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Resumen. Con el propdsito de superar algunos de los problemas que presenta la
deshidrogenacion directa, se buscan métodos alternativos siendo el mas promisorio la
deshidrogenacion oxidativa (DHOX). En el Laboratorio de Refinacion y
Petroquimica de la Escuela de Ingenieria Quimica de la UCV se han estudiado en los
ultimos afios catalizadores de VMgO, los cuales se muestran activos y selectivos en la
DHOX de n-Butano, de igual forma se ha estudiado su método de preparacion para
poder obtener catalizadores equivalentes a los elaborados en el Instituto Tecnoldgico
de Quimica (ITQ) ubicado en Valencia — Espafia, por ser un laboratorio altamente
reconocido en la preparacion de este tipo de catalizadores. En dichos estudios se ha
determinado que los catalizadores soportados en silice y a-alimina son los que
poseen mayores probabilidades de llegar a ser el corazéon de la tecnologia de la
deshidrogenacion oxidativa de n-Butano. Debido a ello el presente trabajo consistid
en el estudio de la DHOX de n-Butano en catalizadores de VMgO madsicos y
soportados con un 30% en peso de silice o a-alimina y una relacioén atdémica Mg/V =
4. Los catalizadores fueron caracterizados a través de ensayos de DRX, andlisis
quimico por absorcidon atomica y superficie especifica (BET). Se estudio el efecto
sobre la estabilidad, selectividad y la conversion que tienen la temperatura de
reaccion, tiempo de contacto, temperatura de calcinacion y una variacién en el

método de agitacion utilizado en la preparacion. La composicion utilizada en la



alimentacion para este estudio fue de C4H;¢/O,/N, = 8/12/80, la temperatura de
reaccion oscilé en un rango de 480 y 550°C, los tiempos de contacto utilizados fueron
6, 25y 50 ger min/molyy y se estudiaron dos temperaturas de calcinacioén, 600 y 700
°C. La reaccion se llevo a cabo en un reactor de lecho fijo de cuarzo operado a
presion atmosférica. La composicion de alimentacion se reguld con controladores
masicos automaticos, la temperatura de reaccion se fijo6 mediante un horno provisto
de un controlador PID, y la corriente de salida se analizé6 mediante un cromatdgrafo
de gases. Los productos obtenidos durante la DHOX fueron 1-buteno, c-2-buteno, t-
2-buteno, 1,3-butadieno, CO y CO,. Se encontrd que el nuevo método de preparacion
de los catalizadores genera una mayor actividad y mejor selectividad en el catalizador
comparado con los catalizadores estudiados por Malaver y Rosato (2004) y Farias y
Pedroza (2005), los cuales estudiaron el método de preparacion en el Laboratorio de
Refinacion y Petroquimica de la UCV. Los catalizadores masicos calcinados a 700°C
mostraron una mejor estabilidad pero menor actividad que los calcinados a 600°C, sin
embargo la mayoria de los catalizadores masicos calcinados a 700°C presentaron
problemas durante su estabilizacion, observandose un aumento descontrolado en la
temperatura de reaccion causando su desactivacion. Los catalizadores masicos
preparados no so6lo reproducen el comportamiento de los catalizadores preparados en
el ITQ, sino que tiende a mejorarlos en cuanto a selectividad se refiere. El catalizador
soportado en silice se mostrd ligeramente menos activo en comparacion con el
preparado en el ITQ, pero presentd una mayor selectividad a butenos y butadienos.
Para el catalizador soportado en a-alimina se obtuvo practicamente el mismo
comportamiento que el preparado en el ITQ, pero mostré una menor dispersion en los
resultados obtenidos. Los mejores resultados se obtuvieron para el catalizador
masico, al presentar la mayor actividad y selectividad total hacia olefinas. Los de a-
alimina presentaron mejor actividad y selectividad total que los catalizadores
soportados en silice, lo que pudo haber sido debido al mayor caracter acido de la
silice. Los catalizadores preparados presentaron caracteristicas estructurales muy
similares a los preparados en el ITQ. De acuerdo a lo expuesto anteriormente, se
concluyd que se logro transferir la tecnologia requerida para la preparacion de
catalizadores de VMgO para la DHOX de n-Butano, logrando mejorar
adicionalmente la actividad y selectividad con respecto a los catalizadores preparados
en el ITQ.
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PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

La demanda de dienos y alquenos se ha incrementado a nivel mundial debido al
crecimiento de la industria quimica y petroquimica. La Deshidrogenacion Oxidativa
de alcanos livianos (C,-C4) para la produccion de alquenos se presenta como una
alternativa a la pir6lisis térmica y a la deshidrogenacion catalitica. La
Deshidrogenacion Oxidativa de alcanos es potencialmente mas economica, ya que
siendo una reaccidon exotérmica, no requiere de una entrada externa de calor que

origina limitaciones termodindmicas.

Asimismo, aunado al bajo costo de los alcanos livianos y al hecho de que ellos
representan generalmente un impacto ambiental aceptable debido a su baja
reactividad quimica, los mismos proveen incentivos para usarlos como alimentacion
en la elaboracion de productos quimicos. Adicionalmente, la produccion de alquenos
es rentable debido a su alto valor agregado, siendo el costo de los mismos

aproximadamente el doble de sus correspondientes alcanos.

Venezuela es un pais con alta potencialidad para la produccion de gas, fuente
importante de alcanos ligeros. Para el ano 1998 las reservas de gas alcanzaban el
valor de 226 trillones de pies cubicos (TPC), de las cuales 146 corresponden a
reservas probadas (132 asociadas a la extraccion del petrdleo y 14 no asociadas).
Debido a ello, en la escala mundial de productores, Venezuela ocupa el 8° lugar en
cuanto a reservas probadas, mientras que ocupa el lugar 13° en consumo, incluso

detras de paises como México y Argentina.

Venezuela presenta una gran capacidad de expansion debido a que el incremento en
las reservas probadas de Gas Natural provocara un aumento en la produccion de
hidrocarburos C4 y Cs. Esto a su vez estimula el desarrollo de nuevas tecnologias que
permitan la producciéon de olefinas a partir de n-butano, por ejemplo Ila

Deshidrogenacion Oxidativa (DHOX).
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Este proceso ofrece la posibilidad de evitar o minimizar varios de los problemas de la
deshidrogenacion clasica como lo son: a) conversion limitada por el equilibrio
termodinamico, b) altas temperaturas de reaccion, c¢) la desactivacion del catalizador
por la formacién de coque y d) la obtencion de grandes cantidades de sub-productos
debido a las reacciones de craqueo. La DHOX permite eliminar los inconvenientes
mencionados anteriormente, ya que su reaccion global es exotérmica y la temperatura

de operacion es mas baja, eliminando asi las posibilidades de craqueo.

El principal problema asociado con la deshidrogenacion oxidativa de alcanos es la
formacion de 6xidos de carbono por la oxidacion no selectiva de los hidrocarburos.
Durante los ultimos afios se ha determinado que los catalizadores basados en 6xido de
vanadio soportado sobre O¢xidos metalicos son activos y selectivos para la
deshidrogenacién oxidativa de alcanos de bajo peso molecular. De alli radica la
necesidad de continuar realizando estudios basados en el uso de los catalizadores de
VMgO para la Deshidrogenacion Oxidativa de n-butano bajo diferentes condiciones
de operacion, con el objetivo de alcanzar resultados satisfactorios que permitan

reemplazar la actual tecnologia.

Hasta ahora, en el Laboratorio de Refinaciéon y Petroquimica de la Escuela de
Ingenieria Quimica de la Universidad Central de Venezuela se han preparando,
analizando y estudiando catalizadores aptos para la DHOX de n-butano, con el fin de
mejorar y enriquecer algunas de las caracteristicas de éstos como lo son: actividad,
selectividad y resistencia mecénica. Para ello, se han estudiado catalizadores
preparados en el Instituto Tecnoldgico de Quimica (ITQ) ubicado en la ciudad de
Valencia - Espafia, por ser un laboratorio altamente reconocido en la preparacion de
catalizadores en esta area, de igual forma se ha estudiado el método de preparacion
para lograr obtener en el Laboratorio de Refinacion y Petroquimica de la UCV,

catalizadores con caracteristicas similares a los preparados en el ITQ.
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Dicha investigacion, hasta ahora, ha permitido clasificar los catalizadores basados en
oxidos de vanadio y magnesio (VMgO) como activos y selectivos para la DHOX de
alcanos de bajo peso molecular, especialmente el n-butano. Adicionalmente, han
determinado que los catalizadores soportados en silice y a-alimina son los que
poseen mayores probabilidades de llegar a ser el corazéon de la tecnologia de la

deshidrogenacion oxidativa.
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OBJETIVOS

GENERAL

>

Estudiar el comportamiento de los catalizadores de 6xidos de Vanadio y
Magnesio masicos y soportados sobre silice y alimina al 30% en peso,
analizar el efecto que ejercen las variables operativas sobre el comportamiento
y estabilidad de estos catalizadores y evaluar la capacidad de transferir

tecnologia.

ESPECIFICOS

>

Desarrollar una variante en el método de agitacion durante la preparacion de
los catalizadores y observar su efecto sobre la reproducibilidad y la estabilidad

de los mismos.

Estudiar la influencia del tipo de soporte sobre la actividad y la selectividad de
los catalizadores de 6xidos de Vanadio y Magnesio, estableciendo las debidas

comparaciones entre ellos.

Estudiar el efecto de las variables de operacion tales como la temperatura de
reaccion y el tiempo de contacto sobre el comportamiento de los catalizadores

preparados.

Realizar estudios comparativos entre los resultados obtenidos para el presente
trabajo y los reportados por otros autores que hayan estudiado la DHOX de

n-butano bajo las mismas condiciones de operacion.

Realizar ensayos de Difraccion de Rayos X y absorcion atomica para verificar
que la variante en el método de preparacion permite reproducir catalizadores

aptos para la Deshidrogenacion Oxidativa de n-butano.
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ASPECTOS GENERALES DE LA CATALISIS



REVISION BIBLIOGRAFICA

En este capitulo se presentaran los aspectos teodricos mas importantes que permitiran
estudiar la Deshidrogenacion Oxidativa del n-Butano, tomando en cuenta todos los

factores que en ella intervienen.

1.1. Cataélisis
1.1.1. Historia

La reaccion catalitica mas antigua promovida por el hombre es la fermentacion del
vino, la cual segin andlisis de textos antiguos debid6 haber empezado
aproximadamente 5 000 afios A.C. Esta es una reaccion de catélisis enzimatica, en la
cual la enzima zimasa transforma selectivamente los azlcares en alcohol.
Posteriormente el hombre utilizé cenizas de madera como catalizador en la hidrélisis

de grasas animales para la manufactura de jabon.

En la Edad Media la quimica era estudiada principalmente por los alquimistas, los
cuales observaron que ciertas reacciones quimicas se podian llevar a cabo al agregar
ciertas sustancias o elementos ajenos a la reaccion. Sin embargo no fue hasta
principios del siglo XIX que hubo una generalizacion de los hechos cuando en 1836

Berzelius propuso el concepto de catélisis.

El concepto enunciado por Berzelius fue el siguiente: "Se ha probado que algunas
sustancias simples o compuestas, solubles o insolubles, tienen la propiedad de ejercer
sobre otras sustancias un efecto muy diferente al de la afinidad quimica. A través de
este efecto ellas producen descomposicion en los elementos de esas sustancias y
diferentes recombinaciones de esos elementos, de los cuales ellas permanecen
separadas. Yo la llamaré fuerza catalitica y 1lamar¢ a la descomposicion de sustancias
por esta fuerza catalisis, de manera similar que a la descomposicion de sustancias por

la afinidad se le llama andlisis.”
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Entre los casos que estudi6 Berzelius, se encuentran la conversion del almidon en
azucar en presencia de 4cidos, la descomposicion del peroxido de hidroégeno en
condiciones alcalinas y la combinacion del hidrogeno y el oxigeno en la superficie del
platino esponjoso. En estos tres ejemplos, los acidos, los iones alcalinos y el platino
esponjoso, son los materiales que aumentaban la velocidad pero permanecian sin

. L icl, 1987
modificarse en la reaccion, [evenspiel 1987]

En 1901 Otswald ide6 aprovechar la variacion de la velocidad de reaccion como
medida de la accion catalitica y propuso la definicion de catalizadores como toda
sustancia que altera la velocidad de una reaccidon quimica sin aparecer en los

productos finales. R&ymend: 1961]

Los avances en la practica de la catalisis desde aquel tiempo han sido tal que hoy en
dia las industrias quimicas y de refinacién se basan principalmente en reacciones

cataliticas. ™MeKetia, 1977]

1.1.2. Clasificacién de la catélisis

Las reacciones cataliticas se pueden clasificar como reacciones homogéneas o
heterogéneas. Ambas clases tienen condiciones y efectos diferentes aunque la gran
mayoria de los procesos industriales corresponden a sistemas heterogéneos. Aun asi
el estudio de sistemas homogéneos puede arrojar mucha luz sobre la naturaleza de las
reacciones heterogéneas. Los dos sistemas, homogéneos y heterogéneos se

diferencian de la siguiente manera:
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1.1.2.1.Catalisis homogénea

Los catalizadores y componentes de reactantes y productos estan en el mismo

estado fisico y permanecen solo en una fase.

El catalizador esta distribuido uniformemente a través del sistema y la

movilidad del catalizador es la misma que la de los otros componentes.

El catalizador actlia por su masa y el coeficiente de velocidad es proporcional

a la concentracion del catalizador en el sistema.

1.1.2.2.Catalisis heterogénea

Los catalizadores y componentes de reactantes y productos estan en diferente
estado fisico o si estan en el mismo estado fisico tienen diferentes fases

separadas por una superficie.

El catalizador no estd uniformemente distribuido a través del sistema y la
movilidad del catalizador es diferente (usualmente baja) de aquella de los

otros componentes.

El catalizador act@ia segin su superficie y el coeficiente de velocidad es
proporcional al area del catalizador expuesta a la reaccion, al porcentaje de
difusion de los reactantes hacia la superficie del catalizador y a los productos

de la superficie del catalizador.

11
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1.1.2.3.Mecanismo de la Catalisis [-evenspicl 19871

A continuacion, se presentan las etapas a través de las cuales la catalisis actiia sobre
un sistema reaccionante, las cuales se describen mediante procesos fisicos y

quimicos:

Etapa 1: Difusion de los reactantes desde la masa del fluido a la superficie del

catalizador.

Etapa 2: Difusion de los reactantes a través de los poros del catalizador

Etapa 3: Se adsorbe una molécula en la superficie y queda ligada a un centro activo.
Etapa 4: Reacciona con otra molécula situada en un lugar adyacente (mecanismo de
doble centro), con una procedente de la corriente gaseosa (mecanismo de un sélo
centro), o simplemente se descompone en dicho lugar (mecanismo de un solo centro).
Etapa 5: Los productos se desorben desde la superficie, con lo cual el centro activo

queda libre.
Etapa 6: Difusion de los productos a través de los poros del catalizador.

Etapa 7: Difusion de los productos desde la superficie del catalizador a la masa del

fluido

Por otra parte, se supone que existe equilibrio entre todas las especies de moléculas:
reactantes y productos libres, reactantes ligados, productos intermedios, y productos

que intervienen en estos tres procesos.

1.1.3. Catalizadores

Un catalizador es una sustancia que es capaz de acelerar una reaccién quimica
permaneciendo ¢l mismo inalterado (no se consume durante la reaccién). Muchos de
los catalizadores actian aumentando la superficie que permite encontrarse y unirse o

separarse a dos o mas reactivos quimicos. Los catalizadores no alteran el balance

12
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energético final de la reaccidon quimica, sino que solo permiten que se alcance el

equilibrio con mayor o menor velocidad.

Las funciones basicas de un catalizador se presentan a continuacion: [Smith, 1991]

» Un catalizador acelera la reaccion al proporcionar otros posibles mecanismos
para la formacién de productos, siendo la energia de activacion de cada etapa
catalitica, inferior a la de la reaccion homogénea (no catalitica).

» En el ciclo de la reaccidn, los centros de catalisis activos se combinan con
cuando menos un reactante y quedan libres al aparecer el producto. El centro
liberado se puede recombinar con otro reactante para producir otro ciclo, y asi
sucesivamente.

» Se requieren cantidades de centros cataliticos comparativamente pequenas
para formar grandes cantidades del producto.

» La conversion de equilibrio no es alterada por la catalisis. Cualquier
catalizador que acelere la reaccion directa en un sistema en equilibrio también
cataliza la reaccion inversa.

» El catalizador puede afectar radicalmente a la selectividad.
1.1.3.1.Aspectos basicos
Para entender las funciones bésicas del catalizador y los efectos que tiene el mismo
sobre una reaccién quimica, es sumamente necesario tomar en cuenta ciertos factores

que tienen que ver con la naturaleza y las caracteristicas del mismo. A continuacion

se destacan algunos de estos factores con una breve explicacion de ellos.

13
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1.1.3.1.1. Agente activo

El agente activo es el responsable de la actividad catalitica. Esta fase activa puede ser
una sola fase quimica o un conjunto de ellas, sin embargo, se caracteriza porque ella
sola puede llevar a cabo la reaccion en las condiciones establecidas. Sin embargo, la
misma puede tener un costo muy elevado, como en el caso de los metales nobles
(platino, paladio, rodio, etc.) o puede ser muy sensible a la temperatura (caso de los
sulfuros de molibdeno y cobalto), por lo cual se requiere de un soporte para

dispersarla, estabilizarla y proporcionarle buenas propiedades mecénicas.

1.1.3.1.2. Actividad

La actividad es la consecuencia directa del efecto acelerador y se puede definir como
la velocidad de reacciéon en moles transformados por segundo y por moles de
catalizador. Para algunos catalizadores se prefiere dar esta velocidad corregida por
area del catalizador o normalizada por el nimero de 4&tomos de catalizador que estan

en contacto con la reaccion.

1.1.3.1.3. Selectividad

Se entiende por selectividad la propiedad del catalizador que permite modificar
solamente la velocidad de ciertas reacciones, muchas veces la de una reaccion
determinada, no afectando a las demas. De este modo, en presencia de un catalizador
adecuado pueden obtenerse productos que contengan predominantemente las

sustancias deseadas a partir de una alimentacion determinada. (everspiel. 1987)

1.1.3.1.4. Estabilidad

Es la variable final a optimizar en su aplicacion industrial y la que se relaciona

directamente con la vida util. La vida de operacion de un catalizador debe ser
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evaluada en funcion de la cantidad de productos formados, de manera que en el
minimo de tiempo debe permitir amortizar el costo del catalizador y la operacion del
proceso. Si bien en las condiciones de uso de los catalizadores en la actualidad casi
todos éstos sobrepasan largamente este minimo de vida til, se requiere de una serie

de prevenciones para evitar que el catalizador se desactive prematuramente.

1.1.3.1.5. Porosidad

La estructura porosa de un catalizador produce una cantidad considerable de
superficie especifica interna por unidad de peso del catalizador. Debido al mecanismo
tan complejo que implica la catélisis, la estructura y el area interna de los poros del
catalizador desempefian papeles importantes en la determinacion de varios
parametros tales como: actividad catalitica, selectividad, permeabilidad, difusividad,

conductividad térmica y resistencia mecanica.

1.1.3.1.6. Soporte

La funcion mecanica del soporte es actuar como una base o esqueleto para el
componente catalitico. Ello sirve para reducir las pérdidas por sinterizacion y prestar
fuerza y vigor fisico al catalizador. Aparte de su funciéon puramente mecénica, otros

- Emmet, 1954
efectos deseados en un soporte incluyen: (F™met 1954

» Dar una superficie de contacto mas extensa del agente activo y en relacion
a ello mejorar la actividad catalitica en aquellos casos en los cuales este
agente, por si mismo, tiene baja 4area superficial. Lo anterior es
particularmente importante con agentes costosos como el platino.

» Aumentar la estabilidad del catalizador manteniendo los cristales finos del
constituyente activo lo suficientemente apartados como para que la

sinterizacion ocurra.

15
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» Modificar favorablemente la actividad o la selectividad del catalizador asi
como la resistencia a los venenos, entre otros, del constituyente activo.

» Mejorar la actividad a través del aumento de la accesibilidad de la
superficie activa.

» El aumento de la superficie activa resultante del uso de un soporte podria
originar una disminucion en la sensibilidad hacia los venenos.

» Ayudar a disipar el calor y prevenir el sobrecalentamiento local, lo cual
podria causar sinterizaciéon ocasionando una pérdida de la superficie
activa.

» Proporcionar resistencia a la atricion.

» Ayuda a controlar el numero de centros activos y las distancias entre ellos.

Los soportes se utilizan basicamente en catalisis heterogénea ya que esta clase de
sistemas utiliza un area superficial grande. Por ejemplo, los catalizadores metalicos se
depositan en la superficie de un soporte, proporcionando una distribuciéon mas
uniforme del catalizador, obstaculizando la segregacion por sinterizacion y
aumentando la estabilidad y vida del catalizador. Algunos de los soportes mas

utilizados son: aliminas, zeolitas, silicas, carbon y silice-aliminas.

1.1.3.1.7. Promotores

Un promotor es definido como una sustancia que es afiadida al catalizador durante su
preparacion en pequefias cantidades (usualmente menos del 10%), el cual por si
mismo presenta una pequefa actividad, y le imparte al catalizador una mejor

actividad, estabilidad o selectividad para la reaccion deseada.

Estos compuestos se pueden incorporar al catalizador en cualquiera de las etapas de
su preparacion. El modo y el momento de su adicion son a veces importantes. Asi

como en algunos casos los promotores aumentan la actividad del catalizador, en otros
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se agregan para retardar reacciones laterales indeseables o para aumentar la

estabilidad de la fase activa.

Dentro de las funciones mas importantes del promotor se pueden destacar las

siguientes:

» En cuanto a la resistencia a impurezas, el promotor protege la fase activa de
venenos o impurezas provenientes de reactantes o del proceso de reaccion.

» En cuanto a la textura, el promotor inhibe el crecimiento o la aglomeracion de
las particulas de fase activa.

» En cuanto al efecto electronico/estructural, el promotor se diluye en la fase

activa y altera el caracter electrénico

1.1.3.1.8.1.Tipos de Promotores "™ 1934l

Promotores Estructurales: Probablemente el tipo de promocion mas importante es
aquella en la cual el promotor aumenta el area superficial del componente activo.
Usualmente, pero no siempre, esto involucra un incremento en la estabilidad del
catalizador debido a la pérdida de superficie durante su uso. Este tipo de promotor, a

menudo, ha sido designado en la literatura como un estabilizador.

El incremento en la estabilidad estructural puede ser visualizado, en la mayoria de los
casos, como un incremento en el punto de fusion del componente activo como
resultado de la presencia del promotor. Esto puede ocurrir cuando el promotor forma
una solucion solida con el componente activo. En algunos casos, un promotor
estructural podria estabilizar la estructura del soporte y sélo afectaria indirectamente

el 4rea superficial del componente activo.

17
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Promotores de Acciéon Dual: En algunos casos de catalisis, mas de una reaccion
deberia ser catalizada para alcanzar completamente los resultados deseados. En otros
casos, el promotor deberia actuar para catalizar una de las reacciones. El mejor
ejemplo de esta accion dual del promotor se ubica en la isomerizacion de parafinas
con un catalizador en gel de Niquel-Silica-Alumina. Aparentemente, los centros
activos para ambos hidrogenos y la transferencia del proton son requeridas para esta
reaccion. La alimina, en este caso, podria ser considerada como un promotor del tipo

accion dual.

Promotores Electronicos: Las reacciones sobre superficies metalicas que involucran
hidrégeno han sido empleadas para describir el caracter electronico de los sistemas
metalicos, o en otras palabras la capacidad de los sistemas metalicos para aceptar y
dar electrones a la superficie. Los metales sin orbitales libres, como el cobre y el oro,
presentan una baja atraccion para el hidrogeno y no lo adsorbe fuertemente en su
estado puro. Este tipo de metal es un pobre catalizador de hidrogenacion,
probablemente porque el hidrogeno adsorbido tiende a ser tan hermético como para
ser util para la reaccion. Las actividades cataliticas mas altas son alcanzadas con
metales tales como el niquel y el platino los cuales tienen pocos orbitales libres de
manera tal que el hidrégeno sea adsorbido, pero puede ser liberado con facilidad por

otro reactante.

Promotores Selectivos: Se emplean en casos donde mas de una reaccion es posible,
para que guie la reaccidon y evite reacciones colaterales que generen productos

indeseados.

Existen otros tipos de promotores empleados en la industria y el laboratorio tales

como los promotores de difusién y de cambio de fase, entre otros.
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1.1.3.1.8. Inhibidores Fmmet 19541

Denominados antiguamente catalizadores negativos, los inhibidores son sustancias
que, cuando son anadidas durante el proceso de preparacion de catélisis en pequeiias
cantidades, originan un empobrecimiento de la actividad, selectividad o estabilidad

catalitica. En otras palabras, tienen una funcion contraria al promotor.

Como los promotores, los inhibidores pueden actuar de muchas formas y pueden ser

clasificados de manera similar.

1.1.3.2.Desactivacion de los catalizadores [Levenspicl, 1987]

También debe considerarse la existencia de diferentes mecanismos de desactivacion,
que dan por resultado la pérdida de eficiencia catalitica y que incluyen: la

desactivacion por sinterizacion, envenenamiento y ensuciamiento.

La desactivacion puede ser uniforme (en todos los centros activos) o selectiva, en
cuyo caso atacan y desactivan preferentemente los centros mas activos que son los
que suministran la mayor parte de la actividad del catalizador.

: - ... [Levenspiel, 1987
Existen cuatro formas por las que puede originarse la desactivacion -everspiel 1987]

Desactivacion en paralelo: ocurre cuando un producto de reaccion se deposita sobre

la superficie y la desactiva.

Desactivacion en serie: ocurre cuando un producto de reaccion se descompone o
reacciona posteriormente dando una sustancia que se deposita sobre la superficie y la

desactiva.
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Desactivacion lateral: ocurre cuando una impureza de la alimentacion se deposita
sobre la superficie o reacciona dando una sustancia que ataca la superficie y la

desactiva.

Desactivacion independiente: se produce cuando hay una modificacion estructural o
sinterizacion de la superficie del catalizador, debida a la exposicion del catalizador a

condiciones extremas como por ejemplo la temperatura.

1.1.3.2.1. Sinterizacion

A temperaturas elevadas ocurre un crecimiento cristalino del catalizador, lo cual
origina que la superficie del mismo vaya disminuyendo rdpidamente. A este
fenémeno se le conoce con el nombre de sinterizacion. Esto conlleva a una pérdida en

la actividad del catalizador.

1.1.3.2.2. Venenos Emmet 1954]

Los venenos representan todas aquellas impurezas presentes en la corriente gaseosa y
que tienen un efecto adverso sobre el desarrollo de la catalisis. Esto no incluye
reactantes, agentes afiadidos durante la preparacion de los catalizadores (inhibidores)
o productos de la reaccion tales como el coque o el hollin. Existen distintos tipos de

venenos los cuales se mencionan a continuacion:

Venenos de Adsorcion Quimica: éste disminuye la actividad del catalizador por
conversion de los sitios activos en un compuesto de superficie inactiva y afectando el
nimero de electrones libres o desapareados desde el punto de vista de la reaccion

catalitica.

Venenos de Selectividad: son aquellos que tienen influencia en la selectividad del

catalizador. La selectividad usualmente se empobrece progresivamente con el tiempo.
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Venenos de Estabilidad: éstos disminuyen la estabilidad estructural del catalizador.
El mejor ejemplo de ello es el envenenamiento por tratamiento con vapor de los
catalizadores a base de silica o alimina en gel. El envenenamiento de este tipo es

caracterizado por una disminucion gradual en la actividad y el area superficial.

Venenos por Difusion: este tipo de envenenamiento puede ocurrir si los poros son
bloqueados impidiendo una difusion de los reactantes hacia la superficie interna. Este
envenenamiento es encontrado principalmente en catalizadores granulares o

encapsulados, los cuales tiene un area externa relativamente pequefia

1.1.3.2.3. Ensuciamiento

El ensuciamiento se define como la deposicion permanente de carbono sobre los
catalizadores durante el procesamiento quimico de hidrocarburos y otras sustancias
organicas. Estos depositos se originan, basicamente, debido al empleo de altas
temperaturas durante las reacciones ocasionando un craqueo térmico de las moléculas
que conforman lo compuestos, produciendo coque con la subsiguiente consecuencia
de la disminucion en la actividad del catalizador. Una forma de eliminar el

ensuciamiento es la regeneracion del catalizador.

1.1.3.3.Reproducibilidad de la catalisis (572> ¥ Kallé. 1976]

La reproducibilidad de los catalizadores es influenciada por diversos factores.
Especificamente, el problema puede ser discutido s6lo para un catalizador y una
reaccion dada, no obstante se pueden realizar algunas observaciones generales

independientemente de tales casos particulares.

Es generalmente aceptado que las propiedades de los catalizadores dependen en su
mayoria de su composicion quimica, las cuales pueden ser variadas dentro de limites

permisibles. Evidentemente, las actividades especificas de los catalizadores pueden
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ser comparadas solo en el caso de que tengan composiciones quimicas idénticas. Se
asume generalmente que muchos tipos de impurezas pueden afectar las propiedades

cataliticas notablemente aiin cuando estén presentes en bajas concentraciones.

En general, los catalizadores metalicos son mds sensibles a la presencia de pequefias
cantidades de materiales extrafios en comparacion a los catalizadores compuestos por
oxidos. Asi por ejemplo, la actividad catalitica de los catalizadores de alimina o silica
que contienen de 0,1 a 0,2 moles de iones metalicos alcalinos por gramo de
catalizador es considerablemente reducida en la deshidratacion de alcoholes, en el
craqueo de cumeno y en las reacciones isomerizacion. Por el contrario, la actividad
del y-Al,O3 en la deshidratacion del etanol y en la isomerizacion del propileno es
generalmente mejorada en la presencia de tales impurezas en concentraciones que no
excedan el 0,1 % en peso. Las impurezas podrian también tener su efecto sobre la

selectividad.

Las impurezas de los catalizadores deberian ser conocidas lo mds exactamente
posible, observando y tomando en cuenta tanto la composicion como la
concentracion. Esto se refiere particularmente a productos técnicos, los cuales
podrian contener materiales extraiios en muy altas concentraciones. Tomando en
cuenta tanto la demanda como la composicion quimica, la reproducibilidad
evidentemente depende de la estructura fisica (superficie especifica, estructura del
poro, distribucién de los poros, etc.). Se sabe, que la actividad de un catalizador
solido depende de la actividad catalitica por unidad de superficie (actividad
especifica) y la magnitud de la superficie disponible de las moléculas reactantes. El

método de preparacion del catalizador podria tener efecto sobre ambos factores.

Para estudiar, interpretar y medir la reproducibilidad de los catalizadores se necesita

tomar en cuenta muchos factores tales como la pureza de los mismos, la estabilidad
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del catalizador durante las mediciones, la inhibicion difusional (lo cual afecta la
selectividad) y las condiciones experimentales, las cuales deberian ser escogidas de
manera tal que la superficie est¢ en equilibrio estacionario con la mezcla

reaccionante.

1.1.3.4.Métodos de preparacion de catalizadores > !

Los métodos y técnicas experimentales para la preparacion de catalizadores son
particularmente importantes, pues la composicion quimica no es en si misma
suficiente para determinar la actividad. Las propiedades fisicas, tales como area
superficial, tamano de los poros, tamafio de particula y estructura de la misma,
también tienen influencia sobre la actividad. Estas propiedades quedan determinadas
en buena parte por los procedimientos de preparacion. Se hace una distincion entre
las preparaciones en las cuales todo el material constituye el catalizador, y aquellas en
las que el ingrediente activo esta dispersado en un material de soporte o portador que
tiene una gran area superficial. El primer tipo de catalizador se prepara generalmente

por precipitacion, formacion de un gel o una mezcla simple de los componentes.

La precipitacion es un método para obtener el material solido en una forma porosa.
Consiste en afiadir un agente precipitante a soluciones acuosas de los componentes
deseados. Los pasos subsecuentes en el proceso son: lavado, secado, y, algunas veces,
calcinacion y activacion. Algunas variables tales como concentraciéon de las
soluciones, temperatura, tiempo de secado y calcinacion, pueden tener influencia en
el area de superficial y en la estructura de los poros del producto final. Esto explica la
dificultad para reproducir catalizadores e indica la necesidad de seguir
cuidadosamente los procedimientos de preparacion que hayan sido probados. De
particular importancia es el paso del lavado que elimina todas las trazas de impurezas
que pueden actuar como venenos. Un caso especial de los métodos de precipitacion

es la formacion de un precipitado coloidal que se gelifique. Los pasos en el
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procedimiento son esencialmente los mismos que aquellos utilizados en el
procedimiento de precipitacion. Los catalizadores que contienen silice y alimina son
especialmente apropiados para la preparacion de geles, ya que sus precipitados tienen

naturaleza coloidal.

Algunas veces se puede obtener un material poroso mezclando los componentes con
agua, moliéndolos al tamafio deseado del grano y luego secandolos y calcinandolos.
Finalmente, los materiales asi obtenidos deberan molerse y cribarse para obtener el

tamano apropiado de particula.

Los portadores cataliticos proporcionan un medio para obtener una gran area

superficial con una pequefia cantidad del material activo.

Los pasos en la preparacion de un catalizador impregnado en un portador pueden
incluir los siguientes: (1) eliminar el aire del portador por medio de vacio; (2) poner
en contacto el portador con la solucién impregnante; (3) eliminar el exceso de

solucion; (4) secado; (5) calcinacion y activacion.

La naturaleza del portador puede afectar a la actividad y a la selectividad del
catalizador. Este efecto probablemente se debe a que el portador puede tener
influencia sobre la estructura de los atomos del agente catalitico dispersado. Esto esta
relacionado con la cantidad optima de catalizador que debe depositarse en un
portador. Cuando so6lo se aflade una pequefia fraccion de una capa monomolecular,
cualquier incremento en la cantidad de catalizador debe aumentar la velocidad. Sin
embargo, puede no ser util agregar cantidades considerables al portador ya que

también es un factor de importancia la dispersion del catalizador en el portador.
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1.1.4. Adsorcién de superficies solidas

La catalisis heterogénea estd ligada a la adsorcion de moléculas de una fase fluida,
bien sea liquido o gas, sobre la superficie de un solido el cual tiene la propiedad de
fijar en su superficie las moléculas, &tomos o iones que se encuentren alrededor de
¢éste. La efectividad de una superficie solida para catalizar reacciones heterogéneas se
debe a la interaccion entre el reactante y la superficie. De alli radica la importancia de
describir la manera en la cual se fijan las moléculas del fluido a las superficies
solidas. Para tal fin, existen dos tipos de adsorcion: una de naturaleza fisica y otra de

naturaleza quimica, cada una de las cuales se exhibe y se explica a continuacion:

1.1.4.1.Adsorcion fisica [Smith- 19911

Este tipo de adsorcion no es especifica y es similar al proceso de condensacion. Las
fuerzas que atraen a las moléculas del fluido a la superficie s6lida generalmente son
débiles (Fuerzas de Van der Walls), y el calor desprendido durante el proceso de
adsorcion es del mismo orden de magnitud que el calor de condensacion, esto es de

0.5 a 5 kcal/gmol.

El equilibrio entre la superficie solida y las moléculas del gas se alcanza con rapidez,
siendo facilmente reversible debido a que los requerimientos de energia son muy
pequeios. La energia de activacion de la adsorcion fisica es por lo general inferior a 1
kcal/gmol. Esto es una consecuencia directa del hecho de que las fuerzas involucradas
en la adsorcion fisica son débiles. La adsorcion fisica no puede explicar la actividad
catalitica de los s6lidos para reacciones entre moléculas relativamente estables, pues

no hay posibilidad de grandes disminuciones de la energia de activacion.

Las reacciones superficiales de atomos y radicales libres algunas veces involucran

pequefios cambios en las energias de activacion, y en estos casos, la adsorcion fisica

25



REVISION BIBLIOGRAFICA

puede constituir un factor de importancia. Ademas, esta adsorcidon sirve para
concentrar las moléculas de una sustancia en una superficie. Esto puede resultar
importante en los casos que implican reacciones entre un reactante quimisorbido y un
correactante que pueda ser adsorbido fisicamente. En este tipo de sistema, la reaccion

catalitica se verificaria entre reactantes quimisorbidos y fisicamente adsorbidos.

El grado de adsorcion fisica disminuye con rapidez a medida que la temperatura
aumenta, y por lo general es muy pequeiia, por encima de las temperaturas criticas del
componente adsorbido. Esto constituye otra comprobacion de que la razon de la

catalisis no es la adsorcion fisica.

La adsorcion fisica no depende, de una manera definitiva, de las irregularidades en la
naturaleza de la superficie, sino que por lo general, es directamente proporcional a la
extension de la superficie. La cantidad de adsorcion no se limita a una capa
monomolecular en la superficie del solido, en especial cerca de la temperatura de
condensacion. A medida que las capas de moléculas se depositan en la superficie

solida, el proceso se va pareciendo cada vez mas a una condensacion.

Los estudios de adsorcion fisica son utiles para la determinacion de las propiedades
de los catalizadores solidos. De esta forma, las propiedades de area superficial y
distribucion de tamanos de poros de los catalizadores porosos, pueden evaluarse en
base a mediciones de adsorcion fisica.

1.1.4.2.Adsorcién quimica (Smit- 1991

El segundo tipo de adsorcion es especifica e involucra fuerzas mucho mas potentes
que la adsorcion fisica. De acuerdo con el trabajo de Langmuir, las moléculas

adsorbidas se retienen en la superficie por medio de fuerzas de valencia del mismo
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tipo que las que se presentan entre atomos en las moléculas. Las caracteristicas de la

adsorcion quimica son las siguientes:

>
>

1.2. Reactores quimicos empleados en catalisis !

La entalpia de adsorcién es superior a los 40000 J/mol.

La adsorcion se puede efectuar a temperaturas elevadas.

La cantidad de la sustancia adsorbida con el aumento de la presion del gas que
se adsorbe es limitada.

La cuantia de la adsorcion depende de la sustancia que se adsorbe y del
adsorbente.

Existe cierta energia de activacion de adsorcion.

La adsorcion da lugar a una capa como maximo.

Levenspiel, 1987]

Las reacciones de fluidos catalizadas por solidos son probablemente los sistemas

reaccionantes mas complejos, pero también son los mas importantes y los que con

mas frecuencia se encuentran en los procesos industriales

El contacto del reactante gaseoso con el catalizador sélido puede efectuarse de

muchas maneras, y cada una de ellas presenta ventajas y desventajas especificas. En

la Figura N° 1, se presentan reactores de a) lecho fijo, b) lecho fluidizado y ¢) lecho

movil. El reactor de lecho mévil es un caso intermedio que presenta algunas de las

ventajas y desventajas de los reactores de lecho fijo y de lecho fluidizado.
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—>
Lecho
Entrada de de
refrigerante_' M| relleno

Entrada de gas

Figura N° 1.a)- Reactor de lecho fijot-evenspiel- 1987]

Salida del gas

Regenerador

Lecho fluidizado

Retorno del
catalizador
regenerado

Entrada de gases ¥

reactantes Elevacion Hidraulica

A

Regenerador de Gas

Figura N° 1.b)- Reactor de lecho fluidizado. -evenspiel 19871
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Salida de gas
Corriente al
regenerador
Lecho movil de Elevador de

solidos

/ catalizador

Entrada de gas
reaccionante

Figura N° 1.c)- Reactor de lecho movil, [hevenspiel. 1987]

Al analizar estos tipos de reactores se observa lo siguiente:

» La circulacion de gases a través de lechos fijos se aproxima al flujo tipo piston
mientras que en los de lecho fluidizado es mucho mas complejo e inadecuado
desde el punto de vista de produccion, por necesitarse una mayor cantidad de
catalizador para obtener conversiones similares a los primeros, y por
disminuir considerablemente la cantidad de producto intermedio que puede
formarse en reacciones en serie. Si la eficacia de contacto en el reactor es de

importancia primordial resulta méas adecuado el reactor de lecho fijo.

» En los lechos fijos puede resultar dificil el adecuado control de la temperatura,
debido a que estos sistemas se caracterizan por una menor conductividad
térmica lo cual en presencia de reacciones muy exotérmicas puede conducir a

la formacion de puntos calientes que se propagan rapidamente a todo el
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reactor desactivando al catalizador por sinterizacion. Si el sistema en reaccion
fuera altamente endotérmico se podrian generar gradientes de temperatura
tales que conducirian en ciertas zonas a la congelacion de las reacciones. En
cambio en los reactores de lecho fluidizado la mezcla rapida de sélidos
permite un eficiente control de temperatura operando casi en condiciones
isotérmicas. Si la reaccion debe llevarse en un intervalo estrecho de
temperatura, bien por la naturaleza explosiva o por consideraciones de

distribucion de producto, es mas adecuado un reactor de lecho fluidizado.

En los reactores de lecho fijo no se puede emplear catalizadores con tamanos
de particula muy pequefios debido a que se originarian caidas de presion
demasiado elevadas, mientras que en los de lecho fluidizado solo pueden
emplearse particulas pequenas y por consiguiente favorables para reacciones
muy rapidas donde la difusion en los poros y a través de la pelicula gaseosa
pueden ser las etapas controlante de la velocidad de reaccion. Los reactores de
lecho fluidizado con su vigoroso contacto gas-solido permiten un contacto

mas eficaz con el catalizador.

Los reactores de lecho fluidizado facilitan el bombeo del catalizador en casos

donde se requiere regenerarlo frecuentemente.

Los reactores de lecho movil presentan las ventajas del flujo en piston y las
desventajas de las particulas grandes en los lechos fijos, pero tiene bajo costo

de manejo del catalizador al igual que los lechos fluidizados.

Las principales dificultades para el disefio de reactores cataliticos se reducen a las

cuestiones siguientes: el modo de tener en cuenta el comportamiento no isotérmico de

los lechos de relleno, y el modo de tener en cuenta el flujo no ideal del gas en lechos

fluidizados.
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En este capitulo se expondran los aspectos mds importantes relacionados con la
Deshidrogenacion de alcanos livianos, asi como también se presentaran los trabajos
de investigacion que se han realizado a través del tiempo con respecto a este tema,

haciendo especial énfasis en la Deshidrogenacion Oxidativa del n-Butano.

La Deshidrogenacion es una clase de reaccion quimica, mediante la cual se pueden
producir compuestos insaturados. Existen muchos procesos de conversion en los
cuales el hidrogeno es directa o indirectamente removido. En principio, los
compuestos que contienen atomos de hidrogeno pueden ser deshidrogenados, pero
aqui solo se refiere a los compuestos de carbono, principalmente hidrocarburos y
alcoholes. Las deshidrogenaciones mas comunes son las de parafinas a olefinas, de

olefinas a diolefinas, de cicloparafinas a aromdticos y de alcoholes a

aldehidOS [McKetta,1977]

La deshidrogenacion se emplea frecuentemente en las industrias de refinacion y
petroquimica. La mayoria de los procesos de deshidrogenacion son parte de los

procesos de pirdlisis, craqueo, gasificacion, entre otros.

La producciéon de olefinas de gran demanda de C; y C4 a partir de sus
correspondientes parafinas, son de gran interés en la industria petroquimica, ya que
permite aprovechar materias primas de bajo costo para la obtencion de productos con
mayor valor agregado. Esto puede realizarse a través de dos tipos de

deshidrogenacion: directa y oxidativa
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2.1. Deshidrogenacion Directa

En general, las reacciones de deshidrogenacion directa son complicadas. Estas
requieren de altas temperaturas para mantener velocidades de reaccion adecuadas y
alcanzar conversiones de equilibrio favorables. Las deshidrogenaciones directas,
tanto cataliticas como térmicas, son reacciones endotérmicas y requieren de grandes

cantidades de calor.

El calor de reaccion para la deshidrogenacion directa puede ser proporcionado por:
transferencia de calor; precalentamiento de la alimentacion 6 afiadido de diluyentes
calientes. Usualmente, se soportan altos gradientes de temperatura, bien sea de la
pared al centro del tubo, de la entrada a la salida del lecho o del comienzo hasta el
final de un ciclo de procesamiento entre las regeneraciones. El perfil ideal, de

temperatura constante, es rara vez alcanzado en la practica.

Para las reacciones de deshidrogenacion directa, las temperaturas deben ser lo
suficientemente altas para favorecer el equilibrio y obtener una apropiada velocidad
de reaccion, pero no puede ser tan alta para evitar el craqueo excesivo o una
desactivacion rapida del catalizador. La velocidad en las reacciones de
deshidrogenacion disminuye con un incremento en la conversion, no so6lo porque se
acerca al equilibrio, sino porque también en algunos casos los productos de la
reaccion podrian actuar como inhibidores. Dado que en la reaccién se produce una
reduccion en el numero de moles, la presion de operacion debe ser lo mas baja
posible. Por tal razén, el lecho catalitico debe ser disefiado para bajas caidas de

presion

Para la conversion del n-butano a n-butenos y butadieno, las curvas de equilibrio se

muestran en la Figura N° 2, en funcién de la temperatura y cantidad de butano
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alimentado, obtenidas a presion constante. En esta figura la curva de los butenos
engloba a todos: 1-buteno, trans-2-buteno y cis-2-buteno; pero en el caso del
butadieno sélo se encuentra el 1,3 butadieno, ya que del 1,2 butadieno sélo se forman
pequeiias cantidades. Un diluyente inerte (corriente de nitrogeno, por ejemplo)
incrementa las conversiones hacia olefinas y dienos para una temperatura

determinada. Una reduccion en la presion puede ayudar, también, a este proposito.

Relacion de alimentacion n - butano (% molar)

450 500 550 600 650
Temperatura °C

Figura N° 2. Equilibrio en el sistema n-Butano <> n-Butenos <>1,3-Butadieno a
McKetta. 1977]

1 atm, con n-moles inertes por moles totales de C4 !
Con la finalidad de minimizar el craqueo, es recomendable un precalentamiento de la
alimentacion. Usualmente, éste se realiza mezclando un diluyente extremadamente
caliente con la alimentacién, en el momento en que las dos corrientes entran al
reactor. Es también necesario un rapido enfriamiento a la salida del reactor para

prevenir que los productos olefinicos condensen.
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Los materiales de construccion para un reactor de deshidrogenacion directa deben ser
resistentes a ataques de hidrogeno y capaces de soportar operaciones prolongadas a

altas temperaturas.

La reaccion caracteristica para este tipo de deshidrogenacion es la siguiente:

CnH2n+2 % CnHZn +H2

2.2. Deshidrogenaciéon Oxidativa (DHOX)

La deshidrogenacion oxidativa (DHOX) de alcanos ha sido ampliamente estudiada,
en los ultimos afios, como una alternativa para la deshidrogenacioén de hidrocarburos
parafinicos y obtener de esta manera, productos olefinicos de mayor valor. Es de
particular interés la produccion de butadieno, usado en la manufactura de cauchos y

otros polimeros utilizados en procesos industriales.

Los procesos de DHOX resuelven potencialmente, las mayores limitaciones técnicas
asociadas con los procesos de deshidrogenacién catalitica tradicionales. La DHOX
presenta importantes ventajas frente a la deshidrogenacion convencional tal como
puede observarse en la diferencia de las energias de Gibbs de las reacciones de
formacion de olefinas a partir de las correspondientes parafinas, por ambos procesos
(Tabla N°1). Las reacciones de deshidrogenacion oxidativa no tienen la limitacion de
un equilibrio termodinamico, por lo que pueden llevarse a cabo en condiciones menos
severas. La disminucion de la temperatura de reaccion aumenta la vida util del
catalizador, ademas la desactivacion del catalizador no es generalmente un problema,
dado que el coque y sus precursores pueden ser eliminados “in situ” durante la

.y .y , sz Dejoz ,1
reaccion por combustion, con el oxigeno presente en la mezcla de reaccion. 9071991,
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TablaN°1. Energias de Gibbs (KJ/mol) de las reacciones de obtencion de olefinas
a partir de las correspondientes parafinas, a 500 °C.

Deshidrogenacién Deshidrogenacion
Reactante ] o
catalitica oxidativa
Etano 131.9 -101.7
Propano 119.0 -114.6
n-butano 115.7 -117.7

De acuerdo a Alkhazov y col. (1980), en las reacciones de oxideshidrogenacion el
oxigeno puede actuar de diferente forma durante la deshidrogenacion de
hidrocarburos. Una de ellas seria la de facilitar la reaccion de deshidrogenacion
directa convirtiendo hidrogeno molecular en agua, y cambiando asi el equilibrio hacia
la formacion de hidrocarburos deshidrogenados. En este caso el proceso consiste en
dos reacciones consecutivas, bien sea sobre un centro activo determinado o en

presencia de centros activos diferentes:

CnHZrH—Z e CnH2n +H2
1
H2+502 == H,0

Adicionalmente, el oxigeno puede quemar el coque depositado en la superficie,
previniendo asi, una pérdida de actividad catalitica. Es evidente que este tipo de
reacciones pueden ser consideradas como deshidrogenaciones asistidas por oxigeno,
y seria deseable que la oxidacion del hidrogeno se lleve a cabo a una velocidad no
menor que la velocidad de la deshidrogenacion del hidrocarburo. Otra forma de
actuar del oxigeno pudiera ser el ataque directo a la molécula del hidrocarburo sobre

la superficie del catalizador:
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1
CnH2n+2 +502 2 CnH2n +H20

En este tipo de sistemas sin embargo no se observa la presencia de hidrogeno en fase
gaseosa. Esta observacion puede servir como una buena evidencia a favor de la

reaccion de deshidrogenacion oxidativa.

En presencia de oxigeno, usualmente ocurren otras reacciones de oxidacion tales
como: la oxidacién parcial a aldehidos o 4cidos y la combustion a didxido de
carbono. Estas reacciones reducen la selectividad de la deshidrogenacion. La
oxidacién total es la reaccion menos deseable. Para disminuir su incidencia se ha
propuesto operar reactores con dos zonas bien diferenciadas, una de reduccion y otra
de oxidacion. En este tipo de reaccion el oxido de metal entra en contacto
inicialmente con el hidrocarburo (frecuentemente se afiade vapor a la seccion de
alimentacion), resultando una deshidrogenacion oxidativa del hidrocarburo y una
reduccion parcial del 6xido de metal. Luego el 6xido de metal reducido se vuelve a

oxidar en la zona de oxidacion, gracias al tratamiento con el oxigeno:

CH,,,+MO, == C,H,, +H,0+M O,

Dejoz (1995), menciona que la alimentacion en una reaccion de deshidrogenacion
oxidativa consiste en una mezcla de hidrocarburo y agente oxidante. Estas mezclas
son inflamables en determinadas condiciones, es decir, existe un rango de
composiciones dentro del cual se puede propagar la llama por si sola. La existencia de
esta zona de inflamabilidad limita la composicion de las mezclas reactivas utilizadas
en las reacciones de oxidacion selectivas. Asi mismo, indica que el requerimiento de

selectividad elevada es extremadamente problematico en los procesos de
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deshidrogenacién oxidativa de parafinas ya que, los alcanos son mucho menos
reactivos que los correspondientes productos de deshidrogenacion, olefinas y
diolefinas, a las temperaturas necesarias para la activacion de los alcanos. Por ello los
productos de deshidrogenacion reaccionan rapidamente para formar productos de
combustion, es decir, los productos deseados no son, a menudo, los mas favorecidos
termodindmicamente, sino que son intermedios de procesos de oxidacion total que

conducen a la formacion de 6xidos de carbono.

Este hecho supone el estudio de sistemas cataliticos que puedan modificar las
velocidades relativas de formacion de los diferentes productos de reaccion,
favoreciendo selectivamente los productos de deshidrogenacion frente a los de
oxidacion. Un catalizador adecuado debe procurar una fuente de oxigeno lo
suficientemente reactivo como para activar la parafina a menor temperatura, a fin de
reducir la extension de reacciones secundarias no deseables. Ademas, debe disminuir
el tiempo de permanencia de las olefinas en la superficie del catalizador favoreciendo
su desorcion a la fase gas para reducir su reactividad y por tanto, la posibilidad de

ataques posteriores.

Mamedov (1995), plantea que en la deshidrogenacion oxidativa los agentes oxidantes
mas utilizados son el oxigeno, 6xido nitroso, haldogenos y azufre elemental, entre
otros compuestos. El reactante mdas atractivo para propositos industriales es el

oxigeno, ya que es de bajo costo y es el que tiene menor impacto ambiental.

Segun Mamedov (1995), esta estrategia de reaccion mejora considerablemente la
selectividad cuando se lo compara con el método convencional, donde el
hidrocarburo y el oxigeno estan en contacto simultaneo con el catalizador. La
desventaja es que hace necesario desarrollar catalizadores con una resistencia a la
atricion apropiada y que puedan ser sometidos a ciclos continuos de

reduccion-oxidacion. Desde el punto de vista de los investigadores, cuando se utiliza
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un proceso con ciclos de reduccidon y oxidacion separados, la reaccion deberia
considerarse no catalitica debido a que es conducida usando el 6xido de metal como

un reactivo estequiométrico que provee oxigeno de la red cristalina.

Soler y col. (1999), en su estudio con reactores redox, confirman las mejoras de
rendimientos a productos de deshidrogenacion en presencia de oxigeno, al trabajar
con zonas bien diferenciadas de oxidacion y reduccion respecto al método donde el
hidrocarburo y el oxigeno estdn en contacto simultdneo con el catalizador, en una

misma zona de reaccion.

2.3. Deshidrogenacion Oxidativa del n-Butano

2.3.1. Mecanismo de reaccién en la DHOX del n-butano.

A continuacién se exhiben algunos de los estudios realizados en relacion al
mecanismo de la reaccion de DHOX del n-butano, los cuales son presentados en

orden cronolégico.

Owens y col. (1993). Realizaron un estudio para la DHOX de n-butano sobre
catalizadores de 6xido de vanadio soportado sobre silice y propusieron un mecanismo
similar al descrito para la DHOX de etano. Dicho mecanismo se ha representado
esquematicamente en la Figura N° 3. La activacion de las moléculas de n-butano por
las especies de vanadio dispersas ((Si-O); = V = O) daria lugar a la formacion de
especies de tipo II. La ruptura de un segundo enlace C-H resultaria en la formacion de
especies del tipo III, y tras la desorcion del alqueno se generarian especies del tipo
IV. Las especies de vanadio tipo IV se encuentran en un estado reducido por lo que,
en estas condiciones, los centros activos no estan disponibles para producir un mayor

grado de oxidacion en la molécula hidrocarbonada. Este planteamiento solo explica la
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distribucion inicial de productos. Cuando la conversion de n-butano es superior al
10% la selectividad disminuye notablemente con el grado de conversion, debido al
desarrollo de reacciones secundarias de degradacion que transcurren a mayor

velocidad que la reaccion de deshidrogenacion.

(@]
C,H H C,H
I H 4 Mg 4 Mg H
v Chy KV/ . O\V/ CiHe, O\V
, o, Q 0 o G oH
0 0 0 0

| I i v

Figura N° 3. Mecanismo simplificado para la DHOX de n-butano sobre especies de

Vanadio dispersas [0V Y ¢l 19931,

Dejoz (1995). Propuso que para el caso del n-butano, el proceso de deshidrogenacion
oxidativa tiene lugar segun el esquema de reacciones paralelas y consecutivas
presentado en la Figura N° 4. Basandose en el esquema propuesto, concluyd que la
selectividad del catalizador se incrementa con el aumento del valor de la relacion k1 /
k2, y con la disminucién de k3. Estos valores dependen del catalizador utilizado, y se
pueden mejorar variando la composicion y el método de preparacion. Pero ademas,
las condiciones de operacion también pueden influir en la mayor o menor selectividad
del proceso. La reacciébn consecutiva también vendrd afectada por el nivel de
conversion de la parafina. La velocidad de la reaccion de oxidacion de la olefina
dependera en mayor o menor grado de la concentracion de olefina y oxigeno en la
mezcla reactiva y parece logico pensar que el empleo de mezclas reductoras (bajas
relaciones oxigeno/ alcano) pueda favorecer una menor extension de las reacciones

consecutivas.
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ki

n-butano butenos y butadieno

NV

CO + CO,

Figura N° 4. Esquema de reaccion para la DHOX del n-butano.

Todos los estudios anteriormente mencionados, fueron realizados haciendo uso de
reactores de lecho fijo, a presion atmosférica y dentro de un rango de temperatura que

oscila entre 450 y 580°C.

Dejoz y col. (1995). Estudiaron el mecanismo de reaccion para el caso especifico del
n-butano, la activacion de la parafina se hace a través de un ciclo redox. Inicialmente,
se produce la adsorcion del alcano sobre la superficie del catalizador, donde tiene
lugar la extraccion de uno o dos hidrégenos, que se combinan con oxigeno de la red
para formar agua, y la formacion de un intermediario olefinico adsorbido sobre la
superficie del catalizador reducido. En general, ésta es la etapa controlante de la
velocidad de reaccion. Posteriormente, y dependiendo de la naturaleza de los centros
activos del catalizador y de las condiciones de operacion, la reaccion transcurre con la
formacion de una olefina (deshidrogenacion oxidativa). Todo parece indicar que las
especies de oxigeno responsables de la activacion del alcano son especies O
enlazadas a centros metélicos del catalizador, mientras que la funcidon del oxigeno
molecular alimentado seria la reoxidacion de los centros cationicos, parcialmente

reducidos, que intervienen en la reaccion.

Dejoz y col. (1997). Estudiaron el comportamiento cinético de la oxidacion del n-

butano a partir del oxido de vanadio soportado sobre una mezcla de Al/Mg, en el cual
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se concluyd que el modelo cinético que mejor se adaptaba para la DHOX y la

oxidacion del n-butano es el que se presenta a continuacion:

)
———— C0+Co,

]

Figura N° 5. Mecanismo de reaccion para la deshidrogenacion de n-butano’

Productos C,
deshidrogenados

I
n-Butano —— >

T,

3

[Dejoz y col., 1997]

Este modelo, establecido en el de Langmuir-Hinshelwood admiten que el camino que
controla es la reaccion entre los dos reactantes adsorbidos, considerando una
adsorcion no competitiva del oxigeno, aunque ésta puede ser disociativa (reacciones
de deshidrogenacion) y no disociativa (oxidacion). Por otra parte, la selectividad
hacia olefinas depende de la temperatura de reaccién, como consecuencia de la
variacion de las velocidades de reaccion de la deshidrogenacion y la oxidacion
(formacién de 6xidos de carbono) con la temperatura. De este modo, la disminucion
de los sitios activos (especies V°' tetraédricas) pueden ser las responsables de esta

tendencia.

Tellez y col. (1998). Efectuaron distintos experimentos, manipulando la composicion
de alimentacion, el tiempo de contacto y la temperatura, logrando que la selectividad
hacia el dioxido de carbono aumente con el tiempo de contacto, una conducta propia
de los productos secundarios. Sin embargo una extrapolacion para el tiempo de
contacto cero, no presenta una selectividad cero, lo que implica que el CO y CO, son
también productos primarios. La selectividad hacia los butenos tiende a disminuir con
el aumento de la conversion del n-butano, esto puede deberse a la formacion de

productos intermedios.
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Ademas, encontraron que la selectividad hacia butadieno se incrementa con el tiempo
de contacto, y aun mas cuando este se acerca a cero, mostrando de esta manera que el

butadieno es un producto primario y secundario en la reaccion del n-butano.

Realizando el mismo experimento, usando una mezcla de buteno/oxigeno, los
resultados obtenidos indican que el butadieno es el producto primario de la reaccion
del buteno, mientras que el CO y CO; son productos primarios y secundarios, como

se observa en la Figura 6

CcO
Iy 1o
rlA2A3 r7
C4H10 C4H8 C4H6

\ C02 /

Figura N° 6. Mecanismo de reaccion para la DHOX, [Tellez col. 1998]

Lopez Nieto y col. (2000). Proponen un mecanismo de reaccion para la DHOX de n-
butano mostrado la Figura N° 7, en donde la reaccién puede ser iniciada por la
abstraccion de un hidrogeno formando especies butil. Luego, para obtener
monolefinas intermedias que pueden ser desorbidas a olefinas finales es necesaria una
segunda abstraccion de un H. En el caso de catalizadores de vanadio sobre soportes
de caracter basico, las monolefinas pueden desorberse rapidamente formando
butadieno a través de un mecanismo alilico. Este mecanismo puede operar
preferiblemente en catalizadores con caracter basico a altas temperaturas de reaccion,

en cuyo caso el butadieno puede formarse selectivamente.

43



REVISION BIBLIOGRAFICA

CH, =CH-CH, -CH,
V' \ Especie alitica
H' H,C H H

CH, -CH-CH, -CH, 4’(CH;CH_CH:_CH3) h 7C/ — > CH,=CH-CH=CH,

Especie alquilica H / \\\CH,
_H*
CH,CH=CH-CH,

Figura N° 7. Mecanismo para la deshidrogenacion oxidativa de n-butano en

: . s Lo l,2
catalizadores de vanadio soportados en Oxidos.[=oPe# ¥ ¢l 2000]

2.3.2. DHOX del n-butano empleando distintos catalizadores.

Aranda y col. (1995). Estudiaron el efecto de los promotores alcalinos (Li, Na, K,
Ce) sobre el desempeio catalitico de los catalizadores basados en NiO-MoO;
empleados en la DHOX de n-butano y encontraron que disminuyen la actividad pero
tienden a incrementar la selectividad hacia butenos y 1,3-butadieno. Al parecer, la
presencia de un mayor caracter basico en el catalizador debido al aumento del
contenido del promotor alcalino favorece la selectividad, sin embargo su exceso

tiende a afectarla negativamente.

Maldonado y col. (1995). Estudiaron el efecto de la adicion de cesio como promotor
en el desempeiio catalitico de los catalizadores NiO-MoO; empleados en la DHOX de
n-butano y encontraron que el cesio no modifica la estructura del molibdato de niquel
a la temperatura ambiente pero dificulta la transformacién de la fase a hacia la fase 3
por medio de calentamiento. Al aumentar el contenido de cesio la actividad tiende a
disminuir mientras que la selectividad aumenta independientemente de la presencia

de cualquiera de las dos fases (o0 y ) presentes sobre el molibdato de niquel.

Sham y col. (1998). Estudiaron el efecto de emplear molibdeno como precursor en la
preparacion de catalizadores MoOs/aliimina para la DHOX de n-butano y encontraron

que los mayores valores de conversion se obtienen cuando los catalizadores son
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preparados con dicho precursor y para una cantidad de MoO3; mayor o igual al 4% en

peso. Sin embargo, la selectividad resulto ser independiente del precursor empleado.

La selectividad a olefinas es maxima cuando se tiene una proporcion semejante de
especies monomeéricas y diméricas en superficie y esta ain mas favorecida cuando se
tiene menor dispersion de molibdeno en superficie, con probable formacion de
especies coordinativamente insaturadas Mo=0, favorecidas en los catalizadores

preparados en medio neutro a partir de heptamolibdato de amonio.

Lopez Nieto y col. (1999). Estudiaron la deshidrogenacion oxidativa de alcanos sobre
catalizadores V-Mg-O y VOx/ALO; llegando a la conclusion de que el
comportamiento del catalizador es el resultado de una interaccién compleja que
involucra numerosos factores. Ellos observaron que la reducibilidad de los atomos de
V pueden influir en la selectividad a productos de DHOX y sugieren que esto puede
ser explicado por su efecto en la velocidad del proceso redox que involucra especies
de V en la superficie del catalizador. De este modo, en el caso de n-butano, una
temperatura alta de reaccion acelera el intercambio redox en el catalizador, de lo cual
resulta en una mayor selectividad, especialmente sobre V-Mg-O cuya reducibilidad es

mas baja que el de VOx/ALOs.

Realizando experiencias de oxidacion de alcanos C,-Cy4 sobre catalizadores V-Mg-O y
VO,/Al,O; con las siguientes condiciones experimentales: relacion molar
alcano/Oy/He de 5/20/75 (n-butano) y 4/8/88 (propano y etano), se observo que la
selectividad decrece con el nimero de atomos de carbono del alcano alimentado en el

V-Mg-O, pero aumenta en el VOx/AL0;.

Toledo y col. (2000). Estudiaron la DHOX de n-butano con catalizadores basados en
oxidos de hierro y cinc (FeZnO) encontrando que a 450°C, la distribucion de

productos es muy similar tanto en la reaccion catalizada como en la no catalizada.
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Sugieren que la DHOX de n-butano catalizada procede de dos formas distintas,
dependiendo de las condiciones de operacion. Por un lado, a altas presiones parciales
de O; se favorece la formacion de butenos y la formacion de productos de craqueo,
los cuales son adsorbidos por el catalizador y desorbidos como CO;, mientras que a
bajas presiones parciales de CO,, el n-butano adsorbido por el catalizador es

transformado a 1,3-butadieno.

2.3.3. DHOX del n-butano empleando catalizadores de Vanadio como

especie activa

Siew y col. (1990). Propusieron los catalizadores de VMgO como uno de los mas
eficientes en la DHOX de propano y butano. La presencia de ortovanadato magnésico
parece ser la responsable de las propiedades cataliticas. La importancia de las fases
presentes y por comparacion con las fases puras ortovanadato, pirovanadato y
metavanadato de magnesio, llegaron a la conclusion de que la fase activa en la

DHOX de propano es el pirovanadato.

Owens y col. (1992). Estudiaron la influencia del contenido de vanadio en la
conducta del sistema V,0s/Si0, para la DHOX del butano. Encontraron que la
existencia de impurezas del tipo Na o Ca reducen la actividad catalitica, mientras que
la presencia de Cs favorece la selectividad. Por otro lado los catalizadores con
pequeiios contenidos de vanadio (<1% en peso de V,0s) muestran una gran actividad
para la oxidacion selectiva del n-butano, debido a la presencia de V,0Os altamente

disperso.

Michalakos y col. (1993). Observaron la importancia que tiene la longitud de los
hidrocarburos cuando son atacados los atomo de carbono, produciendo reacciones
indeseables en la deshidrogenacion oxidativa sobre catalizadores con especies V>

aisladas (ortovanadato magnésico), comparando los resultados con catalizadores en
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los que aparecen dimeros V-O-V (pirovanadato magnésico) o polimeros V-O-V-O-V
(vanadatos de metales alcalinos). Tomado en cuenta la distancia entre los extremos de
una especie etilo (0.244 um) y una especie propilo (0.39 um) con la distancia entre
dos atomos de vanadio (0.339 um) en el pirovanadato magnésico (Mg,V,05), parece
logico pensar que en el caso del etano y el propano no podria haber interaccion
simultanea entre dos atomos de vanadio con dos atomos de carbono de una misma
molécula de hidrocarburo. Sin embargo esto si es posible en el caso de la reaccion de
n-butano con pirovanadato magnésico, dado que la distancia entre los dos 4&tomos de
carbono terminales en el n-butano es similar a la del enlace V-O-V. Por esto la baja

en la selectividad.

Corma y col. (1993). Encontraron que las especies de vanadato que se forman
después de la etapa de calcinacion, dependen del contenido de vanadio del
catalizador. Asi pues, en los catalizadores que presentan bajas cargas de vanadio se
obtienen las mejores selectividades lo que se corresponde con la formaciéon de
mayores proporciones de ortovanadato de magnesio (Mg3(VOs),), mientras que
cuando la carga de vanadio es alta la selectividad es menor en correspondencia con la

formacion de mezclas de ortovanadato y de alfa-pirovanadato de magnesio

(OL-MgQVQO7).

Corma y col. (1994). Profundizaron el estudio del comportamiento de una serie de
catalizadores de vanadio soportado sobre Oxido de magnesio y sepiolita, ellos
encontraron grandes diferencias en el tipo de fases cristalinas formadas, dependiendo
ello del contenido de vanadio y la naturaleza del soporte. Proponen que los sitios
activos para la DHOX de propano y butano estdn relacionados con especies de
vanadio V" aisladas en coordinacion tetraédrica, y que la presencia de especies de

vanadio de coordinacion mayor tiene una influencia negativa sobre la selectividad.
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Mamedov y col. (1995). Estudiaron la DHOX de alcanos ligeros sobre catalizadores
en Oxido de vanadio, concluyeron que si las especies de vanadio tetraédrico son las
mas favorables para la DHOX, su actividad intrinseca podria ser modificada
cambiando la naturaleza y el nimero de iones vecinos al centro activo. Aun cuando el
mecanismo general para la reaccion es el ciclo redox entre la especies V> y V¥,

resaltan la relacion inversa que se encontro entre actividad y selectividad con la

reducibilidad

Blasco y col, (1995). Estudiaron la influencia de las caracteristicas acido-base de
catalizadores soportados de vanadio sobre la DHOX de n-butano, concluyendo que la
actividad catalitica esta relacionada con el tipo de especie de vanadio presente en el
catalizador; sin embargo, la selectividad hacia productos de DHOX parecen estar
relacionadas con la caracteristica acido-base del catalizador, encontrando asi que la
selectividad  hacia  1-buteno y  butadieno decrece en el orden
V/Mg > V/hidrotalcita > V/sepiolita > V/alumina, mientras que la selectividad a
2-buteno y a 6xido de carbono presenta la tendencia opuesta. Ademas, la distribucion
de olefinas C4 y la selectividad hacia productos deshidrogenados depende
fuertemente del caracter acido-base de la superficie del catalizador. Catalizadores con
un caracter basico (V/MgO y V/HTH, por ejemplo) favorecen la formacion inicial de
1-buteno y posteriormente la de butadieno. En contraposicion, los catalizadores con
caracter acido, forman inicialmente butenos y butadieno (con altos contenidos de
2-butenos), pero a su vez se convierten con mayor velocidad a 6xidos de carbonos
con lo que la selectividad decae mas rapidamente con la conversion. Proponiendo que
la etapa mas importante para la selectividad de la DHOX de n-butano es la desorcion

de los intermedios olefinicos.

Albonetti y col. (1996). Los sistemas cataliticos que han captado mayor atencion en
los ultimos tiempos en deshidrogenacion oxidativa de alcanos ligeros, son los que

contienen vanadio y molibdeno como especie activa, de los cuales el mas utilizado es
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el vanadio. Este metal conforma la mayoria de los catalizadores para la DHOX de
alcanos, ya que le proporciona mayor productividad y rendimiento a temperaturas
mas bajas. Los catalizadores basados en o0xido de vanadio soportado sobre oxidos
metalicos son activos y selectivos para la deshidrogenacion oxidativa de alcanos de
bajo peso molecular, mencionan que el mejor desempeiio superior de los
catalizadores basados en 6xido de vanadio se debe a su capacidad para activar el
enlace C-H en parafinas, y a su capacidad en la insercion de oxigeno sobre la
molécula activada. En los catalizadores de molibdeno que son activos en la DHOX de

alcanos, el vanadio mejora el desempeio catalitico.

Blasco y col. (1997). Determinaron que la basicidad de las olefinas incrementa con la
longitud de la cadena de carbono y el intermediario olefinico que se forma a partir de
parafinas de cadenas cortas, por ejemplo el etano, se adsorbe débilmente sobre sitios
acidos, favoreciendo la desorcion y por lo tanto a una selectividad alta a olefinas. En
cambio, las especies alquilo, especialmente de alcanos con cuatro o mas atomos de
carbono, pueden interactuar simultaneamente con dos iones de V, disminuyendo la
selectividad de la reaccion de deshidrogenacion. Este efecto también puede producir
diferentes selectividades en los productos de reaccion de la DHOX del n-butano. De
esta manera, el tamafio de los reactantes y la distancia entre los sitios activos deben

ser considerados.

Los 6xidos no estequiométricos como el V,0s pueden ser reducidos a V,04 sin
cambiar de estructura ya que presentan una gran carga de oxigeno que puede hacerse
movil, y es ese oxigeno estructural el responsable de la oxidacion selectiva de
alcanos. En presencia de oxigeno gaseoso y de las altas temperaturas usadas en la
deshidrogenacion de parafinas puede oxidarse regenerandose de nuevo a V,0s. En
esta experiencia se obtuvo que la selectividad a productos de deshidrogenacion

durante la oxidacion de alcanos de cadena corta C,-C4 sobre un catalizador V,Os, era
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mayor a altas conversiones para la DHOX de propano en comparacion con la

selectividad para n-butano y etano.

Lépez Nieto y col. (1998). Profundizaron en el estudio acerca de la transformacion
del n-butano hacia sus productos no saturados utilizando catalizadores de 6xido de
vanadio soportado sobre 6xido de magnesio, que de acuerdo con la informacion
acumulada son los mas importantes en actividad y selectividad. Asi, encuentran que
el método de preparacion incide sobre la actividad, la selectividad y el tipo de
especies formadas sobre la superficie. Este comportamiento es observado en la
DHOX del n-butano tanto con O, como con N;O. Sin embargo, para conversiones
elevadas de n-butano la selectividad es mayor cuando se usa N,O como oxidante. A
continuacion, se presenta la figura donde se muestra la variacion de las selectividades
hacia los principales productos, en funcion de la conversion de n-butano, experiencia

que fue realizada a 500 y 550°C.

La selectividad hacia 1-buteno y 2-buteno, decrece con la conversiéon de butano,
mientras que la selectividad hacia butadieno inicialmente se incrementa con la
conversion de n-butano, mostrando un maximo para una conversion de n-butano del
40%. Por otra parte, tanto el CO como el CO; son formados a bajas conversiones de
n-butano pero sus selectividades aumentan a medida que aumenta la conversion.
Adicionalmente, a medida que aumenta la temperatura las selectividades a olefinas Cy4

se incrementan, mientras que la selectividad a CO, muestra una tendencia opuesta.

Shanhai y col. (2003). Estudiaron el efecto del CO, sobre el desempefio de la
reaccion de deshidrogenacion oxidativa del n-Butano sobre catalizadores de VMgO
empleando un reactor de lecho fijo convencional. La caracterizacion del catalizador
fue llevada a cabo por tecnologias de XRD, TPD, TPR y BET. Cuando la presion

parcial del CO; en la alimentacidon aumenta, y la conversion de n-Butano disminuye
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ligeramente pero la selectividad y el corte de los productos de deshidrogenacion de Cy
aumenta. La selectividad hacia estos productos por el encima del 70,2 % fue obtenido
debido a la adicidon de una cantidad apropiada de CO, en la alimentacion a 873 K. El
alto desempefio catalitico es debido a una competencia de la adsorciéon molecular
entre el O, y el CO; sobre los sitios activos, los cuales son los responsables de una

oxidacion profunda.

Murgia y col. (2004). Investigaron las propiedades estructurales de las especies
dispersas de Vanadio sobre y-Al,O; con la intencidon de detectar cambios
relacionados con la cantidad de Vanadio en la deshidrogenacion oxidativa de Propano
y n-Butano. Pruebas de XPS, FTIR y FTIR de piridina absorbida fueron utilizadas
para estudiar la naturaleza de las especies de Vanadio soportadas. Especies
tetraédricas de V™ y probablemente V™ fueron detectadas. Para una carga de
Vanadio superior al 4,3 % en peso fueron observadas también especies octaédricas.
En la reaccion de DHOX de n-Butano la selectividad hacia los productos de DHOX
disminuye en la medida que el contenido de Vanadio aumenta. Sin embargo, para la
DHOX de propano la selectividad pareciera ser independiente de las cargas de
Vanadio. Una relacién baja oxigeno/alcano en la alimentacion favorece Ia
selectividad hacia las oleofinas. También se demostrd que una baja del catalizador de
Vanadio alcanza selectividades tan buenas como las reportadas por los catalizadores

de VMgO.

Vidal y col. (2004). Estudiaron el efecto del tamafio del cristal en la DHOX de
Butano sobre catalizadores de VMgO. La produccion de catalizadores compuestos
por oOxidos de metales con tamafio de cristales nanométricos ofrece un recurso
atractivo para el control del comportamiento catalitico en las reacciones de oxidacion
selectiva. En este trabajo, el comportamiento catalitico del Vanadio soportado sobre

nanocristales de MgO fue comparado con el Vanadio soportado sobre el MgO
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preparado de forma convencional. Se encontrd que los nanocristales dan una mayor
selectividad hacia Buteno para cargas de 5,15 y 35 % en peso arrojando una menor
produccion de CO, Etileno y Propileno, Ambos tipos de catalizadores fueron
caracterizados utilizando adsorcion de nitrogeno, espectroscopia de Raman, XRD,
TEM y XANES para determinar la estructura de Vanadio sobre la superficie del
oxido de magnesio. La estructura de la superficie del catalizador pareciera ser similar
en ambos tipos de catalizadores, con una fase de ortovanadato de magnesio soportado
sobre una fase de MgO. Se supone que la naturaleza quimica del soporte,
especificamente sus propiedades acido-base, fuera responsable de las diferencias
observadas en el comportamiento catalitico, aunque las diferencias en el tamafo
dominante de Mg3(VOs), podria también jugar un rol importante en estas

discrepancias.

Concepcion y col. (2004). La aplicacion de diferentes técnicas en la caracterizacion
de catalizadores Vanadio soportados sobre Alumina mesoporosa demuestra que la
naturaleza de las especies de Vanadio depende de la carga del mismo. Con un
contenido menor al 15 % en peso de atomos de Vanadio (30 % de la monocapa
teorica) el Vanadio estd basicamente en un ambiente tetraédrico. Cantidades de
Vanadio mayores en el catalizador permite la formacion de especies octaédricas V' y
V,0s5 como especie. Las pruebas y resultados de textura indican que la estructura
mesoporosa del soporte es mantenida después de la incorporacion de Vanadio y, de
esta forma fueron obtenidas mayores areas superficiales sobre el catalizador final,
Los catalizadores de Vanadio soportados sobre Alumina son activos y selectivos en la
DHOX de Etano, aunque el comportamiento catalitico depende primordialmente de la
carga de Vanadio. Altas proporciones de formacion de Etlileno por unidad de masa
de catalizador y por unidad de tiempo fueron también observadas como una
consecuencia de la alta dispersion de los atomos de Vanadio sobre la superficie del

soporte.

52



REVISION BIBLIOGRAFICA

Holgado y col. (2005). Estudiaron el efecto del método de preparacion sobre las
propiedades fisicoquimicas de o6xidos de magnesio y vanadio. Estos fueron
preparados con tres métodos diferentes (calcinacion de los precursores constituidos
por una doble capa de hidroxido (LDH), impregnacion de 6xido de magnesio con
vanadato y mezclas mecanicas de MgO-V,0s) y fueron caracterizados por DRX,
espectroscopia de absorcion atomica, analisis térmico, temperaturas programadas de
reduccion y superficie especifica. Los tres métodos empleados condujeron a la
formacion de diferentes especies de vanadatos, mezclados con 6xidos de magnesio
(MgO), dependiendo de la naturaleza del material precursor. Mientras el ortovanadato
es el mayor vanadato en todos los casos, el metavanadto es también formado en los
catalizadores preparados con mezclas de oOxidos. La superficie especifica es
relativamente baja en todos los casos, pero marcadamente larga en los ensayos con el

catalizador preparado empleando el método de LDH.

2.3.4. Influencia del soporte en los catalizadores de Vanadio

Los catalizadores a base de 6xido de vanadio con soporte muestran importantes
avances en las propiedades cataliticas de los procesos de oxidacion de hidrocarburos.
La conducta de estos catalizadores depende de la distribucion de las especies de

vanadio, de su naturaleza y el caracter acido-base del soporte.

Se ha demostrado que las especies de vanadio que contienen soporte con propiedades
acidas genera una interaccion entre las moléculas relativamente bajas, mientras que
por el contrario las que contienen propiedades basicas generan una interaccion

elevada formando vanadatos metalicos.

Blasco y col. (1995). Estudiaron que los catalizadores de vanadio con MgO como

soporte son selectivos para la deshidrogenacion oxidativa de propano y n-butano,
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pero con poca selectividad hacia olefinas en la DHOX de etano. En todos estos
sistemas, las especies tetraédricas aisladas de V" han sido propuestas como sitios
activos para la oxideshidrogenacion selectiva de alcanos. Ademas ellos determinaron
que dependiendo del alcano alimentado, existen otros catalizadores basados en
vanadio como V/sepiolita, V/SiO,, V/Al,0s;, VAPO-5, VMg APO-5 o V-silicatos son

también selectivos para la reaccion de DHOX.

Lopez Nieto y col. (1995). Prepararon catalizadores de 6xido de vanadio soportado
sobre hidrotalcita (relacion atomica de Mg/Al de 2.77). Observaron la formacion de
especies orto y pirovanadato de Mg encontrando que la actividad es similar sobre
todos ellos y que el contenido de vanadio favorece la actividad independientemente
del método de preparacion. La selectividad aumenta inicialmente con el contenido de
vanadio, mostrando un méaximo cuando alcanza un 30% de pentoxido de vanadio.
Proponen que este comportamiento estaria relacionado con la presencia de
ortovanadato de Mg, con especiec de V°' aisladas en coordinacion tetraédrica.
Encontraron también que la actividad catalitica en la deshidrogenacion oxidativa del
n-butano es menor que la observada con catalizadores soportados sobre MgO o
alimina, lo cual estaria relacionado con la menor reducibilidad de la especie de

vanadio presente.

Dejoz y col. (1995). Plantean que los catalizadores de 6xido de vanadio soportado
sobre 0xido de magnesio muestran una elevada selectividad para la transformacion de
n-butano en butenos y butadieno y, en un amplio margen de composiciones, el nivel
de selectividad permanece practicamente constante, salvo para pequefias
concentraciones de vanadio, para las que la contribucion del MgO al proceso global

de deshidrogenacion es mayor.

Blasco y col. (1997). Plantean que los 6xidos no estequiométricos como el V,0s

pueden ser reducidos a V,04 sin cambiar de estructura, ya que presentan una gran
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carga de oxigeno que puede hacerse movil, y es ese oxigeno estructural el
responsable de la oxidacion selectiva de alcanos. En presencia de oxigeno gaseoso y
de las altas temperaturas usadas en la deshidrogenacion de parafinas puede oxidarse

regenerandose de nuevo a V,0s.

Se ha relacionado las propiedades cataliticas de los catalizadores de vanadio con la
coordinacion de las especies presentes. En la mayoria de los catalizadores que han
presentado actividades y selectividades altas en las reacciones de deshidrogenacion
oxidativa de alcanos se han encontrado principalmente especies de vanadio en
coordinacion tetraédricas V°*, por lo que son consideradas como los centros activos
en la DHOX de parafinas, mientras que las especies con un niimero de coordinacion

mayor que cuatro favorecen la formacion de productos oxigenados.

Blasco y col. (1997). El comportamiento de los catalizadores de vanadio soportados
depende tanto de la carga de vanadio como del alcano alimentado. Este
comportamiento se estudid a través de las selectividades de las olefinas durante la
DHOX del propano y n-butano utilizando como catalizadores: VOx / MgO y VO /

sepiolita.

No existe gran diferencia en el comportamiento de la selectividad del propano y n-
butano con el uso del catalizador de vanadio soportado en MgO. La selectividad
aumenta inicialmente con el contenido de vanadio, mostrando un maximo cuando
alcanza un 30% de V,0s. Este comportamiento se puede adjudicar a la presencia de
ortovanadato de magnesio con especies de V" aisladas en coordinacién tetraédrica.
Sin embargo existe una marcada caida en la selectividad del n-butano en un
catalizador de vanadio soportado en sepiolita. Los resultados sugieren una
dependencia del tamafio de la molécula del reactante y la distancia entre los sitios

selectivos.
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Melo y col. (1998). Estudiaron la DHOX del n-butano, 1-buteno y
tras-2 buteno, sobre catalizadores de vanadio soportados sobre 6xidos metélicos con
diferente caracter acido y encontraron que la selectividad del proceso depende del
caracter acido-base del catalizador, el cual promueve una mayor o menor velocidad
de desorcion de los intermedios olefinicos adsorbidos, produciendo asi una baja o alta
selectividad en el proceso. También coinciden en el efecto del caracter

acido-base del catalizador.

Lemonidou y col. (1998). Realizaron una investigacion de la DHOX del
n-butano sobre catalizadores del tipo VMgO. La DHOX de n-butano fue investigada
sobre una mezcla de VMgO, y catalizadores de orto y pirovanadato de magnesio
puro. La formulacién contenia 30 % en peso de V,0s, consistiendo de Mg3(VOy), y
MgO en fases cristalinas, presentando mayor selectividad que el Mg3;(VOy), puro. La
selectividad hacia butenos y butadieno aumenta con la temperatura de reaccion y con
la relacion molar de butano/oxigeno en la alimentacion. La adicion de agua tiende a
disminuir la conversion de butano y aumenta la selectividad hacia los productos de la
DHOX, probablemente debido a la adsorcidon de agua en sitios activos y selectivos

hacia la oxidacion total.

Solsona B. y col. (2004). Prepararon, caracterizaron y probaron catalizadores de
oxidos de Vanadio y Magnesio masicos y soportados sobre silice para la oxidacion de
propano, n-butano y propileno. Concluyeron que estos catalizadores son activos y
selectivos en la deshidrogenacion oxidativa de propano y n-butano hacia las
correpondientes olefinas (productos de deshidrogenaciéon) pero presentan baja
reactividad hacia la acrolina durante la oxidacion selectiva de propileno. De esta
manera, los catalizadores soportados sobre silice pueden ser considerados como una
alternativa en las reacciones de oxideshidrogenacion, especialmente en aquellos que

poseen alta relacion atdémica Magnesio/Vanadio. Sin embargo, la cantidad de silice
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influye en el tipo de vanadatos magnésicos formados. Determinaron que el silice
puede reaccionar parcialmente con el 6xido de magnesio para formar silicatos de
magnesio. La pérdida parcial de MgO favorece la formacion de vanadatos de
Magnesio con relaciones atdbmicas Mg/V mas bajas que las especies formadas en los

catalizadores masicos.

Los catalizadores mas selectivos en las reacciones de Deshidrogenacion Oxidativa de
ambos catalizadores (soportado y no soportado) son caracterizados por la presencia
de orto-Mg3V,0g/piro-Mg,V,07/MgO (empleando bajas conversiones de alcano) o
fases mezcladas de orto-Mg;V,0gs (trabajando a altas conversiones). Esta tendencia
fue observada tanto para el propano como para el butano, aunque fue mas importante
durante la oxidacion de n-Butano. Por el otro lado, estos catalizadores presentaron
una baja selectividad hacia la acrolina durante la oxidacion selectiva de propileno,
aunque ¢ésta fue formada sobre catalizadores que presentaron especies del tipo piro-

Mg2V207 y/O meta-Mszoﬁ.

Volve y col. (2004). Estudiaron la deshidrogenacion oxidativa del n-Butano usando
oxidos de Vanadio soportados sobre USY, NaY, y-Al,Os; y a-Al,O;. Estos
experimentos fueron desarrollados a una temperatura de 520 °C en un microreactor de
lecho fijo. La caracterizacion del catalizador por el método TPR demostrd la
presencia de diferentes especies de 6xido de Vanadio con la naturaleza de estas
especies, siendo una funcion del soporte del catalizador. Las propiedades acidas de
los catalizadores preparados fueron evaluadas con el siguiente orden de acidez:
VOy/ y-Al,03 > VOM/ a-Al,O3 > VO,/USY. Experimentos de reactividad muestran
que el VOx/USY provee mayor selectividad y actividad catalitica, con el
VOy/ y-Al,O5 se obtiene una baja actividad y selectividad y otras pruebas cataliticas
demostraron inactividad. El desempefio superior del catalizador VO,/USY fue

asignado a su caracter acido.
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2.3.5. Influencia del tipo de promotor en los catalizadores de Vanadio

Aranda y col (1995) y Galli y col. (1995). Modificaron las propiedades acido-base
de los catalizadores basados en 6xidos de vanadio, no sélo empleando soportes de
distinta acidez sino también afadiendo diferentes promotores (usualmente iones
alcalinos), concluyeron que los catalizadores promovidos con potasio son activos y

selectivos en la DHOX de n-butano.

Korili y col. (1996). Estudiaron el comportamiento de catalizadores de pirovanadato
de magnesio Mg, V,07 y ortovanadato de magnesio Mg3;V,0g con la adicion de SbyO4
en la DHOX de n-pentano. Se observd que algunos 6xidos como el de antimonio
resultan inactivos en la reaccion catalitica, pero mejoran el comportamiento catalitico
ya que tienen la capacidad de regenerar los sitios activos mediante el oxigeno

reticular presente en su superficie.

Los resultados obtenidos arrojaron que la adicion de Sb,O4 tuvo un pequeiio efecto en
la selectividad para el pirovanadato de magnesio, pero en el caso del ortovanadato de
magnesio la selectividad a olefinas se incrementd notablemente. Sin embargo, es
necesario definir el rol del 6xido de antimonio como promotor de la selectividad o

inhibidor de las reacciones no deseadas.

Lépez y col. (1997). Determinaron que el caracter basico de un hidrocarburo
aumenta con el nimero de 4&tomos de carbono, y para un hidrocarburo determinado,
con el nimero de dobles ligaduras. En el caso de n-butano, la presencia de centros
basicos (o la ausencia de centros acidos) favoreceria la desorcion de los productos
con lo que se incrementaria la selectividad a diferencia de lo que sucede con el etano
y el propano. En este sentido, se ha observado que los catalizadores de oxido de
vanadio soportados sobre alimina son activos y selectivos para la deshidrogenacion

oxidativa de etano y muestran una baja selectividad en la deshidrogenacion oxidativa
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de butano. Sin embargo, la adicion de potasio reduce la presencia de centros acidos
Lewis del soporte y modifica las propiedades cataliticas. Asi los catalizadores que
han sido promovidos con potasio son activos y selectivos en la deshidrogenacion
oxidativa de n-butano, pero muestran una baja actividad y selectividad en la
deshidrogenacion oxidativa de etano. En el caso de la deshidrogenacion oxidativa de
propano, en cambio, se observa un comportamiento intermedio, aunque la presencia

de potasio aumenta la selectividad a propeno.

Blasco y col. (1998). Estudiaron la variacion de las propiedades cataliticas para la
deshidrogenacion oxidativa de n-butano al incorporar un 6xido de vanadio soportado
sobre MgO, y un 6xido metalico (Mo, W, Fe y Cr) como promotor. De todos los
oxidos metalicos estudiados, el 6xido de molibdeno presenta un importante efecto

promotor para la obtencion de butadieno.

Ademas, observaron que la selectividad para la DHOX de alcanos, de los
catalizadores VOx/MgO, depende de la concentracion superficial V/Mg y de la

presencia de 6xido de magnesio libre.

En este sentido, las propiedades cataliticas del sistema mas selectivo
(Mo-VMgO) podrian ser explicadas sobre la base de la interaccion del 6xido metéalico
incorporado (MoO4>) con iones Mg®" (centros no selectivos para la deshidrogenacion
oxidativa), disminuyendo asi el niimero de centros responsables de la oxidacion total
(bien por combustion de la parafina alimentada y/o de las olefinas formadas). Dado
que la incorporacion de Mo favorece una mayor selectividad a olefinas C4, estudiaron
con mayor atencion la variacién de las propiedades cataliticas del sistema VOx-
MoOx/MgO con el contenido de molibdeno. Se observo que la conversion de n-
butano disminuye con el incremento del contenido de molibdeno, aunque el

rendimiento a olefinas inicialmente aumenta con la incorporacién de molibdeno.
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El maximo de selectividad a productos deshidrogenados, para una conversion de n-
butano determinada, corresponde al catalizador con relacion atomica Mo/V de 0.6.
Estos resultados se justifican, si se considera un aumento inicial del contenido de
molibdeno (en el rango de 0.1-0.6) favorece un aumento del rendimiento a productos
de deshidrogenacion. Ademas, se observo que la selectividad a butadieno aumenta, y
el maximo de selectividad se desplaza a conversiones de n-butano superiores, con el
contenido de Mo, indicando que la presencia de molibdeno favorece la reaccion

consecutiva (butenos — butadieno) frente a los procesos de combustion.

Por otra parte, se destaca la aparicion de productos de craqueo (hidrocarburos C, y
Cs) cuya selectividad aumenta con el contenido de molibdeno en el catalizador. Un
aumento de la selectividad a productos de craqueo también se observo en
catalizadores ternarios del tipo MgO-V,05-MoO; enriquecidos en molibdeno. Este
aumento de la selectividad a productos de craqueo en los catalizadores con mayores
contenidos de molibdeno podria deberse a una variacion en la naturaleza acida del
catalizador (favorecida por la presencia de Mo en la superficie del mismo) lo que
podria favorecer una mayor velocidad de reaccion del proceso de craqueo frente al de

la deshidrogenacion oxidativa.

A continuacion, se presenta la Tabla N° 2, la cual resume el comportamiento

catalitico de los catalizadores de vanadio soportados:

60



REVISION BIBLIOGRAFICA

Tabla N° 2. Actividad de las especies de 6xido de vanadio y propiedades cataliticas
de los catalizadores basados en vanadio [Blasco y col. 1997]
Catalizador | Especies de vanadio (d) Reaccion | Deshidrogenacion | Poder de
selectiva (e) selectiva insercion
del oxigeno
Mg;VZOg C;Hg a Cng, A
. VO, aislados
VO,/Si0; (a) ! CuHioa CoH,
VAPO-5
V-silicatos
MgV,0¢ VOq aislados CsHs (%CsHG
(6]
Mg,V,0; ” CSH&(;)CSHG
VO3— O0— V02
(0] OH n-butano a
. N s AA
VOJTiO; (b) O0— vw— O o-xileno a PA
V,0s 0\\
-xil PA
VOJALO; (c) Vo— 0— Vo adions a
— / it
(6]
VO,/SiO; (c)
0 \J
\\ \é ({ v n-butano a
MA
ACARN

(VO)P,0;

(0)

a A bajo contenido de vanadio

b catalizadores

¢ A alto contenido de vanadio
d V,yV, vanadio con coordinacion tetraédrica y octaédrica respectivamente
e AA= acido acético; PA= anhidrido aftalico, MA= anhidrido maléico

f tambien es observado etanol

g tambien es observado acroleina

Los resultados mostrados en la tabla anterior indican que cuanto mas alto es el

nimero de coordinacién o el estado de agregacion de las especies de vanadio, mas

alto es el poder de insercion de oxigeno. Adicionalmente, la presencia de enlaces
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V=0 ayudan a incorporar oxigeno a la cadena de hidrocarburos. Sin embargo, para el
pirovanadato, la especie mas activa en la transformacion de n-butano a anhidrido
maleico, a bajas conversiones y altas relaciones de butano/oxigeno, se observa la
formacién de olefinas lo cual indica que también ocurre la etapa de abstraccion de
hidrogeno. Los catalizadores en los que se obtuvieron selectividades moderadas hacia
olefinas presentaron altas conversiones, principalmente estando presente las especies

+ £ 1
V> tetraédricas.

2.3.6. Efecto de la Temperatura

Ademas del caracter acido-base y el contenido de vanadio del catalizador, la
temperatura también influye sobre la conversion y la selectividad en catalizadores
VMgO en la DHOX del n-butano. Temperaturas elevadas de reaccion promueven la

formacion de productos selectivos de deshidrogenacion.

Lemonidou y col. (1998). Estudiaron el efecto de la temperatura y observaron que la
selectividad a olefinas C4 se incrementa con el aumento de la temperatura, y este
comportamiento se debe a que la formacion de alquenos tiene una energia de
activacion mayor a la formacion de 6xidos de carbono por lo que se activa la reaccion
a mayores temperaturas, favoreciendo las reacciones de deshidrogenacion frente a las

de oxidacion.

Melo y col. (1998). Mencionan que la temperatura de reaccion influye en la
selectividad pero también depende del caracter basico del catalizador, y observaron
un aumento de la selectividad a productos de DHOX con el aumento de la
temperatura, siendo mas importante este efecto en catalizadores con caracter basico
los cuales presentan menor reducibilidad, y debido que las reacciones de DHOX se
llevan a cabo por un proceso redox cuya velocidad esta relacionada con la

reducibilidad de los enlaces V-O del catalizador, recomienda trabajar a temperaturas
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elevadas para favorecer los procesos redox. Determinaron que la conversiéon de n-

butano se ve favorecida por la temperatura y a mayores tiempos de contacto
2.3.6.1.Reactores recomendados para la DHOX

En los procesos cataliticos es importante garantizar que el contacto entre el
catalizador y los reactivos sea lo suficientemente eficaz para aumentar los resultados
de reaccion, sean estos selectividad o conversion. Con este fin en el estudio de la
DHOX, se han probado una gran variedad de reactores que mejoren de manera

sustancial las propiedades de la reaccion.

Lopez Nieto y col. (1997). Realizaron un estudio comparativo en la DHOX de butano
utilizando catalizadores basados en o¢xidos de vanadio en un lecho fluidizado
convencional y en otro que opera en un proceso redox, estudiando diferentes
parametros de trabajo como velocidad relativa a la de minima fluidizacion, relacion
hidrocarburo: oxigeno: inerte en la alimentacion, temperatura y altura del lecho
catalitico, donde se alcanzaron un 25.8 % de rendimiento para un lecho fluidizado
convencional y un 30.4% para el de proceso redox en la obtencién de productos

deshidrogenados.

Soler y col. (1997). Realizaron un estudio comparativo del desempefio catalitico de
los catalizadores selectivos en la DHOX de n-butano (VMgO), utilizando tres tipos
de reactores: rector de lecho fijo adiabatico, reactor de lecho fluidizado y el reactor de
lecho fluidizado de dos zonas. Los resultados obtenidos indican que el reactor de
lecho fluidizado de dos zonas (una de oxidacidn y otra de reduccion del catalizador)
posee un mejor desempefio que los reactores de lecho fluidizado y de lecho fijo,
especialmente para conversiones altas de n-butano. Concluyen a partir de los
resultados obtenidos que una buena separacion entre las zonas de oxidacion y

reduccidn favorecen la obtencion de altas selectividades hacia olefinas.

63



REVISION BIBLIOGRAFICA

Vivancos Yy col. (1998). Determind que los aspectos a considerar en la seleccion del

tipo de reactor para la DHOX de alcanos son:

» La elevada generacion de calor producto de la reaccion, hace necesario el uso
de reactores que eliminen de manera conveniente el calor generado.

» Como consecuencia de la cinética de la reaccion, se aconseja el uso de bajas
concentraciones de oxigeno para favorecer la selectividad a los productos
deseados.

» El uso de determinadas composiciones del hidrocarburo y oxigeno es limitado
por motivos de seguridad del proceso, ya que se pueden formar mezclas

explosivas.

Tellez y col. (1998). Compararon dos catalizadores de 6xidos mixtos (VMgO y
K-VAIO) usando un reactor de membrana ceramica y un reactor convencional de
lecho fijo. Para el reactor de membrana resultdé que con el VMgO se obtiene mejor
selectividad hacia butadieno, en comparacion con los catalizadores soportados sobre
alimina, lo contrario pasa al usar el reactor de lecho fijo, explicando este hecho por el
caracter acido base del soporte, asi como el diferente esquema reaccionante de ambos

sistemas.

Soler y col. (1999). Demostraron ¢l gran potencial que presenta el reactor de lecho
fluidizado de dos zonas para realizar la oxidacion selectiva, que ocurre siguiendo el
mecanismo de Mars Van Krevelen. De esta forma obtienen que la operacion en
ausencia de oxigeno en fase gaseosa era efectiva en el incremento de la selectividad,
donde los aumentos obtenidos en la produccion fueron 200 % mayor que la del
reactor de lecho fluidizado convencional, en la Figura 8 se muestra el esquema del

reactor utilizado en el estudio.

En cuanto a la seguridad se determind que este reactor es mas seguro debido a que
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presenta la segregacion de zonas de oxidacion y de reduccion del catalizador, que
impiden la formacion de mezclas explosivas. Pero, por otro lado este reactor presenta
ciertas limitaciones ya que el catalizador cumple con ciertas especificaciones como
por ejemplo que sea reducible, fluidizable, resistente al desgaste y selectivo en

condiciones anaerobicas.

I—b Al cromatdgrafo de gases

C4H1C _’_

—  Salida de gases

Tubo de cuarzo mavil
para la salida del gas ™\

Distribuidor de

n I ion
C,Hy Zona de reduccio

Zona de oxidacion

Plato de cuarzo

distribuidor \% _

O, + He 4T

Figura N° 8. Esquema del reactor fluidizado de dos zonas
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Otro de los reactores fluidizados de dos zonas existente es el reactor tipo riser,
utilizado en la unidades de FCC para el craqueo térmico de hidrocarburos en la
industria petroquimica, presenta una desventaja que es la recirculacion continua del
catalizador entre el reactor y el regenerador y no puede evitarse la entrada de oxigeno
al reactor de Deshidrogenacion ni la entrada de hidrocarburo al regenerador. En la

Figura 9 se muestra la configuracion tipica de un reactor tipo raiser.
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Productos

Reaccion Regeneracion

n-butano Oxigeno

Figura N° 9. Esquema de un reactor tipo Riser.

2.3.7. Estudios Realizados en La Universidad Central de Venezuela.

En esta seccion se muestra un resumen de los trabajos realizados hasta el momento en

el Laboratorio de Refinacion y Petroquimica de la Universidad Central de Venezuela.

Blanco y Reinoso (2000). Determinaron el efecto de la silica como soporte en la
actividad y selectividad de catalizadores tipo VMgO en la DHOX de n-butano, y
ademas evaluaron la influencia de la variacion de la relacion atdbmica Mg/V en la fase
activa del catalizador. Emplearon la relacion molar C4/O,/N, = 4/8/88, un rango de
temperaturas de 475-500 °C y tres tiempos de contacto diferentes, 10, 20 y 40
gca/molcs. Concluyen que a medida que aumenta el contenido de SiO,, disminuye la
actividad y que la selectividad total a hidrocarburos no saturados desciende
sensiblemente cuando el contenido supera el 30 % en un catalizador con una relacién
Mg/V = 4. De los catalizadores estudiados encontraron que los que tuvieron mejor
desempefio fueron el A4 (Mg/V = 4; 30 % en peso de SiO;) alcanzando un valor
maximo en la selectividad de 88 % para un 32 % de conversion y el V3 (Mg/V = 12;

30 % Si0,) con una selectividad de 87 % para una conversion del 30 %.
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Bricefio (2001). Observo el efecto de la temperatura en la variacion de la conversion
y la selectividad a productos deshidrogenados. A mayor temperatura la conversion
del hidrocarburo se ve favorecida, disminuyendo la selectividad a los productos de
interés (butenos y butadieno), este hecho se puede explicar ya que el catalizador
presenta centros acidos y se observa la formacion selectiva de 2-butenos a bajas
conversiones de hidrocarburo y 6xidos de carbono a altas conversiones. Determind
que a medida que aumenta la concentracion de n-butano en la alimentacion, aumenta
la velocidad de reaccion, aunque para concentraciones altas (6% y 8%) se evidencid

una disminucion del mismo, por el agotamiento del oxigeno molecular.

Explico que la reaccion de deshidrogenacion oxidativa de n-butano transcurre a través
de un mecanismo REDOX para las reacciones de deshidrogenacion y la oxidacion
total se produce por la reaccion de los hidrocarburos con el oxigeno adsorbido sobre
el catalizador. Sefialé que el modelo de Mars van Krevelen con dos tipos de centros
activos, selectivo (para los productos deshidrogenados) y no-selectivo (para los
productos de oxidacion total), es el que predice satisfactoriamente la cinética de la

reaccion de deshidrogenacion.

Pilonieta (2001). Realiz6 un estudio de la selectividad en la DHOX de n-butano
utilizando  catalizadores VMgO promovidos con galio y antimonio
(que fueron preparados usando diferentes precursores) a diferentes contenidos de
vanadio y catalizadores VMgO soportados sobre y,a-Al,O; y a-Al,Os3 y sepiolita.
Los catalizadores mas activos fueron aquellos preparados con oxalato de vanadilo. La
adicion de Ga y Sb a los catalizadores no demostrd una mejora en la selectividad
hacia productos de deshidrogenacion. De los catalizadores estudiados se encontrd que
el mas activo y selectivo hacia olefinas, especialmente hacia butadieno, fue el

catalizador de VMgO soportado sobre a-Al,O3 y que el contenido del soporte no
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afecta la distribucion final de los productos. Finalmente concluye que la adicion de
sepiolita no afecta seriamente la selectividad del catalizador VMgO, pero en cierta

medida, favorece las reacciones de oxidacion frente a las de deshidrogenacion.

Granieri y Cuervo (2002). Estudiaron el efecto de los promotores en catalizadores
VMgO, empleando como promotores: galio (Gal y Ga3), antimonio (Sb), molibdeno
(Mo) y bismuto (Bi). Los catalizadores de VMgO bajo estudio, promovidos con galio
(Gal y Gaj) con la siguiente relacion Mg/V=4, se diferencian en el precursor
utilizado para su preparacion (Gal con metavanadato de amonio y Ga3 con oxalato
de vanadilo). Los autores concluyeron que los catalizadores de VMgO promovidos
con galio resultaron ser los mas activos del grupo, siendo su conversion méaxima (a

550 °C y tiempo de contacto 5 min*gr,/ molror) 12% para Ga; y 22% para Gas.

El catalizador de VMgO promovido con Ga3, presentd una mayor actividad, y
selectividades muy similares a las del catalizador promovido con Gal. Esto indico
que el precursor utilizado pudo haber tenido un efecto en el desempeno catalitico del
catalizador. En este sentido se puede predecir que el precursor oxalato de vanadilo

beneficia la actividad del catalizador sin afectar la selectividad del mismo.

Los catalizadores de VMgO promovidos con bismuto, molibdeno y antimonio,
presentan una conversion maxima (a 550 °C), menor al 10% para el antimonio, y
menores de 4% para el bismuto y molibdeno. La selectividad a mono olefinas es muy
alta para el molibdeno, y a diolefinas es mayor para el antimonio. El bismuto fue el

que mostro el peor comportamiento con la menor actividad y selectividad del grupo.

Acevedo (2002). Encontrd que la temperatura de reaccion favorece la conversion de
n-pentano, y a medida que se incrementa la conversion, aumenta la selectividad hacia
los productos de oxidacion que se forman a expensas de los productos

deshidrogenados. La selectividad hacia diolefinas y oxigenados se eleva con la

68



REVISION BIBLIOGRAFICA

conversion mientras que la selectividad a monolefinas y olefinas totales disminuye.
También plantea que, el precursor utilizado en la preparacion de los catalizadores
influye en su actividad, siendo mas activos los preparados con oxalato de vanadilo.
Encontré que la adicion de galio y antimonio no mejora la selectividad hacia
productos deshidrogenados, y que el antimonio influye en la distribucion final de los
productos de reaccion. Ademas encontrd que un aumento en el contenido de vanadio

favorece la formacion de CO y CO; .

Este autor encontrdé que de los catalizadores soportados el mas activo y selectivo
hacia olefinas, especialmente hacia pentenos, fue el preparado usando 30% en peso
a-Al,Os, observando ademés que este soporte no afecta la distribucion final de los

productos respecto a la obtenida con el catalizador preparado sin soporte.

En el mismo estudio se evaluo el efecto de los promotores en los catalizadores
empleados en la DHOX de n-pentano, asi como también el precursor empleado en su

preparacion. Como agentes promotores empleo: Galio (Ga) y Antimonio (Sb).

De los catalizadores preparados con metavanadato amoénico y promovidos con galio
(Gal y Ga2), el Ga2 result6 ser el mas activo ya que alcanza mayores conversiones a
altas temperaturas, lo que pudo deberse a su mayor contenido en galio (la relacion
atomica Mg/V/Ga para el catalizador Gal es 4/1/1 y para el catalizador Ga2 es 4/2/2).
Los catalizadores preparados con oxalato de vanadilo como precursor (Ga3 y Ga4),
resultaron ser mas favorables para la DHOX de n-pentano. En este sentido el
catalizador Ga3 (relacion molar Mg/V/Ga para el catalizador Ga3 es 4/1/1 y para el
catalizador Ga4 es 4/2/2), presenta una conversion semejante a la alcanzada por el

catalizador no promovido.
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El autor resalta la importancia del efecto positivo del precursor utilizado en su
preparacion ya que los catalizadores preparados con oxalato de vanadilo son mas
activos que los preparados con metavanadato amonico. Estos resultados pueden
evidenciar que el precursor utilizado tiene importancia en la selectividad y actividad

del catalizador.

Al estudiar la DHOX de n-pentano sobre catalizadores promovidos con antimonio,
utiliz6 como precursor metavanadato amonico y diferentes contenidos de vanadio
(Sb1 tiene una relacion Mg/V/Sb = 4/1/1 y Sb2 tiene una relacion Mg/V/Sb = 4/2/2).
Observo el efecto negativo de la adicion de antimonio sobre la DHOX de n-pentano

ya que baja considerablemente la actividad de ambos catalizadores.

De Risi y Rosillo (2003). Estudiaron la DHOX de n-butano y n-pentano sobre
catalizadores VMgO soportados con a-Al,O; y promovidos con galio, antimonio,
bismuto y molibdeno con el fin de determinar el efecto de estos soportes y
promotores sobre la actividad y selectividad del catalizador VMgO . Las experiencias
fueron realizadas con una relacion molar C4/O,/N, = 4/8/88, un rango de temperaturas
de 400-550 °C para el n-butano y de 300-530 °C para el n-pentano y tiempos de
contacto iguales a 5, 10 y 15 gca/molror. Determinaron que alimentando n-butano el
catalizador Alfa-30 (Mg/V = 4; 30 % oa-AlOs3) es mas activo y selectivo hacia
butadieno que el Alfa-31 en todos los rangos de temperaturas estudiados, sin embargo
el Alfa-31 (Mg/V = 12; 30 % a-Al,0O3) es més selectivo hacia butenos. Cuando se
alimenta n-pentano el catalizador mas activo es el Alfa-31 aunque el Alfa-30 presenta
mayores selectividades totales hacia los productos deshidrogenados. Finalmente
determinan que los catalizadores promovidos tienen un desempefio catalitico inferior
a los catalizadores soportados. El promotor que demostrd6 una mejor conducta

catalitica fue el galio, independientemente del alcano alimentado.
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Rojas y Padilla (2003). Estudiaron el efecto de la temperatura, composicion y el
tiempo de contacto, tanto en la selectividad como en la conversion para la DHOX del
n-butano empleando un catalizador VMgO soportado sobre 30% en peso de a-Al,O3
y con relacion atdbmica Mg/V = 4. La reaccion se llevo a cabo en un reactor de lecho
fijo de cuarzo operado a presion atmosférica. Establecieron la dependencia de la
actividad y de la selectividad con la temperatura, el tiempo de contacto y la

composicion en la alimentacion.

La conversion de n-butano aumenta con la temperatura y el tiempo de contacto y con
ella aumenta la selectividad hacia el butadieno, mientras que la selectividad total a
hidrocarburos no saturados disminuye. En las experiencias donde se varid la
composicion de n-butano, la tendencia en la conversion y las selectividades fueron
constantes, llegando a predecir que posee una cinética de orden cero para el

n-butano.

En cuanto a la variacion en la composicion molar de oxigeno, la conversion de
n-butano aumenta y con ella cambian las selectividades a los productos debido a la
relacion inherente que existe entre ellas. A pesar de que la composiciéon de agua
empleada fue pequeiia, la conversion presentd una leve tendencia a disminuir, debido
a la adsorcion de moléculas de agua sobre los sitios activos de la superficie del
catalizador, por lo que la selectividad hacia butenos se vio favorecida, caso contrario

del 1,3-butadieno.

Malaver y Rosato (2004). Estudiaron la DHOX del n-Butano con catalizadores de
VMgO, con diversas concentraciones de promotores como el vanadio y el molibdeno,
ante las variaciones de temperatura y tiempo de contacto para una sola relacion en

composiciones de reactantes (flujos de entrada). También estudiaron el efecto de las
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concentraciones de oxido de galio y oxido de molibdeno afiadidos como promotores

(0,1; 0,3; 0,6; 1) sobre la actividad y selectividad.

Encontraron, que un incremento de la temperatura de reaccidon incrementa la
conversion, el mismo comportamiento fue observado al aumentar el tiempo de
contacto de los reactivos. Sin embargo, al aumentar la conversion de hidrocarburo
alimentado la selectividad hacia olefinas se vio disminuida, mientras que la
selectividad hacia diolefinas se incremento, independiente del tiempo de contacto.
Por otro lado, en la serie de catalizadores estudiados se encontré que el catalizador

mas activo y selectivo fue el catalizador masico base.

Farias y Pedroza (2005). Realizaron un estudio del efecto de la DHOX de corrientes
ricas en n-Butano sobre catalizadores de VMgO, los cuales tienen el agregado de ser
promovidos con Molibdeno y Galio a distintas concentraciones, asi como un nuevo
método para la preparacion de los catalizadores, el cual radica en la variacion del
método de agitacion utilizado durante la preparacion. Asimismo, se estudié el efecto
que sobre la actividad y la selectividad del catalizador tienen la concentracion molar
de 6xido de molibdeno afiadido como promotor (0,1; 0,3; 0,6; 1) y la concentracion
molar de 6xido de galio afiadido como promotor (0,1; 0,3; 0,6; 1) ante las variaciones
de temperatura y tiempo de contacto para una sola relacién molar en composiciones
de reactantes alimentado, la cual fue C4H;¢/O2/N, = 8/12/80. También se estudio el
efecto que tiene el nuevo método de preparaciéon de los catalizadores sobre las
variables de estudio anteriormente mencionadas, comparando estos datos con

estudios realizados previamente con el antiguo método de preparacion.

Durante el proceso de obtencion de la data, la reaccion se llevo a cabo en un reactor
de cuarzo de lecho fijo operado a presion atmosférica. Se estudid el efecto de la
temperatura para 480, 500, 520 y 540 °C para los tiempos de contacto de 6, 25 y 50

Zeat/ (molTot.min'l) para cada uno de los catalizadores en estudio. Los productos
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obtenidos durante la DHOX fueron 1-buteno, c-2-buteno, t-2-buteno, 1,3-butadieno,
COy COa,.

Se observd que el nuevo método de preparacion de los catalizadores genera una
mayor actividad en el catalizador, esto comparado con los catalizadores estudiados
por Rosato y Malaver (2004). Un incremento de la temperatura de reaccion
incrementa la conversion, este mismo comportamiento se observd al aumentar el
tiempo de contacto de los reactantes. Asimismo se determind que al aumentar la
conversion del hidrocarburo alimentado la selectividad hacia olefinas disminuye,
mientras que la selectividad hacia diolefinas se incrementa, independientemente del
tiempo de contacto. Ademas, en la serie de catalizadores estudiados se encontrd que

el catalizador mas activo y selectivo es el catalizador masico.
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En el presente capitulo se presenta la metodologia que se siguidé para lograr los
objetivos propuestos. En la misma se detallaran los materiales empleados, la
descripcion del equipo y el procedimiento experimental que se llevd a cabo para el
estudio de la Deshidrogenacion Oxidativa del n-butano. Las experiencias fueron
realizadas en el Laboratorio de Refinacion y Petroquimica de la Escuela Ingenieria
Quimica de la Universidad Central de Venezuela, los ensayos de Difraccion de Rayos
X (DRX) en el IVIC y los analisis quimicos y superficie especifica en la Facultad de

Ciencias

3.1. Materiales
Los materiales que se emplearon para realizar las experiencias estdn conformados
basicamente por gases y catalizadores. Los gases fueron empleados tanto para la
reaccion como para el analisis cromatografico de los efluentes.

3.1.1. Gases empleados

A continuacidn se presenta la Tabla N° 3, la cual expone de manera sencilla los gases

que fueron empleados en la realizacion de las pruebas en el laboratorio:

Tabla N° 3. Gases empleados en las experiencias

Gases empleados en la reaccion Gases empleados en el analisis
n-Butano Hidrégeno para FID (5% pureza)
Aire Sintético 80% N, 20% O, (4.7% pureza) Aire comprimido
Nitrogeno (4.5 % pureza) Aire Sintético 80% N, 20% O, (4.7% pureza)
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3.1.2. Catalizadores empleados

Los catalizadores fueron preparados en el Laboratorio de Refinacidon y Petroquimica
de la escuela de Ingenieria Quimica de la Universidad Central de Venezuela. La

preparacion de los mismos se llevo cabo en dos etapas.

En primera instancia, se procedié con la preparacion de los catalizadores masicos
bajo distintas temperaturas de calcinacion (600 y 700 °C) con la finalidad de observar
si existian algunas diferencias significativas en un mismo catalizador al variarse su
temperatura de calcinacion, y en funcion de ello establecer la temperatura de
calcinacion a usar en la preparacion de los catalizadores soportados. En esta etapa se
prepararon tres cargas de catalizador correspondiente a cada temperatura de
calcinacion, a manera de verificar la reproducibilidad en el método de preparacion,

dado que se trabajo con una modificacion en el método estandar de preparacion.

De acuerdo a los resultados obtenidos en la primera etapa, se decidio utilizar 600°C
como temperatura de calcinacion para la preparacion de los catalizadores soportados.
La segunda etapa fue dirigida a la preparacion de los catalizadores soportados sobre
silice y a-alumina, para los cuales se prepard una sola carga de cada uno puesto que

se confirm6 que el método de preparacion era reproducible.

3.1.2.1.Preparacion de catalizadores

Se prepararon tres tipos de catalizadores a base de 6xidos de vanadio y magnesio con
y sin soportes, manteniendo una relacion atémica Mg/V=4. El primero fue
denominado “base” de comparacion y sélo contenia los 6xidos mencionados
anteriormente. Los dos restantes fueron soportados sobre Oxidos resistentes a la
abrasion, los cuales constituyeron el 30% en peso del catalizador. Dichos 6xidos

fueron Si0O; y a-ALOs.
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Para la preparacion se siguid la técnica desarrollada por el ITQ con una ligera

modificacion en el método de agitacion que se expone a continuacion:

3.1.2.1.1. Preparacion de catalizadores masicos

Preparacion de una disolucion acuosa de Oxalato de Vanadilo: Se preparo
inicialmente una disolucién acuosa de Acido Oxalico (AO) en agua desionizada. Esto
se realizd a una temperatura de 70° C en agitacion continua. Posteriormente, y
manteniendo la temperatura de operacion y la agitacion, se afadié poco a poco el
Metavanadato Amoénico (MVA) bajo la siguiente relacion molar AO/MVA = 3.2. Se
mantuvo en agitacion hasta la disolucion total del metavanadato amoénico. Luego se
enfrid la solucion hasta temperatura ambiente. Se obtuvo un color azul-verdoso en la

disolucion, lo cual indico la formacion del Oxalato de Vanadilo.

Preparacién de un catalizador de VMgO: se disolvié Acetato Magnésico (AM) en
agua desionizada. Luego se afiadio esta disolucion a la disolucion de Oxalato de
Vanadilo, de tal forma que la relacion atomica de magnesio entre vanadio fuera igual
a 4. Se dejo en agitacion durante 1 hora, y posteriormente, se elimind el agua
utilizando una manta de calentamiento y agitacion continua a revoluciones

constantes. El s6lido se secd en una estufa a 100° C durante una noche.

3.1.2.1.2. Preparacion de catalizadores soportados

Para este tipo de catalizadores se empled el método de las soluciones tituladas debido
a que no se obtuvo gran precision con el método anterior. Para ello se siguio el
procedimiento descrito anteriormente con la variante de que las soluciones de Acetato

de Magnesio y Oxalato de Vanadilo fueron tituladas antes de ser mezcladas entre si.
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Preparacion de un catalizador VMgO/SiO, o0 VMgO/AI,O3: Una vez que se
prepararon y se titularon las soluciones de Acetato Magnésico y Oxalato de Vanadilo,
se procedid a mezclar ambas soluciones de tal forma que la relacion atomica de
magnesio entre vanadio fuera igual a 4. Luego, se afiadio la silice (o la a-alimina,
segun sea el caso) en la cantidad adecuada para lograr un porcentaje en peso de 30 %
y se dejo en agitacion durante 1 hora. Posteriormente, se eliminé el agua utilizando
una manta de calentamiento y agitacion continua a revoluciones constantes. El solido

se secO en una estufa a 100° C durante una noche.

Una vez que se preparo el catalizador deseado, se procedio a triturarlo y a cuartearlo
con la finalidad de homogeneizar la composicion del mismo y que las especies

metalicas se encontraran dispersas de manera uniforme en toda el area del catalizador.

3.1.2.2.Calcinacién de los catalizadores.

Con la primera carga de catalizador base se utilizé el método Standard de calcinacion
a 600°C: se calcin6 en aire durante 16h a 600 °C, empleando una rampa de
calentamiento de 5 "C/minuto. Una vez terminado el tratamiento se tomaron dos
muestras: una se sometio a analisis quimico por absorcion atdmica a fin de certificar
la composicion global, y la otra se utilizd para realizar ensayos de Difraccion de
Rayos X, el cual, si reveld la formacion de fases cristalinas comparables a las del
catalizador preparado en el ITQ, fue sometido a los ensayos de actividad y
selectividad. La segunda carga de catalizador base fue en cambio calcinada a 700°C y

también fue sometida a los analisis arriba mencionados.

Los catalizadores soportados, en silice y a-alimina fueron calcinados a 600°C. Todos
fueron sometidos a los ensayos de caracterizacion citados anteriormente. Antes de

usarlos para ensayos cataliticos se analizo el espectro DRX.
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3.1.3. Materiales de Laboratorio

A continuaciéon se presenta la lista de los materiales auxiliares que permitieron

realizar las experiencias en el laboratorio:

Un mortero de 4gata.

Dos tamices numeros 30 y 60 con apertura 600u y 250 respectivamente.
Un pastillero.

Una prensa

Un mezclador con agitacion constante.

YV V V V¥V VY V

Una manta de calentamiento.

3.2. Descripcion del equipo

El equipo utilizado estd conformado principalmente por un sistema valvulas y de
controladores de flujos, un reactor de cuarzo, un horno con su respectivo control de
temperatura, un cromatografo de gases y una computadora, la cual permiti6 visualizar

los resultados.

Los sistemas de controladores de flujos masicos de marca AALBORG modelo
AFC2600D, se conectaron a tres lineas de gases (n-butano, aire sintético y nitrogeno),
en donde se introdujeron los valores de los flujos de alimentacién a la unidad de

control para asi ser controlados a través de valvulas automaticas.

Posteriormente, los gases se alimentaron a un reactor tubular catalitico de lecho fijo el
cual opera en un régimen de flujo piston. El mismo est4 construido de cuarzo y consta
de dos secciones de diametros diferentes. La primera seccion estd conformada por un

didmetro externo de 12 mm, 10 mm de didmetro interno y 27 cm. de longitud, la
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segunda seccion es de 9 mm de didmetro externo, 7 mm de didmetro interno y de 21
cm. de longitud. El reactor se ubico dentro de un horno eléctrico controlado mediante
un termopar que estd conectado a un controlador PID de marca Omega serie
CNO9000A. Adicionalmente, dentro del reactor se introdujo un termopar de Cromel-
Alumina, que permitié medir la temperatura del lecho catalitico. En la Figura 10 se

expone un esquema de este reactor.

Asimismo, el equipo posee una bifurcacion de la alimentacion al reactor conectada a
una valvula de tres vias que, segun fue necesario, permiti6 que los gases de la

alimentacion o de los productos de la reaccion llegaran al cromatografo.

12 mm

10 mm

ww /7

ww [z

7 mm

9 mm

Figura N° 10. Esquema del reactor tubular de cuarzo.

Por ultimo, para el anélisis de los gases se utilizdé un cromatografo de gases marca
Hewlett Packard modelo HP4890D, equipado con dos detectores: uno katarométrico
(TCD) y otro de llama (FID), ademas de dos columnas para el andlisis de compuestos

organicos e inorganicos en forma simultanea.
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El modelo de la columna que tiene como funcion separar los compuestos organicos
fue una HP-PLOT/Al,O3 de 50 m x 0.53 mm x 15.0 um Film Thickness Hewlett
Packard part N° 19095P-S25, y la otra columna encargada de separar los compuestos
inorganicos, fue de zeolita 13X 100/120 mesh Supelco 1-0212 que puede operar hasta

una temperatura de 300 °C.

El cromatdégrafo se conect6 a un cilindro de aire comprimido que permitia accionar
un sistema de véalvulas que permanecian abiertas aproximadamente por un minuto,
dejando que entraran los gases de una manera automatica al cromatografo.
Adicionalmente, el cromatografo de gases se conectd a un computador con una
interfaz grafica para obtener los analisis de los gases de manera electronica. En la

Figura 11, se muestra un diagrama completo del equipo utilizado.

i
[-1]
_|

0 HP-4890D

Figura N° 11. Esquema general del equipo a utilizar
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Leyenda:

1. Cilindros a presion de n-butano, aire sintético y nitrégeno.
Viélvulas de control automatico de flujo masico.
Deshumidificador.

Horno.

Indicador de Temperatura del lecho.

2
3
4
5
6. Controlador PID de temperatura del horno.
7. Vélvula de tres vias.

8. Computador.

9. Cromatografo de gases HP-4890D

10. Cilindros a presion de aire comprimido, hidrégeno y aire sintético.

3.3. Procedimiento Experimental

En esta seccion se presenta en forma detallada, la metodologia que se empled para la
deshidrogenacion oxidativa del n-butano, usando catalizadores de V-Mg-O masico y

soportados sobre Si0, y AL,O;.

3.3.1. Preparacion del lecho catalitico.

Uno de los factores mas importantes para obtener un efecto positivo sobre el grado de
conversion en las reacciones exotérmicas es la adecuada preparacion del lecho

[Van Den Bleek. 19681 "para Jograr tal fin, es recomendable mezclar de forma

catalitico
homogénea la masa del catalizador con un material inerte, el cual ayude a distribuir el
calor generado durante la reaccion evitando asi, zonas a elevadas temperaturas que

aceleren la desactivacion debido al envenenamiento del catalizador.
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El tamaino de particula del catalizador es también un factor a ser considerado en la
preparacion de la zona de reaccion; la literatura recomienda mantener una relacion
didmetro del reactor / didmetro de particula > 8, para garantizar que el lecho catalitico

pueda reproducirse.

Los catalizadores estudiados poseian un tamafio muy fino de particula, que no
corresponde al del carborundum (material inerte) disponible en el laboratorio
(425 um) y que satisface la relacion didmetro del reactor / didametro de particula > 8,
sugerida por la bibliografia. Especificamente, para 425 um la relacion de didmetros es
igual a 23.5. Para adecuar el tamafio de particula de catalizador al del carborundum,

fue necesario compactar el catalizador en forma de pastilla, moler ésta y tamizarla.

Para la elaboracion de una pastilla se pes6 1 g de catalizador utilizando una balanza
electronica. Posteriormente, se depositd la masa pesada en el interior de un pastillero
y se le aplico una fuerza de 5 toneladas durante aproximadamente 2 minutos. Una vez
formada la pastilla, se llevo a un mortero de 4dgata donde se procedié a molerla sélo
un poco. Seguidamente, se procedi6 a tamizarla utilizando tamices numero 30 y 60,
con la finalidad de obtener el tamafio promedio de particula deseado (425 um). El
catalizador con el tamafio apropiado fue llevado a un horno donde se sec6 durante un
periodo de 24 horas, con la finalidad de eliminar la humedad presente en el mismo.
Una vez seco, se procedié a pesar 0.4 g de catalizador. Esta masa de catalizador se
mezcld con otra de carborundum, en una relacion tal que la razén volumétrica fue de
1:3, hasta obtener una mezcla homogénea que evitara la generacion de zonas de alta

temperatura.
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3.1.1. Montaje del lecho catalitico en el reactor.

Para cargar el reactor, primero se deslizo en su interior una rejilla circular de acero
inoxidable del mismo didmetro del reactor, con una perforacion en su centro de forma
tal que ayudara a ajustar y a centrar la varilla de cuarzo contenedora del termopar.
Posteriormente, se introdujo al reactor una capa de 2.455 g de carborundum (425 pm)
seguida de otra rejilla de acero inoxidable para evitar que las particulas de las capas
se mezclaran entre si, este sistema conforma el lecho inferior. Luego, se procedio a
colocar los 0.4 g del catalizador mezclados con carborundum, el cual tenia como
objeto actuar como diluyente en el lecho catalitico. Finalmente, se adicionaron 10.55
g de carborundum para formar el lecho superior. Se verificd que no existan espacios
vacios entre los lechos una vez ubicadas las rejillas para evitar asi la presencia de

volumen muerto en el sistema.

La finalidad de colocar capas de carborundum antes y después del lecho catalitico fue
la de obtener un mejor perfil de temperatura dentro del reactor y distribuir de forma
homogénea el flujo de gas alimentado, generando de esta manera, el efecto deseado

de flujo piston.

Todo lecho ubicado por debajo y por arriba de la zona catalitica debe tener, al menos,
una altura equivalente a 50 particulas. En nuestro caso, para un didmetro de
425 pm, se utilizé una altura minima de 2.2 cm, la cual fue superada por cada uno de
los lechos dispuestos, inferior y superior, al ser estos de 3.3 cm (2.455 g) y 8.8 cm

(10.55 g) respectivamente.

En la Figura N° 12 se puede apreciar la ubicacion del lecho catalitico y del material

inerte en el interior del reactor.
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Carborundum (lecho superior)

Rejilla de acero inoxidable
Lecho catalitico
Rejilla de acero inoxidable

Termopar
Carborundum (lecho inferior)

Figura N° 12. Montaje del lecho catalitico en el reactor.

3.3.2. Oxidacion del catalizador.

Una vez instalado el lecho catalitico, se procedio a colocar el reactor en el interior del
horno para oxidar el catalizador y alcanzar el estado maximo de oxidacién (V). Ello
se logré realizando las conexiones de flujo de entrada y salida respectivas.
Inmediatamente, se fijé un flujo de aire de 70 cc/min. y se programo6 el controlador,
de manera de aumentar la temperatura, a razén de 2 °C por minuto, hasta
70°C, temperatura en la que se mantuvo el horno durante 1 hora. Una vez
transcurrido los sesenta minutos en 70°C se incrementd la temperatura a la misma
velocidad (2°C/min) hasta alcanzar 120°C, manteniendo este valor constante por 1
hora. Para culminar la etapa de oxidacion, se elevd la temperatura de 120 °C a 550 °C
a razoén de 1°C/min; el sistema permanecié en 550 °C por un periodo de tres horas,

transcurrido éste descendia a 120°C.
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A continuacion se presenta la Figura N° 13, en la cual se puede observar graficamente

el mecanismo para la oxidacion del catalizador.

1 °C/min. e0%C
2 °C/min. 120°c 10°c
2 °C/min. [
Temperatura ambiente 1 hora 1 hora 3 horas

Figura N° 13. Rampa de calentamiento para la oxidacion del catalizador.

3.3.3. Pruebas cataliticas realizadas

Comenzando con el catalizador base (600°C) se cargd el mismo al reactor como se
explico anteriormente. En ambiente de nitrogeno se llevo a la temperatura de 400°C,
momento en el cual se establecieron las condiciones de reaccidon (tiempo de contacto
sobre base de flujo total de 6 g.,s min/molia;, y composicion C4H;0/O,/N, = 8/12/80
(% base molar). Luego de 40 minutos, se realizé un analisis cromatografico de los
efluentes del reactor (este analisis sirvi6 de referencia). Posteriormente se calent6 por
etapas de la forma Standard a: 480, 500, 520 y 540°C. En cada una de estas
temperaturas, luego de un periodo de estabilizaciéon de 40 minutos, se realizd un

analisis cromatografico y se determind la conversion lograda.

A la temperatura de 540°C se realizaron analisis cada 40 minutos hasta que no se
observo variacion de la conversion con el tiempo en operacion. Luego se enfrio el

reactor en ambiente de nitrdgeno y una vez frio se retird el catalizador. A
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continuacion se cargd nuevamente el reactor y se repitid el mismo procedimiento

pero a los siguientes niveles de temperatura 400, 485, 505, 525 y 550°C.

Con una nueva carga del mismo catalizador se arranco a 400°C, y luego del
respectivo analisis, se llevo las condiciones de reaccion a 550°C, temperatura a la cual
se realizé un andlisis a los 40 minutos para luego esperar el tiempo de estabilizacion
total previamente encontrado antes de hacer el andlisis definitivo. A partir de este
momento se realizaron ensayos en la escala descendente de temperaturas (550, 525,
505, 485) y luego ascendente. Este ultimo procedimiento se repitid utilizando tiempos

de contacto de 25 y 50 gcor min/molyy.

Con el catalizador base calcinado a 700°C se siguid basicamente el mismo
procedimiento pero sOlo se realizaron las pruebas para tiempo de contacto 6 gea

min/moliya).

En cuanto a los catalizadores soportados, se repitidé el procedimiento experimental
arriba descrito, realizando pruebas de estabilizacion a 540 y 550 °C y las pruebas de
comportamiento a los tres tiempos de contacto antes mencionados. Al concluir todos
los ensayos se verifico que se repetian los valores originales después de estabilizado y

con ello se dio por finalizado esta serie de pruebas.

Cabe destacar que al finalizar la serie de experimentos diarios se desconectd la
alimentacion de nitrogeno y n-butano, dejando un flujo de aire de 20 cc/min, para
mantener oxidado el catalizador. El sistema de reaccion se enfrio hasta una
temperatura de 120 °C, donde se mantuvo para evitar que el catalizador vuelva a

humidificarse.
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A continuacion se presenta la Tabla N° 4, en la cual se pueden apreciar los valores
correspondientes a los flujos volumétricos de los gases empleados, segun el tiempo de

contacto para la relacion molar establecida.

Tabla N°4. Flujos de los gases alimentados al reactor para una relacion molar de
8:12:80 para diferentes tiempos de contactos.

Tiempo de contacto Flujo de Flujo de aire Flujo de
(geatr/mMOltotaessmin™)  n-butano (*/min) (*° / min) Nitrogeno (* / min)
-~ 6 131 9% 523
25 31 235 125
50 16 118 63

En general, se realizaron aproximadamente 300 experiencias de analisis de los
productos de reaccion de la deshidrogenacion oxidativa del n-butano, sin contar

aquellas pruebas que fue necesario repetir.
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RESULTADOS Y ANALISIS

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos durante la Deshidrogenacion
Oxidativa de n-butano, usando catalizadores de o6xidos de vanadio y magnesio
masicos y soportados sobre a-alimina y silice. Los mismos se muestran en forma de
graficas, las cuales expresan de manera sencilla las tendencias obtenidas para cada
uno de los catalizadores empleados, observando el efecto que sobre la conversion y la
selectividad hacia productos deshidrogenados tienen variables como temperatura,
tiempo de contacto y método de preparacion. A su vez, se destaca la capacidad que el
Laboratorio de Refinacion y Petroquimica de la UCV ha adquirido para preparar

catalizadores aptos en la DHOX de n-Butano.

En primera instancia se estudiod la estabilidad de los catalizadores masicos y el efecto
que sobre ello tiene la temperatura de calcinacion (600 y 700°C). La importancia de
este analisis radico en la necesidad de definir la temperatura de calcinacion de cada

uno de los catalizadores soportados.

Seguidamente, se presentaran los resultados obtenidos que permitieron analizar el
comportamiento y la reproducibilidad de los catalizadores masicos, con la finalidad
de observar las tendencias de la conversion y de la selectividad en la DHOX de
n-butano sobre estos catalizadores. Adicionalmente se presentaran los estudios
estructurales y quimicos de los mismos, con el objeto de verificar que éstos hayan
sido preparados adecuadamente y como una manera de respaldar el analisis de los
resultados presentados. Aunado a ello, se realizara una comparacion con los
resultados obtenidos por Farias y Pedroza (2005) quienes trabajaron con catalizadores
masicos de 6xidos de Vanadio y Magnesio empleando otro método en la preparacion
de los mismos. Estos autores realizaron sus experiencias bajo las mismas condiciones

de operacion y el mismo sistema reaccionante empleado en el trabajo actual.
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Posteriormente, se procedera con el analisis de los catalizadores soportados, para los
cuales se realizaron las mismas pruebas de estabilidad, reproducibilidad y
comportamiento que fueron efectuadas para los catalizadores masicos. Este analisis
vendrd complementado con una comparacion entre los resultados obtenidos en el
trabajo actual y los obtenidos en otro trabajo especial de grado, en los cuales

emplearon los mismos catalizadores y las mismas condiciones de operacion.

Por ultimo, se realizard una comparacion del comportamiento de los catalizadores
estudiados, basado en los resultados de actividad y selectividad obtenidos,
respaldando dicho andlisis con estudios estructurales y quimicos. Estos estudios
realizados fueron el Analisis Quimico para la determinacion de la relacion atomica

Magnesio/Vanadio, Difraccion de Rayos X (DRX) y BET (superficie especifica).

Los resultados obtenidos seran comparados con los resultados reportados en trabajos
anteriores, los cuales emplearon catalizadores preparados en el Instituto de
Tecnologia Quimica (ITQ) de la ciudad de Valencia, Espafia, con la finalidad de
determinar el grado de tecnologia transferida logrado en la preparacion de

catalizadores.

De manera general, cabe destacar que se obtuvieron dos tipos de productos durante
las experiencias realizadas. Estos son los de deshidrogenacion: 1-buteno,
trans-2-buteno, cis-2-buteno y el 1,3-butadieno (deseados) y los de oxidacion total:
CO y CO; (no deseados). El comportamiento presentado por todos los catalizadores,
tanto en funcion de la temperatura maxima de reaccion como del tiempo de contacto
no se alejaron de la tendencia esperada, corroborando de esta forma lo reportado en la
literatura; de que la conversion se incrementa con valores ascendentes de dichas
variables. Esto se atribuye al hecho de que las reacciones quimicas son procesos
activados, y por lo tanto el incremento de la conversion con la temperatura es una

consecuencia directa de este fendmeno, mientras que su dependencia con el tiempo de
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contacto es una manifestacion directa de las oportunidades de reaccion que las

moléculas tienen en el seno del catalizador.

Sin embargo hay que tener en cuenta que debe existir cierto control sobre el aumento
del tiempo del contacto, dado que a tiempos de contactos muy elevados se produce un
agotamiento de oxigeno que conduce a que cualquier deposicion de carbono no sea
removido in situ debido a que no hay fuente de oxigeno que origine su combustion y
regenere el catalizador (Dejoz, 1995). Por esta razén so6lo se realizaron pruebas hasta
un tiempo de contacto igual a 50, dado que a tiempos de contacto superiores existia el
riesgo de que el oxigeno se agotara y se desactivara el catalizador por efecto de la

deposicion de coque.

4.1. Andlisis de estabilidad

Un factor importante en el uso de un catalizador radica en la necesidad de que éste
sea estable con el tiempo en uso, a fin de que los resultados obtenidos sean
reproducibles. Debido a ello, se considerd importante realizar experimentos que
permitieron confirmar la estabilidad de cada uno de estos catalizadores, las cuales se

llevaron a cabo empleando un tiempo de contacto de 6 gr.car./moliy min’.

Dado que la temperatura de operacion establecida para este proceso de acuerdo a
trabajos realizados anteriormente es de 540°C, se realizd en primer lugar una prueba
de estabilidad para esta temperatura, calentando por etapas el horno del reactor (480,
500, 520 y 540 °C), y realizando un andlisis de los efluentes para cada uno de estos
escalones luego de un periodo de estabilizacion. Una vez que se alcanzo la
temperatura de 540°C se realizaron analisis de los efluentes cada 40 minutos hasta

que los resultados se mostraron totalmente estables.
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Por otro lado, conviene verificar que a temperaturas de reaccion relativamente
mayores a 540°C el sistema no presenta problemas, por lo cual se realizd
adicionalmente una prueba de estabilidad similar a la de 540°C, pero esta vez a
550°C, utilizando 485, 505, 525 y 550 °C como temperaturas para las etapas de

calentamiento.

En la Figura N° 14 se presentan los resultados obtenidos en las pruebas de estabilidad

a 540 y 550 °C para los catalizadores masicos calcinado a 600 °C y 700 °C.
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Figura N° 14. Efecto de la temperatura de calcinacion sobre la estabilidad de
catalizadores masicos para la DHOX de n-butano (tc = 6)

En la gréafica anterior puede observarse el incremento de la conversion con la
temperatura, hasta llegar a la temperatura final de estabilizacion a los 120 minutos en
operacion. El catalizador calcinado a 700 °C se mostrd mas estable, ya que mantuvo
practicamente constante la conversion desde el primer analisis realizado a 550 °C. En
cambio la conversion obtenida sobre catalizadores calcinados a 600 °C se mostrd

estable aproximadamente a partir de la tercera prueba después de llegar a la
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temperatura de estabilizacion. Por otro lado, se observa que los catalizadores
calcinados a 600 °C son mas activos que los calcinados a 700 °C al mostrar una

mayor conversion a una misma temperatura de reaccion.

Es de acotar que los catalizadores masicos calcinados a 700 °C presentaron problemas
durante el proceso de estabilizacion, observandose durante las pruebas un aumento
brusco y descontrolado de la temperatura, causando una perdida casi total de la
actividad del catalizador. Ello podria atribuirse a la formacion de algunos centros
muy activos capaces de desencadenar un mecanismo por radicales libres perdiendo el
control de la reaccion. Las pruebas de estabilidad para este catalizador se repitieron 5
veces utilizando 3 catalizadores preparados con distintas cargas obteniendo el mismo
resultado excepto por la que se muestra en la Figura N° 14, en la cual la reaccién no

se sali6 de control y se logré estabilizar el catalizador.

Debido a los problemas observados con los catalizadores calcinados a 700° C, se
decidio utilizar 600 °C como temperatura de calcinacion para el resto de los

catalizadores empleados en este proyecto.

Para determinar las causas que originaron una disminucion en la actividad del
catalizador masico calcinado a 700°C, se efectuaron estudios de DRX con el
proposito de ver si se presentaban diferencias entre las fases presentes en funcion de
la temperatura de calcinacion. Los resultados obtenidos se presentan en la figura que

se exhibe a continuacion.
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Figura N° 15. Estudio de Difraccion de Rayos X. A.- Catalizador calcinado a 600°C.
B.- Catalizador calcinado a 700°C

Como se puede apreciar, los difractogramas generados para cada uno de estos
catalizadores no presentan, de manera general, grandes diferencias estructurales ya
que en ambos se observan las mismas fases responsables de la actividad catalitica.
Por lo tanto la diferencia de estabilidad observada no puede atribuirse a una
diferencia visible en las fases formadas, y probablemente se deba a que a 700°C se

formen pequefias cantidades de una fase muy activa en la generacion de radicales

libre.
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Los ensayos de superficie especifica (BET), realizados en la Facultad de Ciencias de
la Universidad Central de Venezuela, revelaron una notable diferencia entre ambos
catalizadores, reportandose que la superficie especifica para el catalizador masico
calcinado a 600°C fue de 27 m*/g, mientras que la del calcinado a 700°C fue de 15
m?/g, es decir aproximadamente la mitad. Este hecho lleva a inferir que la diferencia
en el area superficial podria ser la responsable de la disminucion de actividad
catalitica observada sobre este catalizador, ya que si la superficie es menor existen

menos sitios donde las moléculas reactantes puedan adsorberse y reaccionar.

Por otra parte, no se logréo definir exactamente las razones por las cuales el
catalizador calcinado a 700°C sufrié una pérdida casi total de sus centros activos en la
mayoria de las pruebas que se realizaron empleando este tipo de solido. S6lo puede
suponerse que fue debido a la sinterizacion por el brusco aumento de la temperatura
que se observd, disminuyendo considerablemente el area superficial del catalizador.
No se determind exactamente las razones por las cuales la temperatura aumentaba
drasticamente con el uso de este catalizador en particular, por lo cual se recomienda

en un futuro posibles estudios sobre este tipo de catalizadores.
Por otra parte, se determind que los catalizadores soportados no presentaron

problemas, mostrando una tendencia durante su estabilizacién similar a los

catalizadores masicos calcinados a 600 °C.
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4.2. Estudio de los catalizadores masicos

Los catalizadores masicos (o base) son aquellos a los cuales no se les afiadi6 durante
el momento de su preparacion alguna sustancia que le sirviera de soporte para
aumentar su resistencia a la atricion y crear una superficie de contacto del
componente activo mayor. Este analisis se realizé con la finalidad de crear una base
de datos de referencia en cuanto a actividad y selectividad que permitiese verificar en
cierto modo la tendencia de los resultados obtenidos para los catalizadores

soportados, los cuales seran discutidos posteriormente.

Al no tener un soporte, es de esperar de antemano que, bajo las mismas condiciones
de operacion, el catalizador madsico presente una mayor actividad que los
catalizadores soportados, dado a que la adicion del soporte tiene un efecto de dilucion
originando que haya un menor porcentaje de masa activa para la misma carga de
catalizador. Ain cuando el soporte pueda facilitar la dispersion de la fase activa e

incrementar la actividad en cierta medida, es evidente que no es un efecto dominante.
Parte de los resultados obtenidos que permitirdn analizar esta seccidon se presenta en

la Figura N° 16, en la cual se observara la influencia de la temperatura y los tiempos

de contacto sobre la conversion en la Deshidrogenacion Oxidativa de n-Butano.
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Figura N° 16. Efecto de la temperatura y los tiempos de contacto en la DHOX de n-
Butano empleando catalizadores masicos calcinados a 600°C

Como se puede apreciar en la figura, las tendencias presentadas por este estudio son
las esperadas para distintos tiempos de contacto. Se observa que la temperatura tiene
un efecto directo sobre la conversion del n-butano: en la medida que aumenta también
lo hace la conversion del sistema. Como se recordard, este tipo de procesos no esta
limitado termodinamicamente, por lo tanto con el aumento de la temperatura es el
factor cinético quien tiende a predominar sobre el curso de la reaccion. De esta
manera, se tiene que la constante de velocidad aumenta en la medida en la cual
aumenta la temperatura y, por consiguiente, la velocidad de reaccion también lo hard,

ya que se encuentran directamente relacionadas.

A continuacién se presenta una comparacion entre los resultados obtenidos en el
presente estudio con los valores obtenidos en el trabajo realizado por los Ingenieros
Quimicos Farias y Pedroza en el afio 2005 y los valores reportados por Granieri y
Cuervo en el afo 2002, quienes realizaron sus experimentos bajo las mismas
condiciones de operacién y empleando un catalizador masico de 6xidos de Magnesio

y Vanadio en una relacion atémica igual a 4 y sin la presencia de soportes.
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Figura N° 17. Efecto de la conversion sobre la relacion de selectividades en la
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Los catalizadores masicos utilizados por Farias y Pedroza fueron preparados de
manera similar a los del trabajo actual, con una pequefia modificacion en el método
de agitacion. Ellos emplearon un sistema de agitaciéon continua con secado en un
rotovapor similar a la técnica espafiola, mientras que en el actual se emple6 un
sistema de mezclado con agitacion constante. En todos los casos la temperatura fue
suficiente para que se formara el sélido por evaporacion. Para este estudio la cantidad
necesaria se obtuvo en tres preparaciones diferentes que luego del proceso de secado
se homogeneizaron usando la técnica de cuarteamiento. Por su parte, Granieri y

Cuervo, trabajaron con catalizadores masicos preparados en el ITQ.

Como se puede apreciar en la figura anterior, a altas conversiones, la selectividad
obtenida hacia el butadieno en el presente estudio tiende a aumentar de manera
significativa en relacion a las selectividades reportadas por los otros autores, lo cual
parece indicar que esta modificacion en el método de preparacion conduce a mejorar
la selectividad del catalizador, favoreciendo la velocidad de reaccion para la
formacion del butadieno, el cual representa un producto de gran interés en este
proceso. Por otra parte, se consigue disminuir la selectividad hacia los productos de
oxidacion (CO y CO;) en comparacion con los resultados obtenidos empleando los
catalizadores preparados en el ITQ (Granieri y Cuervo), lo cual permite concluir que
los catalizadores masicos preparados en el Laboratorio de Refinacion y Petroquimica
no sdlo reproducen el comportamiento de los anteriores, sino que tiende a mejorarlos

en cuanto a selectividad se refiere.

A continuacion se presenta la Figura N° 18 la cual esquematiza el comportamiento de
la selectividad en funcion de la conversion para todos los tiempos de contacto
utilizados, realizando de manera andloga una comparacién con el trabajo realizado

por Granieri y Cuervo (2002) y Farias y Pedroza (2005).
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Figura N° 18-A. Efecto de la conversion sobre la selectividad en la DHOX de n-
butano, empleando catalizadores masicos calcinados a 600°C. Estudio actual

100

% hﬂ——:‘w B

80 |
S 70 —
S A Selectividad Total @ 13-BUTADIENO
c./)— 60 ® :BUTENO & 1-2-BUTENO
©
g 50 AC-2-BUTENO ©CO,CO2
>
© 40
o
% 30

20

10

0 [l [l [l [l [l [l [l
0 5 10 15 20 25 30 35 40

Conversién; X(%)

Figura N° 18-B. Efecto de la conversion sobre la selectividad en la DHOX de n-
butano, empleando catalizadores masicos calcinados a 600°C.
Farias y Pedroza (2005)
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Figura N° 18-C. Efecto de la conversion sobre la selectividad en la DHOX de n-
butano, empleando catalizadores masicos calcinados a 600°C. Granieri y Cuervo
(2002)

La figura anterior exhibe el comportamiento de la selectividad hacia todos los
productos de deshidrogenacion y de oxidacion para los tres estudios presentados.
Como puede observarse, los catalizadores estudiados en este trabajo son mas activos
pero ligeramente menos selectivos que los estudiados por Farias y Pedroza. Sin
embargo, cuando se aprecia la tendencia de los productos de deshidrogenacioén por
separado, se puede afirmar que el catalizador preparado en este trabajo es mas
selectivo hacia la formacion de butadieno, como ya se explicé anteriormente. En esta
figura se puede observar de una mejor manera coémo los catalizadores preparados
actualmente logran reproducir el comportamiento de los catalizadores preparados en
el ITQ, alcanzando, de esta manera, uno de los objetivos especificos definidos para
este proyecto. Cabe destacar que estos tres estudios se realizaron estabilizando
previamente los catalizadores, por lo cual las tendencias en relacion a las

selectividades son muy parecidas.
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Esta tendencia de la selectividad a aumentar con la conversion particularmente con el
butadieno y los productos de oxidacion, conduce a pensar que son productos
secundarios de la reaccion de deshidrogenacion oxidativa, dado que es una conducta
propia de los mismos. Haciendo referencia al trabajo presentado por Tellez y
colaboradores (1998), cuando se realiza una extrapolacioén para una conversion igual
a cero, los 6xidos de carbono no presentan una selectividad igual a cero, por lo que se
confirma que los mismos son productos primarios y secundarios de este sistema. Al
presentar el butadieno la misma tendencia, se confirma que el mecanismo de reaccion
para la DHOX es similar al propuesto por Tellez y col. en el afio 1998. (Obsérvese
Figura N° 6 en el Capitulo 11, Seccion 2.3.1). La selectividad hacia butadieno podria

atribuirse al método de preparacion utilizado en este trabajo.

Los resultados obtenidos confirman los reportados por Lopez Nieto y colaboradores
(1998), donde encuentran que el método de preparacion incide directamente sobre la
actividad, la selectividad y el tipo de especies formadas sobre la superficie de los
mismos. De igual forma se puede apreciar que los resultados obtenidos poseen una
tendencia consistente, lo cual permite inferir que el mecanismo de reaccion no se
altera a medida que aumenta la conversion, sea ésta provocada por aumentos de la

temperatura de reaccion o del tiempo de contacto.

4.3. Estudio de los catalizadores soportados

El estudio de los catalizadores soportados es de gran importancia dentro del campo de
la catalisis debido a que no todos los compuestos empleados como soportes permiten
obtener los resultados esperados en una determinada reaccion quimica. En particular
algunos pueden ocasionar que el catalizador resulte altamente selectivo a productos
que son consecuencia de reacciones no deseadas y que no producen ningin beneficio
al sistema con el cual se estd trabajando, originando que la corriente de salida

contenga una cantidad empobrecida del producto de interés.
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En general para los procesos de Deshidrogenacion Oxidativa de hidrocarburos, se
requiere que los catalizadores empleados para mejorar la conversion del sistema sean
lo mas selectivos posible hacia hidrocarburos no saturados (que contienen un mayor
valor agregado) tales como las olefinas y/o diolefinas. En este tipo de procesos, es
comun que ocurran reacciones que conduzcan a la formacion de 6xidos de carbonos
(termodindmicamente mas estables) debido a la presencia de oxigeno en la corriente
de alimentacion y por lo tanto se requiere de catalizadores que, en la medida de lo
posible, presenten en su estructura soportes que favorezcan la formacioén de centros

activos y desfavorezcan o retarden las reacciones de oxidacion profunda.

En estudios anteriores se observo que los catalizadores de 6xidos de Magnesio y
Vanadio soportados sobre 6xidos de silice y a-alumina se presentan como una
alternativa para mejorar las propiedades mecéanicas y cataliticas de este tipo de
catalizadores (Solsona y colaboradores, 2000; Blanco y Reinoso (2000); entre otros).
La silice ha sido empleada frecuentemente como un soporte en catalizadores que
presentan oxidacion selectiva debido a que contiene una baja reactividad y buenas
propiedades fisicas y mecénicas (proporciona alta resistencia a la atricion). Por esta
razén se considerd conveniente estudiar el uso de la silice como un soporte para los
catalizadores de 6xidos de Magnesio y Vanadio. Por otra parte, se ha estudiado que
los catalizadores en los cuales se incorpora un 6xido metalico como soporte como la
o-alimina son selectivos hacia la formacion de butenos y butadieno (Concepcion y
colaboradores, 2004, Legmi Pilonieta, 2002, De Risi y col., 2004), los cuales son

productos de gran interés para este estudio.

En el presente trabajo se realizaron ensayos con catalizadores de 6xidos de Magnesio
y Vanadio soportados en silice (SiO,) y en a-alimina (Al,O3) cuyo peso corresponde
a un 30% de la masa total del catalizador. Al igual que los catalizadores masicos, se

efectuaron pruebas de estabilidad, reproducibilidad y comportamiento para diferentes
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temperaturas de reaccion y distintos tiempos de contacto, con la finalidad de observar
la dependencia y el efecto de estos parametros sobre la actividad y la selectividad de

los catalizadores.

4.3.1. Catalizadores soportados sobre silice (SiO,)

Las pruebas de estabilidad realizadas con este catalizador mostraron que el mismo es
sumamente estable a las temperaturas de reaccion trabajadas, ya que al efectuar el
mismo procedimiento que el efectuado para los catalizadores masicos se pudo

apreciar que alcanzaban la estabilidad en un tiempo relativamente corto.

Se realizaron, de forma analoga, diversas pruebas que permitieron verificar que este
catalizador reproducia los valores tanto de actividad como de selectividad a distintas
temperaturas de reaccion. Al efectuar el recorrido de temperaturas de forma
ascendente y luego de forma descendente se comprobd que los valores de subida y
bajada para un mismo tiempo de contacto se superponian, confirmandose asi su

estabilidad.

A continuacion se presenta la Figura N° 19, en la cual se expone el efecto de la
conversion de n-butano sobre las relaciones de selectividades hacia butadieno y
productos de oxidacion. Este analisis vendra complementado con una breve
comparacion entre los resultados obtenidos en el presente trabajo y los obtenidos en
los estudio realizados por los Ingenieros Blanco y Reinoso (2000) y Malaver y Rosato
(2004), los cuales trabajaron con catalizadores de 6xidos de Magnesio y Vanadio en
una relacion atomica igual a 4 y soportados sobre silica al 30% en peso, bajo las

mismas condiciones de operacion.
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Figura N° 19. Efecto de la conversion sobre la relacion de selectividades en la
DHOX de n-butano empleando catalizadores masicos calcinados a 600°C a diferentes
tiempos de contacto. A.- Relacion de selectividades [COx/Olefinas].

B.- Relacion de selectividades [butadieno/Olefinas]

106



RESULTADOS Y ANALISIS

Cabe destacar que los catalizadores empleados por Malaver y Rosato fueron
preparados en el Laboratorio de Refinacion y Petroquimica de la UCV empleando la
metodologia utilizada en el ITQ en un intento de reproducir los resultados reportados
por este ultimo. Estos autores obtuvieron catalizadores con poca actividad dado que
los niveles de conversion fueron muy bajos, pero que sin embargo resultaron ser
altamente selectivos hacia los productos de deshidrogenacion cuando se los compara
con los resultados obtenidos empleando los catalizadores preparados en el ITQ
(Malaver y Rosato, 2004). Ellos indicaron en el momento que las discrepancias
obtenidas serian dificiles de explicar, pero mas adelante se determind que la razon de
las diferencias de comportamiento encontradas estaria relacionada con un detalle que
se desconocia al instante de preparar sus catalizadores y que radicaria en el método de

agitacion durante el proceso de preparacion de los mismos.

En relacion a los catalizadores preparados actualmente, cabe destacar que en todo el
rango de temperaturas y tiempos de contacto estudiados exhiben una considerable
mejora en la actividad catalitica del s6lido en comparacion con los valores obtenidos
por Malaver y Rosato. Todo parece indicar que el método de agitacion utilizado en el
presente trabajo contribuye en gran medida a la formacion de las fases responsables

de la actividad del catalizador.

Con respecto al catalizador soportado en silice preparado en el ITQ, se aprecia que
los actuales catalizadores logran disminuir la selectividad hacia los productos de
oxidacion aumentando simultaneamente la selectividad hacia la diolefina (butadieno),
sobretodo a altas conversiones, lo cual ratifica que el catalizador preparado en el
Laboratorio de Refinacion y Petroquimica de la UCV es, en cierta medida, mas

selectivo que el preparado en el ITQ.

A continuacion se presenta la Figura N° 20, en la cual se exhibe el comportamiento

de la selectividad en funcion de la conversion para los catalizadores preparados en el
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trabajo actual y los preparados por Blanco y Reinoso (2000), quienes hicieron

pruebas utilizando los catalizadores preparados en el ITQ.
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Figura N° 20. Efecto de la conversion sobre la selectividad en la DHOX de n-butano,
empleando un catalizador soportado en silice. A.-Estudio actual. B.-Estudio realizado

por Blanco y Reinoso (2000)
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En la figura presentada anteriormente, se puede apreciar que en todo el rango de
conversiones, la selectividad total hacia los productos de deshidrogenacion es
considerablemente mayor para el catalizador actual, obteniéndose una mayor
selectividad hacia butadienos. El catalizador preparado en el ITQ presenta una mayor
selectividad hacia los productos de oxidacion, lo cual es completamente desfavorable
para este tipo de procesos ya que son productos no deseables. La discrepancia
observada en cuanto a la tendencia de las selectividades se puede adjudicar a la
diferencia en el método de preparacion empleado, el cual condujo a la elaboracion de
un catalizador considerablemente mas selectivo y que no favorecio la formacion de

los centros activos responsables de la oxidacion total.

De igual modo, cabe destacar que el catalizador empleado por Blanco y Reinoso no
fue previamente estabilizado con lo cual se observa gran dispersion de los datos, en
contraposicion al trabajo actual, por lo cual se puede decir que la estabilizacion afecta
directamente la reproducibilidad y la selectividad del sistema, en este caso
favoreciéndola hacia los productos de deshidrogenacion, en especial hacia el
butadieno. Asimismo, se puede apreciar que si bien se obtienen mayores conversiones
con el catalizador utilizado por Blanco y Reinoso (2000), la selectividad total cae
drasticamente, y realmente no conviene tener altas actividades si no se obtienen en
mayor porcentaje los productos de interés. Por lo tanto, se puede concluir que el
catalizador actual, aun cuando es ligeramente menos activo, es el mas conveniente
para el proceso de DHOX de n-Butano, ya que favorece la velocidad de reaccion

hacia los productos de deshidrogenacion (butenos y butadieno).

4.3.2. Catalizadores soportados en a-aliumina (Al,O5)

De manera andloga a los otros catalizadores, se observé que el catalizador soportado
en o-alimina presentd gran estabilidad, lo cual indica que bajo las condiciones de

operacion utilizadas el catalizador tiende a reproducir los valores de selectividad y
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actividad para el rango de temperaturas empleados y bajo diferentes tiempos de
contacto. De forma general se puede apreciar que el comportamiento de la conversion
del sistema es similar al de los otros catalizadores estudiados, el cual radica en un
aumento de la actividad catalitica al incrementarse la temperatura y el tiempo de
contacto. Las razones a las cuales se adjudica este hecho fueron analizadas

anteriormente y para este caso en particular no presenta ninguna variante.

A continuacion se presenta la Figura N° 21, en la cual se muestra la variacion de la
relacion de selectividades en funcién de la conversion obtenida para todas las
temperaturas estudiadas y todos los tiempos de contacto trabajados. Este analisis
vendra respaldado con una breve comparacion entre estos resultados y los obtenidos
por Rojas y Padilla en el afio 2003, quienes trabajaron con catalizadores soportados

en a-alimina preparados en el ITQ.
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Figura N° 21-A. Efecto de la conversion sobre la selectividad en la DHOX de n-

butano, empleando un catalizador soportado en a-alimina. Relacion de selectividades
[butadieno/Olefinas]
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Figura N° 21-B. Efecto de la conversion sobre la selectividad en la DHOX de n-

butano, empleando un catalizador soportado en ai-alimina. Relacion de selectividades
[COx/Olefinas].

Como se puede observar, la modificacion en el método de preparacion aplicado en el
Laboratorio de Refinacion y Petroquimica de la UCV, es capaz de reproducir la
selectividad del sistema en una medida considerable, haciendo que estos catalizadores
presenten practicamente el mismo comportamiento que los catalizadores preparados
en el ITQ. Se observa que el catalizador preparado para este estudio exhibe una
mayor selectividad hacia los productos de oxidacion, hecho que podria adjudicarse a
que los centros activos formados tal vez no contribuyen a una desorcion rapida de los
productos intermedios de deshidrogenacion, con lo cual siguen reaccionando con el
oxigeno para conducir a la formacion de los 6xidos de carbono. Cabe destacar, sin
embargo, que la pendiente de crecimiento de la relacion con la conversion es menor
para nuestro catalizador permitiendo prever que para conversiones superiores al 35%

podria invertirse el orden a favor del preparado para este estudio.
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De manera general, se concluye que la tendencia presentada en la figura anterior es la
esperada, y que el comportamiento del sistema con respecto a la selectividad hacia el
butadieno y los oxidos de carbono hace suponer que los butenos son productos
netamente primarios. Se puede apreciar que si ambas relaciones son extrapoladas a un
valor de conversion igual a cero, como se efectud con los anteriores catalizadores, se
obtienen selectividades mayores a cero; indicando que tanto los productos de
oxidacién total COx como el butadieno son a la vez productos primarios y
secundarios de reaccion, ya que ambos aparecen desde el inicio de la reaccidén de
DHOX y continian forméndose, en mayor proporcion, al avanzar dicha reaccion, lo
cual confirma el mecanismo de reaccion que se ha discutido a lo largo del presente

capitulo y que corresponde al propuesto por Tellez y colaboradores en el afio 1998.

La figura que a continuacion se expone, demuestra la tendencia de las selectividades

para cada uno de los catalizadores que se estdn comparando en esta seccion.
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Figura N° 22-A. Efecto de la conversion sobre la selectividad en la DHOX de n-

butano, empleando un catalizador soportado en a-alimina. Estudio actual.
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Figura N° 22-B. Efecto de la conversion sobre la selectividad en la DHOX de n-

butano, empleando un catalizador soportado en o-alimina. Estudio realizado por
Rojas y Padilla (2004)

Tal como se puede apreciar, los valores de selectividad para ambos catalizadores
tienden a presentar casi los mismos valores y tendencias de una manera excepcional
para un mismo rango de conversiones, hecho que confirma que en el Laboratorio de
Refinacion y Petroquimica de la escuela de Ingenieria Quimica de la UCV se
pudieron obtener catalizadores aptos para la Deshidrogenacion Oxidativa de n-
butano, mejorando paralelamente tanto la selectividad como la actividad catalitica de

los mismos.

Cabe destacar que los valores obtenidos por Rojas y Padilla (2003) presentan una
mayor dispersion de los datos en comparacion con los catalizadores empleados en el
trabajo actual. Esto se podria adjudicar a la modificacion en el método de agitacion

durante la preparacion de los catalizadores utilizados en este trabajo.
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4.4. Comparacion entre catalizadores masicos y soportados

Al hacer una comparacion entre todos los resultados presentados anteriormente para
cada uno de los catalizadores que se prepararon en el laboratorio, se tiene que los
mejores resultados se obtuvieron para el catalizador maésico, al presentar la mayor

actividad y selectividad total hacia olefinas.

Por otro lado, al comparar sdlo los catalizadores soportados, los de a-alimina
presentaron mejor actividad y selectividad total que los catalizadores soportados en

silice.

Para poder complementar la comparacion entre los distintos catalizadores estudiados,
a continuacién se presenta la Figura N° 23, la cual exhibe la relacion entre las
selectividades de COx y 1,3-Butadieno respecto a la selectividad total de las olefinas
en funcion de la conversion, en dicha grafica se muestran los resultados obtenidos

para los tres catalizadores estudiados a los distintos tiempos de contacto.
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Figura N° 23. Relacion de selectividades para los distintos catalizadores preparados.
A.- Relacion de selectividades COx/(Olefinas). B.- Relacion de selectividades
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En la figura anterior, se observa que los datos poseen una tendencia consistente, sin
mostrar saltos para las relaciones obtenidas entre distintos tiempos de contacto, lo
cual hace suponer que el mecanismo de reaccion no se altera a medida que aumenta la
conversion, como ya se ha descrito anteriormente. Por otro lado, también se observa
que la relacion entre las selectividades de COx y 1,3-Butadieno respecto a la
selectividad total del sistema pareciera depender solo de la conversion, y ésta a su vez

de la temperatura y tiempo de contacto.

Al comparar los resultados obtenidos para los tres catalizadores, se observa que el
catalizador mésico present6 las relaciones mas bajas de COx el cual es un producto
no deseado, ademas de presentar la relacion de 1,3-butadieno mas alta, por lo cual fue

el catalizador con el cual se obtuvieron mejores resultados en este aspecto.

En cuanto a los catalizadores soportados, el de silice fue el que presentd la peor
tendencia al encontrarse los valores mas altos en la relacion de COx, este fendmeno
se podria adjudicar al mayor caracter acido de la silice, dado que, segun el trabajo
realizado por Blasco y col. (1995), los catalizadores con mayor caracter acido
convierten con mayor velocidad los hidrocarburos a 6xidos de carbonos originando

que la selectividad total decaiga més rdpidamente con la conversion.

Por otro lado, la menor selectividad total a olefinas presentada por los catalizadores
soportados en silice puede ser también adjudicada a la relacion de Mg/V utilizada,
dado que segtn Solsona y col. (2001), la presencia de silice disminuye la cantidad de
orto-Mg;V,0s y MgO favoreciendo la formacion de catalizadores no selectivos, por
lo cual recomiendan trabajar con una relacion Mg/V = 12 para catalizadores

soportados en silice.

Por su parte, la relacion de 1,3-butadieno presentdé mejores resultados en la mayor

parte de las conversiones para el catalizador soportado en silice, respecto a los
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resultados obtenidos con el catalizador soportado en a-alimina, de igual forma esto
podria ser consecuencia del caracter acido de la silice, dado que segin Blasco y col.
(1995) los catalizadores con un caracter acido mayor son mas selectivos a 1,3-
butadieno en un principio, disminuyendo a altas conversiones debido a que de igual

forma se convierten con mayor velocidad a 6xidos de carbono.

Adicionalmente, a bajas conversiones, se observa que la relaciéon de COx para el
catalizador soportado en a-alumina es mayor a la del catalizador soportado en silice,
dicha tendencia se invierte a conversiones mayores a 7 %,. Esto puede ser debido a
que a conversiones bajas los catalizadores soportados en silices son sumamente
selectivos, sin embargo, a conversiones mayores las reacciones secundarias de
degradacion transcurren a mayor velocidad que la reaccion de deshidrogenacion,

disminuyendo su selectividad, como se presenta en el trabajo de Owens y col. (1993).

Al analizar mas detalladamente la relacion de 1,3-Butadieno, es de esperarse que la
misma tenga un maximo para luego empezar a descender, lo cual puede ser debido a
que el principal precursor de la diolefina es el 1-Buteno, el cual disminuye a medida
que aumenta la conversion, igualmente el aumento de la relacion de COx ocasiona
que la selectividad de las olefinas disminuya, esto concuerda con los resultados
obtenidos por Lopez Nieto y col. (1998). Dicha tendencia a alcanzar un maximo
puede observarse sobretodo en el catalizador soportado en silice, en el cual se observa
que a una conversion de aproximadamente de 30 % pareciera estar llegando a su

maximo de selectividad a 1,3-butadieno.

4.5. Verificacion del método de preparacién

En la presente seccion se realizard una comparacion entre los catalizadores
preparados en el Laboratorio de Refinacion y Petroquimica de la UCV y los

preparados en el ITQ, a través de los ensayos de Difraccion de Rayos X realizados en

117



RESULTADOS Y ANALISIS

el IVIC, los cuales permitieron establecer que con la modificacion en el método de
preparacion se logran obtener las fases responsables de la actividad del catalizador.
Los resultados presentados a lo largo de este capitulo han demostrado que los
catalizadores preparados en el Laboratorio han reproducido en gran medida el
comportamiento de los catalizadores sintetizados en el ITQ. Los ensayos de DRX
confirmaron que ello se debe a que se forman las mismas fases activas y que se ha

logrado transferir el nivel deseado de tecnologia.
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Figura N° 24. Difractogramas de Rayos X para los catalizadores masicos. A. Instituto
de Tecnologia Quimica (ITQ)- B.- Laboratorio de Refinacion y Petroquimica
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Figura N° 25. Difractogramas de Rayos X para los catalizadores soportados en
a-Alimina. A. Instituto de Tecnologia Quimica (ITQ)- B.- Laboratorio de Refinacion
y Petroquimica
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Figura N° 26. Difractogramas de Rayos X para los catalizadores soportados en

Silice. A. Instituto de Tecnologia Quimica (ITQ)- B.- Laboratorio de Refinaciéon y
Petroquimica

De manera general, se puede apreciar que todos los catalizadores preparados en el
laboratorio con la modificacion en el método de preparacion, presentan caracteristicas
estructurales muy similares a los preparados en el ITQ, lo cual viene representado por
la formacion de las fases responsables de la actividad catalitica del solido. Ello

conduce a pensar, que la forma en la cual se llevd a cabo el método de agitacion
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durante el momento de la preparacion es la mas adecuada para reproducir los
catalizadores en el laboratorio y que los mismos sean aptos para la Deshidrogenacion
Oxidativa de n-Butano. Esto implica directamente que se logrd transferir la
tecnologia requerida y se puede apreciar por el hecho de que se obtuvieron las
tendencias esperadas y se logro mejorar la actividad y la selectividad en comparacion
con los resultados reportados por otros autores que emplearon otro método de

agitacion en la preparacion de sus catalizadores.

A continuacion se muestran las Tablas N° 5 y 6, las cuales exhiben los resultados
obtenidos en los andlisis de superficie especifica (BET) para los catalizadores
preparados en el presente trabajo y los preparados en el ITQ. Los andlisis de
superficie especifica fueron realizados en la Escuela de Quimica de la Facultad de

Ciencias de la UCV.

Tabla N°5. Valores de superficie especifica para cada catalizador preparado en el
Laboratorio de Refinacion y Petroquimica de la UCV.

Catalizador Peso de la Supferficie2 Supc_erficie2
muestra () Relativa (m?) Especifica (m“/g)
Masico (600°C) 0.0979 2.66 27
a-Alumina 0.0959 4.63 48
Silice 0.0942 7.49 80

Tabla N°6. Valores de superficie especifica para cada catalizador preparado en el
Instituto de Tecnologia Quimica

Catalizador Esp‘céléﬁfcr:‘(zriﬁz /)
Masico (600°C) 24
a-Alimina 43
Silice 73
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Como se puede apreciar en ambas tablas, los resultados de superficie especifica para
los catalizadores preparados en el presente trabajo fueron similares a los preparados
en el ITQ, lo cual confirma una vez mas que con la modificacion en el método de
preparacion se logrd transferir la tecnologia para preparar catalizadores para la

DHOX de n-Butano.

La tabla que a continuacion se presenta, muestra los resultados obtenidos en los

analisis de absorcion atdmica para cada uno de los catalizadores utilizados.

TablaN°7. Relacion Atomica Magnesio/Vanadio de los catalizadores preparados
en el Laboratorio de Refinacion y Petroquimica de la UCV

- Mésico (600°C)  326+0.7  127+01 538
Mésico (700°C) 33.6+0.1 13.240.1 5,33
a-Almina 23.9+0.6 12.240.2 4,10
Silice 23.8+0.9 12,0+ 1.0 4,16

Las relaciones obtenidas para los catalizadores masicos se muestran mayores a la
obtenidas por los catalizadores soportados, esto podria ser consecuencia del
procedimiento empleado en la preparacion de las soluciones previas a la elaboracion
del catalizador, debido a que las soluciones precursoras (solucion de acetato de
magnesio y oxalato de vanadilo) de los catalizadores masicos fueron realizadas in
situ, mientras que las soluciones precursoras de los catalizadores soportados fueron
tituladas previamente para confirmar la relacion de vanadio y magnesio antes de

preparar el catalizador, y de esta manera reducir los posibles errores experimentales.
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En virtud a los resultados obtenidos durante la realizacion de este trabajo, se puede
concluir que los catalizadores preparados en el Laboratorio de Refinacion y
Petroquimica reproducen el comportamiento de los catalizadores preparados en el
ITQ, con lo cual se logr6 transferir el nivel de tecnologia deseado y obtener valores

de selectividad y actividad aptos para la Deshidrogenacion Oxidativa de n-Butano.
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CONCLUSIONES

En el presente capitulo se exponen las conclusiones que se generaron durante el
analisis de los resultados obtenidos para la serie de catalizadores masicos y

soportados que fueron empleados en la Deshidrogenacion Oxidativa de n-Butano.

» El comportamiento presentado por todos los catalizadores, tanto en funcion de
la temperatura de reaccion como del tiempo de contacto, no se alejo de la
tendencia esperada.

» A medida que aumentan las conversiones de n-Butano la selectividad hacia
oxidos de carbono se incrementa, dando origen a la disminucion de la
selectividad hacia hidrocarburos no saturados

» El método de preparacion de los catalizadores estudiados, incide sobre la
selectividad de los productos de deshidrogenacion.

» Lareproducibilidad de los datos experimentales es notable.

» Las caracteristicas acido-base del oxido que actia como soporte del
catalizador influyen en sus propiedades cataliticas.

» El 1,3 butadieno y los 6xidos de carbono se comportan como productos
primarios y secundarios de la reaccion de deshidrogenacion.

» A medida que se aumenta la temperatura de reaccion se favorece la reaccion
hacia la formacién de diolefinas.

» El mecanismo de reaccion no se altera con el aumento de la conversion del
alcano alimentado.

» Larelacion entre las selectividades del sistema depende sélo de la conversion,

y ésta a su vez de la temperatura y tiempo de contacto.
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5.1. Andlisis de estabilidad

>

Los catalizadores masicos calcinados a 700°C mostraron una mejor
estabilidad pero menor actividad que los calcinados a 600°C.

La baja superficie especifica de los catalizadores masicos calcinados a 700°C
fue posiblemente la responsable de la disminucién en la actividad catalitica
observada sobre este catalizador.

La mayoria de los catalizadores maésicos calcinados a 700°C presentaron
problemas durante su estabilizacion, observandose un aumento descontrolado
en la temperatura de reaccion causando su desactivacion.

Los catalizadores soportados presentaron el mismo comportamiento que los

catalizadores masicos en relacion a la estabilidad.

5.2. Estudio de los catalizadores masicos

La modificacion en el método de agitacion durante la preparacién conduce a
mejorar la selectividad del catalizador, favoreciendo la velocidad de reaccion
para la formacion de butadieno.

Se consigui6 disminuir la selectividad hacia los productos de oxidacion (CO y
CO;) en comparacion con los resultados obtenidos por Granieri y Cuervo
(2002) quienes emplearon los catalizadores preparados en el ITQ.

Los catalizadores masicos no sélo reproducen el comportamiento de los
catalizadores preparados en el ITQ, sino que tiende a mejorarlos en cuanto a
selectividad se refiere, lo cual demostro que se logr6 la transferencia de

tecnologia.
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5.3. Catalizadores soportados sobre silice (SiOy)

>

En todo el rango de temperaturas y tiempos de contacto estudiados exhibieron
una considerable mejora en la actividad catalitica en comparacién con los
valores obtenidos por Malaver y Rosato (2004).

El método de agitacion utilizado en el presente trabajo contribuyd en gran
medida a la formacion de las fases responsables de la actividad del
catalizador.

Con respecto al catalizador preparado en el ITQ, empleado por Blanco y
Reinoso (2000), se aprecié que los actuales catalizadores lograron disminuir la
selectividad hacia los productos de oxidacién aumentando simultdneamente la
selectividad hacia butadieno, sobretodo a altas conversiones.

El catalizador actual, aun cuando es ligeramente menos activo en comparacion
con el preparado en el ITQ, presenta una mayor selectividad a butenos y

butadienos, los cuales son los productos de interés.

5.4. Catalizadores soportados en a-aliumina (Al,O3)

Los catalizadores preparados en este estudio presentaron practicamente el
mismo comportamiento que los catalizadores preparados en el ITQ.

Los resultados obtenidos en este trabajo presentaron una menor dispersién con
respecto a los valores reportados por Rojas y Padilla (2003), quienes

emplearon catalizadores preparados en el ITQ.

5.5. Comparacion entre catalizadores masicos y soportados

>

Los mejores resultados se obtuvieron para el catalizador masico, al presentar

la mayor actividad y selectividad total hacia olefinas.
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» Los de a-alimina presentaron mejor actividad y selectividad total que los
catalizadores soportados en silice.

» El catalizador masico present6 las relaciones mas bajas de COx (el cual es un
producto no deseado) y la relacion de 1,3-butadieno mas alta.

» En cuanto a los catalizadores soportados, el de silice fue el que presento los
valores mas altos en la relacion de COx, lo que pudo haber sido debido a su
mayor caracter acido.

» La selectividad total decayé rapidamente a conversiones altas cuando se
emplearon los catalizadores soportados en silice.

» A bajas conversiones, se observo que la relacion de COx para el catalizador
soportado en a-alimina es mayor a la del catalizador soportado en silice,
dicha tendencia se invirtid a conversiones mayores a 7 %.

» A conversiones bajas los catalizadores soportados en silices son mas
selectivos, pero a conversiones mayores las reacciones secundarias de
degradacion transcurren a mayor velocidad que la reaccion de

deshidrogenacion, disminuyendo su selectividad.

5.6. Verificacion del método de preparacion

» Los catalizadores preparados en el laboratorio con la modificacion en el
método de preparacion, presentan caracteristicas estructurales muy similares a
los preparados en el ITQ.

» Se formaron las fases responsables de la actividad catalitica de los solidos
preparados.

» Se logré transferir la tecnologia requerida y se pudo apreciar por el hecho de
que se obtuvieron las tendencias esperadas y se logro mejorar la selectividad

en este tipo de catalizadores.
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RECOMENDACIONES

En esta seccion se presentan algunas recomendaciones realizadas a partir de los
resultados obtenidos, con la finalidad de mejorar la tecnologia de Deshidrogenacion

Oxidativa de n-Butano.

» Llevar a cabo este estudio a escala piloto en lecho fluidizado con la finalidad

de determinar la factibilidad de esta tecnologia a nivel industrial.

» Ampliar los estudios en relacién a los catalizadores madsicos que fueron
calcinados a una temperatura de 700°C, a fin de determinar con exactitud las

causas que originaron su desactivacion.

» Calcinar los catalizadores a 650°C con el objeto de verificar si a una
temperatura intermedia de calcinacion se mejora la estabilidad y la
selectividad de los catalizadores que fueron calcinados a 700°C y si es posible

eliminar los problemas que presentaron éstos durante su utilizacion.

» Al efectuar el recorrido ascendente de Temperatura, se recomienda que se
realice poco a poco, debido a que un aumento brusco en esta variable, podria
ocasionar un incremento descontrolado de la temperatura de reaccion con la
inminente consecuencia de que el catalizador se sinterice y pierda gran parte

de su actividad.
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APENDICE A.- Célculo de los flujos de gases reactantes.

En esta seccidn se presentan los calculos que se realizaron para determinar los flujos
de gases que alimentan al reactor tubular de cuarzo, correspondiente al
n-butano, utilizando un catalizador masico con un tiempo de contacto igual 6 gcu

min/moly, a partir de una relacién molar de C4H;0/O2/N,=8 /12 / 80.

Los célculos para los flujos de gases para los tiempos de contacto 25 y 50 se

realizaron de forma similar.

A.1 Célculo del flujo molar total de reactante.

El tiempo de contacto (7)), se expresa de la siguiente manera:

1= e n
F
Donde:
7 : tiempo de contacto (g, / moles,,.. -min™")
W :masa de catalizador (g, )
1:“ : flujo total de gas reactante (moles, ., / min)

cat

F

-min”

=6g. /moles

totales

Para una masa de catalizador de 0,4 g, se tiene que el flujo molar total:
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0,4000g_,,
6 g, /(moles

F =

-min™)

totales

F= 6,67 x10* moles, ., -min"”

totales

A.2 Calculo del flujo de n-butano para la alimentacion.

De acuerdo a la Ley de Gas Ideal, se tiene que el volumen correspondiente a un mol
de gas es de 24500 cc a condiciones normales (25 °C y 1 atm), por medio de la

siguiente ecuacion:

% molar CH, - F
100

L]
Ve, =

* 24500 cc (2)

Donde:

V e,n, : Flujo molar de n-butano (mol/min).

I./C4H]0 _& 6,67x107 moles,,,,. ®min"' 24500 €
100 moles

totales

Ve, =130,67 cc/ min

Se necesito calcular el porcentaje volumétrico que se fija en los controladores. Para

ello, se utilizo el rango maximo en el cual opera el mismo.

Para el n-Butano este rango de control, esta comprendido entre 0 — 500 cc/min, por lo

tanto el porcentaje volumétrico correspondiente es:
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% Cont,, = 130,67 cc/min x 100

- =26,1%
500 cc/min

A.3 Calculo del flujo de oxigeno para la alimentacion.

Para la determinacion del flujo de oxigeno se tiene: relacion C4H;¢/O; es 8/12. En ese

sentido, el flujo volumétrico del oxigeno es:

(3)
Donde:

V o, : Flujo volumétrico de oxigeno (cc/min).

Vo, =%: 196 ¢/ min

El oxigeno que se va alimentar proviene de un cilindro de aire sintético con
composicion 20 % oxigeno y 80 % nitrogeno, la cantidad de aire en la alimentacion

€S

4
0,20 @)
Donde:

Ve - Aire sintético que entra en la alimentacion (cc/min).
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Ve =28~ 980 ce/min
0.20

El rango que opera el controlador de aire sintético es entre 0 — 1000 cc/min, entonces

el porcentaje correspondiente para este flujo es:

~ 980 c¢/min x 100

% Cont . =
’ are 1000 cc/min

=98%

Por otra parte, el 80 % del flujo de aire contenido en la bombona corresponde al flujo

de nitrégeno, por lo tanto:

. 80 )
V :_'Vaire 5
* =100 (5)

Donde:

V n, : Nitrogeno que contiene la bombona de aire sintético.

I>N2 =&x 980 = 784 cc/min
100
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A.4 Célculo del flujo de nitrégeno alimentado.

Para la determinacion del flujo de Nitrégeno (gas inerte) se tiene la relacion

C4H;0/N, = 8/80. Por lo tanto el flujo volumétrico del nitrogeno es:

Py, = S0V ety ZC“H‘° (6)

Donde:

V v, : Flujo de nitrogeno (cc/min).

Vy, = w = 1306.7 cc/min

Como el aire alimentado contiene un 80% de nitrégeno, se debe agregar el restante,

por lo cual:

Vv, =(1306,7—784) =522,7 cc/ min
Donde:

V' n, : Flujo de nitrogeno alimentado (cc/min).

El rango que opera el controlador de nitrégeno es entre 0 — 1000 cc/min, entonces el

porcentaje correspondiente para este flujo es:

~522,7 cc/min x 100

% ContNitrogeno - .
1000 cc/min

=52,3%
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APENDICE B.- Calculo de la Selectividad, Rendimiento y Conversion.

En este apéndice se presentan los calculos tipicos para la determinacion de la
selectividad y la conversion en la DHOX del n-butano a partir de la data obtenida por
el andlisis de los productos de reaccion reportada por el cromatdgrafo de gases, las
cuales son: CO, CQO,, isobutano, n-butano, t-2-Buteno, 1-Buteno, c-2-buteno, 1-3-

Butadieno.

El célculo tipo presentado es para un catalizador masico calcinado a 600 °C, para una
prueba realizada a 550 °C usando como tiempo de contacto 6 g.,x min/moly y una

relacion molar CH4/O,/N»,=8/12/80.

B.1 Calculo de la Fraccién masica.

A
W =1x100 (7)
A

i
t

Donde:
W, : Fraccion masica, (%)
A, : Area del compuesto “i” (pA-s)

A, : Area total de todos los compuestos (pA-s)

El siguiente célculo se presenta para el n-butano a T = 550 °C. El érea presentada en
el cromatograma fue de 10592149 pA-s, y el area total de todos los compuestos

organicos es 11342422 pA-s, por lo tanto la fraccién masica de este compuesto es:

10592149

W= ———-X
" 11342422

100

W, =93.39%
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B.2 Calculo de la Fraccién molar.

n; =LXIWX100 (8)
PM, - :
: ;PMI.

Donde:

1, : Fraccion molar del compuesto “1” (%)

[13%3)
1

PM , : Peso molecular del compuesto “1” (g/mol)

93.39

n = x100
9339 041 093 1.01 1.86 1.15 1.25
58- + + + + + +

58 58 48 56 56 56 52
7, =90.90 %

B.3 Calculo del Rendimiento, R; (%0)

El calculo de los rendimientos se realizd tomando en cuenta los atomos de carbono
reactivos, considerando la relacion entre el nimero de atomos de carbono del

producto y de la alimentacion:

N
R=_T"% 100 9)

| Z( i'Nc,-)

Donde:

73D
1

N : Numero de dtomos de carbono del compuesto

R, : Rendimiento molar del compuesto “1” (%)
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El siguiente calculo se realiza para el CO, CO, a T = 550 °C y una composicion de

gases reactantes CH4/O,/N, de 8/12/80:

3.282 - 1
Reo co, = X
€0 (3.282+4-(0.400 +90.904 +1.015+1.879 +1.163+1.357))

100

Repco, =0.841 %

B.4 Calculo de la Conversidn

La conversion molar de n-butano se determind como la suma de los rendimientos de

los productos:

X=YR, (10)

Donde:

X : Conversion molar de n-butano (%)
X =0.841+1.040+1.927+1.192+1.391
X =6.392%
B.5 Calculo de la Selectividad

3L
1

La selectividad hacia un producto se defini6 en base al porcentaje de moles de

131N
1

carbono de reactivo reaccionado transformado en moles de carbono de producto
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R,
S, =—x100 11
= (1)

Donde:

S.: Selectividad del compuesto “i”” (%)

0,841
= X

€0,Co, _@ 100

Scoco, =13.162 %
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