoCx 1 tlenowgglikow molibdenu MoCxOy. Te formy potrzebne
do in-situ tworzenia si¢ etylenu, w obecnosci ktérego moga generowac si¢ centra metalo-
karbenowe, zgodnie z zaproponowanym mechanizmem w artykule [119]. Jedyna nieScistoscia
w tym przypadku jest nieobecnos¢ zwiazkow karbonylowych, ktore moglyby si¢ roztozy¢
na CO i Ha, poniewaz nie sa stabilne w wysokich temperaturach. Zaobserwowane zachowanie
odzialywania metanu z 20M0QO3/SBA-1 w trakcie eksperymentu TPRS moze sugerowac, ze

centra metalo-karbenowe moga rowniez powstawaé¢ w wyniku uwodornienia MoCyx i MoCxOy.
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3. Czes¢ eksperymentalna

3.1.  Synteza katalizatoréw nMoQO3/SiO»

Seri¢ katalizatorow nMoQ3/SiO2 zawierajacych 3, 5, 10 1 20% mas. MoOs zsyntezowano
metoda impregnacji ,,pierwszej wilgotnosci” (ang. incipient wetness), uzywajac prekursora
heptamolibdnenianu amonu (NH4)6sM07024 (98,7 % Polskie Odczynniki Chemiczne). Wodne
roztwory heptamolibdenianu amonu sporzadzono tak, aby otrzymac 3, 5, 10 120% wag.
catkowitej zawartosci MoOs; w koncowych katalizatorach. Jako nosnik uzyto komercyjng
krzemionke SiO» (Sigma-Aldrich). Przed impregnacja, nosnik byl suszony w temperaturze
120°C przez 8h. Kazdorazowo 1g wysuszonej SiO, impregnowano lecm?® wodnego roztworu
(NH4)6Mo07024, poczym zostawiono do suszenia w temperaturze pokojowej przez noc,
nastgpnie suszono w 120°C przez 5h, a na koniec kalcynowano w 550°C przez 6h w przeplywie
powietrza. Skalcynowane katalizatory pastylkowano i frakcjonowano celem uzyskania frakcji
orozmiarze 0,2-0,3 mm wuzywanej w testach katalitycznych. Katalizatory oznaczono
3Mo05/Si0,, 5Mo003/Si02, 10M003/Si02, 20M003/Si0,, gdzie 3,5,10 Iub 20 odpowiada

udzialowi masowemu MoO3 na powierzchni SiO».
3.2.  Synteza katalizatorow 5Cr203/Si0>

Synteze tlenkowego katalizatora Cr,O3/SiO> prowadzono metoda ,,pierwszej wilgotnosci”
uzywajac wodnego roztworu azotanu chromu Cr(NO3)3 (Acros Organics 99%) jako prekursora
fazy aktywnej. Roztwor przygotowano rozpuszczajac odpowiednia ilos¢ soli Cr(NO3); -9H20
w wodzie dejonizowanej tak, aby docelowa zawartoscig Cr.O3; bylo 5%mas na powierzchni
nos$nika. Jako no$nik uzyto komercyjng krzemionke SiO.. Przed impregnacja, nosnik byt
suszony w temperaturze 120°C przez 8h. Kazd