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Resumen. Se sabe que en la reaccion de Deshidrogenacion Oxidativa (DHOX) de
alcanos ligeros, los catalizadores tipo redox basados en mezclas de dxidos metalicos
de vanadio soportado sobre magnesio, identificados como VMgO han resultado ser los
mas activos y selectivos; aunque su desempefio puede mejorarse por medio de la
adicion de ciertos soportes y promotores durante el método de preparacion de los
mismos. En el presente trabajo se desarrolla y valida un sistema catalitico lo
suficientemente flexible de operar para evaluar de una manera rapida y sencilla el
desempefio de nuevos catalizadores VMgO promovidos y soportados. El sistema
catalitico propuesto esta integrado por una corriente de alimentacion continua de n-
propano (casi puro y en ausencia de 0,) a un microreactor catalitico tubular de lecho
fijo acoplado en linea a un cromatégrafo de gas por medio de una valvula de 10 vias,
la cual envia un pulso de la corriente de salida (C;Hs, CsHs, CO, CO, Y vapor de agua)
para llevar a cabo el andlisis de los productos de la reaccidén que transcurre a una
temperatura de 540°C, una presion de 1 atm, un flujo volumétrico de C;Hg aproximado
de 2 a 3 cc/min y un tiempo de contacto aproximado de 25 a 30 gr. catalizador/(mol
CsHg/h). Para ello, se emplean catalizadores base VMgO promovidos con diferente
contenido de molibdeno y galio (Mg/v/promotor=4/1/x, donde “x” varia desde 0,1
hasta 1,0) asi como también uno soportado sobre 30% en peso de SiO, para el proceso
de Deshidrogenacion Oxidativa (DHOX) de n-propano en propileno, el cual es un
producto de mayor demanda y valor agregado utilizado como materia prima por la
industria quimica y petroquimica especialmente para la produccion de polipropileno.
Se ha encontrado que el desempefio de los catalizadores base VMgO se modifica al
variar la forma de incorporar la fase activa (V,0s) al soporte (Mg0), porque influye en
la formacién de especies de vanadio aisladas y con una coordinacion determinada
(tetraédrica-octaédrica), en el estado de oxidacion de la fase activa y en su
reducibilidad, en el caracter acido-base del catalizador y en la formacion de 6xidos de
carbono. De hecho, el catalizador base proveniente de Espafia (A2) es méas activo,
mientras que el local (A1) es mas selectivo hacia propileno, porque tiene mayor
namero de especies de vanadio aisladas y en coordinacién tetraédricas, menor grado
de reduccion y mayor estado de oxidacion, menor acidez y formacion de éxidos.



La actividad catalitica, el rendimiento hacia propileno y la formacion de 6xidos de
carbono (COx) decrecen potencialmente con respecto al tiempo de reaccion mientras
que la selectividad hacia propileno crece potencialmente. El desempefio del
catalizador soportado varia porque la adicion de silice, induce cambios estructurales
importantes en la superficie, modifica el estado de oxidacion promedio de la fase
activa y su reducibilidad, modifica el caracter acido-base y la presencia de reacciones
de oxidacion profunda. De hecho, la adicion de 30% en peso de silice (Si0,), no
impide de manera eficiente la reducibilidad de la fase activa porque aumenta el grado
de reduccion de la especie vanadio y disminuye su estado de oxidacién promedio,
mejora la resistencia fisica del catalizador, tiende a aumentar mucho mas la actividad
catalitica que la selectividad hacia propileno, aumenta la acidez relativa y favorece la
formacion de cox. Al igual que los catalizadores base, las variables cataliticas se
comportan de manera potencial con respecto al tiempo de reaccion. El desempefio de
los catalizadores promovidos varia porque la adicion de molibdeno o galio, influye en
la presencia de especies de vanadio aisladas y con una coordinacion determinada
(tetraédrica-octaédrica), modifica el estado de oxidacién de la fase activa, su
reducibilidad, su estabilidad y la disponibilidad de oxigeno reticular, modifica el
caracter acido-base del catalizador y la formacion de o¢xidos de carbono. El
catalizador vMgo promovido con molibdeno que presenta una relacién atdmica
Optima de Mg/V/Mo=4/1/0,6 es el més activo y tiene el mayor rendimiento de la serie.
Ademas, es méas activo que el catalizador base A2 y menos selectivo que el Al. La
adicion de molibdeno favorece la presencia de especies de vanadio aisladas y en
coordinacion octaédrica, disminuye el grado de reduccién de la fase activa y aumenta
su estado de oxidacion, aumenta la disponibilidad de oxigeno reticular, la acidez
relativa y la formacion de COy. La actividad catalitica, el rendimiento hacia propileno
y la formacion de cox decrecen exponencialmente con respecto al tiempo de reaccion
mientras que la selectividad hacia propileno crece polindmicamente. El catalizador
VMgO promovido con galio que presenta una relacion atémica Optima de
Mg/VIGa=4/1/1 es el méas activo y tiene el mayor rendimiento no sélo de la serie sino
de cualquiera de los evaluados. La adicion de molibdeno favorece la presencia de
especies de vanadio aisladas y en coordinacion tetraédrica, disminuye el grado de
reduccién de la fase activa y aumenta su estado de oxidacion, tiende a romper los
enlaces C-H, aumenta mucho més disponibilidad de oxigeno reticular, disminuye la
acidez relativa y la formacién de COx. La actividad catalitica, el rendimiento hacia
propileno y la formacién de cox decrecen logaritmicamente con respecto al tiempo de
reacciébn mientras que la selectividad hacia propileno crece polinémicamente.
Practicamente tanto la actividad catalitica como la selectividad hacia propileno
aumentan con el contenido de galio hasta la relacion atémica Optima de
Mg/V/Ga=4/1/1. La maxima conversién de n-propano genera la minima selectividad
hacia propileno. Los catalizadores promovidos tienen mejor desempefio que el
soportado. La desactivacion de los catalizadores se debe principalmente a la
formacion de 6xidos de carbono.
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1. INTRODUCCION.-

A partir de las reacciones cataliticas de deshidrogenacion (aerébica o anaerobica)
tanto de las parafinas (n-propano, n-butano, n-pentano) como de los compuestos
aromaticos (etilbenceno) se obtienen las correspondientes olefinas y diolefinas, que
son compuestos de mayor demanda y valor agregado, generalmente usados como
materia prima en la industria quimica y petroguimica para la elaboracion de

solventes, plasticos, fibras, resinas, caucho, etc.

De toda la gama de catalizadores empleados en las reacciones de Deshidrogenacion
Oxidativa (DHOX) de alcanos ligeros, particularmente los catalizadores tipo redox
basados en mezclas de éxidos metélicos de vanadio soportado sobre magnesio e
identificados como VMgO con relaciones atomicas de Mg/vV=4 y V/Mg=12 han
demostrado un buen desempefio catalitico en términos de actividad catalitica,
estabilidad y selectividad hacia las olefinas aunque muestran una baja resistencia
fisica. También, se sabe que la adicion de ciertos soportes, promotores y precursores
durante el método de preparacién de éstos solidos puede aumentar su desempefio.

Por lo tanto, la esencia del presente trabajo esta centrada en el desarrollo, puesta en
marcha y validacion de un microreactor catalitico, usado como sistema de reaccion
exploratorio, que sea lo suficientemente flexible de operar para evaluar de una
manera rapida y semicuantitativa el desempefio de nuevos catalizadores VMgO
promovidos con diferentes relaciones atébmicas tanto de molibdeno como de galio
(Mg/V/promotor=4/1/x, donde “x” varia desde 0,1 hasta 1,0) asi como también uno
soportado sobre 30% en peso de Sio, para el proceso de Deshidrogenacion Oxidativa
(DHOX) de n-propano en propileno, para seleccionar los que presenten las mejores
propiedades cataliticas, especificamente en cuanto a: actividad catalitica (conversion
de n-propano) y selectividad hacia propileno (rendimiento hacia propileno), antes de
proceder a evaluaciones mucho mas rigurosas, contribuyendo asi a reducir

considerablemente el tiempo de desarrollo de una posible investigacion en esta area.



Con la adicion de molibdeno y galio como promotores se pretende maximizar las
propiedades cataliticas ya mencionadas, mientras que con la adicion de silice también
se pretende aumentar la resistencia fisica del catalizador vMgO para evitar problemas
de atricion y sinterizacion del mismo al momento de ser sometido a ciclos redox
continuos dentro de un reactor de lecho fluidizado, reconocido por numerosos

investigadores como el equipo ideal para el proceso de DHOX de alcanos ligeros.

A pesar de que este trabajo de investigacion solo se restringe a la evaluacion de
nuevos catalizadores VMgO soportados sobre silice y promovidos con molibdeno y
galio para la reaccion de DHOX de n-propano en propileno, el microreactor es lo
suficientemente flexible para someter a evaluacion diferentes tipos de catalizadores
soportados, promovidos e incluso la posible combinacion de ambos asi como también

el empleo de diferentes hidrocarburos como reactante de la alimentacion.

En estudios previos, generalmente la corriente de alimentacién al microreactor ha
consistido en una mezcla de hidrocarburo/oxigeno altamente diluida con un gas inerte
(por ejemplo, nitrégeno) dentro del rango de no-inflamabilidad de dicha mezcla para
evitar posibles explosiones. Sin embargo, se sabe que la presencia del oxigeno
molecular en la fase gas genera la contribucion de reacciones homogéneas
indeseables durante el proceso de DHOX del alcano, las cuales tienden a disminuir el

desempefio catalitico.

En este caso en particular, el n-propano es alimentado directamente y de manera
continua al microreactor catalitico en ausencia de oxigeno molecular en la fase
gaseosa y seguidamente la corriente de salida es enviada por medio de una valvula de
10 vias en forma de pulso a un cromatédgrafo de gas para el analisis posterior de los

productos de la reaccion.



El sistema propuesto permite en cierta forma jugar con el estado de oxidacion del
catalizador y asi lograr diferenciar los estados de oxidacion y reduccion en el lecho
catalitico, tal y como ocurre en el reactor de lecho fluidizado provisto de dos zonas o
reactor redox (oxidacién-reduccion) empleado a escala industrial para la DHOX de
alcanos ligeros.

Se sabe, que un lecho catalitico en condiciones casi anaerdbicas genera altos valores
de selectividad hacia las olefinas debido a que la parafina se ve obligada a consumir
el oxigeno presente en el catalizador, es decir, el oxigeno reticular, (0%, el cual una
vez agotado, se regenera “in situ” por medio de una corriente continua de aire que le
devuelve su actividad original, tal y como ocurre en el mecanismo redox clasico de

Mars-Van Krevelen.

Para Venezuela, la DHOX de las parafinas representa una alternativa industrial de
gran importancia econémica ya que es un pais que posee grandes reservas de
hidrocarburos. Para el afio 2000 el recurso gas alcanzo la expresion de 226 billones
de pies cubicos (BPC). De ellas 146 BPC corresponden a reservas probadas, de las
cuales 132 BPC (91%) estan asociadas a la actividad petrolera y 14 BPC a no asociadas
(9%). Por otro lado a escala mundial, Venezuela para el afio 2001 ocupa el octavo
(8") lugar en reservas probadas mientras que en consumo ocupa el décimo octavo
(18%) lugar.

Para el afio 2000, en Venezuela se tiene una produccion de 1713 millones de pies
cubicos por dia (MMPCD) de gas natural licuado distribuido en cinco renglones: el
sector petroguimico con el 19,8%, el sector eléctrico con el 28,2%, el sector
siderurgico y del aluminio con el 25,5%, el sector cemento con el 6,2% y el sector

doméstico con el 20,4%. V)

@) «Bp statistical Review of World Energy”. (2003).



El gas natural extraido (tanto el asociado a la actividad petrolera como el libre) es una
mezcla de hidrocarburos parafinicos compuesta basicamente por metano (CH.:
81,92%) y pequefias proporciones de otros hidrocarburos (C,: 0,15%, Cs: 0,69%, i-Cy:
0,09%, n-C,: 0,13%, i-Cs: 0,06%, n-Cs: 0,05%, Ce: 0,05%, C;: 0,07%) que pueden ser
aprovechados como fuente de materias primas para la obtencion de las olefinas.

También contiene impurezas tales como: CO,, H,S, vapor de agua y gases inertes. ®

Todo este inmenso potencial de hidrocarburos ligeros (n-propano, n-butano, n-
pentano, etilbenceno, isopropilbenceno, etc) contenido en el gas natural puede ser
aprovechado por la industria quimica y petroguimica Venezolana para desarrollar e
implementar a corto plazo un proceso de DHOX de dichas parafinas como tecnologia
alternativa que emplee catalizadores VMgO que permitan la produccion tanto de
olefinas como de olefinas sustituidas, lo cual se traduciria en una fuente de ingresos

para el pais y en una disminucién en las importaciones de dichos productos.

Por otro lado, el petréleo venezolano contiene metales valiosos (tales como niquel y
vanadio) que son eliminados en un proceso de pretratamiento (desmetalizacion) y que

pueden ser usados posteriormente para la sintesis de los catalizadores en cuestion.

La creciente utilidad del gas natural como una fuente alternativa de combustible
mucho més limpia tanto para el consumo industrial como doméstico asi como
también para la generacion termoeléctrica, las petroquimicas y otros procesos, inclina
a Venezuela hacia la efectiva industrializacion de este recurso energético por medio
su empresa estatal PDVSA GAS, tal y como esta consagrado en la Ley Organica de
Hidrocarburos Gaseosos de la Republica Bolivariana de Venezuela. Actualmente
PDVSA desarrolla el proyecto “Gran Mariscal Antonio José de Sucre” en la zona
nororiental del pais (Gliria), para construir una planta de produccion de gas natural
licuado (GNL) que contempla la explotacion de yacimientos de gas libre costa afuera

por medio de la Plataforma Deltana.

(2) «\/enezuela Gas Natural. CORPOVEN?. (1993) Pag. 25-26, 29. Publicacion de la Industria
Petrolera. N°6



2. OBJETIVOS.-

2.1. General.-

Desarrollar y validar un microreactor catalitico que permita evaluar en forma rapida
el desempefio catalitico de diferentes catalizadores base VMgO, de un catalizador
VMgO soportado sobre 30% en peso de SiO, y de un conjunto de catalizadores VMgO
promovidos con diferentes relaciones atomicas de molibdeno y galio
(Mg/VIpromotor=4/1/x, donde “x” varia desde 0,1 hasta 1,0), usados en la reaccion de
Deshidrogenacion Oxidativa (DHOX) de n-propano en propileno, bajo determinadas

condiciones de reaccion.

2.2. Especificos.-

v' Armar y poner en funcionamiento un microreactor catalitico que permita llevar a

cabo la evaluacion de los diferentes catalizadores: base, soportado y promovidos.

v Desarrollar una metodologia experimental que permita operar el microreactor
catalitico durante la evaluacion de los diferentes catalizadores: base, soportado y

promovidos.

v" Analizar el efecto del método de preparacion en el desempefio de los diferentes
catalizadores base VMgO, para seleccionar aquel o aquellos que presenten el mejor

desempefio catalitico y establecer un patrén de referencia comparativa.

v" Analizar el efecto del contenido de molibdeno, usado como promotor, en el
desempefio del catalizador base vMgO, para seleccionar aquel o aquellos que
presenten el mejor desempefio catalitico de la serie de catalizadores VMgO

promovidos con molibdeno.



v" Analizar el efecto del contenido de galio, usado como promotor, en el desempefio
del catalizador base vMgo, para seleccionar aquel o aquellos que presenten el
mejor desempefio catalitico de la serie de catalizadores VMgO promovidos con

galio.

v' Determinar si efectivamente la adicion de 30% en peso de SiO,, usado como

soporte, mejora el desempefio del catalizador base VMgoO.

v Comparar el desempefio de los catalizadores VMgO promovidos con molibdeno y
galio con el Unico catalizador VvMgO soportado sobre 30%sSiO, y seleccionar el

mejor de todos.



CAPITULOI

En este capitulo se hace una breva descripcion acerca de los aspectos conceptuales de
la catalisis, de los fendmenos y tipos de mecanismos involucrados en las reacciones
cataliticas heterogéneas, de los diferentes reactores empleados tanto a escala de
laboratorio (microreactor) como industrial y finalmente se abarcan ciertas

generalidades sobre los catalizadores.

3. CATALISIS.-

La catalisis es esencialmente un fendmeno quimico en el cual la velocidad de una
determinada reaccion quimica puede ser modificada por medio de la presencia de una
sustancia adicional llamada catalizador. EI fendmeno catalitico puede clasificarse en

dos grupos fundamentales: a). Catalisis Homogenea y b). Catalisis Heterogénea.

En la catélisis homogénea el catalizador y los reactantes se encuentran en la misma
fase mientras que en la catalisis heterogénea el catalizador se presenta en una fase
distinta (generalmente sélida) a la de los reactantes. Para efectos de este trabajo s6lo

se tomaran en cuenta las reacciones cataliticas heterogéneas.

3.1. Catalisis Heterogenea.-

Es un fendmeno quimico que béasicamente se produce entre una fase soélida
(catalizador) y una fase fluida (liquido o gas). El sélido representa la superficie de
contacto donde se lleva a cabo la reaccién mientras que el fluido, en este caso en
particular un gas como el propano, suministra las moléculas que van a reaccionar o
que ya reaccionaron. Generalmente los solidos cataliticos poseen fuertes enlaces de
tipo i6nico o metéalico, por lo tanto para obtener una buena estabilidad bajo ciertas
condiciones de reaccion, es necesario que el metal permanezca en estado metalico y

no forme compuestos inactivos con la molécula reaccionante.



3.2. Etapas Involucradas en la Catélisis Heterogénea.-

Segun Perry (1996).generalmente las reacciones cataliticas heterogéneas involucran

cinco etapas consecutivas que son:

a). Difusion de los reactivos desde el fluido (gas ¢ liquido) hacia la superficie y a

través de los poros del catalizador.

b). Adsorcién quimica de los reactivos (quimisorcion) en la superficie externa del
catalizador y en el interior de los poros del mismo, es decir, especificamente sobre los

centros activos.

c). Reaccion de los reactivos adsorbidos tanto en la superficie exterior como interior

del catalizador para formar los productos.

d). Desorcion de los productos hacia la fase fluida (gas ¢ liquido) cercana a las

superficies exterior e interior.

e). Difusion de los productos desde los poros (centros activos) y desde la superficie

externa hacia el seno de la fase fluida (gas ¢ liquido).

Usualmente las etapas identificadas como a) y e) son rapidas y en consecuencia
cualquiera de las etapas restantes b), ¢) 0 d) puede ser la etapa controlante de
cualquier reaccion quimica heterogénea. De hecho, Langmuir supone que
generalmente la reaccion de los reactivos adsorbidos sobre la superficie del
catalizador es la etapa que controla la velocidad global del proceso por ser la mas
lenta y por lo tanto la influencia del fendmeno de adsorcion es determinante en el

mecanismo catalitico heterogéneo.



3.3. Reacciones de Superficie.-

Las reacciones heterogéneas involucran la interaccion entre una superficie catalitica y

un gas que pasa a través de ella.

Esta interaccion se inicia cuando una molécula gaseosa se acerca lo suficientemente a
la superficie del catalizador porque muestra cierta afinidad hacia los atomos con
valencia libre del sélido, trayendo como consecuencia un nuevo rearreglo electronico

y la fijacién o adsorcion de la molécula sobre la superficie.

Para que exista una reaccion catalitica es necesario que la molécula gaseosa sea
quimisorbida sobre la superficie del catalizador. En caso de que existan dos
moléculas reaccionantes, por lo menos una de ellas debe ser quimisorbida. De
acuerdo a la magnitud de la fuerza con que la molécula gaseosa se adhiere a la
superficie del solido el fenémeno de adsorcion se puede clasificar como una

adsorcion fisica o quimica.

3.3.1. Caracteristicas de la Fisisorcién (Adsorcion Fisica).-

a). La fuerza de interaccion entre el adsorbato (gas) y el adsorbente (sélido) es de tipo
Van Der Walls, es decir, es debil y por lo tanto el proceso es similar a la

condensacion.

b). Se forman varias capas de adsorbato (unas sobre otras) donde la fuerza de enlace
existente entre el adsorbato y el adsorbente es similar a la existente entre varias capas

sucesivas.
c). La entalpia de adsorcion (AH) varia entre -8 y —20 KJ/mol. Siempre es negativa.

d). El proceso es reversible facilmente.



e). No existe rearreglo, es decir, no hay modificacion de la molécula adsorbida sino
solo la presencia de fuerzas de atraccion electrostaticas o atracciones dipolares

opuestas.
). No hay cambio en la conductividad del sélido.

g). No se requiere de una energia de activacion para iniciar el proceso de adsorcion,

es decir, es espontaneo.

h). La adsorcién s6lo es apreciable a temperaturas inferiores a la de ebullicion de la

sustancia que se adsorbe.

i). La cantidad de sustancia adsorbida es directamente proporcional a la presion
parcial del gas que se adsorbe y a su vez dicha cantidad de sustancia adsorbida

depende mas de la naturaleza de la sustancia que se adsorbe que la del adsorbente.

3.3.2. Caracteristicas de la Quimisorcion (Adsorcion Quimica).-

a). La fuerza de interaccion electronica entre el adsorbato (gas) y el adsorbente
(s6lido) es realmente fuerte formandose un verdadero enlace quimico de manera

similar a una reaccién quimica pero mas lenta que en el caso de la fisisorcion.
b). Sélo se forma una capa de adsorbato sobre la superficie del catalizador.

c). La entalpia de adsorcion (AH) puede variar entre —40 y —-800 KJ/mol e incluso en
ciertos casos puede ser positiva. Por ejemplo, para quimisorber O,sobre Mo, el AH es
—720 KJ/mol y para quimisorber H, sobre vidrio poroso, el AH es 30 KJ/mol.

d). Existe especificidad, es decir, sélo algunos sitios activos del catalizador tienen la

capacidad de adsorber a ciertas moléculas.

e). Se requiere suministrar una cierta cantidad de energia, es decir, una energia de

activacion para iniciar el proceso de adsorcion y por ello el proceso no es espontaneo.

f). La adsorcion puede producirse a la de ebullicion de la sustancia que se adsorbe e

incluso a temperaturas elevadas.
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g). La temperatura depende de la energia de activacion.

h). La cantidad de sustancia adsorbida es limitada aun con el aumento de la presion
parcial del gas que se adsorbe y a su vez dicha cantidad de sustancia adsorbida sobre

la superficie depende tanto de la sustancia que se adsorbe como del adsorbente.

Cabe destacar que para que una molécula de hidrocarburo pase de la adsorcion fisica
a la quimica sélo requiere de una cierta cantidad de energia, la cual es mucho menor

que la energia de disociacién de enlace c-C.

3.4. Mecanismos de Reaccion.-

Existen diferentes mecanismos de reaccion basados en modelos matematicos que
permiten relacionar la velocidad de formacion de una olefina a partir de una parafina
gue segun Barsan y Thyrion (2003) pueden agruparse en tres tipos de modelos

principales:

3.4.1. Mecanismo tipo Langmuir-Hinshelwood.-

Este supone que la etapa determinante de la velocidad de reaccion de oxidacion de la
parafina en la olefina, es una reaccion que ocurre entre dos reactantes absorbidos.
Cuando la DHOX es aerdbica, la adsorcion de la parafina y el oxigeno molecular
puede ocurrir sobre el mismo sitio activo, presentdndose una adsorcién competitiva, o
sobre sitios diferentes, presentdndose una adsorcién no competitiva. En ambos casos
puede ocurrir una adsorcion de oxigeno disociativa o no disociativa, es decir, una vez
que el oxigeno es adsorbido guimicamente sobre el catalizador pueden generarse

especies de oxigeno activas que pueden disociarse 0 no.

11



A continuacion en la figura N° 1 se muestra el mecanismo de Langmuir-Hinshelwood.

Fo

O O

@) (b) {©)

a). Dos atomos son adsorbidos en la superficie (parafina-oxigeno, parafina-parafina).
b). Se difunden a través de la superficie y reaccionan.
c). La molécula formada (olefina) se desorbe.

Figura N° 1.- Mecanismo de Langmuir-Hinshelwood.

3.4.2. Mecanismo tipo Rideal-Eley.-

Este considera que la etapa determinante de la velocidad de reaccién de oxidacion de
la parafina en la olefina, es una reaccién que ocurre en la fase gaseosa entre la
parafina y el oxigeno adsorbido. También puede ocurrir una adsorcion de oxigeno

disociativa o no disociativa e incluso ambas simultaneamente.

A continuacion en la figura N° 2 se muestra el mecanismo de Rideal-Eley.

Po

O \)9

(@) (b) {c)

a). Un &tomo (oxigeno o parafina) se adsorbe en la superficie.

b). Otro atomo (parafina u oxigeno) pasa cerca y reacciona con el que esta en la
superficie.

¢). La molécula formada (olefina) se desorbe.

Figura N° 2.- Mecanismo de Rideal-Eley.
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3.4.3. Mecanismo Superficial Redox.-

A diferencia de los dos modelos anteriores, en los cuales una etapa controla la
velocidad de reaccion, este modelo considera que existen dos o tres etapas
controlantes. En el modelo clasico de Mars-Van Krevelen, se supone que la velocidad
de reduccidon del catalizador por medio de la parafina es igual a la velocidad de

oxidacion del mismo por medio de una corriente de aire.

En el mecanismo superficial redox, pueden presentarse las siguientes situaciones:

a). La parafina puede interactuar con dos especies diferentes de oxigeno activo y en
este caso se mantiene una relacion de igualdad entre la velocidad de reduccion y

oxidacion del catalizador.

b). La velocidad de reduccion del catalizador, la velocidad de quimisorciéon de

oxigeno y la velocidad de disociacién del oxigeno adsorbido son iguales.

c). El producto de la reaccion (olefina) una vez adsorbido se desorbe muy lentamente
y ocupa una parte importante de la superficie del catalizador y en este caso, la
velocidad de reduccién del catalizador, la velocidad de oxidacién y la velocidad de
desorcion de la olefina son iguales.

13



A continuacion en la figura N° 3 se muestra el mecanismo de Mars-Van Krevelen:

O

(a) (b) (©

a). El alcano se adsorbe sobre la superficie del catalizador.

b). Se eliminan uno (1) 6 dos (2) hidrégenos, que se combinan
con el oxigeno (07) reticular del catalizador.

c). Se forma agua y un intermediario olefinico.

d). La formacion y desorcién de la olefina y nuevamente

la insercion de O,

Figura N° 3.- Mecanismo de Mars-Van Krevelen.

3.5. Reactores Empleados en las Reacciones Cataliticas.-

En la mayoria de las industrias de procesos quimicos, el reactor es el equipo
fundamental y su buen funcionamiento permite la operacion productiva de las demas

unidades restantes.

Las operaciones con reactores quimicos involucran diversos factores que combinados

entre si, permiten optimizar un determinado proceso productivo, entre ellas:

a). Seleccionar el reactor mas adecuado para una determinada reaccion.
b). Estimar el tamafio requerido del reactor.
c). Determinar las mejores condiciones de operacion.

d). Estimar la capacidad de operacion y la cinética de la reaccién quimica

involucrada.
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e). Estimar los costos del equipo, de la materia prima, de operacion, de seguridad y

otros.

f). Evaluar la disponibilidad y manejo de la materia prima.

g). Estimar el impacto en el medio ambiente.

El contacto solido-gas, es decir, la reaccion entre el reactante gaseoso (hidrocarburo)
y el catalizador puede ocurrir de diferentes maneras, y cada una de ellas involucra
ciertas ventajas y desventajas. Debido a la gran variedad de reactores existentes
usados en las reacciones cataliticas es dificil dar una clasificacion general. Sin

embargo, una posible clasificacion de los reactores empleados tanto a escala

industrial como de laboratorio puede ser la siguiente:

a). Reactor de Lecho Fijo.
b). Reactor de Lecho Fluidizado.

c). Reactor de Lecho Movil.

15



3.5.1. Reactores de Lecho Fijo.-

Son reactores continuos generalmente tubulares, provistos de catalizador en estado
solido, el cual se encuentra empacado dentro del mismo de un modo ordenado o al
azar. La circulacion del gas a través del lecho catalitico se aproxima al
comportamiento del flujo en piston y por lo tanto existe un contacto sélido-gas mucho
mas efectivo en el reactor. Son faciles de disefiar, operar y muy econémicos. A
continuacién, en la figura N° 4 se muestran distintos arreglos o configuraciones del

Reactor de Lecho Fijo o de Relleno.

T Salida-Productos

Entrada
Refrigerante

Entrada
Refrigerante

—

—

T b) ‘\Ir/l_i;?radaﬂeactante

Lecho de relleno, 4ta
etapa.
mucho catalizador

a). Reactor de Lecho Fijo Simple.

b). Reactor de Lecho Fijo Multisuperficie.

En esta configuracién se reduce el problema
Zonas de de las zonas calientes al aumentar la superficie
Refrigeracion || de refrigeracion.

c). Reactor de Lecho Fijo Multirefrigeracion.
En ésta configuracién se realiza la
refrigeracion entre cada etapa para
un mejor control de la temperatura.

Lecho de relleno, lera
etapa.
poco catalizador

c)

Entrada-Reactante

Figura N° 4.- Reactores de Lecho Fijo o de Relleno. teverseiel. 0 (1975)
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3.5.2. Reactores de Lecho Fluidizado.-

Este tipo de reactor se utilizé durante los afios 40 a escala industrial para el craqueo
catalitico de gasoleo, presenta un arreglo vertical que contiene particulas finas de
catalizador formando un lecho, el cual se comporta como un liquido en ebullicion
durante la operacién del reactor que los hace muy similares a los reactores de
agitacion continua. Los reactivos (fase liquida o gaseosa) se introducen por el fondo
con una velocidad de flujo tal que suspende a las particulas cataliticas sin arrastrarlas,
formando un lecho expandido. A continuacion, en la figura N° 5 se muestran distintos

arreglos o configuraciones del Reactor de Lecho Fluidizado.

Zona de
Reaccién

| Gas-Regenerador

| Entrada-Reactante |

) e

a) Reactor de Lecho Fluidizado sin Regeneracion.
Configuracion para un catalizador estable que no
necesita regeneracion. En el lecho esté presente
un intercambiador de calor para disipar o
suministrar calor, controlando la temperatura.

b) Reactor de Lecho Fluidizado con Regeneracion,
Esquema para el caso de un catalizador que se
desactiva y debe separase y regenerarse.

Es el Riser de FCC.

¢) Reactor de Lecho Fluidizado Multicontacto.
Una unidad de tres etapas en contracorriente
gue puede mejorar el contacto gas-sélido.

Figura N° 5.- Reactores de Lecho Fluidizado. -evemse!. 0- (1979)
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Las condiciones hidrodindmicas presentes permiten un buen mezclado, con una
composicion y temperatura uniforme en el sentido radial del equipo, aunque existe la

presencia de dispersién axial del lecho catalitico y retromezclado.

3.5.4. Reactores de Lecho Movil.-

Poseen caracteristicas intermedias entre los reactores de lecho fijo y fluidizado.

a). Existe un contacto sélido-gas efectivo en el reactor.
b). Involucra bajos costos de operacion.

Es un sistema de circulacion, donde se transfiere el catalizador ya reducido en el
reactor al equipo de regeneracion y simultaneamente se produce la alimentacion de
catalizador fresco al lecho catalitico. A continuacion en la figura N° 6 se muestra un

reactor de lecho mévil.

Productos Al Regenerador
) S
Elevador del
< Catalizador

Reactante

Figura N° 6.- Reactor de Lecho Mgvil, teverspiel. 0-(1975)
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3.6. Catalizadores.-

W. Ostwald fue el primero en sefialar que la presencia de un catalizador en una
reaccion se limita s6lo a modificar la velocidad de la misma y no actia ni como

reactivo ni como producto.

Los catalizadores son sustancias que pueden retardar la velocidad de una reaccién
quimica (catalizadores negativos o inhibidores) o aumentarla (catalizadores positivos
o0 aceleradores) sin sufrir ningin cambio quimico al término de la reaccion. Ademas
del efecto sobre la velocidad tienen un efecto orientador ya que se presentan
diferentes valores de selectividad como consecuencia de la aparicién de nuevos

caminos de reaccion los cuales son termodindmicamente posibles.

Los catalizadores poseen una vida limitada porque continuamente sus centros o sitios

activos estan sometidos a procesos de activacion y desactivacion.

El hecho de que el catalizador permanezca invariable al final de la reacciéon puede

explicarse desde el punto de vista termodinamico de la siguiente manera:

a). No proporcionan energia al sistema, es decir, no afectan las entalpias relativas de
los reaccionantes ni de los productos ni tampoco los cambios totales de entalpia (AH)
y de energia libre (AG). Ademas hay que destacar que un catalizador no puede actuar

en reacciones que son termodinamicamente imposibles (AG >0).

b). No influyen sobre el equilibrio de la reaccion. Esto significa que no afectan la
constante de equilibrio (K.) en las reacciones reversibles porque aceleran tanto la
reaccion inversa como la directa y en consecuencia las concentraciones de equilibrio

de las reacciones cataliticas y no cataliticas son iguales:

Keq (catalitica) = Keq (no catalitica)
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Por esta razon se establece que el rendimiento para un producto determinado en una
reaccion catalitica es el mismo que el obtenido en una reaccion no catalitica pero en
un menor tiempo. El catalizador sélo hace que el sistema alcance el estado de
equilibrio mucho mas rapidamente de lo que ocurre sin su presencia. Por lo general,
los centros activos de un catalizador se combinan con alguno de los reactantes para
formar un complejo activado, el cual a su vez interactia con los otros reactivos para
formar los productos (tanto deseados como no deseados) y regenerar nuevamente al

catalizador. Esto puede verse a continuacion en la de la figura N° 7.

g
A+B —  Productos (Lenta) (Reaccion No Catalizada)
< A+ C(caalizadory — X (Complejo) (Réapida) (Reaccion Catalizada)
X (complejoy * B —  Productos + C (Rapida)

Figura N° 7.- Reacciones Catalizadas vs. No Catalizadas. ©"- VY- (1983)

De esta forma el catalizador permite llevar a cabo una reaccion a mayor velocidad
siguiendo un mecanismo que requiere una menor energia de activacion que la
reaccion no catalizada, es decir, reduce la barrera de energia potencial que los
reactantes deben superar para formar los productos. Si la reaccién catalizada ocurre
aproximadamente a la misma velocidad que la reaccion no catalizada entonces la
catalizada se produce a una menor temperatura. Esto puede apreciarse a continuacion

en la figura N° 8.
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Figura N° 8.- Perfiles de Energia de Reacciones Catalizadas. e ¢! (2002)

El catalizador es capaz de abrir nuevos caminos (dificiles o practicamente imposibles
sin su presencia) porque modifica el mecanismo de la reaccion. Cuando la reaccion
catalitica sigue mas de un mecanismo, el catalizador tiende a ofrecer cierta afinidad
hacia algin determinado reactante lo cual origina una distribucién de producto

diferente que la obtenida en otros mecanismos.

3.6.1. Componentes Basicos.-

Los catalizadores sélidos usualmente presentan una composicion muy compleja

(llegan a 10 0 méas elementos), sin embargo contienen tres componentes principales:
una fase activa, un soporte y un promotor. Algunas veces la fase activa estd
acompariada solo por un soporte o por un promotor, por ejemplo, el catalizador base
VMgO consta de una fase activa (V,0s) Y un soporte inerte (MgO), sin embargo en
ciertas ocasiones el soporte puede actuar como catalizador, como por ejemplo, la y-

Al,Os.
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3.6.1.1. Fase Activa.-

La fase activa es la principal responsable de la actividad catalitica. Es capaz de llevar
a cabo la reaccion por si sola bajo ciertas condiciones establecidas. Puede estar
constituida por una o varias fases quimicas, tener un costo muy elevado (metales
nobles como, platino, paladio, rodio, etc) o ser muy sensible a la temperatura

(sulfuros de molibdeno y cobalto). Usualmente requiere de un soporte.

3.6.1.2. Soporte.-

El soporte o portador es la matriz sobre la cual se deposita la fase activa y es el
encargado de dispersarla, estabilizarla y proporcionarle adecuadas propiedades
mecénicas o fisicas permitiendo asi optimizar las propiedades del catalizador.

Particularmente Juarez Lopez y col. (1995) y Bordoni y col. (1995) determinaron que
los sistemas cataliticos basados en Oxidos de vanadio se estabilizan por medio de la
adicion de un soporte con el fin de aumentar la selectividad hacia las olefinas, sin
embargo en ciertos momentos el contenido de vanadio es tan alto que genera una

disminucién considerable en dicha selectividad.

El soporte debe presentar una elevada resistencia mecanica, sobre todo cuando se
emplean altas velocidades de flujo, y una buena resistencia térmica en reacciones que
se llevan cabo a altas temperaturas. La estructura del soporte se define tomando en
cuenta las condiciones de reaccion (por ejemplo, el disefio del reactor) y puede
presentarse en distintas formas: esferas, cilindros, anillos, mallas, hojuelas e incluso

monolitos en forma de panal.
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3.6.1.3. Promotor.-

El promotor es una sustancia que se incorpora a la fase activa o al soporte en
pequefias cantidades para mejorar las propiedades de un catalizador (actividad,
selectividad y estabilidad). Pueden clasificarse en dos tipos: los texturales (por
ejemplo, la alimina) que contribuyen a dar mayor estabilidad a la fase activa y los
electronicos (por ejemplo, el potasio) que aumentan la actividad. Se puede afiadir en
cualquier etapa de preparacion del catalizador y algunas veces durante la reaccion.
Ademas existen ciertos promotores que se afiladen para retardar las reacciones

indeseables.

3.6.2. Propiedades Cataliticas Principales.-

Para emplear un catalizador heterogéneo a escala industrial, se requieren optimizar
tres de sus propiedades principales: la actividad, la selectividad y la estabilidad. Sin
embargo, muchas veces es dificil de lograr hacer coexistir estas tres propiedades en

un mismo catalizador.

3.6.2.1. Actividad.-

La actividad se define como una velocidad de reaccion en moles transformados por
segundo y por gramo de catalizador (mol/seg.g). Esta relacionada directamente con el
nimero de sitios activos presentes en el catalizador y se manifiesta como

consecuencia del incremento de la velocidad de la reaccion.

3.6.2.2. Selectividad.-

La selectividad como efecto orientador de la reaccién en una direccién preferente, es
la tendencia que tiene el catalizador hacia la formacion de un determinado producto

de reaccion.
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Por consiguiente se define como la cantidad de producto deseado con respecto a la
velocidad global de formacién de los productos. Se considera que un catalizador es

mas selectivo a medida que da mayor cantidad del producto deseado.

3.6.2.3. Estabilidad.-

La estabilidad se relaciona directamente con la vida atil del catalizador y se define
como la capacidad que tiene un catalizador para mantener su actividad y selectividad

inicial por tiempo de uso.

La vida util del catalizador debe ser evaluada en funcién de los productos formados
por lo que una vez alcanzada, se pueda reemplazar el catalizador y lograr asi

minimizar su costo y la operacion del proceso.

3.6.2.4. Otras Propiedades Cataliticas.-

Existen otras propiedades del catalizador que afectan a las reacciones cataliticas
heterogéneas como lo son: el tamafio de particula, la porosidad, las dimensiones del

poro y las caracteristicas de la superficie.

La porosidad se define como la relacion entre el volumen de poros o volumen vacio,
por volumen total de lecho de un catalizador, su importancia radica en el hecho de
que al aumentar la porosidad generalmente aumenta la superficie de contacto

necesaria para la transformacién quimica de los reactivos.

3.7. Desactivacion Catalitica.-

El conocimiento de los aspectos fisicos y quimicos de la desactivacion catalitica es un
punto de partida muy importante al momento de sintetizar catalizadores resistentes a
procesos de desactivacion, para la operacion de reactores quimicos industriales y para

el estudio de los procedimientos especificos de su reactivacion.
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El proceso de desactivacion practicamente consiste en una peérdida de actividad
catalitica. Segin Forzatti y Lietti (1999) ©? la desactivacion del catalizador puede
ocurrir por varios mecanismos diferentes que involucran tanto fendémenos de
naturaleza quimica como fisica. Por lo general se encuentran divididos en cuatro (4)
clases: envenenamiento, coquificacion, sinterizacion y modificacion de la fase.
Ademas, existen otros mecanismos de desactivacion que incluyen el ensuciamiento y

la pérdida de elementos activos a través de volatilizacion, erosion y atricion.
3.7.1. Envenenamiento.-

El envenenamiento es la pérdida de actividad debido a la fuerte quimisorcion de una
molécula sobre los sitios activos, por lo general, son impurezas que se encuentran
presentes en la corriente de alimentacion, como por ejemplo, la adsorcion de

componentes basicos sobre catalizadores acidos (catalizadores de isomerizacion).

El veneno puede simplemente bloquear el sitio activo (Efecto Geométrico) o alterar la
capacidad de adsorcion de otras especies (Efecto Electronico). También pueden
modificar la naturaleza quimica de los sitios activos o generar la formacion de nuevos

componentes (Reconstruccién) que alteran su desempefio catalitico.

Hay que destacar, que existe una diferencia notable entre venenos e inhibidores. Los
venenos son sustancias que interaccionan fuertemente y de manera irreversible con
los sitios activos mientras que los inhibidores generalmente se adsorben débilmente y

de manera reversible sobre la superficie del catalizador.

Los venenos se pueden clasificar como selectivos y no selectivos. En este ultimo caso,
la quimisorcion del veneno ocurre de manera uniforme sobre todos los sitios activos
de la superficie del catalizador y en consecuencia la actividad neta es una funcion

lineal de la cantidad de veneno quimisorbido.
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Por otro lado, en el envenenamiento selectivo se desactivan preferiblemente los
centros mas activos, es decir, los que aportan la mayor actividad catalitica y por lo
tanto se establecen diferentes relaciones entre la actividad catalitica y la cantidad de
veneno quimisorbido. Algunas veces los venenos selectivos se usan intencionalmente

para ajustar la selectividad de una reaccion.

Los venenos también pueden ser clasificados como reversibles e irreversibles. En el
primer caso, el veneno no se absorbe fuertemente y por lo tanto la regeneracién del
catalizador se traduce simplemente en remover el veneno de la corriente de
alimentacion, como por ejemplo, la eliminacion de compuestos oxigenados (H.O y
CO,) de los catalizadores empleados para la sintesis de amoniaco. En el segundo caso,

se producen dafios irreversibles como consecuencia de una oxidacion profunda.

Los catalizadores basados en éxidos metélicos y soportados generalmente son mas
resistentes que los catalizadores basados en metales, a la desactivacion por

envenenamiento.

3.7.2. Coquificacion.-

En las reacciones cataliticas que involucran hidrocarburos se producen reacciones
laterales sobre la superficie del catalizador que tienden a formar residuos carbonosos

(expresados como coque o carbdn) que cubren fisicamente su superficie activa.

Los depdsitos de coque representan del 15 al 20% de la masa del catalizador y por lo
tanto no solo lo desactivan sino que también cubren los sitios activos o bloguean los
poros. Existe una distincion algo arbitraria entre coque y carbon. Generalmente el
carbon se considera como un producto de la disociacion del CO (2CO— C + COy)
mientras que el coque se forma de la descomposicion (craqueo) o condensacion de los

hidrocarburos.
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El mecanismo involucrado en la formacion de coque sobre catalizadores basados en
oxidos es muy complejo pero puede parecerse a un tipo de reaccion de condensacion-
polimerizacion que ocurre sobre la superficie y que genera macromoléculas cuya
férmula empirica se aproxima a CH, (donde “x” varia entre 0,5y 1,0). Al parecer la via
para la formacion del coque se inicia con una olefina o aromético y puede involucrar
deshidrogenacion de la olefina, polimerizacién de la olefina, ciclizacion de la olefina
para formar bencenos substituidos y la formacion de aromaticos polinucleados a
partir del benceno. Todos estos mecanismos ocurren por medio de iones carbonio

intermedios y por lo tanto son catalizados por sitios acidos de Bronsted.

Los detalles de las reacciones de formacion de coque pueden variar con la
composicion de la mezcla de reaccion, las condiciones de operacion y el catalizador
usado pero esos intermedios reactivos se combinan, rearreglan y deshidrogenan en
estructuras tipo coque por medio de reacciones tipo iones carbonio. Estos iones
carbonio también se pueden craquear para formar pequefias estructuras que pueden
participar en los procesos de formacion de coque como agentes para la transferencia

de hidrdgeno.

Segun Cadis y col. (1990) el coque activo puede actuar como una sustancia
cataliticamente activa en la DHOX de etilbenceno hacia estireno, cuando se emplean

catalizadores VMgO soportados sobre y - Al,0s.

Como la composicion del catalizador afecta significativamente la deposicion de
coque por lo tanto, se emplean ciertos promotores, soportes y precursores en varios

catalizadores con el fin de minimizarlo.
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3.7.3. Sinterizacion.-

La sinterizacion se refiere a la pérdida de superficie activa debido a la modificacion
estructural del catalizador como consecuencia de procesos activados térmicamente y
de naturaleza fisica. Por lo tanto, es clave operar a bajas temperaturas para reducir la

velocidad de sinterizacion.

La sinterizacion en los catalizadores basados en dxidos metalicos esta relacionada con
la coalescencia y el crecimiento de cristalitos en el volumen del éxido. Este proceso
viene acompafniado por un incremento de la dimension del cristalito que tiende a
disminuir el area superficial y la porosidad (al cerrarse el poro las especies activas
pueden quedar aisladas). Se sabe que la adicion de soportes y promotores tiende a

disminuir la sinterizacion del catalizador.
3.7.4. Modificacion de la Fase.-

La modificacién del estado sélido o de la fase es un proceso de desactivacion que
puede verse como un caso extremo de sinterizacidén que ocurre altas temperaturas y
tiende a transformar una fase cristalina en otra diferente. Por ejemplo, en los

catalizadores soportados sobre alimina la fase cristalina 7y -Al,O; se transforma en & -

Al,O;con una disminucién del area superficial de 150 m*/g a 50 m%/g.
3.7.5. Otros Mecanismos.-

Existen otros mecanismos de desactivacion que involucran el ensuciamiento o
bloqueo de poros a causa de la deposicion fisica de sustancias en la superficie externa
del catalizador impidiendo asi el contacto de los sitios activos con los reactantes. El
ensuciamiento no sélo puede ocurrir por la deposicion de coque sino también por la
deposicion de metales (v, Ni). Ademas ciertos catalizadores pueden sufrir la pérdida
de fase activa debido a procesos de volatilizacién, erosién y atricion tal y como

ocurre en los lechos moviles o fluidizados.
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Cada vez que un catalizador se desactiva, es posible regenerarlo de manera total o
parcial con el fin de ser usado nuevamente en otra secuencia de reaccion, por lo tanto
el proceso de regeneracion se relaciona directamente con el proceso de desactivacion.
En ciertas ocasiones los productos de una reaccién también pueden ser considerados

COmMoO venenos.

Finalmente, para escoger el catalizador mas apropiado para una determinada reaccion
catalitica heterogénea se deben tomar en cuenta los siguientes factores: la actividad,
la selectividad hacia los productos principales de la reaccion, la estabilidad, la

capacidad de regeneracion del catalizador y el costo involucrado.
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CAPITULO 11

En este capitulo se establece una comparacion entre la reaccion de deshidrogenacion
catalitica convencional (reaccion directa) y la DHOX para transformar las parafinas
ligeras en sus correspondientes olefinas y diolefinas, haciendo mayor énfasis en esta
ultima. Se mencionan brevemente tanto los tipos de catalizadores como los reactores

empleados particularmente en la DHOX de las parafinas.

4. Deshidrogenacion Directa.-

La deshidrogenacion es un tipo de reaccion quimica en la cual pueden producirse
hidrocarburos insaturados o compuestos mucho mas reactivos con generacion de
hidrégeno como subproducto. En principio, cualquier compuesto que posea atomos

de hidrégeno puede ser deshidrogenado. Las deshidrogenaciones mas comunes son:

a). De parafinas a olefinas.
b). De olefinas a diolefinas.
c). De cicloparafinas a compuestos aromaticos.

d). De alcoholes a aldehidos o cetonas.

Este tipo de reaccion es muy empleada en la industria de refinacion y petroquimica
formando parte de otros procesos, tales como, la pirolisis, el craqueo, la gasificacion

por combustion parcial, la carbonizacién y el reformado.

La reaccion de deshidrogenacion es altamente endotérmica (15-35 Kcal/gmol) y por lo
tanto requiere operar a altas temperaturas (por encima de los 300°C) y a su vez a bajas
presiones (generalmente latm) para lograr desplazar el equilibrio hacia la formacion
de las olefinas y con ello favorecer la velocidad de la reaccion directa. Esta reaccion

de equilibrio puede representarse de la siguiente manera:

Parafina «— > Olefina + Hidrdégeno
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La reaccion de deshidrogenacion no es selectiva debido a que existe la posibilidad de
encontrar la presencia de enlaces C-H equivalentes en la molécula de parafina que va
a ser deshidrogenada y en consecuencia pueden formarse alquenos, dienos o polienos
e incluso cicloalcanos que a su vez se deshidrogenan a compuestos aromaticos,

cuando los enlaces C-H no pertenecen a &tomos de carbono vecinos.

Para hidrocarburos que posean menos de 6 atomos de carbono, es decir, alcanos
ligeros, los productos principales de deshidrogenacion son alquenos y dienos

lograndose un buen rendimiento hacia los mismos por encima de 450°C.

La reaccion de deshidrogenacion directa es reversible y por lo tanto es afectada por la
temperatura, por la presion y por la adicion de inertes (He, N, H,0) los cuales

producen el mismo efecto que las presiones reducidas.

El proceso de deshidrogenacion directa es una reaccion endotérmica, limitada a un
equilibrio, con bajos niveles de conversion, consumo de grandes cantidades de
energia, reacciones laterales indeseables y en la que debe regenerarse constantemente
el catalizador con una corriente de aire (0 un inerte) debido a la formacién de 6xidos

de carbono.

Las reacciones indeseables principales son las que implican la formacion de coque
que desactivan al catalizador, y el cragueo de la parafina que disminuye la

selectividad hacia las olefinas.

Debido a sus limitaciones termodinamicas requiere una gran cantidad de calor para
lograr alcanzar niveles de conversidn favorables. De alli, la necesidad de mejorar el

rendimiento, la estabilidad del catalizador y la economia del proceso.
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5. Deshidrogenacion Oxidativa (DHOX).-

La oxidacion selectiva de alcanos ligeros (DHOX) para producir olefinas 0 compuestos
oxigenados de mayor valor agregado, actualmente estd adquiriendo mucho interés

debido a su gran potencial como fuente econémica de materia prima.

La DHOX reemplaza a la deshidrogenacion directa o catalitica tradicional, se produce
a una menor temperatura de reaccion de manera irreversible (no la afecta el
equilibrio), lo cual permite reducir la regeneracién continua del catalizador, al

minimizarse la deposicion de coque.

Es un tipo de reaccion quimica en la cual el agente oxidante (oxigeno, éxido nitroso,
azufre elemental, haldgenos y otros) se combina con el hidrégeno removido de la
molécula de hidrocarburo generando vapor de agua con desprendimiento de calor.
Esto permite obtener una mayor conversién de la parafina a una menor temperatura y
por eso a este tipo de reaccion se le denomina autotérmica. Ademas, tiene la
posibilidad de regenerar el catalizador (activarlo nuevamente) ““in situ por medio de
una corriente de aire. ElI oxidante mas empleado a nivel industrial es el oxigeno

debido a su bajo costo y menor impacto ambiental.

Sin embargo, la selectividad hacia las olefinas es limitada debido a que la formacion
de 6xidos de carbono (COy) se ve favorecida termodinamicamente, en consecuencia la
selectividad disminuye a medida que aumenta la conversion de la parafina, trayendo
como consecuencia limitaciones en su implementacion industrial, salvo algunas

excepciones.

La DHOX no posee limitaciones termodinamicas, sin embargo para poder llevarla a
cabo en muchos casos se requieren catalizadores altamente activos y selectivos,
donde la mayoria de las veces tener ambas propiedades cataliticas presentes en el

mismo catalizador es dificil de lograr.
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La DHOX puede ser aerobica o anaerdbica dependiendo si existe 0 no la presencia de
oxigeno molecular en la fase gaseosa. Sin embargo, hay que destacar que los mejores
desempefios cataliticos se han obtenido en ambientes casi completamente anaerdbicos
ya que al parecer la presencia de oxigeno molecular en la fase gaseosa genera

reacciones homogéneas indeseables.

Para que este proceso sea exitoso y atractivo desde el punto de vista industrial se
requiere desarrollar catalizadores que sean capaces de minimizar las reacciones
laterales de combustion y maximizar la selectividad hacia los productos de

deshidrogenacion asi como también resistentes a la atricion.

El dnico proceso comercial existente aplicado al proceso de DHOX de parafinas es la
transformacion de n-butano a anhidrido maléico y de n-butano a acido acético. Sin
embargo, a continuacion puede verse por medio de la tabla N° 1 que el proceso de
transformacion oxidativa de los alcanos ligeros en sus correspondientes olefinas aln
es incierto ya que se encuentra en etapa de investigacion, a nivel de planta piloto

(etano a etileno) e incluso abandonada (n-butano a 1,3-butadieno).
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Tabla N° 1.- Procesos Industriales y Procesos en Desarrollo para la
Transformacion Oxidativa de Parafinas Ligeras (C,-Cs). C2"y Trifir6 (1999)

Materia Prima Producto Estado de Desarrollo
Metano Metanol Planta piloto
Metano Syngas Planta piloto
Metano Etileno Planta piloto

Etano 1.2 dlcloroet_ar_lo Planta piloto
Cloruro de vinilo
Etano Acetaldehido Investigacion
Etano Acido acético Investigacion
Etano Etileno Investigacion
Propano < Acrolel'r)q Investigacién
Acido acrilico
Propano Alcohol Propilico Investigacion
Propano Acrilonitrilo Planta demostrativa
Propano Propileno Investigacion
n-butano Acido acético Industrial
n-butano Anhidrido maléico Industrial
n-butano Butadieno Industrial, abandonada
Isobutano Acido metacrilico Planta Piloto
Isobutano Isobuteno Investigacion
Isobutano Alcohol terbutilico Investigacion
n-pentano Anhidrido Ftélico Investigacién
Ciclohexano C_lclohexanol Industrial
Ciclohexanona
Ciclohexano Ciclohexanona Investigacion

6. Tipos de Catalizadores Empleados en la DHOX de Alcanos Ligeros.-

Segun Cavani y Trifird (1999) existen tres (3) tipos de catalizadores principales
usados para la oxidacion selectiva de alcanos ligeros, los cuales poseen diferentes
propiedades cataliticas, operan bajo diferentes condiciones de reaccién e involucran

diferentes mecanismos de reaccion.
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6.1. Catalizadores Redox 6 Basados en Oxidos de Metales Reducibles.-

Estan constituidos tipicamente por 6xidos de metales de transicion e involucran un
mecanismo tipo redox, completamente heterogéneo donde por lo general, la reaccién
ocurre inicialmente en la fase gas y luego sobre la superficie del catalizador. Son muy
activos por debajo de 400-450°C. Por encima de 450-500°C el mecanismo deja de ser
completamente heterogéneo debido a la presencia de reacciones en la fase gas. Si el
catalizador empleado no es muy activo y la temperatura es superior a los 500°C puede
presentarse una reaccion de deshidrogenacion térmica de la parafina no catalizada

seguida de una reaccion catalizada por medio de la insercion de oxigeno en la olefina.

6.2. Catalizadores No Redox 6 Basados en Oxidos de Metales No Reducibles.-

Son sistemas cataliticos muy dificiles de reducir bajo las condiciones de reaccion
anteriores y por lo general el mecanismo se inicia sobre la superficie del catalizador y
luego se transfiere a la fase gas o al menos a una zona muy cercana a la superficie del
catalizador. Son activos por encima de los 500°C y se emplean en la oxidacion de
metano y etano, donde la reaccion comienza sobre la superficie del catalizador con
generacion de radicales alquilicos que luego reaccionan en la fase gas. En su mayoria
estos sistemas carecen de propiedades para la insercién de oxigeno y generan una
activacion de tipo no redox sobre el oxigeno molecular y/o la parafina. Entre ellos se
destacan: los éxidos alcalino-térreos, los 6xidos de tierras raras, los 6xidos de boro,
los 6xidos de estario, los 0xidos de silicio o silice. La contribucion de las reacciones
homogéneas via radical en la oxidacion de las parafinas, puede ser despreciable
cuando los catalizadores operan a bajas temperaturas, sin embargo a altas

temperaturas estas reacciones en la fase gas pueden jugar un papel muy importante.

35



6.3. Catalizadores Basados en Metales Nobles.-

Bajo ciertas condiciones particulares de reaccion (temperatura superior a 700°C y un
tiempo de residencia muy bajo) estos catalizadores pueden llegar a ser muy selectivos
para la oxidacion de las parafinas. En este caso, el mecanismo ocurre sobre la
superficie del catalizador, en una zona muy cercana a la superficie del mismo, es

decir, en la capa limite y en la fase gas.

7. Reactores Empleados en la DHOX de Alcanos Ligeros.-

Cuando se emplean catalizadores redox, el control de las propiedades redox del
mismo es el punto clave para poder lograr un buen desempefio catalitico. Por lo tanto,
existen diferentes tecnologias de reactores que buscan controlar el suministro de
oxigeno durante la reaccion de oxidacion selectiva de las parafinas. Entre ellas se

destacan:

7.1. Reactor de Membrana Catalitica.-

Es un tipo de reactor de lecho fijo en el cual se produce una separacion selectiva de
reactantes y/o productos de la mezcla de reaccion que permite obtener mayores
conversiones y selectividades asi como también operar en pequefias unidades bajo
condiciones de reaccion menos severas. En las reacciones cataliticas heterogéneas la
membrana que cubre el catalizador es el medio permeable a través del cual fluyen los

productos de la reaccion, tal y como se muestra a continuacion en la figura N° 9.

Las membranas empleadas presentan diferentes tipos de estructura fisica: densa
(paladio), microporosas (aliminas o zeolitas) y asimétricas (combinacién de las dos
anteriores). Las membranas de cerdmica o de vidrio Vycor que presentan un tamafio
de poro de aproximadamente 4nm son las mas usadas comercialmente. Hay que
destacar que el tamafio del poro de la membrana es una medida de la permeabilidad

del oxigeno transportado.
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La distribucion del oxigeno a través de la membrana puede estar basada en cinco (5)
diferentes mecanismos: difusion de Knudsen, difusion de superficie, condensacion
capilar, flujo laminar y tamizado molecular. Por lo tanto, la contribucion de los
diferentes mecanismos depende tanto de las propiedades de la membrana y de los
gases empleados asi como también de las condiciones de operacion (temperatura y

I Membrana de
—_ l < l AlUmina porosa
: Catalizador

50,
I E—

presion).

Figura No 9 _ Reactor de Membrana Ca.tall'tica “Gran Enciclopedia de la Ciencia y de la Técnica”. (1984).

Segun Hsieh (1991), y Saracco y col (2000) el suministro de oxigeno es controlado
por medio de un proceso de difusion idnica selectiva empleando una membrana densa
o/a través de un proceso de difusion molecular empleando membranas porosas
inorganicas. Cuando se emplea una membrana porosa inorganica, el hidrocarburo se
alimenta por la parte superior del reactor y el oxigeno por el centro del mismo, es

decir, separadamente.
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7.2. Reactor de Lecho Fluidizado.-

Este reactor fue desarrollado por Dupont cominmente llamado CFBR (Reactor de
Lecho Fluidizado Convencional) para la DHOX de n-butano hacia anhidrido maléico y
actualmente se encuentra disponible a nivel comercial. Otras tecnologias similares
para la oxidacion de alcanos, pero aun no comerciales, han sido desarrolladas por
ARCO acoplando la oxidacion de metano a la DHOX de las parafinas y por Monsanto
para la amoxidacion de n-propano. De hecho, el primer reactor desarrollado para la

oxidacion selectiva de hidrocarburos fue aplicado para la amoxidacién de o-xileno.

Todos esos procesos poseen una primera etapa que opera bajo condiciones
anaerdbicas (casi siempre) y una segunda etapa en la cual el catalizador es reducido
seguido luego de una reoxidacion por el contacto con el oxigeno molecular. Esto
puede lograrse separando las dos etapas de la reaccion redox en dos reactores
independientes y haciendo que el hidrocarburo (HC) interactte con el catalizador en

ausencia de oxigeno en la fase gas para generar productos oxidados (HCO), es decir:

HC + CAToxidado — HCO + CATrequcido (1)
CATreducido + O2 »  CAToxidado 2

Para lograr la reactivacion continua del catalizador, éste es transportado desde el
recipiente de reaccion hasta el recipiente de regeneracion inicial, es decir, una vez
reducido pasa a un segundo reactor (regenerador) en el que reacciona con el agente
oxidante (aire u oxigeno) para dar lugar al catalizador oxidado que nuevamente pasa
al primer reactor. Esta tecnologia de reactor fluidizado es muy adecuado para
reacciones exotermicas y a su vez la operacion llega a ser segura en si misma debido

a que el hidrocarburo y el oxigeno no se alimentan juntos sino de manera separada.
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A continuacién, en la figura N° 10 se muestra el reactor de lecho fluidizado

convencional.
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Figura N° 10.- Reactor de Lecho Fluidizado. Pahecoy col. (2000)

7.3. Reactor de Lecho Fluidizado de Dos Zonas (RLFDZ) 0 Redox.-

En este tipo de reactor, el oxidante y el hidrocarburo son alimentados por separado
dentro de un recipiente sencillo. Esto permite que la oxidacion del hidrocarburo por
medio del oxigeno reticular ocurra en la zona de reduccion del lecho (cercana a la
entrada de hidrocarburo) sin presencia de oxigeno en la fase gas. Posteriormente el
oxigeno reducido del catalizador es regenerado (reoxidado) por medio de la
alimentacion de oxigeno que se hace recircular internamente hacia la zona de

oxidacion, la cual esta ubicada en el fondo del reactor.

Segun Soler y col. (1999) este sistema ha resultado ser muy eficiente para la DHOX de
n-butano cuando se emplea un catalizador con suficiente capacidad redox, tal como el
V,05/MgO debido a que se alcanzan mayores valores de selectividad hacia las olefinas
a mayores conversiones de n-butano. Ademas, se logra la separacién total entre las
zonas de reduccion y oxidacion, es decir, el oxigeno alimentado a este tipo de reactor

debe ser consumido antes de que el catalizador llegue a la zona de reduccion.

39



En el reactor tipo Redox mostrado a continuacion en la figura N° 11, el oxigeno se
alimenta por la base del reactor oxidando el catalizador en ausencia del alcano,
mientras que éste Gltimo se alimenta por la zona alta del reactor donde entra en

contacto con el catalizador oxidado y en ausencia de oxigeno.

[ Al cromatdgrafo de Gas ]
™~ — —s| Salida de Gases

[ Tubo moévil de cuarzo ]

<—[ Zona de Reduccion ]

Distribuidor
(de n-butano) |

Distribuidor ﬁﬁﬁ

(plato de cuarzo) _’\_I/

Figura N° 11.- Reactor Tipo Redox.

._[ Zona de Oxidacion ]

Soler y col. (1999)

Estos reactores tipo redox son muy efectivos porque al operar en ausencia de oxigeno
en la fase gaseosa permiten alcanzar un rendimiento hacia 1,3-butadieno superior al
200% que el obtenido en los reactores de lecho fluidizado convencional. Por lo tanto,
para poder aplicarlos a escala industrial, el catalizador empleado debe ser reducible,

fluidizable, resistente al desgaste y selectivo en condiciones anaerdbicas.
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Pacheco y col. (2000) evaluaron el desempefio del catalizador MoOs/MgO para la
produccion de 1,3-butadieno a partir de la DHOX de n-butano empleando un reactor de
lecho fluidizado de dos zonas (RLFDZ), uno de lecho fluidizado convencional y otro
de lecho fijo. Después de 2 horas de operacion con el RLFDz, empleando catalizador
fresco y diferentes relaciones C,Hy/O, (desde 0,5 hasta 4) obtuvieron para la
conversion de n-butano mas baja (31,5%) la selectividad total mas alta (65,8%) con

una selectividad hacia 1,3-butadieno mas baja (38%).

Una vez mas se pone de manifiesto la importancia del tipo de reactor usado para la
reaccién de DHOX de las parafinas para optimizar la selectividad hacia los productos
de deshidrogenacién y lograr una buena separacion entre las zonas de oxidacion y

reduccion.
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CAPITULO 111

Para facilitar la compresion del tema desarrollado, en este capitulo se hace referencia
a algunos trabajos de investigacion concernientes al empleo de diversos sistemas
cataliticos en los procesos de DHOX de las parafinas ligeras (n-propano, n-butano, i-
butano y n-pentano) y de los compuestos aromaticos (etilbenceno) en sus

correspondientes olefinas y olefinas sustituidas.

8. Deshidrogenacion Oxidativa (DHOX) de Alcanos Ligeros y Aromaticos.-

La reaccion de DHOX se produce a una temperatura mas baja que la deshidrogenacion
directa, sin embargo, la DHOX se favorece a temperaturas elevadas debido a que

involucra un mecanismo tipo redox sobre la superficie del catalizador.

Se han desarrollado y estudiado muchos catalizadores, tomando en cuenta una serie
de aspectos, tales como: el tipo de especie formada, las propiedades acido-base y
redox, tanto de los soportes, los promotores y la fase activa, asi como también la
influencia del contenido de cada uno de estos cataliticos, del método de preparacion y

del precursor utilizado en el desempefio de los mismos.

Se ha mejorado el rendimiento hacia los productos deshidrogenados, modificando el
caracter acido-base de los distintos catalizadores VMgO, generalmente afiadiendo
diferentes 6xidos metalicos como promotores y soportes. Esto también se ha logrado
variando la composicion de la alimentacion, lo cual genera una distribucion diferente
de los productos. Al parecer en la reaccion de DHOX, la presencia del 6xido metalico
empleado como soporte, afecta el caracter acido-base del catalizador y genera un
determinado numero de sitios acidos o basicos sobre la superficie del mismo, que
afectan directamente el rendimiento hacia las olefinas, es decir, la presencia de sitios
basicos o acidos sobre la superficie del catalizador puede favorecer o dificultar la
desorcion de los productos olefinicos adsorbidos y en consecuencia aumentar o

disminuir la selectividad hacia la olefina.
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Aparentemente en la reaccion de DHOX el oxigeno reticular sélo estd involucrado en
la formacion de las monolefinas y diolefinas, mientras que las especies de oxigeno
adsorbido estan involucradas en las reacciones de oxidacion profunda. Estos oxidos
de carbono (Co,) pueden formarse directamente de la oxidacion del alcano o de la

oxidacion consecutiva de su olefina correspondiente.

En la reaccién de DHOX los catalizadores del tipo vMgO han arrojado el mejor
desempefio catalitico y especialmente los que poseen una relacion atomica de Mg/v=4
presentan una mayor actividad catalitica, mientras que los que poseen una relacion

atdmica de V/Mg=12 son mas selectivos hacia las olefinas.

Segin Mamedov y col. (1994) el estado de oxidacion de los 6xidos metélicos de
transicion que forman parte de la fase activa de los catalizadores basados en mezclas
de 6xidos depende de las condiciones de operacion de la reaccién debido a que su

superficie esta en interaccion dinamica con la fase gas.

Para Kung (1994) el estado de oxidacion promedio del vanadio es uno de los factores
que mas afecta la selectividad hacia las olefinas en la DHOX de las parafinas ligeras,
cuando se emplean catalizadores basados en 6xido de vanadio. De hecho, el grado de
reduccién del sitio activo en los vanadatos de magnesio afecta la energia de enlace
metal-oxigeno y en consecuencia la relacion de formacion entre las olefinas y los

oxidos de carbono.

Mamedov y col. (1995) y Blasco y col. (1997a) determinaron que los catalizadores
basados en mezclas de Oxidos de vanadio y magnesio (VMgO) resultaron ser los
mejores para la DHOX de alcanos ligeros (C,-C,) porque proporcionan una mayor
actividad catalitica, la cual depende del caracter acido-basico del soporte empleado
que influye en la dispersion del vanadio y en el tipo de especie formada, donde las
especies de vanadio en coordinacion tetraédrica suelen ser las méas favorables para la

DHOX de las parafinas ligeras.
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El mecanismo generalmente aceptado es el ciclo redox que involucra las especies v*
y V*, notandose una relacion inversa entre la actividad y la selectividad con respecto
a la reducibilidad de la fase activa. Ademas, la actividad catalitica puede ser

modificada variando la cantidad de vanadio.

Segun Concepcién y col. (1995) y Pantazidis y col. (1996) es de suma importancia
para la actividad y la selectividad de los catalizadores VMgO, la presencia de ciertas
especies aisladas (v*°) en soportes inertes. En si, el desempefio de los catalizadores
basados en vanadio depende del caracter acido-base del soporte, del método de
preparacion del catalizador y del contenido de vanadio presente. Segun Bond y col.
(1991) ™ tanto el caracter acido-base como redox del soporte son los factores que

mas influyen en el desempefio estos catalizadores.

Segun Blasco y col. (1995) las olefinas interactian mucho mas fuertemente con los
catalizadores &cidos que con los béasicos. Por lo tanto, es razonable pensar que la
distribucion final de los productos de la reaccion depende del caracter acido-base de

los catalizadores.

Arena y col. (1998) han reportado que la reactividad del vanadio sobre diferentes
soportes es mucho mas alta cuando se emplean oxidos anfotéricos (TiO,) y que el
caracter acido-base del soporte empleado afecta la dispersién y la reducibilidad de la

fase activa.

Soler y col. (1998a, 1998b, 1999) determinaron que la adicion de 6xidos metalicos
(especialmente silice o alimina) a los catalizadores VMgO les proporciona una mayor
estabilidad obteniendo asi un catalizador que muestra una notable resistencia a la

atricién, sobre todo en los reactores industriales de lecho fluidizado.

Para finalizar, se sabe que varias especies de oxigeno pueden formar un equilibrio
dindmico con el oxigeno molecular presente en la fase gas y a su vez generar

reacciones de oxidacion indeseables.
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Por lo tanto, para evitar estos complicados mecanismos de reaccion, Nishiyamay col.
(1990) y Wang y col. (1998) han propuesto usar CO, inerte, como agente oxidante en
vez de O, para la transformacion selectiva de los alcanos ligeros (C.-C;) en sus
respectivas olefinas asi como también Syngas (Gas de Sintesis), ya que el Co, puede
disociarse sobre la superficie del catalizador y producir especies de oxigeno activas,

de acuerdo a la siguiente reaccién: Co, — CO +O.

8.1. Catalizadores Basados en Vanadio.-

8.1.1 DHOX de n-Propano.-

Segun Cosyns y col. (1998) la reaccion de DHOX de n-propano a propeno, es un
proceso altamente atractivo ya que se estima que la tasa de produccion anual de
propeno serd del 4,8% durante los préximos 15 afios, por lo que Cavani y Trifir6
(1995) sostienen que la capacidad de produccion existente, principalmente a partir de
las corrientes de craqueo de nafta y de las unidades FCC de las refinerias, puede ser

insuficiente para cubrir esta demanda.

A partir del afio 1980, el incremento en la demanda de los productos derivados del
propeno, especialmente del polipropileno, ha impulsado la blsqueda de nuevos

procesos alternativos para la produccién de dicha olefina.

La deshidrogenacion directa de n-propano es una reaccion altamente endotérmica que
estad limitada a un equilibrio y que generalmente se lleva a cabo a 530-630°C y a 1atm
usando platino o cromo como catalizadores. La DHOX de n-propano es una reaccion

exotérmica (AH® ,pc = -116,72 K¥/mol) € irreversible (AG®,qg, = -176,09 KJ/mol) que

minimiza la regeneracion del catalizador por la deposicion de coque. Sin embargo, la
selectividad hacia las olefinas es limitada debido a que la formacién de oOxidos
carbono (Co,) se ve favorecida termodinamicamente. En vista de esta situacion, en los
ultimos afios, muchos investigadores han tratado de desarrollar nuevos catalizadores

selectivos para la DHOX de n-propano.
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Hay que destacar que Landau y col. (1996) propusieron un sistema novedoso para la
DHOX de una mezcla de GLP en donde el catalizador es un compuesto de V-Mo
promovido con un metal alcali-halégeno de las tierras raras. Con este catalizador se
logré disminuir la conversion del GLP del 73% al 60% pero se pudo aumentar la
selectividad hacia propeno del 60% al 68% para una amplia gama de velocidades

masicas. La formaciéon de la olefina aumenta en el siguiente orden: F < Cl < Br.

Siew y col. (1990) y Gao y col. (1994b) sostienen que el tipo de fase presente en el
sistema VMgO es muy importante para lograr un buen desempefio catalitico ya que de
todas las configuraciones de fases puras de magnesio posibles (ortovanadato,
metavanadato y pirovanadato) sobre la superficie del catalizador, la fase maés

conveniente para la DHOX de n-propano es el pirovanadato de magnesio.

Corma y col. (1992) encontraron que en la DHOX de n-propano, el catalizador méas
selectivo se obtiene soportando vanadio sobre Oxidos metélicos basicos que sobre
oxidos metélicos acidos. De hecho, empleando catalizadores de Oxido de vanadio
soportados sobre SiO,, Al,Os, TiO,, MgO, La,0s, Sm,0; y Bi,0,asi como también sobre los
ortovanadatos de La, Smy Bi se obtienen especies V-O mas activas para la DHOX de n-
propano con el V menos activo pero mucho més selectivas en la posicion tetraédrica.
El control de las diferentes especies formadas y las propiedades acido-base y redox,
tanto del soporte como de la fase, son determinantes en la reaccion de DHOX. La
formacion de productos oxidacion profunda predomina sobre la de propeno debido a
la presencia de especies V=0 cercanas a las V-0 tetraédricas. Ademas hay que tomar

en cuenta el método de preparacion del catalizador y la cantidad de vanadio presente.

Corma y col. (1993) estudiaron el efecto de la cantidad de vanadio y del método de
preparacion en el desempefio de los catalizadores VMgo empleados en la DHOX de n-
propano y encontraron que una superficie enriquecida con Mg en presencia de
especies vanadio aisladas y en coordinacion tetraédrica presentan una mayor

selectividad hacia los productos de deshidrogenacion.
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Los catalizadores VMgO pueden ser selectivos optimizando el contenido de vanadio
cuando se emplea sepiolita como soporte (silicato magnésico natural). La actividad
catalitica aumenta con el contenido de vanadio. La selectividad dptima se encuentra

entre 7y 25% en peso de vanadio.

Eon y col. (1994) y Gao y col. (1994a) lograron obtener catalizadores activos para la
DHOX de n-propano, cuando los 6xidos de vanadio y los vanadatos de magnesio se

encuentran soportados sobrey-Al,O; y TiO,. Ademas, las especies estructurales

desarrolladas sobre la superficie de estos soportes influyen en el desempefio catalitico

de los mismaos.

Martin Aranda y col. (1995) y Grzybowska y col. (1995) estudiaron el desempefio del
catalizador V,0./TiO, promovido tanto con metales alcalinos como con tierras raras y
obtuvieron resultados interesantes en cuanto a sus caracteristicas superficiales asi
como también en cuanto a su preparacion. Ademas, lograron mejorar la selectividad
hacia propileno empleando catalizadores de Mo/TiO, promovidos con metales

alcalinos.

Martin Aranda y col. (1995) y Galli y col. (1995) modificaron el caracter acido-base de
los catalizadores basados en 6xido de vanadio, no sélo empleando soportes de distinta
acidez sino también afiadiendo diferentes promotores (usualmente iones alcalinos).
En vista de que algunos promotores no sélo modifican las propiedades redox del
sistema catalitico sino también el caracter acido-base sobre la superficie del
catalizador, Valenzuela y col. (1995) estudiaron el efecto de diferentes promotores
sobre el desempefio de los catalizadores VMgO en la DHOX de n-propano y suponen
que la selectividad hacia propeno tiende a ser alta debido a que los iones de vanadio
se reducen facilmente. Lopez Nieto y col. (1997) también determinaron que la adicion
de ciertos 6xidos metalicos como soportes a los catalizadores VMgO puede favorecer

la selectividad hacia propileno en la DHOX de n-propano.
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Chen Ming Shu y col. (1999) emplearon catalizadores VMgO para estudiar el
mecanismo involucrado en la reaccion de DHOX del n-propano en propeno en
presencia de oxigeno, y encontraron que los éxidos de carbono (CO,) pueden formarse
directamente de la oxidacion del n-propano o de la oxidacion consecutiva del
propeno. Por otro lado, los productos del craqueo (eteno y el metano) provienen del

rompimiento del segundo enlace C-H del n-propano.

Abello y col. (1998) estudiaron el efecto del potasio (K) y del samario (Sm) como

promotores, en las propiedades acido-base y redox de los catalizadores MoMgO!/y -

Al,0; empleados en la DHOX de n-propano. Los productos de reaccidon fueron:
propeno, CO y CO,. Ademas, detectaron pequefias cantidades de etano y etileno. La
oxidaciéon del C;Hg ocurre principalmente sobre la superficie y los productos no
inhiben la reaccion. La actividad catalitica disminuye en el siguiente orden: Mo16S >
SmMo16S > KMo16S, mientras que la selectividad hacia propileno aumenta en sentido
contrario. A 450°C, las actividades de los catalizadores promovidos fueron muy
similares pero mucho més bajas que sus actividades iniciales. Al parecer, la actividad
catalitica esta relacionada con la reducibilidad de la especie Mo*®. La adicion de Sm no
cambia completamente la acidez total pero genera una ligera redistribucion de los
sitios activos, mientras que la adicion de K previene la formacion de la especie
reducida Mo*, la cual se comporta como un sitio acido. Por otro lado, los promotores
pueden cambiar la estructura del catalizador y modificar la desorcion de las especies.
La selectividad hacia propileno disminuye con el aumento de la conversion de n-
propano y estd acompariada de un aumento en la selectividad hacia Co. A 450°C, se
obtuvo un valor méaximo de selectividad hacia propileno del 95,5% con una minima
conversion de n-propano del 2% sin formacion de CO para el catalizador KMo16S (16%
en peso de MgO; 2% en peso de K). A 550°C, se obtuvo un valor minimo de
selectividad hacia propileno del 29,3% con una maxima conversion de n-propano del
32,9% para el catalizador SmMo16S (16%MgO, 2%Sm) con formacion de éxidos de
carbono (47,7% CO y 21,1% CO,). La relaciobn CO/CO, se mantuvo casi constante

(cercanaa2,5).
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Lemonidou y col. (2000) investigaron la DHOX de n-propano, empleando catalizadores
V,0s soportados sobre Al,0s; TiO, ZrO; y MgO; asi como también catalizadores
V,05/Al,0; promovidos con ciertos metales alcalinos (Li, Na, K) y obtuvieron que tanto
la reducibilidad del v como el grado de reduccién son afectados por el caracter acido-
base del soporte. La actividad catalitica es favorecida por la reducibilidad del vanadio
a 450-550°C. El catalizador V,0/TiO, es el mas activo mientras que el V,0s/Al,0; €s el
mas selectivo hacia propileno. El caracter acido-base del soporte afiadido afecta la
selectividad hacia propeno y la actividad catalitica disminuye en el siguiente orden:
Sin promotor > Li > Na > K, porque se impide la reducibilidad de la especie vanadio. La
selectividad hacia propeno aumenta significativamente con la adicion de cualquiera

de los promotores alcalinos usados.

Sadykov y col. (2000) establecieron que la selectividad hacia propileno depende de la
composicion quimica del soporte y de la composicién de la alimentacién. Las
reacciones laterales mas importantes que tienden a disminuir el rendimiento hacia

propileno, son el craqueo y la combustion completa.

Abello y col. (2001)estudiaron el efecto de la cantidad de molibdeno en el desempefio

de los catalizadores MoMgO/y -Al,O; en la DHOX de n-propano y encontraron que al

aumentar la cantidad de MoO; (3,6% a 12,7%), se logra incrementar la conversion de
n-propano, la acidez y la reducibilidad de la especie Mo*®. Para un catalizador con 3%
en peso de MoOs, la especie Mo*® se reduce a Mo*™ en cambio para catalizadores entre
10-13% de MoOs, la especie Mo™ se reduce a Mo*™. La maxima conversion de n-
propano genera la selectividad hacia propileno mas baja. A 450°C, se obtuvo una
conversion de n-propano del 3,5% con una selectividad hacia propileno del 59,4%

para el catalizador 3Mo/y -Al,05. A 550°C, se obtuvo una conversion del 36,2% con una
selectividad del 25,1% para el catalizador 13Mo/y -Al,0;. L0s catalizadores Mo/ y -Al,03
superaron el desempefio del y-Al,0;, ya que para una misma temperatura de 550°C, la

conversion fue mayor al 20% con una selectividad que tiende al 25%

independientemente del contenido de molibdeno empleado.
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El catalizador dey -Al,0; es capaz de activar la reaccion pero la selectividad es baja.

Al parecer, la concentracion de especies octaédricas (Mo=0 6 MoO) aumenta con el
contenido de molibdeno, mientras que la presencia de especies tetraédricas se
incrementa a menor contenido de molibdeno. La adicion de molibdeno genera sitios
acidos de Bronsted sobre la superficie de la alumina, lo cual favorece la selectividad
hacia propileno pero al mismo tiempo su combustion por ser muy reactiva. La

formacion de co, varia muy poco.

Garcia y col. (2002) estudiaron la cinética de la reaccion de DHOX de n-propano con
catalizadores VMgO/ALLO; y encontraron que la relacion C;Hg/O, no afecta
significativamente a la conversion de n-propano ni a la selectividad hacia propileno,
verificando la cinética de orden cero para la presién parcial de O, obtenida en otros
estudios. La reduccion parcial en la superficie de las especies vanadio se debe a una
reducciéon preferencial de la superficie polimérica cuando la relacion C;Hg/O,
disminuye, lo cual no afecta ni la selectividad ni la actividad. Por lo tanto, la DHOX de

n-propano no requiere sitios de coordinacion especial en el vanadio.

8.1.2. DHOX de n-Butano.-

El n-butano se distingue de los demas hidrocarburos de cadena corta porque presenta
un mayor numero de carbonos secundarios y en consecuencia un mayor grado de
deshidrogenacion hacia la formacion de 1,3-butadieno, el cual es un producto de
reaccion mucho mas estable que los butenos. Ademas, es mucho mas reactivo que el
etano y que el n-propano, por lo que no requiere temperaturas de reaccion tan
elevadas para su activacion. Sin embargo, el rendimiento hacia los productos
deshidrogenados esta limitado debido a que los butenos y el 1,3-butadieno son

muchos mas reactivos que el n-butano a la misma temperatura de reaccion.
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Debido a la presencia de sus dobles enlaces conjugados, el 1,3-butadieno es una
sustancia muy reactiva capaz de homopolimerizarse y copolimerizarse facilmente con
diferentes mondmeros no saturados y muy empleada en la industria petroguimica,
especialmente en la produccién de caucho estireno-butadieno (SBR), polibutadieno
(BR), adiponitrilo, polimeros-ABS y otros, los cuales son productos de mayor valor

agregado.

Actualmente la tecnologia empleada para la produccién de 1,3-butadieno esta basada
en la deshidrogenacion catalitica convencional del n-butano, la cual presenta altas
temperaturas de reaccion, limitaciones termodindmicas, reacciones de craqueo y la

formacion de coque sobre la superficie del catalizador.

En vista de esto, la DHOX resulta muy atractiva porque minimiza dichos
inconvenientes, ademas permite regenerar el catalizador “in situ” sin necesidad de
recurrir a otro proceso independiente. EI mayor inconveniente de la DHOX de n-
butano radica en que los productos de interés (butenos y 1,3-butadieno) son
intermedios e inestables lo cual se traduce en una disminucion en sus selectividades

respectivas.

La etapa determinante en la selectividad en la DHOX de n-butano parece ser la
reaccién de una especie alquilo superficial o de un alqueno adsorbido. Los
catalizadores utilizados para la DHOX de n-propano también pueden ser usados para la
DHOX de n-butano, con la diferencia en la longitud de la cadena y en el caracter

acido-base de los reactivos y productos.

Corma y col. (1993) estudiaron el efecto del método de preparacion del catalizador
VMgO en su desempefio catalitico para la reaccion de DHOX de n-butano, encontrando
que las especies de vanadato de magnesio que se forman después de la etapa de
calcinacion dependen del contenido de vanadio presente en el catalizador. Para un
bajo contenido de magnesio se forma ortovanadato de magnesio, mientras que para

un alto contenido se forma una mezcla de ortovanadato y de o-pirovanadato.
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El método de preparacion influye en la cristalinidad de la fase de vanadato de
magnesio y en la distribucion del vanadio sobre la superficie del soporte. En el caso
de los catalizadores basados en vMgO y en sepiolita, se observaron diferencias
significativas en las fases cristalinas formadas, de acuerdo al contenido de vanadio

presente y a la naturaleza del soporte usado.

Galli y col. (1995) reportaron que la adicion de potasio, como promotor, al catalizador
V,0s/Al,0; incrementa la selectividad hacia olefinas (C,) en la DHOX de n-butano en
comparacion con el desempefio de los catalizadores sin promotor. Esto se debe a que
dicho metal alcalino disminuye tanto la reducibilidad del vanadio como el nimero de
sitios acidos de la superficie y en consecuencia hay una disminucion en la actividad

catalitica.

Blasco y col. (1995) estudiaron la DHOX n-butano empleando catalizadores de vanadio
soportado sobre magnesio, hidrotalcita, sepiolita y alimina, encontrando que tanto la
selectividad hacia las olefinas (C,) como la distribucion final de los productos de la
reaccién estan relacionadas con las propiedades acido-base del catalizador. Ademas la
selectividad hacia 1-buteno y 1,3-butadieno disminuye en el siguiente orden: VMgO >
VMgO/Hidrotalcita > VMgO/sepiolita > VMgO/Alimina, mientras que la selectividad hacia 2-
buteno presenta la tendencia opuesta. Suponen que la etapa determinante para la
selectividad en la reaccion de DHOX del hidrocarburo es la desorcion de los

intermedios olefinicos.

Lopez Nieto y col. (1995) emplearon catalizadores basados en 0xido de vanadio (V,0s)
soportado sobre MgO, alimina, hidrotalcita para la DHOX de n-butano, encontrando
que se forman especies de ortovanadato y de pirovanadato magnésico sobre su
superficie con actividades cataliticas muy similares. La actividad catalitica aumenta
con el contenido de vanadio, independientemente del método de preparacién usado, y
se observé un aumento en la selectividad hasta un valor maximo de 30%. Al parecer
este comportamiento esta relacionado con la presencia de especies de vanadio aislada

en coordinacion tetraédrica.
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Los catalizadores soportados sobre Mgo y alimina resultaron ser menos activos para
la DHOX de n-butano y al parecer esto esta relacionado con la reducibilidad de la

especie de vanadato presente.

Concepcion y col. (1996) y Blasco y col. (1997b) estudiaron la DHOX de n-butano
llegando a la conclusion de que al aumentar el caracter acido-base y el nimero de
sitios &cidos en la superficie del catalizador, la selectividad hacia 1-buteno es mas
baja. Dicho de otra manera, la presencia de sitios basicos sobre la superficie del
catalizador favorece la desorcion de los productos olefinicos y en consecuencia su

selectividad aumenta.

Lopez Nieto y col. (1997) determinaron que los catalizadores VMgO son los mas
activos y selectivos para la DHOX de n-butano. Ademas, el método de preparacion del
catalizador influye sobre la actividad, la selectividad hacia las olefinas (C,) y en el

tipo de especie formada sobre la superficie del catalizador.

Lemonidou y col. (1998) estudiaron la DHOX de n-butano empleando catalizadores
VMgO Yy fases cristalinas de ortovanadato y pirovanadato de magnesio puro, y
encontraron que la selectividad hacia los productos deshidrogenados disminuye en el
siguiente orden: V,0s/ MgO > Mgs(VO,), (ortovanadato) > Mg,V,0, (pirovanadato). La
selectividad hacia butenos y 1,3-butadieno aumenta con la temperatura de la reaccion
y con la relacion molar butano/oxigeno de la alimentacion. La adicion de vapor de
agua tiende a disminuir la conversion de n-butano y a aumentar la selectividad hacia
los productos deshidrogenados. EI desempefio del catalizador vMgO (30%V,0s) fue
superior a las fases puras de ortovanadato y pirovanadato aunque inicialmente las
selectividades resultaron ser similares. Sin embargo, las reacciones no selectivas que
conducen a la oxidacion profunda del hidrocarburo son mas altas cuando las fases
puras estan presentes, especialmente con el Mg,V,0,. Una alta temperatura de reaccion
y una alta relacion molar de Cs;Hg/O, favorecen la formacion de los productos de

deshidrogenacion.
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Ademas, demostraron que la adicion de vapor de agua en la alimentacién disminuye
la conversion del n-butano debido a la adsorcion de agua sobre los sitios activos y

selectivos.

Albonetti y col. (1998) determinaron que los catalizadores VMgO muestran una alta
selectividad y estabilidad hacia los productos de deshidrogenacion en la DHOX de n-
butano debido a la presencia de especies de vanadio aislado (v*°) sobre un soporte casi

inerte.

Melo y col. (1998) estudiaron la DHOX de n-butano hacia 1-buteno y trans-2-buteno
empleando catalizadores de vanadio soportado sobre distintos Oxidos metélicos
encontrando que la selectividad hacia las olefinas depende del caracter acido-base del
catalizador, es decir, el caracter acido-base promueve una mayor o menor desorcion
de los productos intermedios olefinicos adsorbidos y por lo tanto una mayor o menor
selectividad dependiendo del 6xido metélico empleado como soporte.

Blasco y col. (1998) estudiaron el efecto de la adicién de diferentes 6xidos metalicos
de transicion (W, Mo, Fe y Cr) a los catalizadores VMgo empleados en la DHOX de n-
butano con el fin de determinar su mejor desempefio catalitico. Encontraron que el
oxido de molibdeno presenta el mejor desempefio en cuanto a actividad y

selectividad.

Dejoz y col. (1999) estudiaron el efecto de la adicion de iones de Mo (bajo la forma de
Mo0s) al catalizador vMgO empleado en la DHOX de n-butano. Encontraron que
favorece la selectividad hacia los productos de deshidrogenacion. De hecho, el mejor
catalizador contenia una mezcla de 17% de oxido de molibdeno en una relacion
atdbmica Mo/v=0,6. Al parecer la presencia de molibdeno favorece la selectividad
hacia 1,3-butadieno porque produce una rapida deshidrogenacion de buteno hacia 1,3-
butadieno.
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Lopez Nieto y col. (2000) estudiaron la DHOX de n-butano y 1-buteno sobre
catalizadores de vanadio soportado sobre alimina (VO,/Al,O;) con Yy sin presencia de
potasio como promotor y encontraron que muestran una baja selectividad hacia los
productos de deshidrogenacién debido a una reaccion de isomerizacién de las olefinas
(@ bajas temperaturas, 400°C) y a la formacion de Oxidos de carbono (a altas
temperaturas, 500°C) sobre los sitios acidos. La adicion de potasio al catalizador
VO,/AlL,0; disminuye el numero de sitios acidos de Lewis y mejora la selectividad
hacia los productos de deshidrogenacién (1-buteno, 2-buteno y 1,3-butadieno).
Probablemente esto se deba a una interaccion directa del K con los sitios acidos o/a
una mayor dispersion de la especie vanadio. La adicion de potasio disminuye la
reducibilidad de la especie Vv*°. Ademas, propusieron un posible esquema de reaccion
para la DHOX de n-butano, en el cual el 1,3-butadieno se forma a partir de los butenos
por medio de una reaccion consecutiva que involucra un mecanismo alilico. Al
parecer el oxigeno reticular solo esta involucrado en la formacion de las monolefinas
(1-buteno, 2-buteno) y diolefinas, mientras que las especies de oxigeno adsorbido
estan involucradas en las reacciones de oxidacion profunda. Con el catalizador
VO,/Al,05, Se obtuvo 2-buteno como producto principal y una relacion trans/cis 2-
buteno=1,27 a baja temperatura, mientras que a alta temperatura, se obtuvo CO, como
producto principal y una relacién trans/cis 2-buteno=1,29. Con el catalizador
VO,/Al,O0; promovido con potasio se obtuvo 1-buteno como producto principal y una
relacion trans/cis 2-buteno=0,97 a baja temperatura, en cambio a alta temperatura se
obtuvo 1,3-butadieno como producto principal y una relacion trans/cis 2-buteno=0,95.
En ambos catalizadores, la selectividad hacia las monolefinas disminuye con el
aumento de la conversion de n-butano. La selectividad hacia 1,3-butadieno disminuye
con el aumento de la conversion de n-butano en los catalizadores VO,/Al,O; pero
aumenta en los catalizadores VO,/Al,0; promovidos con potasio, sin embargo éste

ultimo posee una menor actividad catalitica.

55



Blanco y Reynoso (2000) estudiaron la reaccion de DHOX de n-butano empleando
catalizadores VMgO/SiO, con el fin de determinar el efecto de dicho soporte sobre la
actividad y selectividad del catalizador vMgO en el rango de temperatura de 475-550°C
y empleando diferentes tiempos de contacto (10, 20 y 40 gr. catalizador/(moles C4H1o/h)).
Encontraron que el catalizador que presenta una relacién atomica de Mg/v=4 y una
concentracion de 30%Si0O, arroja el mayor desempefio catalitico. Los productos
principales fueron: Cco, CO,, 1-buteno, cis-2-buteno, trans-2-buteno y 1,3-butadieno. La
selectividad total hacia las olefinas tiende a disminuir a medida que aumenta la
conversion de n-butano y la temperatura de reaccién, mientras que la selectividad
hacia los Oxidos de carbono (CO y CO,) tiende a aumentar. La selectividad hacia los
productos de deshidrogenacion aumenta a menor tiempo de contacto. Al aumentar el
contenido de silice (SiO,) la actividad catalitica disminuye independientemente del
método de preparacion usado, por lo tanto el catalizador VMgO sin soportar muestra
los mayores valores de actividad y selectividad. Al parecer, la silice aporta sitios
acidos a la superficie del catalizador y en consecuencia la selectividad hacia las
olefinas tiende a disminuir porque se favorecen las reacciones de oxidacién profunda.
Con el catalizador VMg0/30%Si0, y Mg/V=4, obtuvieron una maxima selectividad total
hacia las olefinas de 87,9% para una conversion de n-butano del 7,9%. Al aumentar la
relacion atdbmica Mg/V, la selectividad hacia las olefinas tiende a disminuir. Al parecer
un alto contenido de vanadio, tiende a formar especies de vanadio en coordinacion
octaédrica que favorecen la formacion de éxidos de carbono, mientras que un bajo
contenido de vanadio tiende a formar especies de vanadio en coordinacion tetraédrica
que favorecen la formacién de las olefinas. Con el catalizador VMg0/30%SiO, y
V/Mg=12 obtuvieron una maxima selectividad total hacia las olefinas de 87,3% para

una conversién de n-butano del 5%.
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Pilonieta (2001) estudi6 la reaccion de bHOX de n-butano empleando catalizadores

VMgO soportados sobre a-Al,Os;,v-Al,0; Y sepiolita asi como también catalizadores

VMgO promovidos con galio y antimonio en el rango de temperaturas entre 475°C y
550°C con una relaciéon molar de alimentacion de C,H/O./N,=4/8/88 y un tiempo de
contacto de 10 gr. catalizador/(moles CsH1o/h). El catalizador VMgO/a-AlL,O; resultd ser el
méas activo y selectivo para la DHOX de n-butano. La temperatura de reaccién
favorece la conversion de n-butano y la formacion de oxidos de carbono. El 1,3-
butadieno y los éxidos de carbono son los productos principales de la reaccion
formados a partir del 1-buteno y 2-buteno, que son los productos secundarios. Para la
serie de catalizadores promovidos, se evidencid que el precursor utilizado para la
preparacion de los mismos afecta significativamente su desempefio, siendo mas
activos los preparados con oxalato de vanadilo que los preparados con metavanadato
de amonio. Al parecer el oxalato de vanadilo induce la oxidacion directa del
hidrocarburo por medio de un mecanismo no selectivo. Un aumento de la relacién
Mg/Ga/Vv favorece la formacion de Oxidos de carbono y disminuye la selectividad
hacia las olefinas, particularmente cuando el catalizador se prepara con oxalato de
vanadilo. La adicion de antimonio-sb disminuye la actividad, favorece las reacciones
de oxidacion y afecta la distribucion final de los productos. Un aumento de la relacion
Mg/sb/v disminuye la selectividad hacia las monolefinas y 1,3-butadieno. La adicién
de a-Al,0; mejora considerablemente la actividad del catalizador vMgo. Un aumento
del contenido de o- Al,O0; no afecta la distribucion final de los productos. La adicion

de 30% Yy -Al,O; al catalizador VMgO, incrementa su actividad, favorece la formacion

de butenos pero disminuye considerablemente la selectividad hacia 1,3-butadieno. Un

aumento del contenido dey-Al,0; afecta negativamente el desempefio del catalizador

VMgO porque se generan reacciones de craqueo del hidrocarburo. La adicion de
sepiolita no afecta la actividad del catalizador pero disminuye la selectividad hacia
los productos de deshidrogenacion y favorece las reacciones de oxidacion de las
olefinas intermedias. La selectividad hacia 1,3-butadieno disminuye en el siguiente

orden: a-Al,0; > Sepiolita > 30% Y -Al,05 > 50% Y -Al,Os.
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Cuervo y Granieri (2002) estudiaron la reaccion de DHOX de n-butano empleando

catalizadores VMgO soportados sobre o-Al,03y v -Al,0; asi como también catalizadores

VMgO promovidos con Ga, Sb, Mo y Bi con el fin de determinar el efecto de dichos
soportes y promotores sobre la actividad y selectividad del catalizador vMgoO, en el
rango de temperatura de 400-550°C, empleando un tiempo de contacto de 5 gr.
catalizador/(moles n-C4H;o/h) y una relacion molar de alimentacion de C,H,,/O,/N,-4/8/88.
Para todos los catalizadores estudiados, encontraron que la selectividad hacia 1,3-
butadieno y compuestos oxigenados aumenta con la conversion de n-butano y la
temperatura de reaccion mientras que la selectividad hacia monolefinas y total
disminuye. Las olefinas (trans-2-buteno, cis-2-buteno y 1-buteno) son los productos
principales de la reaccion y a partir de ellos, se forman el 1,3-butadieno y los éxidos
de carbono. Los catalizadores con relacion Mg/vV=4 son mas activos pero menos
selectivos que los de relacion v/iMg=12 y al alcanzar los 550°C disminuye levemente su
actividad pero aumenta su selectividad hacia las olefinas. Para la serie de
catalizadores soportados, el catalizador VMgO/a-Al,0; resultd ser el mas activo y
selectivo para la DHOX de n-butano. De hecho, con la adicion de 30%a-Al,0; Se
obtiene un catalizador mas activo que el VMgO con una alta selectividad hacia
butenos. El catalizador con 30%SiO, resultd ser menos activo que el catalizador VvMgO

con una mayor selectividad hacia 6xidos de carbono. El catalizador VMgO/y -Al,O;

mostr6 un leve aumento de actividad con respecto al catalizador VMgO y una
disminucion de la selectividad hacia los productos de deshidrogenacién. Para la serie
de catalizadores promovidos, la adicion de Sb, Mo y Bi disminuye grandemente la
actividad del catalizador y la selectividad hacia los productos de deshidrogenacion.
De hecho, la adicion de Mo favorece la formacion de butenos, la adicion de sb
favorece la formacion de 1,3-butadieno y la adicion de Bi genera el catalizador menos
activo y selectivo. El catalizador promovido con Ga mostrd los mejores resultados
cataliticos, especialmente cuando se prepara con oxalato de vanadilo, por lo tanto el
precursor usado en la preparacion del catalizador afecta marcadamente su desempefio

catalitico.
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De Risci y Rosillo (2003) estudiaron la reaccion de DHOX del n-butano y del n-
pentano empleando catalizadores VMgO promovidos con galio, antimonio, bismuto y
molibdeno asi como también catalizadores VMgO soportados sobre 30% Yy 31% en
peso de a-Al,0; con el fin de determinar el efecto de estos soportes y promotores sobre
la actividad y selectividad del catalizador vMgO para una relacion molar de
alimentacion de C,H,,/0,/N,=4/8/88, un rango de temperaturas de 400-550°C y diversos
tiempos de contacto (5, 10 y 15 gr. catalizador/(moles C4H10/h)). LOS productos de reaccion
fueron 1-buteno, 2-cis-buteno, 2-trans-buteno, 1,3-butadieno y 6xidos de carbono.
Encontraron que un aumento de la temperatura de reaccion incrementa la conversion
de n-butano y en consecuencia disminuye la selectividad hacia las monolefinas pero
aumenta la selectividad hacia las diolefinas, indistintamente del tiempo de contacto
empleado. Igualmente, la conversion de n-butano se incrementa al aumentar el tiempo
de contacto. La adicion de dichos promotores no mejora significativamente el
desempefio catalitico del catalizador VMgO sin embargo el promovido con Ga presentd
la mayor selectividad hacia las diolefinas mientras que el promovido con Mo presento
la mayor selectividad hacia las monolefinas. ElI desempefio de los catalizadores
soportados resultd ser superior al de los catalizadores promovidos y de hecho el
catalizador soportado sobre 30%a-Al,O; fue mas selectivo hacia butenos mientras que

el catalizador soportado sobre 31%a-Al,0, fue mas selectivo hacia 1,3-butadieno.
8.1.3. DHOX de Isobutano.-

El isobuteno tiene particularmente una alta demanda como alimentacion de reserva en
la produccion de compuestos oxigenados, tales como, el metil éter terbutilo (MTBE),
el cual es un aditivo usado en la gasolina reformulada. Segun, Matsuda y col. (1991)
4 actualmente la mayoria del isobuteno es producido industrialmente por medio de
la reaccion endotérmica de deshidrogenacion catalitica del isobutano empleando un
catalizador de Cr,0;-Al,0; a una temperatura de 900K. Muchos investigadores intentan
no s6lo mejorar el rendimiento a isobuteno, sino también, la estabilidad del

catalizador y la economia del proceso.
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La DHOX del isobutano es potencialmente mucho mas econdémica. Sin embargo,
desde el punto de vista termodinamico la formacion de 6xidos de carbono se ve mas
favorecida que la formacion de isobuteno y en consecuencia la selectividad hacia

isobuteno disminuye a medida que aumenta la conversién del isobutano.

Vislovskiy y col. (2000a) prepararon catalizadores masicos (VSh,;0,) y soportados
(V205/ 7 -Al,03, V,05-Sh,04/ v -Al,O5, Sb,04/y -Al,05) para evaluar su desempefio catalitico
en la DHOX de isobutano en un reactor de lecho fijo de cuarzo que opera a 550°C, con
un tiempo de contacto 4 segundos y una relacion molar de alimentacion de i-
C4H10/0,/He=20/10/70. Encontraron que los catalizadores Vsh,0, soportados son mas

activos y selectivos que los mésicos. De hecho, con el catalizador V,05-Sh,04/ v -Al,05

(15% en peso de V,0s Y 2,73% en peso de Sb,0;) después de 1 hr de reaccion se obtuvo
una conversion de isobutano del 39,6% y una selectividad hacia productos de
deshidrogenacion del 68% y luego de 2 hrs de reaccion se obtuvo una conversién del

36,5% Yy una selectividad del 70,2%. El catalizador V,04/ y -Al,03 (15% en peso de V,0s)

mostré un alto desempefio debido a la gran reactividad de las especies VOx.

Para este catalizador, después de 1 hora de reaccién se obtuvo una conversion de
39,5% Yy una selectividad del 63,6% Yy luego de 2,5 horas se obtuvo una conversién del
29,5% Yy una selectividad del 61,1%. Al parecer la adicion de sb mejora la cantidad de
especies de oxigeno activo y su reactividad durante la transformacion redox. Ademas,
las velocidades de oxidacién y reduccién del vanadio son mas altas. Con el
catalizador Vvsb,0, soportado se obtiene una mayor estabilidad y una disminucion en

la formacion de coque en comparacion con el catalizador V,0s/y -Al,Os.

Vislovskiy y col. (2000b) estudiaron la influencia de la configuracion del reactor, del
tamano de particula de los solidos y del espacio vacio del reactor sobre la DHOX de n-
propano e isobutano. En un reactor de cuarzo en forma de “U”, lograron altas

conversiones del alcano con selectividades hacia las olefinas relativamente bajas.
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Para empacar el reactor, emplearon diferentes sélidos (cuarzo, y-Al,O; y catalizadores

basados en 6xidos de Vv-Sh con ciertos aditivos tales como: Cr, Sn, Ni, Bi, Ba) Y notaron
que los parametros globales de la reaccion (actividad, rendimiento y selectividad)
cambian drasticamente durante la misma, probablemente porque dependen
fuertemente de la naturaleza quimica de dichos sélidos y de su tamafio de particula.
Ademas, establecieron que la etapa de terminacion de la reaccion de cadena en la fase
gas ocurre sobre la superficie de algin material solido y que existen ciertos sélidos
capaces de generar radicales libres, los cuales a su vez pueden abrir nuevos caminos
de reaccidn tanto en la fase gas como en la superficie del sélido. Las conversiones del
i-C4H,, varian desde el 1,3% (cuando se empaca con particulas de cuarzo) hasta 34,5%

(en presencia de catalizadores VSbCr/y-Al,O;) con selectividades hacia i-C4Hg

superiores al 75%. Al aumentar el tamafio de particula del catalizador, la conversion
del alcano tiende a incrementarse, como consecuencia de una mayor contribucion de

los procesos en fase gas.
8.1.4. DHOX de n-Pentano.-

Los estudios realizados en la DHOX de n-pentano son bastante limitados y
generalmente se enfocan en la obtencion de productos especificos, como el anhidrido
maléico o ftalico por medio de la oxidacidn selectiva de dicho alcano.

Korili y col. (1996) estudiaron la DHOX del n-pentano empleando catalizadores
VMgO/Sb,04 (Mg,V,07/Sb,04 y MgsV,0g/Sb,0,) @ 300-500°C, con una presién muy cercana
a la atmosférica y un flujo de alimentacion de gas total de 25 cm*/min que consiste de
3,5% volumen de n-CsHi,, 3,5% volumen de O, y el resto de gas inerte (He 6 N,). Los
productos de la reaccion fueron: 1-penteno, trans y cis-2-penteno, trans y cis-1,3-
pentadieno, CO, CO,, vapor de agua Yy pequefias cantidades de etano y propano, como

consecuencia de la reaccién de craqueo del alcano.

61



Encontraron que la fase ortovanadato de magnesio es mucho maés activa que la fase
pirovanadato de magnesio con selectividades hacia las olefinas muy similares, por
ejemplo a 500°C, el catalizador orto para una conversion de n-pentano de 27,9% arroja
una selectividad hacia 1-penteno del 14%, mientras que el catalizador piro para una
conversion de 24,1% arroja una selectividad de 15%. Por otro lado, el catalizador
Mg,V,0,/Sh,0, es el menos activo pero el mas selectivo hacia las olefinas Cs, por
ejemplo, a 500°C se obtuvo para una conversion de n-pentano del 15,1% una
selectividad hacia 1-penteno del 39%. Los resultados de la caracterizacion revelaron
que todos los catalizadores permanecen practicamente inalterados durante la reaccion.
La alta pureza de la fases de orto y piro vanadato, preparados con los complejos de
vanadio con acido nitrico, demuestra que son catalizadores efectivos para la DHOX de

n-pentano.

Acevedo (2002) estudio el efecto de la adicidén de ciertos promotores (Ga y Sh) y
soportes (o-Al,O;, sepiolita y SiO,) preparados con diferentes precursores
(metavanadato de amonio y oxalato de vanadilo) sobre las propiedades cataliticas
(actividad catalitica y selectividad) de los catalizadores VMgO usados en la DHOX de
n-pentano. Los productos principales de la reaccion fueron: 1-penteno, cis-2-penteno,
trans-2-penteno, 1,3-cis-pentadieno, 1,3-trans-pentadieno, CO y CO,. Al aumentar la
temperatura de la reaccion, la conversién de n-pentano aumenta y en consecuencia
aumenta la selectividad hacia los éxidos de carbono y las diolefinas mientras que
disminuye la selectividad hacia monolefinas y olefinas totales. Al parecer los sitios
activos y selectivos para la DHOX de n-pentano estan relacionados con la presencia de
especies V** en coordinacion tetraédrica. Para la serie de catalizadores promovidos, se
encontré que el método de preparacion influye en la actividad y en la selectividad
hacia los productos de deshidrogenacion. Los catalizadores preparados con oxalato de
vanadilo muestran una mayor actividad, particularmente los que poseen un bajo
contenido de vanadio y galio. Un aumento del contenido de vanadio en el catalizador
tiende a formar éxidos de carbono. La adicion de sb disminuye la selectividad total
hacia las olefinas e influye en la distribucion final de los productos.
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Para la serie de catalizadores soportados, se encontré que las propiedades cataliticas
dependen de la naturaleza del soporte empleado. De hecho, la adicion de o -Al,0; no
mejora la actividad del catalizador ni afecta la distribucion final de productos, sin
embargo el catalizador con 30% en peso de . -Al,0; presenta una mayor actividad y
selectividad hacia las monolefinas. La adicién de sepiolita y Sio, no tiene un efecto
significativo sobre las propiedades cataliticas del catalizador VMgO ya que sus valores
de actividad y selectividad son muy similares a los del catalizador sin soportar, y

ademas favorece las reacciones de oxidacion en vez de las de deshidrogenacion.

De Risci y Rosillo (2003) estudiaron la reaccién de DHOX del n-butano y del n-pentano
empleando catalizadores VMgO promovidos con galio, antimonio, bismuto y
molibdeno asi como también catalizadores VMgO soportados sobre 30% Yy 31% en
peso dea -Al,0; con el fin de determinar el efecto de estos soportes y promotores
sobre la actividad y selectividad del catalizador vMgO para una relacion molar de
alimentacion de CsH,,/0,/N,=4/8/88, un rango de temperaturas de 300-530°C y diversos
tiempos de contacto (5, 10 y 15 gr. catalizador/(moles CsHy,/h)). Los productos de reaccion
fueron 1-penteno, trans-pentenos, cis-pentenos, trans-1,3-pentadieno y oOxidos de
carbono. Encontraron que un aumento de la temperatura de reaccion incrementa la
conversion de n-pentano y en consecuencia disminuye la selectividad hacia las
monolefinas pero aumenta la selectividad hacia las diolefinas, indistintamente del
tiempo de contacto empleado. Igualmente, la conversion de n-pentano se incrementa
al aumentar el tiempo de contacto. La adicion de dichos promotores no mejora
significativamente el desempefio catalitico del catalizador vMgo sin embargo el
promovido con Mo mostrd la mayor selectividad hacia las monolefinas mientras que
el promovido con Bi mostré6 la mayor selectividad hacia las diolefinas. Los
catalizadores soportados superaron a los promovidos. El catalizador soportado sobre
31% a -Al,0; resultd ser méas selectivo hacia los pentenos mientras que el soportado

sobre 30% o -Al,O; fue més selectivo hacia los pentadienos.
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8.1.5. DHOX de Etilbenceno.-

Segun Cavani y Trifiré (1995) actualmente la produccion comercial de estireno se
basa principalmente en la deshidrogenacion catalitica del etilbenceno empleando
Fe,O; y K,O como catalizadores, con la adicion de ciertos promotores, tales como,
Cr,0;, MgO, MoOs. Las condiciones tipicas de operacion son: una temperatura de 540-
650°C, presion atmosférica de 1,97 atm y una relacion molar de vapor/hidrocarburo de
4-20. Bajo estas condiciones, se obtiene una conversion de etilbenceno de 30-40% y

una selectividad hacia estireno del 90%.

En el proceso de DHOX de etilbenceno se mantienen las mismas ventajas,
mencionadas anteriormente, sobre la deshidrogenacion catalitica tradicional, en

cuanto a que la reaccion es exotérmica, su entalpia es de AH®,qq, =-29,7 Kcal/mol y no

posee limitaciones termodinamicas. Sin embargo para poder llevarla a cabo se
requieren catalizadores altamente activos y selectivos, donde la mayoria de las veces
tener ambas propiedades cataliticas presentes en el mismo catalizador es dificil de
lograr. Segtin Cavani y Trifiré (1995) “® y Vrieland y col. (1991) ® uno de los
inconvenientes principales para llevarla a cabo de manera exitosa es la baja

selectividad del catalizador debido a la formacion indeseable de 6xidos de carbono.

Segun Ardissone y col. (1999) el interés comercial en la produccion de estireno es
debido a su uso intensivo en la fabricacion de plésticos y a sus aplicaciones en la
produccion de caucho sintético. Al igual que otros productos petroquimicos,
actualmente existe una expansion en la demanda mundial de estireno y se estima un
aumento en la capacidad de produccion de 11,4 millones de toneladas para el periodo
1995-2005, con lo cual la capacidad de produccion mundial de estireno aumentara a
29,5 millones de toneladas para el 2005.
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A diferencia del proceso tradicional de deshidrogenacion catalitica del etilbenceno, el
proceso de DHOX representa una buena alternativa que busca: aumentar los niveles de
conversion del etilbenceno, disminuir los costos de separacién, disminuir e incluso
eliminar el uso de vapor sobrecalentado para asi aumentar la capacidad de
produccion, reducir los costos energéticos y lograr alcanzar altas selectividades para

disminuir el costo de materia prima por consumo de etilbenceno.

Vrieland y col. (1991) han demostrado por medio de célculos que para lograr que el
proceso de DHOX de etilbenceno sea economicamente atractivo desde el punto de
vista comercial, se requiere de un catalizador que convierta mas del 40% del

etilbenceno y arroje una selectividad hacia estireno superior al 85%.

Alkhazov y col. (1968) relacionaron las energias de enlace con la actividad y
selectividad de los Oxidos empleados como catalizadores y encontraron que los
Oxidos de Co, Ni'y Mn (17-20 Kcal/mol) son muy activos mientras que los 6xidos de Mo,

V y W (40 Kcal/mol) son muy selectivos para la DHOX de etilbenceno.

Vadekar (1974) estudié la reaccion de DHOX del etilbenceno a estireno empleando
catalizadores basados en Oxidos de hierro, cromo y magnesio (Fe, Cr y Mg) soportado
sobre alimina (Al,03) Yy utilizando H,S como promotor. Operando a 650°C, logrd
obtener para una conversion de etilbenceno del 82% una selectividad hacia estireno
del 72%. EI inconveniente de este proceso consistia en la recuperacién o consumo del

H,S, compuesto de alta toxicidad.
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CAPITULO IV.-

En este capitulo se hace una descripcion detallada acerca de cada uno de los
elementos que componen el sistema utilizado para llevar a cabo las diferentes pruebas
cataliticas. Se abordan aspectos de construccion, funcionamiento y control asi como
también de los materiales empleados (catalizadores y gases). Finalmente, se describe

la metodologia experimental usada para realizar cada una de los ensayos.

9. Descripcion del Sistema Catalitico.-

El sistema utilizado para realizar las diferentes evaluaciones cataliticas fue
desarrollado en las instalaciones del taller anexo al Laboratorio de Ingenieria Quimica
e instalado para su puesta en marcha y validacion en el Laboratorio de Refinacién y
Petroquimica de la Escuela de Ingenieria Quimica de la Facultad de Ingenieria de la
Universidad Central de Venezuela, como parte del proyecto que se desarrolla en
conjunto con el Instituto de Tecnologia Quimica de la Universidad Politécnica de
Valencia-Espafia y el cual esté financiado por el FONACIT.

El sistema catalitico propuesto esta integrado por un microreactor catalitico acoplado
en linea a un cromatdgrafo de gas por medio de una valvula de 10 vias que le envia un
pulso de la corriente de salida del microreactor para llevar a cabo el andlisis de los
productos de la reaccion de DHOX de n-propano en propeno. En el sistema se pueden
distinguir tres (3) elementos principales: el microreactor catalitico, la valvula de 10

vias o valvula de multivias y el cromatégrafo de gas.

9.1. Microreactor Catalitico.-

El microreactor es tubular de lecho fijo, opera con alimentacion continua de n-
propano y consta de tres (3) secciones principales: un horno, un tubo catalitico y un

€asco.
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9.1.1. Horno.-

Es un cilindro macizo de acero inoxidable tipo 316 que posee 4 cm de diametro, 8 cm
de altura y actla como camara de calentamiento. Ademas, posee una perforacion de
mayor diametro en el centro realizada con un torno (puede usarse una maguina
frezadora para un mejor acabado) que contiene el tubo catalitico y tres perforaciones
de menor tamafio para colocar las resistencias eléctricas tipo cartucho de 200 Vatios y

120 Voltios cada una, las cuales estan conectadas en paralelo a una fuente de poder.

Este horno es capaz de suministrar la cantidad de calor necesaria para llevar a cabo la
reaccién de DHOX a la temperatura requerida de 540°C e incluso a una temperatura
superior. Se sabe, que la conversion del alcano es directamente proporcional a la
temperatura de la reaccion y a partir de 550°C aproximadamente se producen
reacciones de craqueo. Sin embargo, con el valor de temperatura de operacion de
540°C se pretende lograr la maxima conversion posible de n-propano sin llegar a
sobrepasar los 550°C y con ello generar reacciones indeseables de craqueo de dicha
parafina.

La temperatura de la reaccion se mide directamente por medio de una termocupla o
termopar de Cromel-Alimina colocada de manera transversal a la pared interna del
horno, es decir, muy cerca del sitio de reaccion. La sefial recogida es analizada por un

controlador marca Nesler modelo OMEGA.

9.1.2. Tubo Catalitico.-

Es un tubo también en acero inoxidable tipo 316 que posee 4 cm de longitud y 1/8

pulg de diametro cuya funcion principal es la de albergar el lecho catalitico.

A continuacion, en la figura N° 12 se muestra el lecho catalitico generado.
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Figura N° 12.- Lecho Catalitico.-

9.1.3. Casco.-

Es un cilindro de laton comercial que posee 14,5 cm de diametro y 15 cm de altura,
que actla como cubierta externa y en cuyo interior se encuentra el horno macizo
aislado con tela ceramica. Ademas, posee dos tapas circulares con perforaciones de 7
cm de diametro cada una, siendo una fija y otra movil. La tapa inferior o de fondo
estd soldada al borde del cilindro mientras que la tapa superior esta sostenida sobre 4
topes rectangulares (2 cm de largo y 1 cm de ancho) soldados a la pared interna del
casco y provistos de tornillos y tuercas respectivas. A continuacion en la figura N° 13
se muestra un corte transversal del microreactor catalitico empleado en el presente

trabajo y en la figura N° 39 de los Anexos pueden verse las especificaciones en cuanto
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=
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Figura N° 13.- Microreactor Catalitico.-
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9.2. Valvula de 10 Vias (Valvula de Multivias).-

Es un elemento de control construido en acero inoxidable de forma circular provisto
de diez (10) orificios enumerados que se encarga de transportar un volumen fijo de la
corriente de salida del microreactor (productos de la reaccion) hacia el cromatografo
usando una corriente de inerte como gas de arrastre. Generalmente la multivalvula es
accionada automaticamente por medio de un actuador pero en esta ocasion es

activada manualmente por medio de una palanca de acero inoxidable.

La valvula de 10 vias consta de dos (2) posiciones fundamentales: Una posicion “A”
en la cual la corriente de producto entra por un orificio de la valvula de 10 vias, llena
un rizo que posee una capacidad de 1 cc y luego sale por otro orificio para venteo, en
esta posicion se carga el rizo con un volumen fijo de producto para ser analizado
posteriormente en un cromatografo de gas. Una posicion “B” donde el volumen de
producto contenido en el rizo es arrastrado por una corriente de nitrgeno proveniente
del cromatdgrafo y se encarga de conducir el producto de la reaccion hacia el equipo
de analisis, produciéndose de esta manera la inyeccion de la muestra. En las figuras
N° 40 y N° 41 de los Anexos puede verse la respectiva posicion. A continuacion, en la
figura N° 14 se muestra una vista lateral y frontal de la valvula de 10 vias (valvula de

multivias) utilizada en el presente trabajo.

( Orificios de Conexion

Conexiones

Figura N° 14.-Vélvula de 10 Vias (Vélvula de Multivias).-
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9.3. Cromatografo de Gas.-

Para el analisis de los productos, se emplea un cromatdgrafo de gas Hewllet Packard
(HP) modelo 5840A provisto de una columna empacada Chromosorb modelo Supelco
1-2809-U 23% Sp-1700 80/100 que posee 30 pies de largo y 1/8 pulg de ancho, la cual
permite analizar los compuestos organicos a una temperatura méaxima de operacién de
120°C.

Ademas, el cromatografo estad provisto de un detector de ionizacién de llama (FID)
para la identificacion del propileno como Unico producto de interés y por supuesto del
n-propano sin reaccionar en la reaccion de DHOX de n-propano. Tiene como
limitacién experimental el hecho de no poseer un detector katarométrico de
conductividad térmica (KTC) para la identificacion de productos oxigenados, tales
como, vapor de H,0, CO y CO,. Por esta razdn, solo se cuantifica el contenido de
oxigenados con Oxidos de carbono o cox. Se identifica el comportamiento de la
conversion del alcano, del rendimiento de propileno con respecto al tiempo de
reaccion. En la hoja N° 4 de los Anexos se muestran las formulas usadas para

determinar las propiedades mencionadas.

Los resultados del analisis son recogidos en un terminal HP modelo 18850A a través
de un papel térmico tipo fax denominado cromatograma el cual proporciona
informacidn grafica y numérica. La informacion grafica viene dada por medio de la
formacion de picos con su correspondiente tiempo de retencion asociado para cada
producto y que se encuentran ubicados sobre una linea base o de referencia. La
informacion numérica (analitica) viene dada por medio de la integracion de las areas
de cada uno de los picos formados y también en area porcentual o simplemente

porcentaje masico.
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9.4. Funcionamiento General del Sistema Catalitico.-

El sistema catalitico empleado para llevar a cabo el proceso de DHOX de n-propano

funciona de la siguiente manera:

El n-propano contenido en un cilindro de alta presion se alimenta de manera continua
y directamente a un microreactor catalitico provisto de un controlador de temperatura.
Especificamente dentro del tubo catalitico del microreactor se produce una reaccion
entre el hidrocarburo y el catalizador, es decir, una reaccion catalitica heterogénea
que trae como consecuencia la formacion de diversos productos: n-propano sin

reaccionar, propileno, C0,, CO y vapor de H,0.

Seguidamente la corriente de salida del microreactor o de productos entra a una
valvula de 10 vias (valvula de multivias) que como ya se dijo anteriormente consta de
dos (2) posiciones basicas: posicion “A” (posicion de carga de productos) y posicion
“B” (posicion de descarga de productos). En ésta Gltima posicion se produce la
inyeccion del volumen fijo de muestra de productos, también conocido como pulso, a
un cromatdgrafo de gas, gracias a una corriente de N,, proveniente del cromatografo

de gas, que actlia como gas inerte de arrastre de los productos.

El analisis de los productos es recogido en un terminal, para luego analizar
particularmente el comportamiento de la conversion del n-propano y del rendimiento

de propileno con respecto al tiempo transcurrido de la reaccion de DHOX.
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En la figura N° 15 se muestra un diagrama simplificado del sistema catalitico.

Controlador de
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Hidrégeno

\ 4

Terminal

D[DD

Nitrégeno

Figura N° 15.- Diagrama General del Sistema Catalitico.
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9.5. Materiales Empleados.-

Los materiales empleados pueden agruparse en dos (2) categorias:

a). Gases: n-propano (CsHg), nitrdgeno (N.), hidrégeno (H,) y aire sintético.

b). Catalizadores.
9.5.1. Gases.-

Todos los gases, a excepcion del n-propano, fueron suministrados por la empresa
PRAXAIR VENEZUELA, S.A en cilindros de alta presién de 6 m* de capacidad.

El nitr6geno tiene una pureza de 99,999% Yy se usa para el analisis por cromatografia
gaseosa de los productos de la reaccion de DHOX.

El hidrogeno tiene una pureza de 99,998% y se usa para el analisis por cromatografia
gaseosa de los productos de la reaccién de DHOX.

El aire sintético tiene una pureza de 99,997% y se usa para el analisis por
cromatografia gaseosa y para el proceso de oxidacién del catalizador.

El n-propano es suministrado por la empresa Matheson en un cilindro presurizado
que contiene 100 Ibs (43,56 Kg) de gas a una pureza minima de 99,0% y se usa como

reactante en la reaccion.
A continuacion en la tabla N° 2 se muestran cada uno de los gases empleados.

Tabla N° 2.- Gases Empleados.

Gases
Nombre Pureza (%) Aplicacion
Nitrogeno (N,) 99,999 Cromatografia Gaseosa y Arrastre de los Productos
Hidrdgeno (H,) 99,998 Cromatografia Gaseosa
Aire Sintético 99,997 Cromatografia Gaseosa y Oxidacion de los Catalizadores
n-Propano (CsHs) 99,0 Reactante de la Reaccion
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9.5.2. Catalizadores.-

Los catalizadores usados pueden agruparse en cuatro (4) categorias:
a). Tres (3) catalizadores base VMgO (V,0s/MgO) identificados como A2, Aly A.

b). Un (1) catalizador vMgO soportado sobre silice (30% en peso de SiO,) e
identificado como VMg0/30%Si0,.

c). Tres (3) catalizadores VMgO promovidos con diferente contenido de molibdeno e

identificados como VMg0O+0,1Mo; VMg0+0,6Mo y VMgO+1,0Mo respectivamente.

d). Cuatro (4) catalizadores vMgO promovidos con diferente contenido de galio e
identificados como VMgO+0,1Ga; VMgO+0,3Ga; VMgO+0,6Ga y VMgO+1,0Ga

respectivamente.

Todos los catalizadores a evaluar vienen bajo la forma de polvo y fueron preparados
siguiendo un método volumétrico por el personal técnico del Laboratorio de
Refinacion y Petroguimica de la Escuela de Ingenieria Quimica de la Universidad
Central de Venezuela, a excepcion del catalizador base VMgoO identificado como A2
de color blanco, que fue preparado y caracterizado en el Instituto de Tecnologia

Quimica de la Universidad Politécnica de Valencia-Espafia.

Aungue no se conoce de manera precisa el método de preparacion empleado en la
sintesis del catalizador A2 y tampoco esta dentro de los objetivos planteados, se
formulan catalizadores similares a través de la incorporacion de variantes en la forma
de diluciéon (%m/m, %v/v) de sus componentes cataliticos. En consecuencia, el
catalizador A1 se presenta como un polvo amarillento y el A como un polvo de color

blanco a pesar de que ambos pertenecen a la misma serie de catalizadores base.

A continuacion, en la tabla N° 3 se muestran cada uno de los catalizadores utilizados.
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Tabla Ne 3.- Catalizadores Empleados.

Catalizadores Base

Nombre Relacién Atomica Precursor
Mg/V

A2 (VMgO-Meétodo Espafiol)
Al (Polvo Amarillo) 4/1 Oxalato de Vanadilo
A (Polvo Blanco)

Catalizadores Promovidos

Nombre RI\(/EIISI?/(/)S rﬁ:ﬁg(‘)cra Precursor Promotor
VMgO+0,1Mo 4/1/0,1
VMgO+0,6Mo 4/1/0,6 Molibdeno
VMgO+1,0Mo 4/1/1 Oxalato de
VMgO+0,1Ga 4/1/0,1 Vanadilo
VMgO+0,3Ga 4/1/0,3 .
VMgO+0.6Ga 4/1/0,6 Galio
VMgO+1,0Ga 4/1/1

Catalizador Soportado sobre Silice
Relacion Atémica
Nombre Mg/V Soporte

VMg0/30%Si0, 4/1 30%Si0,

9.6. Metodologia Experimental.-

Para realizar una evaluacion catalitica, empleando un catalizador nuevo, se sigue un
plan experimental que consta de los siguientes pasos consecutivos: tratamiento del
catalizador fresco, montaje del lecho catalitico, oxidacion del catalizador, proceso de
DHOX de n-propano y desmontaje del lecho catalitico. Por el contrario, si se desea
repetir una evaluacion catalitica, empleando el mismo catalizador, se oxida
nuevamente el catalizador y seguidamente se procede a iniciar el proceso de DHOX de

n-propano.

Todos las evaluaciones cataliticas se realizan manteniendo un valor constante de
temperatura de reaccion (540°C), de presion (1 atm), de tiempo de contacto (25-30 gr.
catalizador/(mol CsHg/h)) y un flujo volumétrico de n-propano (2-3 cc/min) practicamente
puro (99%).
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9.6.1. Tratamiento del Catalizador Fresco.-

Antes de evaluar el desempefio de un determinado catalizador empleando un
microreactor, éste debe poseer un tamafio de particula adecuado para evitar el posible
taponamiento de alguna de las conexiones del equipo experimental. En consecuencia,
es necesario emplear un tamafio de particula de catalizador superior al diametro de

abertura de la rejilla metalica usada como fondo.

Para obtener una distribucion uniforme en el tamafio de las particulas de un
catalizador determinado entre 250-600um, es necesario aplicar una serie de
operaciones fisicas que involucran el pastillaje (prensado), la molienda, el tamizado y
el secado. Esto se corresponde con el tamafio de particula de 425um sugerido por Van
Den Bleek (1969) ©2.

Para llevar a cabo el tratamiento del catalizador fresco hay que tomar en cuenta las

siguientes consideraciones:

a). Inicialmente, pesar 0,80 grs de catalizador fresco en una balanza analitica.

b). Colocar dicha masa de catalizador en una maquina empastilladora y aplicarle una

carga de 5 ton de peso durante 2 min.

c). Retirar el catalizador en forma de pastilla y colocarlo en un mortero de agata para

molerlo pausadamente.

d). Tamizar la masa de catalizador usando un par de tamices moleculares Sieve N° 30

(600um) y N° 60 (250um) respectivamente, en compafiia de la bandeja de recoleccion.

e). Colocar la masa retenida en el tamiz Sieve N° 60 (250um) en un vidrio reloj y

secarla en la estufa por 24 hrs.

f). Finalmente, pesar 0,20 grs de la masa de catalizador seco e introducirlo

rapidamente en el tubo catalitico para formar el lecho catalitico.
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9.6.2. Montaje del Lecho Catalitico.-

El montaje del lecho catalitico consiste en introducir la masa de catalizador
previamente tratado en el tubo del microreactor, y en consecuencia se deben tomar en

cuenta las siguientes consideraciones:

a). Introducir dos rejillas de tela metalica de aproximadamente 1/8 pulg de diametro
de abertura en el tubo catalitico para actuar como fondo y seguidamente los 0,20 grs

del catalizador.

b). Colocar el tubo catalitico en la prensa para confinar el catalizador en la zona de

reaccion. Dicha zona debe estar correctamente cerrada.

c¢). Conectar nuevamente el microreactor por la parte superior e inferior al casco y
verificar que la conexion superior se encuentre a 13 cm por encima del casco metalico

para asegurar que el lecho catalitico formado quede en todo el centro del horno.

9.6.3. Oxidacioén del Catalizador .-

El proceso de oxidacion consiste en llevar a la fase activa del catalizador a su maximo
estado de oxidacidn posible. En el caso de los catalizadores base VMgO la fase activa
se encuentra bajo la forma de v,0sy por medio de un procedimiento o protocolo de
oxidacion se busca generar la especie (v*°), la cual es la principal responsable de la

actividad catalitica en la DHOX de las parafinas.

El protocolo de oxidacion se aplica tanto a los catalizadores nuevos o frescos como a

los usados, es decir, aquellos que ya han sido sometidos a evaluacion.

Antes de llevar a cabo el protocolo de oxidacién del catalizador, hay que ajustar el
flujo volumétrico de aire en 70 cc/min. Para lograrlo, se emplea la configuracion de
valvulas usada para llevar a cabo el proceso de DHOX, pero tomando en cuenta las

siguientes consideraciones operacionales:
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a). Abrir la valvula de la bombona de aire sintético, identificada como Vv-10, en el
“Diagrama de Flujo del Sistema Catalitico” que se muestra en la figura N° 31 de los
Anexos y verificar que su presion manomeétrica sea mayor o igual a 500 psi para evitar
variaciones en el flujo de aire. En el caso de que dicha presion se encuentre por

debajo de 500 psi, debe sustituir la bombona por una nueva.

b). Regular la presion manométrica de la linea de aire por medio de la valvula v-11 en
20 psi.

c). Colocar la valvula de paso de flujo, identificada como V-4, en la posicion de
abertura hacia la corriente de n-propano (cerrada para aire) manteniendo la valvula de

la bombona de n-propano, identificada como V-1, cerrada por razones de seguridad.

d). Colocar la otra valvula de paso de flujo, identificada como Vv-14, en la posicion de
cierre hacia la corriente de n-propano (abierta para aire). Las valvulas de paso v-4 y
V-14 empleadas en el sistema catalitico experimental poseen una identificacion en la

Ilave que indica por medio de la punta de una flecha la posicion de abertura.

e). Abrir la valvula de aguja reguladora del flujo de aire, identificada como V-13,
hasta obtener un flujo volumétrico de 70 cc/min. Para medir dicho valor de flujo,
colocar el burbujometro en el orificio de venteo N° 1 de la vélvula de 10 vias,

identificada como V-5 y colocada en la posicion “A”.

Una vez que el flujo de aire ha pasado por las valvulas v-10, v-11, V-13 y V-14, entra
por el orificio identificado con el N° 2 de la valvula de 10 vias y sale por otro orificio

identificado con el N° 1, donde el flujo es medido por medio del burbujometro.

A continuacién en la figura N° 16 se muestra el recorrido del flujo de aire para su
posterior medicion. Se ha adoptado un cddigo de colores para identificar el tipo de

flujo a través de la linea.
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n-Propano
Propileno
Nitrogeno

V-14

JENE

-—/

V-5
Figura N° 16.- Recorrido del Flujo de Aire y su Medicion.
Al ajustar el flujo de aire, se procede a aplicar la configuracion de valvulas del

proceso oxidacién de acuerdo a las siguientes consideraciones operacionales:

a). Colocar la valvula de paso de flujo, identificada como V-4, en la posicion de
abertura hacia la corriente de aire (cerrada para n-propano) manteniendo la valvula de

la bombona de n-propano, identificada como V-1, cerrada por razones de seguridad.

b). Colocar la otra valvula de paso de flujo, identificada como V-14, en la posicion de
cierre hacia la corriente de aire (abierta para n-propano).

Una vez que el flujo de aire ha pasado por la valvulas v-10, V-11, V-13, V-4 y a través
del lecho catalitico contenido en el microreactor, identificado como R-101, entra por el
orificio identificado con el N° 9 de la valvula de 10 vias, identificada como V-5 y
colocada en la posicién “A”, llena el rizo R1 (con capacidad de 1 cc) identificado con
los nimeros 7 y 8 respectivamente y sale para venteo por otro orificio identificado
con el N° 10. A continuacién, en la figura N° 17 puede verse el recorrido del flujo de

aire por el sistema durante el proceso de oxidacion.
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Figura N° 17.- Recorrido del Flujo de Aire durante el Proceso de Oxidacion.

c). Finalmente, aplicar el protocolo de oxidacion al catalizador que va a ser sometido

a evaluacion.

9.6.3.1. Protocolo de Oxidacién del Catalizador.-

Para llevar a cabo el protocolo de oxidacion del catalizador, se deben programar cada

una de las variables del controlador de temperatura de acuerdo a las condiciones

operacionales mostradas a continuacion en la tabla N° 4. La operacion del controlador

para llevar a cabo el proceso de oxidacion se describe en la hoja N° 1 de los Anexos.

Tabla N 4.- Condiciones de Operacion para el Controlador de Temperatura.

Controlador Nesler Modelo Omega
SP (°C) IRT (hr) IST (hr)
70 1/2 1
120 1/2 1
550 10 3
400 2 -
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El protocolo de oxidacion del catalizador tiene una duracion total de 16 horas y se
emplea una Gltima rampa como medida de seguridad para no perder el proceso de

oxidacion en caso de que ocurra algun imprevisto.

A continuacion en la figura N° 18, se muestra la razon de cambio de la temperatura de

la reaccion con respecto al tiempo.

A TEMPERATURA °C

550 | 3hr ma
400 _|
| | !
I ] :
120 | ' ' !
1 1 : : !
1 1 | 1 !
1 1 | 1 !
1 1 | 1 !
0 _| L | L
| L | | | |
I I | | I I !
: b ! ! ' l
25 ! P : | | :
1 : : : : : : 1
[ [ 1 1 | 1
Lo o | ! [ ' TIEMPO
0 | \ | : : ! ! : »
| | .
J 30 90 1%0 léO 7%0 940 IOLO min
1/2 1 2 3 13 16 18 hr

Figura N° 18.- Protocolo de Oxidacién.

En la tabla N° 5, se especifica los rangos de temperatura, duracién y la pendiente de cada una

de las rampas de calentamiento.

Tabla Ne 5.- Especificaciones de las Rampas de Calentamiento.

WA | e oy | DURACIOn | PRGNS
lera 25a70 Ya hr ml | 1,20
2da 70a 120 Y hr m?2 1,70
3era 120 a 550 10hrs m3 | 0,72
4ta 550 a 400 2hrs m4 | -1,25




9.6.4. Descripcion del Proceso de DHOX de n-Propano.-

El proceso de Deshidrogenacion Oxidativa (DHOX) de n-propano se realiza de

acuerdo a las condiciones de operacién mostradas a continuacion en la tabla N° 6.

Tabla N°6.- Condiciones de Operacién del Proceso de DHOX de n-Propano.

Variables de Operacion

Temperatura de la Reaccién (°C) 540
Flujo Volumétrico de la Corriente de n-Propano (cc/min) 2-3
Flujo Volumétrico de la Corriente de Productos (cc/min) 2,4-3,2
Masa de Catalizador (gr) 0,20
Tiempo de Contacto (gr. catalizador/(mol C;Hg/h)) 25,2-30,2

Antes de evaluar el desempefio de un catalizador en el proceso de Deshidrogenacion
Oxidativa (DHOX) de n-propano hay que tomar en cuenta las siguientes

consideraciones operacionales:

a). Abrir las valvulas de la bombonas de nitrégeno e hidrogeno, identificadas como
V-6 y V-8 respectivamente, y verificar que en ambos casos la presion manometrica de
cada una de las bombonas sea mayor o igual a 500 psi para evitar variaciones en los

flujos. De lo contrario, debe sustituir la bombona por una nueva.

b). Regular la presion manométrica de la linea de nitrégeno por medio de la valvula

V-7 en 65 psi y de la linea de hidrogeno por medio de la valvula V-9 en 40 psi.

c). Abrir la valvula de corte répido, identificada como V-12, para permitir el flujo de
aire hacia el cromatografo de gas. La posicion de abertura de dicha valvula es hacia
arriba. La presion manométrica de la linea de aire debe ser de 20 psi y se regula por

medio de la valvula v-11.

d). Encender el cromatdgrafo de gas HP 5840A. La operacion de este equipo de analisis

se describe en la hoja N° 3 de los Anexos.

e). Abrir la valvula de la bombona de n-propano, identificada como V-1, y regular la

presion manomeétrica en 3 bar por medio de la valvula v-2.
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). Colocar el tornillo micrométrico, usado como valvula reguladora del flujo de n-
propano e identificada como V-3, en una posicion tal que garantice en la linea un flujo

volumétrico de 2-3 cc/min.

Una vez estabilizada la presion en 3 bar, se debe medir el flujo volumétrico de n-
propano con un burbujometro y para ello se puede aprovechar la misma
configuracion de valvulas descrita anteriormente para la oxidacion del catalizador, es

decir:

a). Mantener la valvula de paso de flujo, identificada como V-4, en la posicion de

cierre hacia la corriente de n-propano (abierta para aire).

b). Mantener la otra valvula de paso de flujo, identificada como V-14, en la posicion
de abertura hacia la corriente de n-propano (cerrada para aire).

c). Colocar el burbujémetro en el orificio de venteo N° 1 de la valvula de 10 vias,

identificada como V-5 y colocada en la posicion “A”.

Una vez que el flujo de n-propano ha pasado por las valvulas V-1, V-2, V-3 'y V-14 entra
por el orificio identificado con el N° 2, de la valvula de 10 vias, identificada como V-5,
y sale por otro orificio identificado con el N° 1, donde el flujo es medido por medio
del burbujémetro. A continuacién, en la figura N° 19, se muestra el recorrido del flujo

de n-propano por el sistema para su posterior medicion.

V-2 V-3
V-1

/)
7
/ é&
/
V-14
V-101
V-5
n-Propano [l

Figura N° 19.- Recorrido del Flujo de n-Propano y su Medicion.
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d). Finalmente, programar las variables del controlador a una temperatura de reaccion

de 540°C, tal y como se encuentra descrito en la hoja N° 2 de los Anexos.

Una vez que el cromatégrafo de gas ha chequeado todas las temperaturas de
operacion (momento en el cual la luz del boton ZONE/CHECK TEMP del terminal se
apaga) y tanto el flujo volumétrico de n-propano para la presion manométrica de 3 bar
como la temperatura del controlador se mantienen estables, se procede a realizar la
primera inyeccion de la corriente de productos hacia el cromatdgrafo de gas de la

siguiente manera:

a). Cerrar la valvula de aguja reguladora de aire, identificada como Vv-13.

b). Colocar el burbujometro en el orificio de venteo N° 10 de la valvula de 10 vias,
identificada como V-5 y colocada en la posicion “A”, con la finalidad de medir el flujo

volumétrico de la corriente de producto, cada vez que se realiza una inyeccion.

c). Colocar la vélvula de paso de flujo, identificada como V-4, en la posicion de

abertura hacia la corriente de n-propano (cerrada para aire).

d). Colocar la otra valvula de paso de flujo, identificada como V-14, en la posicién de
cierre hacia la corriente de n-propano (abierta para aire). La valvulas de paso v-4 y
V-14 deben girarse simultdneamente y dejar circular el flujo de n-propano a través del
lecho catalitico durante 1% minutos.

Una vez que el flujo de n-propano ha pasado por las valvulas v-1, V-2, V-3, V-4 y a
través del lecho catalitico contenido en el microreactor, identificado como R-101, se
forman los productos de la reaccion de DHOX (CsHg Sin reaccionar, CsHg, vapor de H.0,
CO y CO,) Yy seguidamente esta corriente de producto entra a la valvula de 10 vias,

identificada como V-5, la cual debe estar colocada en la posicion “A”.
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En la posicion “A”, por un lado, la corriente de productos entra por el orificio de
dicha valvula identificado con el N° 9, llena el rizo R1 (con capacidad de 1 cc)
identificado con los nimeros 7 y 8 respectivamente y sale por el orificio N° 10, donde
el flujo de la corriente de productos es medida con el burbujémetro. Mientras que por
otro lado, la corriente de gas de inerte o portador (N,) proveniente del cromatdgrafo de
gas entra por el orificio de la valvula identificado con el N° 5, llena el rizo R2 (con
capacidad de 1 cc) que esta conectado a la multivalvula en los orificios identificados
con los nimeros 3 y 4 respectivamente y sale por el orificio identificado con el N° 6
nuevamente hacia el cromatdgrafo. Los orificios restantes, identificados con los
numeros 1y 2, quedan aislados porgque no hay paso de ningun flujo. El recorrido de
los flujos de n-propano y de los productos de la reaccion de DHOX por el sistema se

muestra en la figura N° 20.

V-4

V-101

n-Propano [l
Propileno [

Figura N° 20.- Proceso de DHOX de n-Propano en Propileno. Manteniendo la
Vélvula de 10 Vias (Véalvula de Multivias) en la Posicion “A”: Carga.
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f). Inmediatamente después de haber transcurrido 1% minutos, se debe girar
manualmente la valvula de 10 vias, identificada como V-5, de la posicion “A” a la
posicion “B”, manteniéndola alli por un lapso de 30 seg. Este valor representa el

tiempo de inyeccidn de la corriente de productos hacia el cromatdgrafo de gas.

En la posicién “B”, por un lado, la corriente de nitrogeno proveniente del
cromatdgrafo de gas entra por el orificio de la valvula de 10 vias identificado con el
Ne 5, arrastra el volumen de producto acumulado en el rizo R1 (con capacidad de 1 cc)
identificados con los numeros 7 y 8 y sale por otro orificio identificado con el N° 6
nuevamente hacia el cromatografo de gas. Mientras que por otro lado, la corriente de
productos entra por el orificio de la véalvula identificado con el N° 9 y sale por otro
orificio identificado con el N° 10. Los orificios restantes, identificados con los
nameros 1, 2, 3 y 4, quedan aislados debido a que no hay paso de flujo. A
continuacion en la figura N° 21 se muestra el recorrido de la corriente de producto a

través de la valvula.

V-101

R-101

n-Propano [l
Propileno
Nitrégeno [

Figura N° 21.- Proceso de DHOX de n-Propano en Propileno. Manteniendo la
Vélvula de 10 Vias (Véalvula de Multivias) en la Posicién “B”: Descarga o
Inyeccion.
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g). Al cumplirse el tiempo de inyeccidn (30 seg), se debe girar la valvula de 10 vias
nuevamente hacia la posicion “A” y activar el boton START RUN en el terminal del

cromatografo de gas para dar inicio al analisis de la corriente de producto.

h). Al cumplirse el tiempo del andlisis (10 min) se dejan transcurrir 2 min adicionales
para garantizar la obtencién automatica del reporte y la realizacion de la préxima
inyeccion de la misma manera. Todas las inyecciones deben realizarse en los 30 seg
finales hasta que el area del pico del propileno desaparezca o por lo menos se

mantenga en un valor constante.

Si se desea realizar una segunda evaluacion catalitica se procede a oxidar
nuevamente, es decir, reoxidar el catalizador de acuerdo al protocolo de oxidacién
descrito anteriormente. Si por el contrario, se desea evaluar un nuevo catalizador se

procede a continuacion a desmontar el lecho catalitico.

9.6.5. Desmontaje del Lecho Catalitico.-

El desmontaje del lecho catalitico consiste en retirar el catalizador usado del tubo
catalitico del microreactor y para ello hay que tomar en cuenta las siguientes

consideraciones:
a). Desconectar el microreactor por la parte superior e inferior del casco metalico.
b). Colocar el tubo catalitico en una prensa y abrir la zona de reaccion.

c). Extraer el catalizador usado y guardarlo en un recipiente debidamente identificado

asi como también las dos rejillas de tela metalica, las cuales deben ser desechadas.

d). Lavar el microreactor con abundante agua y jabon y posteriormente agregarle unas
gotas de &cido nitrico (HNOs) al 5% con el fin de eliminar cualquier sustancia adherida

a las paredes internas del mismo.
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CAPITULOV.-

En este capitulo se presenta el analisis y discusion de los resultados obtenidos durante
la evaluacion de cada uno de los once (11) catalizadores empleados en el proceso de
DHOX de n-propano a través de sus respectivas curvas de desempefio (conversion de
n-propano, rendimiento y selectividad hacia propileno y porcentaje de Oxidos de

carbono) en funcion del tiempo de reaccion.

10. Discusién de Resultados.-

10.1. Catalizadores Base VMgO.-

Muchos estudios han revelado que los catalizadores base VMgO muestran el mejor
desempefio catalitico en comparacion con otros 6xidos metalicos usados como fase
activa. En el presente estudio se ponen a prueba tres (3) catalizadores base VMgO

identificados como A, Aly A2.

Para validar y estabilizar el microreactor se realizan seis (6) pruebas o ensayos con el
catalizador base A2, obteniéndose en los dos ultimos (Ensayos 5to y 6to), la
repetibilidad en el comportamiento de los datos experimentales de conversion de n-
propano y de rendimiento hacia propileno. Luego, se realizan tres (3) ensayos con el
catalizador base A (logrando la repetibilidad en los dos ultimos) y dos (2) ensayos con

el catalizador base A1.

Para cada catalizador se estabiliza el sistema, fijando un valor de flujo volumétrico de
n-propano, una presioén atmosférica, una masa de catalizador y una temperatura
constante, tomando en cuenta la ausencia de fugas para establecer las condiciones de
operacion en cada una de las pruebas y garantizar la repetibilidad de los datos
experimentales de conversion de n-propano y de rendimiento hacia propileno. Las
condiciones de operacion establecidas para cada uno de los ensayos con los diferentes

catalizadores base pueden verse en la tabla N° 21 de los Anexos.
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Las curvas de desempefio para los distintos catalizadores, se obtienen por medio de
sus respectivas tablas de datos experimentales, como un promedio de los valores de

las variables cataliticas evaluadas.

El comportamiento de las curvas de desempefio promedio (conversion de n-propano,
rendimiento y selectividad hacia propileno y porcentaje de oxidos de carbono vs.
tiempo) para el catalizador base A puede verse en la figura N° 42, para el catalizador
base A1 puede verse en la figura N° 43 y para el catalizador base A2 puede verse en la

figura N° 44 de los Anexos.

Se ajusta el valor del tiempo de la primera inyeccion de volumen de producto al
equipo de andlisis (cromatografo) en 1% min debido a que permite monitorear el
fendmeno catalitico dentro del microreactor, obtener un andlisis representativo de la
muestra y establecer un patron de comparacion entre los valores de conversion y

rendimiento para los diferentes catalizadores.

Durante los primeros 12 min de reaccion (10 min de andlisis m&s 2 min para la
obtencidn del reporte y la siguiente inyeccién) se alcancen los mayores valores de
conversion de n-propano y de rendimiento hacia propileno debido a que inicialmente
el catalizador fresco posee una gran disponibilidad de sitios activos que presentan un
elevado estado de oxidacién. EI maximo desempefio alcanzado en la primera
inyeccion no sélo para los catalizadores base sino también para todos los

catalizadores usados se presentan en la tabla N° 22 de los Anexos.

El vanadio, usado como fase activa del catalizador base VMgO bajo la forma de V,0s,
es un elemento quimico de transicion perteneciente al subgrupo VB de la tabla
periddica que posee un estado de oxidacion anfotérico, es decir, al reaccionar con
otras sustancias, puede generar sitios activos acidos o basicos sobre la superficie del
catalizador y por ende modificar el desempefio del catalizador vMgO de una manera

positiva 0 negativa.
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A continuacion en la figura N° 22 se muestran las curvas de conversion de n-propano
y de rendimiento hacia propileno en funcién del tiempo de reaccion de los diferentes

catalizadores base (A, A1y A2).

30 -
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Conversion de n-Propano vs. Tiempo
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Rendimiento a Propileno vs. Tiempo
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Figura N° 22.- Curvas de Conversion y Rendimiento Promedio de la Serie de
Catalizadores Base VMgO en funcién del Tiempo de Reaccion.

Al comparar entre si las curvas de desempefio promedio de la figura N° 22, se puede
observar que el catalizador base A2 resultd ser el mas activo de la serie con una
conversion de n-propano cercana al 33% y un rendimiento hacia propileno cercano al
18%, practicamente igual que el arrojado por el catalizador base A1. Con respecto al
catalizador base A, posee una actividad apreciable con una conversion de n-propano
cercana al 30% aunque con un muy bajo rendimiento hacia propileno cercano al 14%.
Por lo tanto, se puede deducir que para esta serie, la actividad catalitica varia en el
siguiente orden: A2>A>A1, mientras que el rendimiento hacia propileno igualmente lo
hace de la siguiente manera: A2~ A>AL.

A continuacion en la figura N° 23 se muestran las curvas de selectividad hacia
propileno y el porcentaje de dxidos de carbono en funcién del tiempo de reaccion de
los catalizadores base (A2, A y A1), con el fin de complementar la informacion

concerniente a sus respectivos desempefios cataliticos.
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Figura N° 23.- Curvas de Selectividad y Oxidos de Carbono Promedio de la Serie de
Catalizadores Base VMgO en funcion del Tiempo de Reaccion.

Al comparar entre si las curvas de desempefio promedio de la figura N° 23, se puede
observar que el catalizador base A1 resulto ser el mas selectivo de la serie con una
selectividad hacia propileno cercana al 63% y un porcentaje de 6xidos de carbono
cercano al 10%. Por lo tanto, se puede deducir que para esta serie, la selectividad
hacia propileno varia en el siguiente orden: A1>A2>A, mientras que el porcentaje de
formacidn de éxidos de carbono (CO,) lo hace de manera inversa: A>A2>Al.

Todo lo expresado anteriormente, puede resumirse en la tabla N° 7 que se muestra a
continuacién y que contiene los valores maximos de conversion de n-propano,
rendimiento hacia propileno, selectividad hacia propileno y Oxidos de carbono
alcanzados en la primera inyeccion por los diferentes catalizadores base (A, A1y A2).

Tabla N° 7.- Maximo Desempefio Promedio alcanzado en la Primera Inyeccion por la
Serie de Catalizadores Base VMgO.

CONVERSION RENDIMIENTO | SELECTIVIDAD OXIDOS DE
CATALIZADOR de CsHs (%) a CsHs (%) a C3Hs (%) CARBONO (%)
BASE (A) 29,77 13,51 45,17 16,26
BASE (A1) 27,62 17,51 63,42 10,10
BASE (A2) 32,82 17,67 53,83 15,15
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Al comparar el maximo desempefio del catalizador base A2 con el base A1, por medio
de sus respectivas variables cataliticas, se evidencia que existe una diferencia cercana
a 5 puntos porcentuales por encima, tanto en la formacion de éxidos de carbono como
en la conversion de n-propano, practicamente se mantiene el mismo rendimiento
hacia propileno y una diferencia cercana a 10 puntos porcentuales por debajo, en la

selectividad hacia dicha olefina.

Probablemente la diferencia en cuanto al desempefio catalitico entre A2 y A1, se deba
principalmente a ciertas variantes introducidas en la forma de incorporar la fase
activa al soporte durante el método de preparacion, las cuales generan especies de
vanadio aisladas con una configuracion determinada que modifican el estado de
oxidacion promedio de la fase activa, su reducibilidad, el caracter &cido-base del
catalizador, la presencia de reacciones indeseables de oxidacion profunda que
involucran la formacion de 6xidos de carbono (COy) y en consecuencia los niveles de

conversion de n-propano y de rendimiento hacia propileno.

Al parecer, el catalizador base A1 es el mas selectivo de la serie, debido a que
presenta un mayor numero de especies de vanadio aisladas y en coordinacion
tetraédrica, un mayor estado de oxidacion promedio de la fase activa que origina un
menor grado de reduccién de la misma, un menor numero de sitios activos acidos
sobre la superficie del sélido y una disminucion de las reacciones de oxidacion

profunda, lo que se traduce en una mayor selectividad hacia propileno.

En cambio, el catalizador base A2 es el mas activo de la serie, debido a que presenta
un mayor namero de especies de vanadio aisladas y en coordinacién octaédrica, un
menor estado de oxidacion promedio de la fase activa que origina un mayor grado de
reduccion de la misma, un mayor de nimero de sitios activos acidos sobre la
superficie del sélido y un incremento de las reacciones de oxidacién profunda, lo que

se traduce finalmente en una mayor conversion de n-propano.
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La influencia en la forma de preparacion de los catalizadores base VMgO en su
desempefio catalitico, coincide con lo manifestado en estudios anteriores por algunos
investigadores, tales como, Bond y col. (1991), Corma y col. (1993), Mamedov y col.
(1995) y Blasco y col. (1997a).. De hecho, es muy ldgico considerar esta hipétesis
debido a que el catalizador base A1 fue preparado con la finalidad de reproducir e

incluso mejorar el desempefio del catalizador base A2.

Al parecer el catalizador base A2 es relativamente mucho mas acido que el A1, a pesar
de poseer los mismos componentes y en la misma relacion atomica 6ptima de Mg/v=4.
Por lo tanto, se puede deducir que el caracter acido de la serie de catalizadores base

varia de acuerdo a la siguiente relacién de orden: A2>A>A1.

De lo anterior, se puede destacar que para alcanzar una actividad catalitica elevada se
requiere la presencia de sitios activos acidos sobre la superficie del catalizador,
mientras que para lograr una alta selectividad hacia propileno se requiere la presencia
de sitios activos basicos, tal y como lo expresa Blasco y col. (1995, 1997b) en su

estudio referente a la DHOX de n-butano.

A continuacion en la tabla N° 8 se evidencia que las curvas de desempefio promedio
para cada uno de los diferentes catalizadores base (A2, A y A1) presentan un
comportamiento de tipo potencial, particularmente, la conversién de n-propano, el
rendimiento hacia propileno y los 6xidos de carbono decrecen con el transcurso de la

reaccion mientras que la selectividad hacia propileno crece potencialmente.

Tabla N° 8.- Comportamiento de las Curvas de Desempefio Promedio de los
Catalizadores Base VMgO en funcién del Tiempo de Reaccion.

CONVERSION RENDIMIENTO SELECTIVIDAD OXIDOS DE
CATALIZADOR de CaHs a CsHq a CsHs CARBONO
gﬁgg Eﬁ)l) DECRECE DECRECE CRECE DECRECE
BASE (A2) POTENCIAL POTENCIAL POTENCIAL POTENCIAL
Expresion Matematica del Comportamiento Potencial:
Y=aX" 6 Y=aX"
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Probablemente el comportamiento potencial en las curvas de desempefio, y
especialmente las de selectividad hacia propileno en los catalizadores base, se debe
principalmente a la gran facilidad que tiene la especie de vanadio de reducirse y con

ello a disminuir la selectividad hacia dicha olefina.

Esto coincide con lo expresado por Mamedov Yy col. (1995) y Blasco y col. (1997a) en
la DHOX de n-propano, en donde es conveniente evitar la reducibilidad de la especie
de vanadio para mantener una pequefia variacion en el estado promedio de oxidacion
del catalizador y asi obtener un mayor desempefio catalitico. También pueden influir
los procesos de desactivacidon que ocurren sobre la superficie de los catalizadores y
que involucran principalmente la formacion de 6xidos de carbono (CO y CO,) como
subproductos de la reaccion de DHOX de n-propano, tal y como lo expresa Sadykov y
col. (2000).

Tomando en cuenta que el catalizador base A1 se desactiva mucho mas rapidamente
que el catalizador A2, a pesar de haber arrojado una mayor selectividad hacia
propileno, y de lo expresado anteriormente, se puede decir que el estado de oxidacion

promedio del vanadio en el catalizador base A1 es mayor que en el catalizador A2.

Al parecer el catalizador base A2, favorece los procesos de desactivacion por
formacion de oxidos de carbono (CO y C0,) debido a la presencia de una mayor
cantidad de sitios activos &cidos, lo cual coincide con lo manifestado en estudios
anteriores por algunos investigadores, tales como, Blasco y col. (1995) y Lopez Nieto
y col. (2000).

Por lo tanto, para minimizar las reacciones de formacion de éxidos de carbono y
contribuir con el mejoramiento de la selectividad hacia propileno se requiere la
presencia de sitios activos basicos en la superficie del catalizador, aunque se tienda a
desmejorar un poco la actividad catalitica.
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10.2. Catalizador vMgO Soportado sobre Silice.-

En estudios anteriores, el catalizador VMgO soportado sobre 30% en peso de silice
(30%sSi0,) y manteniendo una relaciéon atémica éptima fija de Mg/v=4 (identificado
como VMg0/30%Si0,) ha arrojado el mejor desempefio catalitico tanto en la DHOX de
n-propano como de n-butano. Con este catalizador se realizan tres (3) ensayos, se
estabiliza el sistema de reaccion y en consecuencia se verifica la repetibilidad de los

datos experimentales de conversién de n-propano y rendimiento hacia propileno.

Las condiciones de operacion establecidas para cada uno de los ensayos pueden verse
en la tabla N° 21 de los Anexos, mientras que los comportamientos de las curvas de
desempefio promedio para el catalizador soportado sobre silice (VMg0/30%SiO,)
(conversion de n-propano, rendimiento y selectividad hacia propileno y éxidos de

carbono vs. tiempo) pueden verse en la figura N° 45 de los Anexos.

El silicio, usado como soporte en el catalizador base VMgO bajo la forma de SiO,, es
un elemento no metélico perteneciente al grupo IVA de la tabla periodica que posee
un estado de oxidacion anfotérico, es decir, al reaccionar con otras sustancias, puede
comportarse como acido o como base. Se pretende determinar si el desempefio del
catalizador base VMgO en la DHOX de n-propano se ve seriamente afectada con una
concentracion de 30% en peso de SiO,.

A continuacion en las figuras N° 24 y N° 25 se muestran las curvas de desempefio
promedio de los mejores catalizadores base (A2 y A1) con el Unico catalizador
soportado VMgO/30%SiO, por medio de sus respectivas curvas de conversion de n-
propano, de rendimiento y selectividad hacia propileno y de 6xidos de carbono en

funcion del tiempo de reaccion.
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Figura N° 24.- Curvas de Conversion y Rendimiento Promedio de la Serie de
Catalizadores Base VMgO vs. Cat. Soportado en funcién del Tiempo de Reaccion.

Al comparar entre si las curvas de desempefio promedio de la figura N° 24, se puede

observar que el catalizador soportado VMg0/30%SiO, resultd ser el mas activo, con

una conversion de n-propano cercana al 40% y un rendimiento hacia propileno

cercano al 28%. Por lo tanto, se puede deducir que la actividad catalitica varia en el

siguiente orden: VMg0/30%Si0,>A2>A1, mientras que el rendimiento hacia propileno

lo hace de la siguiente manera: VMg0/30%SiO,>A2= Al. Estas relaciones sélo se

cumplen durante los primeros 12 min de reaccion, ya que posteriormente ocurre una

disminucion brusca en dichas variables cataliticas, trayendo como consecuencia que

ahora tanto la actividad como el rendimiento varien en el siguiente orden:

A2>VMg0/30%Si0,>Al.
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Figura N° 25.- Curvas de Selectividad y Oxidos de Carbono Promedio de la Serie de
Catalizadores Base VMgO vs. Cat. Soportado en funcion del Tiempo de Reaccion.
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Al comparar entre si las curvas de desempefio promedio de la figura N° 25, se puede
observar que el catalizador soportado VMg0/30%Si0,, durante los primeros minutos de
reaccion, resultd ser mas selectivo que los dos catalizadores base (A2 y A1) con una
selectividad hacia propileno cercana al 69% y un porcentaje de éxidos de carbono
cercano al 13%. Por lo tanto, se puede deducir que la selectividad varia en el siguiente
orden: VMg0O/30%Si0,>A2>A1, mientras que el porcentaje de 6xidos lo hace de la
siguiente manera: A2>VMg0/30%Si0,>A1. Al igual que antes, estas relaciones sélo se
cumplen durante los primeros 12 min de reaccién, para luego establecerse que la
selectividad varia en el siguiente orden: A1>A2>VMg0/30%SiO, mientras que el

porcentaje de 6xidos de carbono lo hace de manera inversa: VMg0/30%SiO, >A2>A1.

Lo anteriormente expresado puede resumirse en la tabla N° 9 que se muestra a
continuaciéon y que contiene los valores maximos de conversion de n-propano,
rendimiento hacia propileno, selectividad hacia propileno y Oxidos de carbono
alcanzados en la primera inyeccion para el catalizador soportado VMg0/30%Si0, y los
catalizadores base (Aly A2).

Tabla N° 9.- Maximo Desempefio Promedio alcanzado en la Primera Inyeccion por el
Catalizador Soportado y Dos Catalizadores Base VMgO.

CONVERSION RENDIMIENTO | SELECTIVIDAD OXIDOS DE
CATALIZADOR |40 ¢ 1, (%) a CoHs (%) aCsHs (%) | CARBONO (%)
BASE (A1) 27,62 17,51 63,42 10,10
BASE (A2) 32,82 17,67 53,83 15,15
VMgO/30%Si0; 40,28 27,67 68,70 12,61

Al comparar el maximo desempefio del catalizador soportado VMg0/30%SiO, con el
catalizador base A2 por medio de sus respectivas variables cataliticas, se evidencia
que existe una diferencia cercana a los 8 puntos porcentuales por encima en la
conversion de n-propano, 10 puntos porcentuales por encima, en el rendimiento hacia
propileno, 15 puntos por encima, en la selectividad y 3 puntos por debajo, en la

formacion de 6xidos de carbono.
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En cambio, al comparar el desempefio del catalizador soportado con el base A1, se
evidencia que existe una diferencia cercana a los 12 puntos porcentuales en la
conversion de n-propano, 10 puntos porcentuales en el rendimiento hacia propileno, 6

puntos en la selectividad y 3 puntos en la formacion de 6xidos de carbono.

Es importante destacar que de todos los catalizadores evaluados, éste es el unico en el
cual se utilizé una masa de catalizador inferior (aproximadamente 0,16 grs) debido a
la dificultad presentada al momento de introducir la masa de catalizador fijada
(aproximadamente 0,20 grs) en el tubo catalitico, es decir, en lugar de usar 0,20 grs de
catalizador solo se lograron incorporar 0,16 grs. Por lo tanto, es razonable pensar que
de haberse empleado la misma masa de catalizador correspondiente, los valores tanto
de conversion de n-propano como de rendimiento hacia propileno hubiesen sido un
poco mas altos. Para ello, seria interesante tratar de escalar estos resultados cataliticos

y establecer otras comparaciones con los catalizadores base.

Todo parece indicar que la adicién de silice (30%Si0,) como soporte tiende a
incrementar mucho mas la actividad catalitica que la selectividad hacia propileno
porque se incrementa el grado de reduccion de la fase activa y se generan sitios
activos acidos sobre la superficie del catalizador base VMgO, lo cual coincide con lo
manifestado en estudios anteriores por algunos investigadores, tales como, Martin
Aranda y col. (1995) y Ldpez Nieto y col. (1997).

Ademas, el catalizador soportado VMg0/30%Si0, al presentar un mayor caracter acido
que los dos catalizadores base (A2 y A1) tiende a favorecer las reacciones indeseables
de formacion de 6xidos de carbono y por ende a disminuir mucho mas el rendimiento
hacia propileno. Esto coincide con el trabajo de grado de Blanco y Reynoso (2000)

referente a la DHOX de n-butano.

A continuacién en la tabla N° 10 se evidencia que las curvas de desempefio promedio
para el catalizador soportado presentan un comportamiento de tipo potencial al igual

que las correspondientes a los dos catalizadores base (A2 y A1).
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Particularmente, la conversion de n-propano, el rendimiento hacia propileno y los
oxidos de carbono decrecen con el transcurso de la reaccion mientras que la

selectividad hacia propileno crece potencialmente.

Al parecer, en el catalizador soportado, la actividad catalitica disminuye rapidamente,
porgue el estado de oxidacion promedio de la especie vanadio también disminuye
rdpidamente, posee una menor masa de fase activa y probablemente se ven

favorecidas las reacciones indeseables de formacidn de éxidos de carbono.

Tabla N° 10.- Comportamiento de las Curvas de Desempefio Promedio del Catalizador
Soportado y Dos Catalizadores Base VMgO en funcion del Tiempo de Reaccion

CONVERSION RENDIMIENTO SELECTIVIDAD OXIDOS DE
CATALIZADOR de C3Hg a C3H6 a C3H6 CARBONO
BASE (A1)
BASE (A2) DECRECE DECRECE CRECE DECRECE
SOPORTADO POTENCIAL POTENCIAL POTENCIAL POTENCIAL
Expresion Matematica del Comportamiento Potencial:
Y=aX" 6 Y=aX

Al comparar los comportamientos de las curvas de desempefio promedio, se observa
que el catalizador soportado (VMg0/30%Si0,) se desactiva mucho mas rapidamente
que los dos catalizadores base (A2 y A1) a pesar de alcanzar un mayor valor de
conversion de n-propano durante los primeros 12 minutos de reaccion, es decir, en la

primera inyeccion

Para finalizar, la adicion de silice proporciona a los catalizadores base VMgO una
mayor resistencia fisica a fendbmenos que involucran la pérdida de material activo,
tales como, la atricidn, erosion y volatilizacion sobre todo cuando se emplean en
reactores de lecho movil o fluidizado, tal y como lo expresan los estudios de Soler y
col. (1998a, 19998b, 1999).
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10.3. Catalizadores VMgO Promovidos.-

Se sabe que algunos promotores no solo son capaces de modificar las propiedades
redox del sistema catalitico sino también el carcter acido-base del catalizador y por
lo tanto su desempefio catalitico. Se pretende verificar si efectivamente la adicion de
ciertos promotores como molibdeno y galio mejora el desempefio de los catalizadores
base VMgO.

10.3.1. Catalizadores vMgo Promovidos con Molibdeno.-

Para la serie de catalizadores VMgO promovidos con molibdeno, se realizan dos (2)
pruebas para cada composicion diferente de dicho promotor (VMgO+0,1Mo;
VMgO+0,6Mo y VMgO+1,0Mo) porque se logra la estabilidad del sistema y se verifica la
repetibilidad de los datos experimentales de conversion de n-propano y rendimiento
hacia propileno. Las condiciones de operacion establecidas para cada uno de los
ensayos pueden verse en la tabla N° 21 de los Anexos mientras que los
comportamientos de sus respectivas curvas de desempefio promedio (conversion de
n-propano, rendimiento y selectividad hacia propileno y oOxidos de carbono vs.

tiempo) pueden verse en las figuras N° 46, 47 y 48 de los Anexos.

El molibdeno, usado como promotor en el catalizador base VMgO bajo la forma de
MoOs, es un elemento quimico de transicion perteneciente al subgrupo VIB de la tabla
periédica que posee un estado de oxidacion acido. Se pretende determinar la
concentracion optima de molibdeno para la cual se obtiene el mejor desempefio del
catalizador VMgO en la DHOX de n-propano.

A continuacion en las figuras N° 26 y 27 se muestran las curvas de desempefio
promedio de los diferentes catalizadores promovidos con molibdeno (VMg0O+0,1Mo;
VMgO+0,6Mo y VMgO+1,0Mo) por medio de sus respectivas curvas de conversion
promedio de n-propano, de rendimiento y selectividad hacia propileno y de 6xidos de

carbono en funcion del tiempo de reaccion.
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Figura N° 26.- Curvas de Conversion y Rendimiento Promedio. Catalizadores VMgO
Promovidos con Mo en funcion del Tiempo de Reaccion.

Al comparar entre si las curvas de desempefio promedio de la figura N° 26 de cada

uno de los diferentes catalizadores promovidos con molibdeno, se puede observar que

el catalizador vMg0+0,6Mo resultd ser el mas activo con una conversion de n-propano

cercana al 56% y un rendimiento hacia propileno cercano al 22%. Por lo tanto, se

puede deducir que la actividad catalitica varia en el siguiente orden: VMg0+0,6Mo>

VMgO+0,1Mo>VMgO+1,0Mo, mientras que el rendimiento hacia propileno lo hace de la

siguiente manera: VMgO+0,6Mo>VMgO+1,0Mo>VMg0O+0,1Mo. Esta relacion atomica

Optima de Mg/Vv/Mo=4/1/0,6, coincide con la reportada por Dejoz y col. (1999) en la

DHOX de n-butano.
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Figura N° 27.- Curvas de Selectividad y Oxidos de Carbono Promedio. Catalizadores
VMgO Promovidos con Mo en funcién del Tiempo de Reaccion.
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Al comparar entre si las curvas de desempefio promedio de la figura N° 27, se puede
observar que el catalizador VMgO+1,0Mo, resulto ser el mas selectivo de la serie, con
una selectividad hacia propileno cercana al 78% y un porcentaje de 6xidos de carbono
cercano al 5%. Por lo tanto, se puede deducir que la selectividad varia en el siguiente
orden: VMg0O+1,0Mo>VMg0+0,1Mo>VMg0+0,6Mo, mientras que el porcentaje de 6xidos

lo hace de la siguiente manera: VMg0O+0,6Mo>VMgO+0,1Mo>VMgO+1,0Mo.

Lo anteriormente expresado puede resumirse en la tabla N° 11 que se muestra a
continuaciéon y que contiene los valores maximos de conversion de n-propano,
rendimiento y selectividad hacia propileno y oxidos de carbono alcanzados en la

primera inyeccidn para los catalizadores promovidos con molibdeno.

Tabla N° 11.- Maximo Desempefio Promedio alcanzado en la Primera Inyeccion para la
Serie de Catalizadores VMgO Promovidos con Molibdeno.

CONVERSION RENDIMIENTO | SELECTIVIDAD OXIDOS DE
CATALIZADOR 40 .1, (9%) a CoHs (%) aCyHs (%) | CARBONO (%)
VMgO0+0,1Mo 24,13 11,84 49,06 12,29
VMgO+0,6Mo 55,94 21,33 38,13 34,61
VMgO+1,0Mo 22,76 17,72 77,87 5,04

Al comparar el maximo desempefio del catalizador promovido vMg0+0,6Mo con el
catalizador vMg0+0,1Mo (bajo contenido de molibdeno) por medio de sus respectivas
variables cataliticas, se evidencia que existe una diferencia cercana a los 32 puntos
porcentuales por encima en la conversién de n-propano y una diferencia cercana a 10
puntos porcentuales por encima en el rendimiento hacia propileno, 11 puntos por
debajo en la selectividad y 22 puntos por encima en la formacion de 6xidos de
carbono. En cambio, al comparar el maximo desemperfio del catalizador promovido
VMgO+0,6Mo con el catalizador VMg0+1,0Mo (alto contenido de molibdeno) por medio
de sus respectivas variables cataliticas, se evidencia que existe una diferencia cercana
a los 33 puntos porcentuales por encima en la conversion de n-propano, una
diferencia cercana a 4 puntos porcentuales por encima en el rendimiento hacia
propileno, 40 puntos por debajo en la selectividad y 30 puntos por encima en la

formacion de 6xidos de carbono.
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Estas diferencias revelan que por encima de la relacion atdmica Optima
(Mg/VIMo=4/1/0,6), el rendimiento hacia propileno disminuye en menor proporcion
que la actividad catalitica, trayendo como consecuencia que aumente la selectividad y
disminuya la formacién de 6xidos de carbono. Por debajo de ésta relacion Optima,
tanto la conversion como el rendimiento disminuyen en una proporcién tal, que se
produce un aumento de la selectividad y una disminucion en la formacion de los

oxidos de carbono.

A continuacion en la figura N° 28 se muestra la influencia de la variacion del
contenido de molibdeno en las curvas de desempefio de los diferentes catalizadores
VMgO promovidos con dicho ién (VMgO+0,1Mo; VMgO+0,6Mo Yy VMgO+1,0Mo) por
medio de sus respectivas curvas de conversion de n-propano y de rendimiento hacia

propileno en funcion de la relacion atbmica de Mg/V/Mo=4/1/x.
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Figura N° 28.- Variacion del Desempefio Promedio de los Catalizadores VMgO
Promovidos con Molibdeno en funcion de la Relacién Atémica Mg/V/Mo=4/1/x.

A partir de las gréficas a) y b) de la figura N° 28 se evidencia que tanto la actividad
catalitica como el rendimiento hacia propileno aumentan desde la relacion atémica de
Mg/V/IMo=4/1/0,1 hasta la relacion atomica Optima (Mg/V/Mo=4/1/0,6) y disminuyen
desde la relacién atomica dptima hasta la relacion atomica de Mg/V/IMo=4/1/1,

describiendo una trayectoria parabolica.
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Todo parece indicar que ha medida que el contenido de molibdeno aumenta y se
aproxima a la relacion atémica optima (Mg/V/IMo=4/1/0,6), disminuye el grado de
reduccion de la especie vanadio (v*°), aumenta la estabilidad de la fase, aumenta la
cantidad de oxigeno estructural (0% que permite mantener un mayor estado de
oxidacion promedio en el catalizador, aumenta el nimero de sitios activos acidos
sobre la superficie del catalizador y en consecuencia aumenta la actividad catalitica y

el rendimiento hacia propileno.

Probablemente al alcanzar el punto méaximo, correspondiente a la relacion atomica
Optima (Mg/V/Mo=4/1/0,6), se establece un nuevo equilibrio sobre la superficie del
catalizador que permite el mas alto desempefio catalitico con una fase activa mas
estable, debido a que el grado de reduccion de la especie vanadio (V*®) no varia
significativamente y con ello el estado de oxidacidén es practicamente constante,
existe una mayor disponibilidad de oxigeno estructural (0 por parte del molibdeno,
un maximo numero de sitios activos acidos posibles, una mayor formacion de éxidos
de carbono y menor selectividad hacia propileno. Al continuar aumentando el
contenido de molibdeno hasta la relacion atomica de Mg/Vv/Mo=4/1/1, disminuye la
actividad catalitica y en menor medida el rendimiento hacia propileno, trayendo como
consecuencia un aumento de la selectividad hacia propileno y una disminucion de la

formacion de los 6xidos de carbono.

Lo anteriormente expresado se apoya en el hecho de que aumenta el grado de
reduccion de la especie vanadio (V*), disminuye la estabilidad de la fase activa,
disminuye la cantidad de oxigeno estructural y existe un menor numero de sitios
activos acidos que minimizan las reacciones de oxidacion profunda. Esto coincide

con lo reportado por Abello y col. (1998, 2001) en la DHOX de n-propano.
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A medida que aumenta el contenido de molibdeno hasta la relacion atdmica optima
de Mg/V/IMo=4/1/0,6, no sOlo aumenta la estabilidad la fase activa sino también se
inducen cambios estructurales en el catalizador porque van predominando las
especies de vanadio V=0 aisladas y en coordinacién octaédrica, que favorecen la
actividad catalitica y la formacion de 6xidos de carbono, sobre las especies V-O en
coordinacion tetraédricas que tienden a incrementar la selectividad hacia propileno.
Al alcanzar el punto maximo, correspondiente a la relacion atdbmica optima, existe la
mayor contribucion de las especies V=0 octaédricas, y por encima de dicha relacién
las especies V-0 tetraédricas son las que predominan. Esto coincide con lo reportado
por Cormay col. (1992, 1993) en la DHOX de n-propano.

A continuacién en la tabla N° 10 se evidencia que las curvas de desempefio promedio
para la serie de catalizadores promovidos con molibdeno, presentan comportamientos

diversos.

Tabla N° 12.- Comportamiento de las Curvas de Desempefio Promedio de la Serie de
Catalizadores VMgO Promovidos con Molibdeno en funcién del Tiempo de Reaccion.

CONVERSION | RENDIMIENTO | SELECTIVIDAD | OXIDOS DE
CATALIZADOR de CaHq a CsHs a CsHq CARBONO
VMgO+0,1Mo DECRECE DECRECE CRECE DECRECE
VMgO+0,6Mo | EXPONENCIAL | EXPONENCIAL | POLINOMICA | EXPONENCIAL
VMaO+1 0Mo DECRECE DECRECE CRECE DECRECE
i LOGARITMICO | LOGARITMICO POTENCIAL LOGARITMICO

Expresion Matemdtica del Comportamiento Exponencial, Logaritmica y Polinémica:
Y=aExp(-bx), Y=-aln(x)+b, Y=aX+bh.X"+c.X"?+. .+n

Para los catalizadores que presentan un contenido de molibdeno que va desde la
relacion Mg/V/Mo=4/1/0,1 hasta Mg/V/Mo=4/1/0,6 la curva de conversién promedio de
n-propano, el rendimiento hacia propileno y la formacion de 6xidos de carbono se
aproximan adecuadamente a un comportamiento de tipo exponencial decreciente,
mientras que la selectividad hacia propileno se aproxima a un comportamiento de tipo
polindbmico creciente, es decir, ésta cambia mucho mas lentamente que la actividad

catalitica.
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En cambio, por encima de la relacion atdmica optima (Mg/v/Mo=4/1/0,6), la curva de
conversion promedio de n-propano, el rendimiento hacia propileno y la formacién de
Oxidos de carbono se aproximan adecuadamente a un comportamiento de tipo
logaritmico decreciente, es decir, disminuyen practicamente en la misma proporcion,
mientras que la selectividad hacia propileno se aproxima a un comportamiento de tipo

potencial creciente, es decir, ésta cambia mas rapidamente que la actividad catalitica.

A continuacion en las figuras N° 29 y N° 30 se muestran el desempefio promedio de los
mejores catalizadores base VMgO (A1 y A2) con el catalizador promovido
VMgO+0,6Mo por medio de sus respectivas curvas de conversion promedio de n-
propano, de rendimiento y selectividad hacia propileno y de 6xidos de carbono, en

funcion del tiempo de reaccion.

45 Conversion de n-Propano vs. Tiempo 2 - Rendimiento a Propileno vs. Tiempo
C (%) R (%)
40 ~ 30 -
35 ——CATA2 ——CATAL
30 | —CATAL 25 1 ——CATR2
5 | — CAT VMgO+0,6Mo 20 - — CAT VMgO+0,6Mo
20 - 15 -
15 A
10 10
5 57
0 T T T T 1 O T T T T 1
0 100 200 300 400 500 0 100 200 300 400, . 500
t(min) t(min)

Figura N° 29.- Curvas de Conversion y Rendimiento Promedio del Catalizador
VMgO+0,6Mo y Dos Catalizadores Base VMgO en funcién del Tiempo de Reaccion.

Al comparar entre si las curvas de desempefio promedio de la figura N° 29, se puede
observar que el catalizador VMgO+0,6Mo resultd ser el mas activo con una conversion
de n-propano cercana 56% Yy un rendimiento hacia propileno cercano al 22%. Por lo
tanto, se puede deducir que la actividad catalitica varia en el siguiente orden:

VMgO+0,6Mo>A2>A1, mientras que el rendimiento hacia propileno lo hace de la

siguiente manera: VMgO+0,6Mo>A2= A1,
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Figura N° 30.- Curvas de Selectividad y Oxidos de Carbono Promedio del Catalizador

VMgO+0,6Mo y Dos Catalizadores Base VMgO en funcion del Tiempo de Reaccién.

Al comparar entre si las curvas de desempefio promedio de la figura N° 27, se puede
observar que el catalizador VMgO+1,0Mo, resultd ser menos selectivo que los dos
catalizadores base, con una selectividad hacia propileno cercana al 38% y un
porcentaje de 6xidos de carbono cercano al 34%. Por lo tanto, se puede deducir que la
selectividad varia en el siguiente orden: A1>A2>VMgO+0,6Mo, mientras que el

porcentaje de oxidos lo hace de manera inversa: VMgO+0,6Mo>A2>A1.

Lo anteriormente expresado puede resumirse en la tabla N° 13 que se muestra a
continuacion y que contiene los valores maximos de conversion de n-propano,
rendimiento y selectividad hacia propileno y oxidos de carbono alcanzados en la
primera inyeccion para el catalizador promovido vMgo+0,6Mo y dos de los mejores

catalizadores base (A2 y Al).

Tabla N° 13.- Maximo Desempefio Promedio alcanzado en la Primera Inyeccién por el
Catalizador VMgO+0,6Mo y Dos Catalizadores Base VMgO.

CONVERSION RENDIMIENTO | SELECTIVIDAD OXIDOS DE
CATALIZADOR |40 .1, (%) a CoHs (%) aCsHs (%) | CARBONO (%)
BASE (A1) 27,62 17,51 63,42 10,10
BASE (A2) 32,82 17,67 53,83 15,15
VMgO+0,6Mo 55,94 21,33 38,13 34,61
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Al comparar el maximo desempefio del catalizador promovido VMg0+0,6Mo con el
catalizador base A2 respectivas variables cataliticas, se evidencia que existe una
diferencia cercana a los 23 puntos porcentuales por encima en la conversion de n-
propano, una diferencia cercana a 5 puntos porcentuales por encima en el rendimiento
hacia propileno, 16 puntos por debajo en la selectividad y 20 puntos por encima en la
formacion de oxidos de carbono. En cambio, al comparar el maximo desempefio del
catalizador promovido VMg0+0,6Mo con el catalizador base A1, por medio de sus
respectivas variables cataliticas, se evidencia que existe una diferencia cercana a los
28 puntos porcentuales por encima en la conversién de n-propano, una diferencia
cercana a 4 puntos porcentuales por encima en el rendimiento hacia propileno, 25
puntos por debajo en la selectividad y 25 puntos por encima en la formacion de

oxidos de carbono.

A continuacion en la tabla N° 14 se evidencia que todas las curvas de desempefio de
los catalizadores base (A1 y A2), presentan un comportamiento potencial mientras que
para el catalizador promovido vMgo+0,6Mo la selectividad promedio a propileno
presenta un comportamiento polindmico y las demas variables cataliticas son de tipo

exponencial.

Tabla N° 14.- Comportamiento de las Curvas de Desempefio Promedio del Catalizador
VMgO+0,6Mo y Dos Catalizadores Base VMgO en funcién del Tiempo de Reaccion

CONVERSION | RENDIMIENTO | SELECTIVIDAD | OXIDOS DE
CATALIZADOR de CaHg a CaHq a CsHq CARBONO
BASE (A2) DECRECE DECRECE CRECE DECRECE
BASE (A1) POTENCIAL POTENCIAL POTENCIAL POTENCIAL
DECRECE DECRECE CRECE DRECE
VMgo+0,6Mo EXPONENCIAL | EXPONENCIAL | POLINOMICA | EXPONENCIAL

Al comparar el comportamiento de las curvas de desempefio promedio se puede
observar que en el catalizador promovido disminuyen de manera mas suave que en
los catalizadores base, lo que evidencia una mayor estabilidad en el primero. En
resumen, el catalizador promovido VMgO+0,6Mo se desactiva mucho mas lentamente

que los dos catalizadores base (A2 y Al).
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11.4. Catalizadores VMgo Promovidos con Galio.-

Para la serie de catalizadores VMgO promovidos con galio, se realizan dos (2) pruebas
para cada composicion diferente de dicho promotor (VMg0+0,1Ga; VMgO+0,3Ga;
VMgO+0,6Ga y VMgO+1,0Ga) porque se logra la estabilidad del sistema y se verifica la
repetibilidad de los datos experimentales de conversion de n-propano y rendimiento
hacia propileno. Las condiciones de operacion establecidas para cada uno de los
ensayos pueden verse en la tabla N° 21 de los Anexos, mientras que los
comportamientos de sus respectivas curvas de desempefio promedio (conversién de
n-propano, rendimiento y selectividad hacia propileno y Oxidos de carbono vs.

tiempo) pueden verse en las figuras N° 49, 50, 51 y 52 de los Anexos.

El galio, usado como promotor en el catalizador base VMgO bajo la forma de Ga,03, €s
un elemento no metalico perteneciente al grupo 111A de la tabla periodica que al igual
que el vanadio posee un estado de oxidacion anfotérico pero con tendencia a la
oxidacion bésica. Se pretende determinar la concentracion optima de galio para la
cual se obtiene el mejor desempefio del catalizador VMgO en la DHOX de n-propano.

A continuacion en las figuras N° 31 y N° 32 se muestran las curvas de desempefio
promedio de los diferentes catalizadores promovidos con galio (VMgO+0,1Ga;
VMgO+0,3Ga, VMg0+0,6Ga y VMgO+1,0Ga) por medio de sus respectivas curvas de
conversion promedio de n-propano, de rendimiento y selectividad hacia propileno y

de oxidos de carbono en funcion del tiempo de reaccion.
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Figura N° 31.- Curvas de Conversion y Rendimiento Promedio. Catalizadores VMgO
Promovidos con Galio en funcién del Tiempo de Reaccion.

Al comparar entre si las curvas de desempefio promedio de la figura N° 31 de cada

uno de los diferentes catalizadores promovidos con galio, se puede observar que el

catalizador VMgO+1,0Ga resultd ser el méas activo con una conversion de n-propano

cercana al 86% y un rendimiento hacia propileno cercano al 43%. Por lo tanto, se

puede deducir que tanto la actividad catalitica como el rendimiento hacia propileno

varia en el siguiente orden: VMg0O+1,0Ga>VMg0+0,6Ga>VMg0+0,3Ga>VMg0+0,1Ga.
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Figura N° 32.- Curvas de Selectividad y Oxidos de Carbono Promedio. Catalizadores
VMgO Promovidos con Galio en funcién del Tiempo de Reaccion.
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Al comparar entre si las curvas de desempefio promedio de la figura N° 32, se puede
observar que el catalizador VMgO+1,0Ga resulto ser el més selectivo de la serie, con
una selectividad hacia propileno cercana al 51% y un porcentaje de 6xidos de carbono
cercano al 42%. Por lo tanto, se puede deducir que la selectividad hacia propileno
varia en el siguiente orden: VMgO+1,0Ga>VMgO+0,6Ga>VMgO+0,3Ga>VMgO+0,1Ga,
mientras que el porcentaje de Oxidos de carbono lo hace de la siguiente manera:
VMgO+0,6Ga>VMg0+0,3Ga>VMg0+0,1Ga>VMgO+1,0Ga.

Lo anteriormente expresado puede resumirse en la tabla N° 15 que se muestra a
continuaciéon y que contiene los valores maximos de conversion de n-propano,
rendimiento y selectividad hacia propileno y oxidos de carbono alcanzados en la

primera inyeccidn para los catalizadores promovidos con galio.

Tabla N° 15.- Maximo Desempefio Promedio alcanzado en la Primera Inyeccion para la
Serie de Catalizadores VMgO Promovidos con Galio.

CONVERSION | RENDIMIENTO | SELECTIVIDAD .
CATALIZADOR |~ ge cyg (%) 8 CaHe (%) ACiHe (%) | CARBONO (%)
VMgO0+0,1Ga 68,09 23,17 34,03 44,92
VMgO+0,3Ga 78,27 30,52 38,99 47,75
VMg0+0,6Ga 84,78 35,51 41,89 49,26
VMgO+1,0Ga 85,51 43,44 50,80 42,07

Al comparar el maximo desemperfio del catalizador promovido VMg0+1,0Ga con el
catalizador vMg0+0,6Ga por medio de sus respectivas variables cataliticas, se
evidencia que poseen practicamente la misma actividad catalitica con una conversion
a n-propano cercana al 85-86%, una diferencia de 7 puntos porcentuales por encima en
el rendimiento hacia propileno, 9 puntos por encima en la selectividad y 7 puntos por

encima en la formacion de 6xidos de carbono.

Estas diferencias revelan que para la relacion atdmica de Mg/V/Ga=4/1/1, se obtiene los
mayores niveles de actividad catalitica, rendimiento y selectividad hacia propileno con

un bajo porcentaje de 6xidos de carbono.
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A continuacion en la figura N° 33 se muestra la influencia de la variacion del
contenido de galio en las curvas de desempefio de los diferentes catalizadores VMgO
promovidos con dicho ién (VMg0O+0,1Ga; VMgO+0,3Ga; VMgO+0,6Ga y VMgO+1,0Ga)
por medio de sus respectivas curvas de conversion de n-propano y de rendimiento

hacia propileno en funcidn de la relacion atbmica de Mg/V/Ga=4/1/x.

Conversion de CsHs vs. Contenido de Ga Rendimiento a C3Hs vs. Contenido de Ga

100 o 50 -

C (%) Relacién Atomica Optima R (%) Relacion Atémica Optima
80 — ! 40 - |
| |
60 : 30 -
1
1 1
40 - 20 - l
1 _ 1
2 y = 37,4224 +59.952x-+ 62,845 10 y=-8,9185X + 31485+ 20673
R} = 09942 R® =0,9884 :
O T T T T I\ O . . . . :‘
0 02 04 06 08 1 0 02 0,4 0,6 0.8 1
a) Relacién Atdmica (Mg/V/Ga = 4/1/x) b) Relacion Atémica (Mg/VIGa = 4/1/x

Figura N° 33.- Variacion del Desempefio Promedio de los Catalizadores VMgO
Promovidos con Galio en funcion de la Relacion Atémica Mg/V/Ga=4/1/x.

A partir de la gréafica a) de la figura N° 33 se evidencia que la actividad catalitica
aumenta desde la relacion atomica de Mg/V/Ga=4/1/0,1 hasta la relacién atdmica
optima (Mg/V/Ga=4/1/1), describiendo una trayectoria parabdlica, aunque para efectos
practicos se puede considerar que la conversion de n-propano no cambia por encima
de dicha relacion atomica, es decir, tiende a estabilizarse la actividad catalitica. En
cambio, en la gréfica b) de la misma figura, se puede observar que el rendimiento
hacia propileno aparentemente siempre aumenta con el contenido de galio igualmente
describiendo una trayectoria parabolica y arrojando, como ya se dijo anteriormente,

un rendimiento cercano al 43% para la relacion atomica Optima de Mg/V/Ga=4/1/1.
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Todo parece indicar que ha medida que el contenido de galio aumenta y se aproxima
a la relacién atémica éptima de Mg/V/Ga=4/1/1 disminuye el grado de reduccion de la
especie vanadio (V*°), aumenta la estabilidad de la fase, aumenta la disponibilidad de
oxigeno estructural (0% que permite mantener un mayor estado de oxidacion
promedio en el catalizador, disminuye el nimero de sitios activos &cidos sobre la
superficie del catalizador, aumenta la actividad catalitica y la selectividad hacia
propileno porque se reducen las reacciones que conducen a la formacion de 6xidos de

carbono (CO,).

A partir de la relacion atdmica de Mg/Vv/Ga=4/1/0,6 la actividad catalitica tiende a un
valor maximo y practicamente se mantiene constante independientemente del
contenido de galio, mientras que la selectividad hacia propileno aparentemente sigue
aumentando. Todo esto se debe a un minimo grado de reduccion de la especie
vanadio (v*®) que implica un maximo estado de oxidacion promedio que
practicamente se mantiene constante, una mayor disponibilidad de oxigeno
estructural (0”%) por parte del galio, un menor nimero de sitios activos acidos posibles

y una menor formacion hacia los 6xidos de carbono.

A continuacion en la tabla N° 16 se evidencia que las curvas de conversion promedio
de n-propano y la de rendimiento hacia propileno se aproximan adecuadamente a un
comportamiento de tipo logaritmico, las de selectividad a uno polindbmico
indistintamente del contenido de galio. La formacion de 6xidos de carbono decrece de
forma potencial a bajo contenido da galio y de manera logaritmica cuando este

contenido es significativo.

Tabla N° 16.- Comportamiento de las Curvas de Desempefio Promedio de la Serie de
Catalizadores VMgO Promovidos con Galio en funcion del Tiempo de Reaccién.

CONVERSION | RENDIMIENTO | SELECTIVIDAD OXIDOS DE
CATALIZADOR |0 .1, (%) a CsH, (%) aCiHs (%) | CARBONO (%)
VMgO+0,1Ga DECRECE
VMgO+0,3Ga DECRECE DECRECE CRECE POTENCIAL
VMg0+0,6Ga LOGARITMICA | LOGARITMICA POLINOMICA DECRECE
VMgO+1,0Ga LOGARITMICA
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En resumen, para todas las relaciones atomicas, las curvas de desempefio presentan el
mismo comportamiento de tipo logaritmico, evidenciando que las variables cataliticas
varian en la misma proporcion En principio, el galio no es capaz de romper enlaces

C-C sino solo enlaces C-H, lo cual favorece la DHOX de n-propano.

A continuacion en la figura N° 34 y N° 35, se muestran las curvas de desempefio
promedio de dos de los mejores catalizadores base (Al y A2) con dos de los mejores
catalizadores VMgO promovidos (VMgO+0,6Ga y VMgO+1,0Ga) por medio de sus
respectivas curvas de conversion promedio de n-propano, de rendimiento y

selectividad hacia propileno y de 6xidos de carbono en funcion del tiempo de

reaccion.
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Figura N° 34.- Curvas de Conversion y Rendimiento Promedio de Dos
Catalizadores VMgO Promovidos con Galio y Dos Catalizadores Base VMgO
en funcion del Tiempo de Reaccién

Al comparar entre si las curvas de desempefio promedio de la figura N° 34 de cada
uno de los diferentes catalizadores, se puede observar que el catalizador VMgO+1,0Ga
resultd ser el méas activo con una conversion de n-propano cercana al 86% y un

rendimiento hacia propileno cercano al 43%.
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Por lo tanto, se puede deducir que la actividad catalitica varia en el siguiente orden:
VMgO+1,0Ga>VMgO+0,6Ga>A2>A1, mientras que el rendimiento hacia propileno lo
hace de la siguiente manera: VMgO+1,0Ga>VMgO+0,6Ga>A2 = Al.

100 Selectividad a Propileno vs. Tiempo 30 - Oxidos de Carbono vs. Tiempo
S (%) COX (%
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Figura N° 35.- Curvas de Selectividad y Oxidos de Carbono Promedio de Dos
Catalizadores VMgO Promovidos con Galio y Dos Catalizadores Base VMgO
en funcion del Tiempo de Reaccién.

Al comparar entre si las curvas de desempefio promedio de la figura N° 35, se puede
observar que el catalizador base A1, result6 ser el méas selectivo, con una selectividad
hacia propileno cercana al 63% y un porcentaje de 6xidos de carbono cercano al 10%.
Por lo tanto, se puede deducir que la selectividad varia en el siguiente orden:
A1>A2>VMg0O+1,0Ga>VMg0+0,6Ga, mientras que el porcentaje de 6xidos de carbono lo
hace de la siguiente manera: VMg0+0,6Ga> VMgO+1,0Ga >A2>Al.

Lo anteriormente expresado puede resumirse en la tabla N° 17 que se muestra a
continuacién y que contiene los valores maximos de conversion de n-propano,
rendimiento y selectividad hacia propileno y 6xidos de carbono alcanzados en la
primera inyeccion para dos de los mejores catalizadores base (Al y A2) con dos de los

mejores catalizadores VMgO promovidos (VMg0+0,6Ga y VMg0+1,0Ga)

115



Tabla N° 17.- Maximo Desempefio Promedio alcanzado en la Primera Inyeccion
para Dos Catalizadores VMgO Promovidos con Galio y Dos Catalizadores Base.

CONVERSION RENDIMIENTO | SELECTIVIDAD OXIDOS DE
CATALIZADOR |40 .1, (%) a CsH, (%) aCiHs (%) | CARBONO (%)
BASE (A1) 27,62 17,51 63,42 10,10
BASE (A2) 32,82 17,67 53,83 15,15
VMgO+0,6Ga 84,78 35,51 41,89 49,26
VMgO+1,0Ga 85,51 43,44 50,80 42,07

Al comparar el maximo desempefio del catalizador promovido VMg0+1,0Ga con el
catalizador base A2 en sus respectivas variables cataliticas, se evidencia que existe
una diferencia cercana a los 53 puntos porcentuales por encima en la conversion de n-
propano, una diferencia cercana a 26 puntos porcentuales por encima en el
rendimiento hacia propileno, 3 puntos por debajo en la selectividad y 27 puntos por
encima en la formacion de oxidos de carbono. En cambio, al comparar el méximo
desempefio del catalizador promovido VMgO+1,0Ga con el catalizador base A1, por
medio de sus respectivas variables cataliticas, se evidencia que existe una diferencia
cercana a los 58 puntos porcentuales por encima en la conversion de n-propano, una
diferencia cercana a 26 puntos porcentuales por encima en el rendimiento hacia
propileno, 13 puntos por debajo en la selectividad y 32 puntos por encima en la

formacion de 6xidos de carbono.

A continuacién en la tabla N° 18 se evidencia que las curvas de desempefio promedio
para a los dos catalizadores base (A2 y A1) presentan un comportamiento de tipo
potencial, en cambio las correspondientes a los dos catalizadores promovidos con
galio (VMgo+0,6Ga y VMgO+1,0Ga), son de tipo logaritmica a excepcion de la
selectividad hacia propileno que presenta un comportamiento polinémico creciente.
Tabla N° 18.- Comportamiento de las Curvas de Desempefio Promedio de Dos

Catalizadores VMgO Promovidos con Galio y Dos Catalizadores Base VMgO
en funcion del Tiempo de Reaccién.

CONVERSION | RENDIMIENTO | SELECTIVIDAD | OXIDOS DE
CATALIZADOR de CaHq a CaHg a CaHg CARBONO
BASE (A2) DECRECE DECRECE CRECE DECRECE
BASE (A1) POTENCIAL POTENCIAL POTENCIAL POTENCIAL
VMgO+0,6Ga DECRECE DECRECE CRECE DECRECE
VMgO+1,0Ga LOGARITMICO | LOGARITMICO | POLINOMICO | LOGARITMICO
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Al comparar el comportamiento de las curvas promedio de desempefio, se puede
observar que los dos catalizadores VMgO promovidos con galio (VMgO+0,6Ga y
VMgO+1,0Ga) se desactivan mucho mas lentamente que los dos catalizadores base (A2
y A1) debido que presentan sitios activos con diferentes estados de oxidacion
promedio de la especie vanadio.

A continuacién en las figuras N° 36 y N° 37, se muestran las curvas de desempefio
promedio de los mejores catalizadores VMgO promovidos y del Unico catalizador
soportado, por medio de sus respectivas curvas de conversion de n-propano, de
rendimiento y selectividad hacia propileno y de éxidos de carbono en funcién del

tiempo de reaccion.

c (%2;0 b Conversion de n-Propano vs. Tiempo % - Rendimiento a Propileno vs. Tiempo
70 R (%)
60 - —_ CAT WgO/30%Si02 307 :gﬂ mgg:g'ggz
-~ CAT VMgO+0,6Mo 25 CAT VMgO+0:6Mo
—— CAT VWMgO+0,6Ga —— CAT WgO/30%SiO2
40 —_ CATVMgO+1,0Ga 20 7
30 151
20 - 10
10 - 5
0 T T T T 1 0 T T T T 1
0 100 200 300 400 . 500 0 100 200 300 400 . 500
f(min) t(min)

Figura N° 36.- Curvas de Conversion y Rendimiento Promedio del Catalizador
Soportado y los Catalizadores VMgO Promovidos en funcion del Tiempo de Reaccion.

Al comparar entre si las curvas de desempefio promedio de la figura N° 36, se puede
observar que los catalizadores VMgO promovidos con galio (VMgo+0,6Ga Yy
VMgO+1,0Ga) son superiores al promovido con molibdeno (VMg0+0,6Mo) e incluso al
soportado (30%Si0,) arrojando una conversion de n-propano cercana al 85-86% Yy un
rendimiento hacia propileno cercano al 43%. Probablemente la adicion de galio, como
promotor, mejora el suministro de oxigeno estructural (0%, que la adicion de

molibdeno.
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Figura N° 37.- Curvas de Conversion y Rendimiento Promedio del Catalizador
Soportado y los Catalizadores VMgO Promovidos en funcion del Tiempo de Reaccion.

Al comparar entre si las curvas de desempefio promedio de la figura N° 37, se puede
observar que inicialmente el catalizador soportado sobre silice (VMg0/30%SiO,)
resulto ser el més selectivo, por lo tanto la selectividad varia de la siguiente manera:

VMg0/30%Si0,>VMg0+1,0Ga>VMg0+0,6Ga> VMgO+0,6Mo, sin embargo, después de 300
minutos de reaccion la selectividad se comporta de la siguiente manera:

VMgO+0,6Mo>VMg0/30%Si0,>VMgO+1,0Ga>VMgO+0,6Ga.

Con respecto a la formacion de dxidos de carbono, inicialmente el catalizador
soportado presenta el menor porcentaje, cercano al 13%, y varia de la siguiente
manera: VMgO+0,6Ga>VMg0O+1,0Ga> VMgO+0,6Mo> VMg0/30%Si0,. Sin embargo, luego
de 180 min, es como sigue: VMgO+1,0Ga>VMg0O+0,6Ga> VMgO+0,6Mo>VMg0/30%SiO,.

A continuacion en la tabla N° 19 se muestran los valores maximos de conversion de n-
propano y de rendimiento hacia propileno alcanzados en la primera inyeccion por los
mejores catalizadores vMgO promovidos con molibdeno y galio (VMgO+0,6Mo;
VMgO0+0,6Ga y VMg0+1,0Ga) y el Unico catalizador soportado (VMg0/30%Si0,).
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Tabla N° 19.- Maximo Desempefio alcanzado en la Primera Inyeccién por
el Catalizador Soportado y los Catalizadores VMgO Promovidos.

CONVERSION | RENDIMIENTO | SELECTIVIDAD :
CATALIZADOR de C3Hg (%) a C3Hs (%) a C3Hs (%) cgéé%?\l%[)&)
VMgO/30%Si0, 40,28 27,67 68,70 12,61
VMgO0+0,6Mo 55,94 21,33 38,13 34,61
VMg0+0,6Ga 84,78 35,51 41,89 49,26
VMgO+1,0Ga 85,51 43,44 50,80 42,07

Al comparar los valores de conversion de n-propano del catalizador promovido
VMgO+1,0Ga con el catalizador soportado VMg0/30%Si0,, Se evidencia que existe una
diferencia por encima de unos 45 puntos porcentuales, con el catalizador promovido
VMgO+0,6Mo la diferencia por encima es de unos 29 puntos porcentuales y con el

catalizador promovido VMg0O+0,6Ga ésta diferencia es despreciable.

Al comparar los valores de rendimiento hacia propileno del catalizador promovido
VMgO+1,0Ga con el soportado VMg0/30%SiO, se evidencia una diferencia por debajo
de unos 16 puntos porcentuales, con el promovido VMgO+0,6Mo la diferencia por
encima es cercana a 22 puntos porcentuales y con el promovido VMg0+0,6Ga la

diferencia por encima es cercana a 8 puntos porcentuales.

Respecto a los valores de selectividad hacia propileno del catalizador promovido
VMgO+1,0Ga con el soportado VMgO/30%SiO, se evidencia una diferencia por debajo
cercana a 18 puntos porcentuales, con el promovido VMgOo+0,6Mo la diferencia por
encima es de unos 13 puntos porcentuales y con el promovido VMgOo+0,6Ga la

diferencia por encima es cercana a 9 puntos porcentuales.

Al comparar los valores del porcentaje de produccién de 6xidos de carbono del
catalizador VMgO+1,0Ga con el soportado VMg0O/30%SiO, se evidencia una diferencia
por encima de 30 puntos porcentuales, con el promovido VMgO+0,6Mo la diferencia
por encima es de unos 8 puntos porcentuales y con el promovido VMgO+0,6Ga la

diferencia por debajo es cercana a 7 puntos porcentuales.
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A continuacion en la tabla N° 20 se muestran el comportamiento de las curvas
promedio de desempefio de los mejores catalizadores VMgO promovidos con
molibdeno y galio (VMg0+0,6Mo; VMg0+0,6Ga Y VMgO+1,0Ga) Yy el unico catalizador
soportado (VMgO/30%Si0,).

Tabla N° 20.- Comportamiento de las Curvas de Desempefio Promedio del Catalizador

Soportado y los Catalizadores Promovidos en funcion del Tiempo de Reaccidn.

CONVERSION RENDIMIENTO | SELECTIVIDAD OXIDOS DE
CATALIZADOR de CsHy a CyHe a CyHe CARBONO
] DECRECE DECRECE CRECE DECRECE
VMgO/30%Si02 POTENCIAL POTENCIAL POTENCIAL POTENCIAL
VMgO+0,6Mo DECRECE DECRECE CRECE DECRECE
: EXPONENCIAL EXPONENCIAL POLINOMICO EXPONENCIAL
VMgO+0,6Ga DECRECE DECRECE CRECE DECRECE
VMgO+1,0Ga LOGARITMICO LOGARITMICO POLINOMICO LOGARITMICO

La tabla N° 20 no so6lo expresa el comportamiento de las variables cataliticas para los
diferentes catalizadores estudiados, sino que también expresa la manera en que estas
variables se hacen cada vez mas estables. La incorporacion de soportes y promotores
modifica el comportamiento potencial de un catalizador base, pasando este a uno de

tipo exponencial para luego presentar un comportamiento de tipo logaritmico.

En los catalizadores base A, A1y A2 y en el catalizador soportado (VMg0/30%Si0,) las
variables cataliticas: conversion de n-propano, el rendimiento y la selectividad hacia
propileno y la formacién de éxidos de carbono, disminuyen fuertemente de manera
potencial, en los catalizadores promovidos VMg0+0,1Mo y VMg0+0,6Mo, disminuyen
medianamente de manera exponencial, en los catalizadores promovidos VMgO+1,0Mo,
VMgO+0,1Ga, VMg0+0,3Ga, VMgO+0,6Ga y VMgO+1,0Ga disminuyen suavemente de
manera logaritmica. Lo anteriormente expresado puede visualizarse por medio de la
tabla N° 45 de los Anexos.

Los resultados indican que para la DHOX de n-propano, los catalizadores promovidos
poseen un mejor desempefio (conversion de n-propano y rendimiento hacia

propileno) que los soportados.
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Particularmente el catalizador promovido VMgO+1,0Ga resultd ser el mas activo y con
mayor rendimiento de todos los once (11) catalizadores evaluados con una conversion

de n-propano cercana a 86% Yy un rendimiento hacia propileno del 43%.

Cabe destacar que en la busqueda de un catalizador con el méas alto desempefio
catalitico para el proceso de deshidrogenacion oxidativa de n-propano (DHOX), es
determinante la sinergia que se establece o que llega ha establecerse entre la fase
activa, el soporte y/o promotor, debido a que dichos componentes conjugan sus

propiedades principales (actividad, selectividad y estabilidad).

De acuerdo a las distintas comparaciones establecidas entre los diferentes
catalizadores, se hizo evidente que la sinergia es un factor determinante de la manera

como un catalizador cambia (mejora, mantiene 0 empeora) sus propiedades iniciales.
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11. CONCLUSIONES.-

A continuacién se presentan las conclusiones obtenidas para cada serie de

catalizadores.
11.1. Catalizadores Base VMgO.-

El catalizador base proveniente de Espafia, identificado como A2, resultd ser el mas
activo mientras que el catalizador preparado en la Universidad Central de Venezuela,

identificado como A1, resulto ser el mas selectivo hacia propileno.

La forma de incorporar la fase activa (V,0s) al soporte (MgO) en los diferentes
catalizadores base durante su preparacion, influye significativamente en el estado de
oxidacion de la especie vanadio y en el caracter acido-base, trayendo como

consecuencia una variacion en el desempefio catalitico de los mismos.

Al parecer una actividad catalitica elevada requiere la presencia de sitios activos
acidos sobre la superficie del catalizador, mientras que una alta selectividad hacia

propileno requiere la presencia de sitios activos basicos.

Los procesos de desactivacion més frecuentes en la DHOX de n-propano a propileno,
son las reacciones indeseables que involucran la formacion de éxidos de carbono (CO
y CO,) y al parecer se ven favorecidas por la presencia de sitios activos acidos sobre la

superficie del catalizador.

La incorporacion de soportes y promotores modifica el comportamiento de las
variables cataliticas (conversion de n-propano, rendimiento y selectividad hacia

propileno y porcentaje de éxidos de carbono).
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11.2. Catalizador VMgO Soportado Sobre Silice.-

Al parecer la adicion de 30% en peso de silice, como soporte, induce cambios
estructurales importantes en la fase activa, modifica el caracter acido-base del
catalizador vMgO, aumenta el nimero de sitios activos acidos sobre la superficie del
catalizador, aumenta la actividad catalitica, la selectividad hacia propileno y favorece
las reacciones indeseables de oxidacion profunda que conducen a la formacion de
oxidos de carbono (COy CO,), las cuales tienden a desactivar mucho mas rapidamente

el catalizador soportado que los catalizadores base.

Evidentemente, la adicion de silice mejora el desempefio del catalizador vMgo,
aungue el aumento es mucho mas notable en la actividad catalitica que en la
selectividad hacia propileno. Ademas, aumenta la resistencia fisica del catalizador
VMgO a fendmenos de desgaste y pérdida de fase activa, tales como, la atricion, la
erosion y la volatilizacion, sobre todo cuando se emplean en los reactores fluidizados

y moviles.

La conversién de n-propano y el rendimiento hacia propileno disminuyen
potencialmente al transcurrir el tiempo de reaccién, por lo tanto, la actividad y la

selectividad hacia propileno disminuyen en la misma medida.

11.3. Catalizadores VvMgO Promovidos con Molibdeno.-

El catalizador vMgOo promovido con molibdeno que presenta una relacién atomica
Optima de Mg/V/Mo=4/1/0,6 (identificado como VMg0O+0,6Mo) result6 ser el mas activo

y con el mayor rendimiento de la serie.

La actividad catalitica y el rendimiento hacia propileno aumentan desde la relacién
atdbmica de Mg/V/Mo=4/1/0,1 hasta la relacion atomica dptima (Mg/V/Mo=4/1/0,6) y
disminuyen desde la relacién atomica Optima hasta la relacion atomica de

Mg/V/Mo=4/1/1, describiendo una trayectoria parabolica.
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Por debajo de la relacion atomica Optima de Mg/V/Mo=4/1/0,6 la conversion de n-
propano Yy el rendimiento disminuyen exponencialmente al transcurrir el tiempo de
reaccién, por lo que estas varian en la misma proporcion, tal y como ocurre en los

catalizadores base.

Por encima de la relacion atdmica Optima de Mg/V/Mo=4/1/0,6 la conversion de n-
propano y el rendimiento disminuyen logaritmicamente al transcurrir el tiempo de

reaccion, por lo que varian en la misma proporcion.

El catalizador promovido identificado como VMg0+0,6Mo resulta ser mas activo que
el catalizador base A2 y el menos selectivo hacia propileno en comparacion a los

catalizadores base (A2 y A1).

Al parecer la adiciéon de molibdeno, como promotor, modifica la composicion
superficial del catalizador vMgO, aumenta el nimero de sitios activos sobre la
superficie, aumenta la actividad catalitica, disminuye la selectividad hacia propileno
con un ligero aumento de las reacciones indeseables que conducen a la formacion de

Oxidos de carbono (COy CO,).

El rendimiento hacia propileno depende de la relacion atomica Optima
Mg/V/Mo=4/1/0,6, por debajo de ella el rendimiento tiende a disminuir y por encima de

ésta de este tiende a aumentar.
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11.4. Catalizadores VMgo Promovidos con Galio.-

El catalizador vMgO promovido con galio que presenta una relacion atomica optima
de Mg/Vv/Ga=4/1/1 (identificado como VMgO+1,0Ga) resulto ser el mas activo y con el

mayor rendimiento de la serie.

La actividad catalitica aumenta con el contenido de galio hasta la relacién atémica
Mg/V/Ga=4/1/0,6 describiendo una parabola abierta hacia abajo, mientras que la
selectividad hacia propileno aparentemente siempre aumenta con el contenido de

galio describiendo otra parabola de menor curvatura.

La selectividad hacia propileno es directamente proporcional al contenido de Galio, a

mayor cantidad de galio, mayor selectividad hacia propileno.

La conversion de n-propano aparentemente siempre disminuye logaritmicamente al
transcurrir el tiempo de reaccion e independientemente de la relacion atémica
Mg/V/Ga empleada, es decir, el comportamiento de la actividad catalitica no cambia

con el aumento del contenido de galio.

Al parecer la adicion de galio, como promotor tiende a romper los enlaces C-H, actla
como fuente de suministro de oxigeno reticular (0%, modifica el caracter acido-base
del catalizador vMgO, disminuye el nimero de sitios activos acidos sobre la
superficie, aumenta tanto la actividad catalitica como la selectividad hacia propileno
del mismo y minimiza las reacciones de oxidacion profunda que conducen a la

formacion de 6xidos de carbono (COy CO,).

Los catalizadores VMgO promovidos con galio muestran el mejor desempefio para la
DHOX de n-propano y se desactivan mucho mas lentamente que cualquiera de los

evaluados.
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12. RECOMENDACIONES.-

A continuacidon se presentan una serie de recomendaciones involucradas en las

evaluaciones cataliticas durante la DHOX de alcanos ligeros.

v' Mejorar el método de preparacion local usado para sintetizar los catalizadores

base.

v’ Estudiar el efecto del método de preparacion local en el desempefio de los

catalizadores base.

v’ Estudiar el desempefio de catalizadores promovidos con molibdeno que presenten
una relacion atomica Optima de Mg/V/Mo=4/1/0,6 en la DHOX de n-butano, n-

pentano y etilbenceno en condiciones anaerobicas.

v" Estudiar el desempefio de catalizadores promovidos con galio que presenten una
relacion atomica de Mg/V/Ga superior a 4/1/1 en la DHOX de n-propano, n-butano,

n-pentano y etilbenceno en condiciones anaerdbicas.

v Emplear soportes y promotores que tiendan a disminuir el nimero de sitios activos
acidos sobre la superficie del catalizador VMgO para asi mejorar la selectividad
hacia propileno.

v’ Caracterizar los catalizadores empleados en la DHOX de n-propano antes y después

de la reaccién para conocer la naturaleza de los sitios activos.
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A continuacion se presentan una serie de recomendaciones operacionales a tomar en

cuenta en la evaluacion de catalizadores en la DHOX de alcanos ligeros.

v Automatizar la inyeccion de los productos de reaccion al equipo de andlisis y la

alimentacion al microreactor.

v Modificar el sistema catalitico desarrollado sustituyendo la alimentacion continua
de hidrocarburo (casi puro) por otra que opere por pulso y permita combinar o
alternar inyecciones de oxigeno e hidrocarburo, estableciendo asi condiciones
tanto aerdbicas como anaerdbicas en la mezcla de reaccion, garantizando un
control del estado de oxidacion en el catalizador y logrando una buena separacién

de los estados de oxidacion y reduccién en el mismo.

v' Utilizar un cromatografo de gas provisto de una columna adicional que permita

identificar compuestos oxigenados (CO, CO, y vapor de H,0).

v Disminuir la masa de catalizador (por ejemplo en 0,15 gr aproximadamente) para
asi realizar un mayor nimero de ensayos cataliticos en un menor tiempo y con ello

agilizar la etapa de experimentacion.

v" Realizar por lo menos dos (2) ensayos cataliticos usando catalizador fresco.
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