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1. Introduccion

El petréleo es € recurso natural no renovable al cual se debe el desarrollo tecnologico de los
tltimos dos siglos. A pesar de su importancia, la definicién de petrdleo es sencilla: nombre
genérico que se le da a una mezcla de hidrocarburos con proporciones minoritarias de otros
compuestos. La apariencia, composicion exacta y propiedades fisicoquimicas del petroleo
dependen del sitio del cua es extraido. Asi, la proporcion de hidrocarburos en la mezcla puede

ser desde 97 % en | os petroleos ligeros hasta 50 % en |os petrdleos mas pesados.

Estos hidrocarburos son en su mayor parte parafinas, cicloalcanos, olefinas y varios tipos de
hidrocarburos arométicos. También estan presentes otros compuestos que pueden contener

heteroatomos como nitrégeno, oxigeno, azufre o metales como hierro, niquel, cobre y vanadio.

Los componentes del petréleo son separados por grupos en funcién de su punto de ebullicion
por medio de destilacion fraccionada. Los principales grupos de compuestos 6 fracciones del
petréleo en funcion del nUmero de atomos de carbono por molécula son: gas no condensable
(C1-Cy), gas licuado (Cs3-C,), gasolina (Cs-Cg), keroseno (Cio-Cis), gasdleo (Cis-Copg),
lubricantes y ceras (Cxo-Css), combustdleo pesado (Cys-Cgg) Yy asfatos (>Cgg). Las primeras
cinco fracciones (representa mas del 80 % volumen del petrdleo) son usadas como

combustibles.

La composicion elemental del petrdleo es tipicamente: carbén (83-87 % peso), hidrégeno
(10-14 % peso), nitrogeno (0.1-2 % peso), oxigeno (0.1-1.5 % peso), azufre (0.5-6 % peso) y
metal es (<1000 ppm).

Tanto e contenido de azufre como € tipo de compuestos varian mucho dependiendo del tipo y
procedencia del crudo. Conforme la densidad del petrdleo crudo se incrementa, los niveles de
azufre y la dificultad para removerlo también aumentan. Las refinerias estan construidas para
procesar ya sea un petréleo dulce, con bajo contenido de azufre, o bien petréleo amargo, con
mayor contenido de azufre.
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La reduccién de azufre en los combustibles es una materia de amplio interés, no solo por las

regulaciones ambientales, sino también porque los combustibles de ultra bgjo azufre son
claves paralas celdas de combustible. Los niveles de azufre presentes en el diesel y lagasolina
son atos parareducir la actividad y el tiempo de vida de los catalizadores de proceso [Chicay
col., 2006].

1.1 Problema de la contaminacién atmosférica

La contaminacion ambiental es en la actualidad una de las grandes probleméticas y
preocupaciones de la sociedad. La degradacion de la atmdsfera esta asociada principalmente a
cuatro contaminantes. e monoxido de carbono, los 0xidos de nitrogeno (NOy), € ozono y los
oxidos de azufre (SOy). Los dos ultimos contaminantes son considerados como peligrosos. por
gemplo, los SOy son causantes de la lluvia &ida. En particular, los compuestos
organoazufrados son indeseables en los combustibles liquidos, ya que su presencia esta
asociada con la corrosion de equipos, asi como € envenenamiento de catalizadores que son
utilizados en la conversion catalitica de gases de efluente. Las emisiones de azufre a la
atmosfera contribuyen ala generacion de lluvia &cida, 0zono y smog.

Lagasoling, el diesel y el combustible empleado en laindustria abarcan del 75 al 85% déel total
de los productos de las refinerias [Babich y col., 2003]. Por lo cual, € uso indiscriminado de
combustibles fésiles como fuente de energia, trae como consecuencia que los contaminantes
antes mencionados lleguen ala atmosfera. Por lo tanto, |a problematica debe ser resueltaen las

etapas de refinacion y tratamiento de |os diferentes cortes del petroéleo.

1.2 ¢Por qué desulfurar?

La contaminacion del aire es un serio problema en muchos paises del mundo, siendo € sector
de transporte la principal causa en la mayoria de las ciudades, con € consiguiente efecto en la
sdlud humana. En este sentido, la Organizacion Mundia de la Salud (OMS) estima que la

contaminacion del aire urbano es responsable de cerca de 800,000 muertes prematuras a afio
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en todo € mundo, ocurriendo principalmente en paises en desarrollo y de transicion [Walsh,
2006].

Reducir e contenido de azufre en los combustibles permite disminuir las emisiones de
compuestos contaminantes como diéxido de azufre (SO,) y sulfatos. Mientras menor sea el
contenido de azufre, el beneficio aumenta hasta una disminucion importante de las emisiones
totales. Esimposible limpiar € aire, 0 en particular reducir la contaminacion del aire generada
por el sector transporte, sin eliminar & azufre de los combustibles. El azufre es por si mismo
un contaminante y tiene consecuencias sobre todas las tecnologias de catalizadores para
motores diesel y a gasoling, y evitala aplicacion de tecnologias més avanzadas para el control
de la contaminacion. Ninguna estrategia de reduccion significativa de la contaminacion del
aire puede dar resultado sin reducir € azufre de los combustibles a niveles cercanos a cero
[Blumberg y col., 2003].

Los combustibles con azufre de aproximadamente 150 ppm permiten que la emisiones a la
atmosfera de los vehiculos sean menores. Combustibles de bajo azufre (aproximadamente 50
ppm) permiten tecnologias avanzadas para filtrar particulas y mejorar € control de NOy. Por
altimo, los combustibles de ultra bajo azufre (aproximadamente 10 ppm) permiten grandes
avances en e disefio de vehiculos més eficientes y tecnologia avanzada para € control de

emisiones [Blumberg y col., 2003].

Desde € punto de vista de refinacion, ocurre |o mismo en cuanto a que € azufre es un
contaminante para ciertos catalizadores de procesos posteriores en € tren de refinacion.
Recientemente esta industria ha logrado progresar en € desarrollo de catalizadores méas
activos (y especificos) y procesos mas econdmicos para remover e azufre en los diferentes
cortes de petroleo. Al mismo tiempo, las refinerias a lo largo del mundo han demostrado que
los combustibles de bgo azufre pueden ser producidos a costos razonables mediante las
tecnologias actualmente disponibles y probadas. Por gemplo las refinerias de California estan
produciendo gasolina que contiene 20 ppm de azufre en promedio (Agencia de Proteccion
Ambiental de los Estados Unidos EPA 1999), a pesar del alto contenido de azufre del petroleo

crudo proveniente de California y Alaska que usan como materia prima (hasta con 11,000



INTRODUCCION g

ppm). De igual forma, debido a regulaciones e incentivos, en Suecia e diesel con 10 ppm de

azufre ha estado disponible comercia mente desde hace varios afnos.

1.3 Aspectos econdmicos

Conforme se incrementa la demanda global de combustibles de bajo azufre, aparecen nuevas
tecnologias que prometen bajar substancialmente e costo de la desulfuracion. Los costos para

alcanzar niveles de bgjo y ultra bajo azufre dependen del contenido de azufre deseado.

La tecnologia necesaria para reducir €l azufre a niveles ultra bagjos se utiliza actualmente en
muchos lugares en todo e mundo. Los costos actuales son razonables y la industria de
refinacion continla desarrollando catalizadores mas activos y nuevos procesos para la
remocion del azufre y reducir ain més los costos. Aunque los beneficios de la reduccion de
azufre rebasan con mucho los costos, la inversion requerida en refinacion sigue siendo
significativa. La EPA, 1999 encontré que los beneficios ambientales y en la salud humana
asociados a la reduccion de azufre fueron diez veces més el evados que |os costos (este estudio
considerd normas de emision més estrictas para combustibles de bajo azufre). Mas ain: un
estudio europeo [Birch y col., 2000] demostré que los combustibles de ultra bgo azufre
reducen significativamente los costos totales, incidiendo directamente en un mayor

rendimiento del combustible.

En México actualmente la NOM-086-SEMARNAT-SENER-SCFI-2005 restringe el contenido
de azufre en el diesel menor a 15 ppm a partir del 2009. Esto representa un gran reto, porque
el contenido de azufre en los combustibles esta siendo cada vez mas alto, debido a que este
contenido en € petrdleo crudo va en aumento por caracteristicas de las reservas del mismo
(crudo Mayay Ku Maoob Zaap), con ato contenido de compuestos contaminantes de azufre,
nitrogeno y metales como: niquel y vanadio; lo cua es la principa causa de su dificil

procesamiento y aprovechamiento.

La Tabla 1, presenta las caracteristicas de las reservas de petrdleo en México. La Figura 1

muestra las normativas aplicadas en México, respecto al contenido de azufre en gasolina y
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diesal. En esta se observa como las regul aciones plantean una reduccién gradual hasta llegar a

combustibles de bajo azufre a partir del 2008.

Tabla 1. Caracteristicas de las reservas de petréleo

Caracteristicas Olmeca Istmo Maya Ku-Maloob-Zaap
Gravedad API 38 33 22 12
o5 oc [CSH] 4 9 155 20
Azufre [ppm] 9,800 14,300 36,000 50,100
Nitrégeno [ppm] 700 1,500 3,000 -
Niquel [ppm] 0.7 9 56 88
Vanadio [ppm] 5 44 271 412

GASOLINA 500 ppm Max.

PEMEX 250/300 ppm
PREMIUM 30/80 ppm ?

GASOLINA 500 ppm Maéx.
PEMEX MAGNA 30/80 ppm ¥
(ZMVMm)

GASOLINA 1000 ppm Max.
PEMEX MAGNA 300/500 ppm ¥

(RP) 30/80 ppm ¥

500 ppm Max.

PEMEX DIESEL 300 ppm Méx

15 ppm Max. )

ANO 2003 | 2004 | 2005 | 2006 | 2007 2008

Notas:

(1) Vigente apartir de Enero de 2004

(2) Vigente apartir de Enero de 2006

(3) Vigente apartir de Septiembre de 2008
(4) Vigente apartir de Enero de 2005

Figural. Normatividad respecto al contenido promedio/maximo de Azufre (ppm) para los
combustibles en México, propuesto en e proyecto de norma NOM-086-
SEMARNAT-2003. Norma actualmente vigente. NOM-086- SEMARNAT-
SENER-SCFI-2005. ZMVM: Zona metropolitana del valle de México. RP: Resto
del pais[Sierra, 2008].
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En la actualidad €l proceso més utilizado para disminuir € contenido de azufre en los

combustibles es la hidrodesulfuracion (HDS), pero es requerida una mayor actividad de los
catalizadores, aumento en los tiempos de residencia y condiciones méas severas de operacion
[Whitehurst y col., 1998; Parkinson, 2001], para lograr € objetivo. Otro factor importante es

la necesidad de hidrégeno de alta pureza, lo cual encareceria el costo de produccion.

En varias investigaciones [Kabe y col., 1992; May col., 1994; Gates y cal., 1997] se ha
demostrado gue los compuestos organoazufrados, que permanecen en € diesel con niveles de
azufre menores a 500 ppm, son los dibenzotiofénicos substituidos en las posiciones 4y 6. Su
orden de reactividad en HDS es. DBT> 4-MDBT> 4,6-DMDBT [Song, 2003]. Por
consiguiente, para reducir €l contenido de azufre a 15 ppm, mediante HDS convencional, uno
de los cambios en este proceso seria incrementar la presion y temperatura, ademas de requerir

de catalizadores mas activos.

Otros procesos han sido estudiados con e fin de eliminar estos compuestos [Song, 2003].
Entre estas opciones, la desulfuracion oxidativa (ODS) es una alternativa atractiva a los
procesos HDS [Huleay col., 2001]. La ODS tiene una importante ventga sobre la HDS, ya
gue los compuestos de azufre que son los més dificiles de eiminar por HDS son los més
reactivos en ODS [Otsuki y col., 2000].

En comparacion con la HDS convencional, la ODS tiene varias ventgas, tales como
condiciones no severas de operacion (presion atmosférica y temperatura inferior a 80 °C), adta
selectividad, ausencia de hidrégeno y € potencia para la desulfuracion de impedimentos

estéricos como aquil dibenzotiofenos.

Este proceso consiste esencidmente en convertir por oxidacion los compuestos
organoazufrados (alquil dibenzotiofeno) a sus correspondientes sulfonas, las cuales tienen
propiedades fisicoquimicas considerablemente diferentes a las de sus precursores. Las
sulfonas son solubles en compuestos polares que se pueden remover fécilmente por
operaciones de separacion convencionales como: adsorcién, extraccion, destilacion [Ishiharay
col., 2005; Muratay col., 2004; Otsuki y cal., 2000; Tey col., 2001].
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La ODS puede ser aplicada como parte de la estrategia en la reconfiguracion de unidades

HDS, en la construccion de nuevas unidades HDS o como un medio para reducir |os costos de

operacion en unidades que han sido reconfiguradas [ Gosling, 2004].
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2. Generalidades

Dentro de este capitulo se plantea la problematica y antecedentes que justifican el presente
trabajo. En esta seccion se incluye una revision bibliografica sobre la importancia del estudio
de los procesos en la eliminacion del azufre de las corrientes de proceso, los métodos
convencionales para llevarlo a cabo y las nuevas alternativas como la desulfuracion oxidativa.

Finalmente se presentan los objetivos de esta tesis.

2.1 Importancia del petroleo

A lo largo de la historia reciente, el petréleo se ha convertido en un elemento fundamental en
el desarrollo de la sociedad actual. Su importancia no se restringe a un concepto meramente

econdmico sino que impacta en otros &mbitos como el social, politico y ambiental.

México es el sexto productor de crudo a nivel mundial y la relevancia de este recurso en
nuestro pais, es porque en él se basa la seguridad energética y, con su aportacion a la
economia nacional, es un importante motor del desarrollo econdmico. Es dificil pensar en el
México moderno sin relacionar su historia con aquella del petroleo. Sin embargo, es también
necesario pensar en el futuro para poder vislumbrar los requerimientos de esta industria para
gue México satisfaga las necesidades internas del pais, se mantengan niveles adecuados en la
relacion reserva-produccion, mitigue los impactos ambientales y sigamos siendo uno de los

principales actores en el entorno mundial de la industria del petréleo.

Durante el 2006, el petréleo aportd 35.7% de la energia primaria consumida en el mundo,
ubicandolo como el mayor proveedor por encima de otras fuentes como el gas natural, el
carbon o la energia nuclear. A finales del mismo afio, las reservas probadas totales a nivel
mundial ascendieron a 1,208 miles de millones de barriles. De éstas 74.9% se encuentran en
los paises de la Organizacion de Paises Exportadores de Petroleo (OPEP), 6.6% en los paises
de la Organizacién para la Cooperacion y el Desarrollo Econdmicos (OCDE) incluyendo a
México, 10.6% en los paises de la ex Union Soviética y 7.9% en el resto del mundo. Por su
volumen de reservas, México se ubica en el lugar 17 a nivel mundial y quinto en América

después de Venezuela, Estados Unidos (USA), Canada y Brasil.

10
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El papel del petr6leo como principal fuente de energia primaria en el mundo, junto con los tres
factores cruciales que conlleva el uso de este energético (disponibilidad de reservas, precio e
impacto ambiental), sefialan la importancia de analizar el entorno internacional de este recurso

no renovable.

La demanda de energia y los requerimientos energéticos de un pais 0 region estan
determinados por las siguientes variables: crecimiento econdmico, crecimiento poblacional,
intensidad energética y precios de los combustibles. Para cada requerimiento energético
existiran uno o varios tipos de energia primaria que puedan cumplir con la necesidad, de
manera costo-efectiva, ya sea lefia, energias renovables, carbon, nuclear, gas natural o algun
derivado del petroleo, a la vez que existiran diversas tecnologias asociadas para su
aprovechamiento. Esto determinara la cantidad y forma de energia que serd demandada, asi
como el proceso de toma de decisiones sobre politicas publicas, tecnologias y tipo de energia a

utilizar.

En este sentido, el petréleo compite con otros tipos de fuentes de energia en cada uno de los
sectores, siendo el sector de generacion eléctrica donde ha existido mayor diversificacion, por
ejemplo, la sustitucion de combustéleo, diesel y carbon por gas natural, o todos estos
combustibles por energia nuclear; mientras que en el sector transporte el crudo sigue siendo

preponderante.

Se prevé que la demanda mundial de energia siga creciendo hacia el 2030 y que los
combustibles fosiles continuaran teniendo un papel preponderante, cubriendo mas del 93% de
las necesidades energéticas hacia el 2030, como se observa en la Tabla 2. En ese afio, se
contempla que el petréleo permanezca como el principal aporte de energia primaria, aungue su
participacion disminuird como consecuencia de un incremento mayor en la demanda de gas
natural y de carbdn. Se estima que, para 2010, el petroleo aporte 38.4% del total de energia
primaria consumida en el mundo, 37.5% en 2020 y 36.5% en 2030 [World Oil Outlook, OPEP
2007].

El sector transporte se mantendra como el principal consumidor de petréleo crudo hacia el

futuro, pasando de 38.6 mmbd demandados en 2005 a 56.4 mmbd en 2030, es decir casi la

11
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mitad del aumento esperado en la demanda de crudo proviene de este sector. Otro segmento
que incrementard su demanda sera el industrial, que se espera aumente su demanda en 6.7

mmbd respecto a los 21.7 mmbd que este sector consumié en 2005.

Tabla 2. Demanda de petroleo por region (mmbd), 2005-2030

Region 2005 2010 2015 2020 2025 2030
Total mundial 833 897 96.5 103.5 1104 1176
Norteamérica 255 261 269 277 284 290
Europa Occidental 155 156 158 159 159 158
OCDE Pacifico 496 503 513 522 529 534
Ameérica Latina 4.6 3.0 35 59 6.4 6.8
Medio Oriente v Africa 3.0 3.4 4.0 4.6 5.2 59
Sur de Asia 3.1 3.9 3.0 6.1 73 86
Sureste de Asia 4.4 5.2 6.1 7.1 8.0 9.0
China 6.3 87 104 123 143 16.4
OPEP 7.4 g2 9.1 99 10.8 11.7
Paises en vias de desarrollo 29.0 345 40.0 459 52.0 585
Ex Unidn Soviética 3.8 4.0 42 43 4.5 4.6

World Qil Outlook, OPEP 2007.

El sector residencial, comercial y agricultura pasara de 10.2 mmbd consumidos en 2005 a 14.6
mmbd hacia 2030, mientras que el sector eléctrico presentard el menor incremento como
consecuencia de la sustitucion de combustibles derivados del petrdleo por otros menos

contaminantes como el gas natural. Como se muestra en la Figura 2.1.

Se prevé que los miembros de la OPEP, con sus amplias reservas y bajos costos relativos de
produccion, puedan compensar los incrementos que se den en la demanda. Este aumento
requerird una nueva produccion mundial por mas de 34.3 mmbd con relacién a la produccion
de petrdleo en 2005. Se espera que los productores de la OPEP sean la principal fuente de los
incrementos que se requieren en la oferta mundial de petréleo elevando su produccién en 23.9
mmbd para el periodo (crudo mas liquidos del gas natural y petroleo no convencional). Este

volumen implica que, para el 2030, la OPEP contribuira con 50.3% de la oferta total de crudo.

12
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6.7
6.3 14.6

2005 2010 2020 2030
m Transporte Residencial/Comercial/Agricultura
®m Industrial Eléctrico

Fig.2.1 Demanda de petréleo por sector (mmbd), 2005-2030
Fuente: World Oil Outlook, OPEP 2007.

2.2 Fuentes de produccion de diesel

El diesel es un hidrocarburo constituido por moléculas de 15 a 18 atomos de carbono con un
rango de temperatura de ebullicién de 250 — 375 °C. El pool del diesel esta integrado por las
corrientes de proceso derivadas de la destilacion atmosférica del petréleo crudo, del aceite
ciclico ligero procedente de las unidades FCC, del diesel de hidrocraqueo y de las
coquisadoras. El diesel de FCC y decoquisado contienen arriba del 2.5 % en peso de azufre,
un bajo indice de cetano (20), elevada densidad y alto contenido de arométicos y

poliaromaticos (80-90%).

La calidad del diesel se determina por medio del indice de cetano, que es la medida de la
calidad de ignicion y capacidad antidetonante del diesel. Este es indicativo del grado de
eficiencia de la combustién en el motor, de forma tal que se produzca la méxima cantidad de
energia aprovechable. Otro pardmetro importante es el contenido de azufre, su efecto se
manifiesta en el desgaste de la maquina y la contaminacidn atmosférica ya mencionada. En un
futuro se prevé el procesamiento de crudos mas pesados, lo cual implica una mayor

concentracion y complejidad de las moléculas de azufre. Por su alto contenido de azufre,
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distribuido en moléculas consideradas como refractarias, el diesel para ser desulfurado,
requiere de condiciones severas de temperatura y presion, y ademas, de catalizadores mas

activos.
2.3 Tendencias de las especificaciones de azufre en el diesel

Debido a la problematica ocasionada por las emisiones de los contaminantes antes
mencionados, las normas ambientales que regulan las emisiones de estos gases son cada vez

mas estrictas.

En el ambito internacional se plantea la posibilidad de restringir al maximo las emisiones, por
ejemplo, la Agencia de Proteccion Ambiental (EPA) de EUA, en diciembre del afio 2000,
discutio y reviso los requerimientos para el contenido de azufre en diesel, proponiendo un
contenido menor a 15 ppm para junio del afio 2006 [Song, 2003]. Similares requerimientos se
implementaron en Canada (10 ppm en el 2006), asi como en el Unién Europea y otros paises
alrededor del mundo [Babich y col., 2003]. El gobierno de Alemania ha ordenado una
reduccion a menos de 10 ppm, dando incentivos fiscales para promover la inversion en los

proyectos de mejora del diesel.

En nuestro pais, desde 1986, PEMEX-Refinacion ha venido trabajando en mejorar la calidad
del diesel, reduciendo gradualmente los niveles de azufre, hasta llegar en la actualidad a un
contenido maximo de 500 ppm para el diesel desulfurado. En el 2003 se planted la
modificacion de la norma NOM-086- ECOL-1994, donde se establecid que el diesel contenga
un maximo de 300 ppm de S en el 2006 y de 15 ppm para el 2008 [NOM-086, 2003].
Actualmente el contenido de azufre en diesel es de 15 ppm en la region fronteriza, 300 ppm en
zonas urbanas y 500 pmm en el resto del pais.

Como consecuencia de dichas propuestas, las refinerias estan abocando sus esfuerzos en
cambiar las configuraciones en sus procesos de hidrodesulfuracion (HDS), algunas de las
mejoras que se proponen son: incrementar la actividad de los catalizadores, alimentar
hidrogeno mas puro, operar a una mayor temperatura y presion, mejorar la distribucion de

flujos y el perfil térmico en el reactor mediante internos de nueva tecnologia. Sin embargo, el
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costo de operacion y la inversion necesaria para tales alternativas se prevé que sean muy
elevados [Levy y col., 2001]. Por lo antes mencionado, es necesario investigar tecnologias
alternas que permitan la obtencion de diesel con menos de 15 ppm de S, minimizando tanto

los costos de operacion como la inversion.

Entre los nuevos procesos que se han propuesto, resalta la desulfuracion oxidativa (ODS), este
proceso ha sido de interés para dar solucién a la necesidad de producir combustibles libres de
azufre [Babich y col., 2003].

El proceso ODS consiste esencialmente en convertir por oxidacion los compuestos
organoazufrados del tipo dibenzotiofenicos y alquil sustituidos en la posicién 4 y 6 a sus
correspondientes sulfonas, las cuales son moléculas con propiedades quimicas y fisicas
diferentes a las moléculas del combustible, por lo tanto, son féciles de remover por
operaciones de separacion como destilacion, extraccion con disolventes, adsorciéon y
descomposicion [Otsuki y col., 2000; Te y col., 2001; Wang y col., 2003; Murata y col.,
2004].

En comparacién con la HDS convencional, la ODS puede ser considerada como una
alternativa viable para una desulfuracion profunda, dado que ésta se lleva a cabo a condiciones

suaves de operacion: temperatura menor a 80°C y presion atmosféerica [Wang y col., 2003].

A continuacion se hace una revision de los principales procesos de desulfuracion y las

tecnologias alternas para disminuir el contenido de azufre en combustibles como el diesel.

2.4 Hidrodesulfuracion (HDS)

La desulfuracion del petréleo crudo se lleva a cabo a elevadas temperaturas y presion parcial
de H,, convirtiendo a los compuestos organoazufrados en acido sulfhidrico (H,S) e
hidrocarburos libres de azufre [Babich y col., 2003]. El hidrotratamiento o hidroprocesamiento
es una tecnologia que se encuentra presente en las refinerias desde antes de la segunda guerra
mundial, y que ha evolucionado progresivamente en los dltimos 70 afios. Los catalizadores

empleados son de CoMo y NiMo, soportados en y-alimina.
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La dificultad de remocién y actividad de reaccion de los compuestos de azufre presentes en los
combustibles depende de que tan refractarios sean. La Figura 2.2 muestra una relacion
cualitativa del tipo y tamarfio de las moléculas de azufre en las diferentes fracciones destiladas
de combustible respecto a su reactividad relativa. Las corrientes de refineria se destinan para
producir principalmente tres tipos de combustibles: gasolina, turbosina y diesel, los cuales

difieren en composicién y propiedades [Song, 2003].
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Fig. 2.2 Reactividad de compuestos organoazufrados en HDS respecto al tamafio de sus
anillos arométicos y la posicion de la sustitucion alquilica en los anillos [Song,
2003].

Las moléculas de azufre difieren ampliamente en sus puntos de ebullicién, y entre ellas se

incluyen especies no aromaticas y no tiofénicas (como sulfuros, disulfuros y mercaptanos),

benzotiofenos (BTs) y dibenzotiofenos (DBTs). Dependiendo de la posicion de los
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sustituyentes alquilicos, los DBTs pueden variar fuertemente en reactividad para HDS.

Otra opcion para producir diesel con bajo contenido de azufre es incrementar la severidad del
proceso de hidrotratamiento, pero esto a su vez genera reacciones secundarias indeseables
como la hidrogenacién de las olefinas, que darian un producto de baja calidad, es decir, con un

indice de cetano bajo [Song, 2003].

2.5 Tecnologias alternas de desulfuracion

Las nuevas tecnologias desarrolladas para lograr la desulfuracion profunda del diesel, estan
enfocadas en modificar las formulaciones de los catalizadores de HDS, disefio de nuevos
reactores, redisefio de los procesos y desarrollo de nuevos sistemas de procesamiento. Los
mejores resultados que se han logrado obtener, es con aquellos procesos que combinan el
disefio avanzado de los equipos de reaccion y el uso de un catalizador adecuado [Babich y
col., 2003; Song, 2003].

2.5.1 Desulfuracion por alquilacion

Este proceso consiste basicamente en aumentar la temperatura de ebullicién (con el aumento
de su peso molecular) de los compuestos organoazufrados por medio de la reaccion de
alquilacion de los compuestos tiofénicos con olefinas presentes en la misma corriente, en
presencia de catalizadores acidos de Lewis, como BF3, AICl3, ZnCl, o SbCls soportados. Los
compuestos producidos con alto punto de ebullicion pueden ser mezclados en el pool de diesel
y desulfurarse por HDT convencional, ya que el nimero de octano no es importante para el
diesel. La tecnologia OATS (Olefinic Alkilation of Thiophenic Sulfur) consiste de una seccién
de pre-tratamiento, un reactor OATS y una unidad de separacion de productos [Babich y col.,
2003].

En comparacion con el tiofeno (punto de ebullicion alrededor de 85 °C), los tiofenos
alquilados como 3-hexiltiofeno y/o 2-octiltiofeno tienen un punto de ebullicion mucho mas
alto (221 y 259 'C, respectivamente). Esto les permite ser facilmente separados de la corriente
principal de la destilacion de la gasolina. La aplicacion de esta tecnologia de desulfuracion por

alquilacién esta muy limitada a la Nafta de FCC.

17



GENERALIDADES Q

2.5.2 Biodesulfuracion

La biodesulfuracion, es un proceso biocatalitico que explota la versatilidad de ciertos
microorganismos para llevar acabo transformaciones especificas de azufre que selectivamente
desulfuran, este es un enfoque atractivo para lograr bajos niveles de azufre. La ventaja
inherente de este proceso es que puede operar a temperatura ambiente y presiones bajas,
resultando en bajos costos de energia, baja emision y generacion de productos indeseados
[Mehran y col., 2007]

Aunque la biodesulfuracion ha sido considerada una alternativa a la hidrodesulfuracion, por
més de 40 afios, a la fecha no se tienen bioprocesos comercialmente viables para la
eliminacién de organicos de azufre de los combustibles. Una de las principales razones de esta
falta de éxito fue que se requiere mejorar la actividad de los biocatalizadores, alcanzar
cinéticas mas rapidas, eliminar las limitaciones de transferencia de masa, encontrar
microorganismos resistentes a la temperatura y disolvente, y ampliar la especificidad del

sustrato para atacar un mayor rango de compuestos heterociclicos.
2.5.3 Desulfuracién por extraccion

La desulfuracion por extraccion, se basa en un proceso fisico, donde los compuestos
organoazufrados son mas solubles que los hidrocarburos en un solvente apropiado debido a
diferencia de polaridades [Babich y col., 2003]. Este proceso de refinacion (Fig. 2.3) involucra
la formacion de una emulsidn de un solvente con diesel. En algunos casos el azufre primero se
oxida utilizando un peroxidcido como catalizador para facilitar asi la extraccion. El azufre
oxidado es posteriormente separado de los hidrocarburos mediante una operacién unitaria
comun de separacién, obteniéndose un combustible bajo en azufre. Por otro lado el solvente

utilizado para la extraccion es recuperado y recirculado al proceso.
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Fig. 2.3 Diagrama de flujo general de desulfuracién extraccion.
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Este proceso trata preferentemente los compuestos de azufre mas dificiles de remover pero no
trabaja apropiadamente en los destilados directos. Las caracteristicas mas atractivas del
proceso son su operacion a baja presion y temperatura, no cambia la estructura quimica de los
componentes de la carga, los equipos necesarios son convencionales sin requerimientos
especiales, su facil integracion a refineria, no produce saturacion de olefinas como en HDS por

lo que no hay pérdida de octanaje.

Para garantizar la eficiencia del proceso se debe seleccionar cuidadosa y adecuadamente el
disolvente, de tal forma que los compuestos organoazufrados sean altamente solubles en él, asi
como cuidar que su punto de ebullicion sea diferente al de los compuestos organoazufrados
para su facil recuperacion. Asi mismo, el disolvente no debe ser caro para asegurar la

viabilidad econémica del proceso.

La eficiencia de esta tecnologia esta limitada por la solubilidad de los compuestos
organoazufrados en el disolvente, por lo que este ultimo debe ser elegido de acuerdo a la
naturaleza de los compuestos azufrados a remover. El proceso puede presentar ventajas
cuando se desea la reduccion de poliarométicos en los combustibles de ultra bajo azufre,
debido a que, dependiendo del disolvente, los aromaticos son extraidos junto con los

compuestos organoazufrados, pudiéndose ajustar la fraccion extraida a los requerimientos.

Algunos de los disolventes convencionales estudiados para desulfuracion son: acetona, etanol,
polietilenglicoles y disolventes nitrogenados como el acetonitrilo (MeCN), los cuales han
demostrado entre 50 y 90 % de desulfuracion dependiendo del nimero de ciclos de extraccién
[Babichy col., 2003].

Por otro lado, existen multiples estudios que proponen el uso de liquidos ionicos para
desulfuracion por extraccion. Algunos autores sugieren que se obtienen mejores resultados
mediante mezclas de disolventes “Solvent Cocktail” [Babich y col., 2003] como por ejemplo:
acetona-etanol [US patent 5753102] o tetraetilen glicol-metoxitri glicol [US patent 5582714].
Sin embargo, su preparacion es dificil e ineficiente debido a que su composicion depende

fuertemente de los compuestos organoazufrados presentes.
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2.5.4 Desulfuracion por adsorcion

Este proceso esta cimentado en la capacidad de algunos solidos para adsorber compuestos
organoazufrados presentes en las corrientes de refineria. Con base en los mecanismos de
interaccion de los compuestos de azufre con el sélido (adsorbente), la desulfuracion por

adsorcion se puede dividir en dos grupos: adsorcion fisica y adsorcion quimica.

La desulfuracion adsorbente se basa en la adsorcion fisica de los compuestos organoazufrados
en la superficie del sdlido. El adsorbente es lavado con un disolvente para su regeneracion,
dando como resultado una corriente con una alta concentracion de compuestos

organoazufrados.

La adsorcion reactiva aprovecha la interaccion quimica de los compuestos organoazufrados y
el adsorbente. El azufre se fija comunmente como sulfuro, y el hidrocarburo libre de azufre es
liberado en la corriente de combustible purificada. La regeneracion del adsorbente gastado da
como resultado la eliminacion de azufre en forma de H,S, S o SOy, dependiendo del proceso
aplicado. La eficiencia del proceso depende de las propiedades del adsorbente: capacidad de

adsorcion, selectividad, durabilidad y regeneracion [Babich y col., 2003].

Los materiales adsorbentes son una alternativa novedosa, los cuales funcionan como tamices
capaces de adsorber compuestos organicos con azufre. Durante la remocion, estos adsorbentes
eventualmente llegan a saturarse de azufre lo que origina que su capacidad para remover el

azufre de una corriente sea reducida, por lo cual estan sujetos a un proceso de regeneracion.

Algunos materiales utilizados como adsorbentes son: carbén activado, zeolitas, catalizadores
de CoMo soportado y silice-alimina [Savage, y col., 1995], 6xidos metalicos masicos o
soportados (ZnO, MoOs, NiO, Coz04 y MnO) y complejos de metales de transicidn soportados
en materiales porosos, zeolitas, 0xidos metalicos, carbon activado, entre otros [Babich, y
col., 2003].
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Phillips Petroleum Company [Khare, y col., 2000] utilizo la adsorcion reactiva para desarrollar
la tecnologia S Zorb para remover el azufre de las gasolinas y diesel. El proceso consiste en
poner en contacto al diesel y el adsorbente en un reactor de lecho fluidizado a una temperatura
entre 340-410 °C, a una presion entre 2-20 bar y en presencia de H,. En este proceso, el &tomo
de azufre es removido de la molécula y retenido por el adsorbente. El hidrocarburo es
regresado al producto final sin cambios estructurales, lo cual es una gran ventaja. El
adsorbente gastado se retira del reactor continuamente y se envia a la seccion de regeneracion,

donde el azufre es separado y el SO, generado es enviado al proceso Claus.

2.5.5 Desulfuracion por destilacion catalitica

Un reciente desarrollo de CDTECH se basa en la destilacion catalitica de combustibles,
integrando la remocion del azufre por hidrodesulfuracion junto con destilacion convencional
en un mismo equipo. Este proceso permite tratar toda o una porcion de la gasolina, sin

necesidad de una columna de destilacion adicional.

El proceso incluye dos columnas de destilacion empacadas con catalizadores de HDS, una
destinada para los compuestos ligeros y la otra para la fraccion pesada. Toda la nafta de la

unidad de cracking catalitico (FCC) es alimentada en la primera columna.

En la primera columna los compuestos de azufre experimentan reacciones para formar
compuestos mas pesados, que se acumulan en el fondo y son alimentados a la siguiente
columna con el resto de la fraccion pesada. Dado que la presion y la temperatura en la primera
columna son mucho mas bajas que en HDS convencional, hay muy poca saturacion de

olefinas y bajo consumo de hidrdgeno.

En la segunda columna, los compuestos pesados se ubican en el fondo y los ligeros fluyen
hacia arriba junto con el hidrogeno que se inyectd en la base de la columna para reaccionar
con los compuestos de azufre mas dificiles de remover. A través del proceso, la presion y la
temperatura son menores que en HDS convencional. Las presiones y las temperaturas son

especialmente bajas en la primera columna y en la parte superior de la segunda, donde se
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encuentran la mayor parte de las olefinas, esto significa que en esta seccidn se lleva a cabo un
proceso HDS a condiciones suaves con los compuestos organoazufrados mas reactivos. Esto

da como resultado una minima pérdida de octanaje.

En cuanto a la parte inferior de esta Ultima columna, esta seccion dispone de catalizadores
HDS avanzados (NEBULA), que permiten alcanzar un proceso de HDS de los compuestos

menos reactivos a condiciones un poco mas severas.

Esta tecnologia ya se aplica en varias refinerias, garantizando la obtencion de gasolinas de
ultra bajo contenido de azufre con menores flujos de hidrogeno y consumo energético que la

HDS convencional.

2.5.6 Desulfuracion por precipitacion

La desulfuracion por precipitacion se basa en la formacion y posterior remocion de complejos
de transferencia de carga insolubles en la fase hidrocarburo. Los experimentos preliminares
reportaron un compuesto modelo organoazufrado 4,6-DMDBT disuelto en hexano y gaséleo,
utilizando 2,4,5,7-tetranitro-9-fluorano (TNF) como ¢l mas eficiente receptor m. El aceptor n
es agregado en solucion a la fase hidrocarburo. Finalmente el exceso de TNF es recuperado

de la fase hidrocarburo con la adsorcion de un soélido [Babich y col., 2003].

Actualmente, la eficiencia es muy baja, los resultados de un tratamiento en la eliminacion de
azufre presente es de sélo el 20%. Por otra parte, hay una competencia en la formacion de
complejos entre los compuestos organoazufrados y otros compuestos aromaticos, resultando
baja selectividad. Otra desventaja de este proceso es que se requiere una gran cantidad de
agente muy superiores a las estequiométricas para lograr una buena actividad complejante,
siendo necesario remover grandes volumenes del agente de la corriente de hidrocarburos
[Babichy col., 2003].
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2.5.7 Desulfuracién oxidativa

La desulfuracion oxidativa (ODS), puede ser una tecnologia alternativa a HDS cuando los
costos de hidrégeno son prohibitivos. Este proceso esencialmente consiste en convertir por
oxidacion los compuestos organoazufrados (benzotiofenicos o dibenzotiofenicos) a sus
correspondientes sulfonas, las cuales tienen propiedades fisicoquimicas diferentes a las de sus
precursores. Las sulfonas son solubles en compuestos polares, el cual se pueden remover
facilmente por operaciones de separacion convencionales como: adsorcion, extraccion, 0
destilacion [Ishihara y col., 2005; Murata y col., 2004; Otsuki y col., 2000; Te y col., 2001].
La oxidacion selectiva de sulfuros en sulfoxidos se lleva a cabo a temperatura ambiente,
utilizando peroxido de hidrogeno como agente oxidante. Para estas condiciones se observa una
alta conversion y una excelente selectividad del sulféxido hacia la sulfona.

Los agentes oxidantes usados mas comunmente en la ODS son el peroxido de hidrogeno, ter-
butil hidroperdxido, peracidos y ozono. Sin embargo, el interés en el peréxido de hidrégeno
para oxidar compuestos organicos ha recibido gran atencion en afios recientes debido a su
campo de aplicacién, siendo el agua el Unico subproducto en las reacciones de oxidacion;
ademas es mas barato y mas accesible que otros oxidantes como los peracidos o los
hidroperoxidos [Hulea y col.,1998]. La seleccion del agente oxidante depende del caracter
hidrofébico del catalizador, dado que el peroxido de hidrogeno produce agua y esto inhibe la
actividad de la ODS [Cedefio y col., 2005]. Sin embargo en este caso, los catalizadores de
vanadio presentan buena actividad con los compuestos organoazufrados presentes en

combustibles, utilizando como agente oxidante perdxido de hidrogeno.

El proceso ODS presenta grandes ventajas técnicas y econdémicas sobre el proceso
convencional de HDS profunda, dado que, la ODS se realiza a temperatura ambiente, presién
atmosférica y no requiere del consumo de hidrégeno. Otra ventaja podria ser la facilidad de
oxidar los compuestos considerados como refractarios (alquil dibenzotiofeno) en HDS a sus
correspondientes sulfonas [Otsuki y col., 2000]. Lo que hace a la ODS una alternativa viable

en la produccion de diesel con bajo contenido de azufre.
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La ODS puede ser aplicada como parte de la estrategia en la reconfiguracion de unidades
HDS, en la construccion de nuevas unidades HDS o como un medio para reducir los costos de

operacion en unidades que han sido reconfiguradas [Gosling, 2004].

La Figura 4 muestra el mecanismo de reaccion para la oxidacion de dibenzotiofeno empleando
peréxido de hidrogeno, que ha sido propuesto por varios autores, entre ellos Zhou y col.
(2009). Este mecanismo consiste de dos adiciones nucleofilicas consecutivas: en la primera, el
radical cargado positivamente de la molécula de oxidante (el cual tiene un alto requerimiento
de electrones), reacciona con el azufre del dibenzotiofeno (cuya densidad de electrones es
relativamente alta) produciendo el sulfoxido correspondiente y como subproducto de la

reaccién agua.
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Fig. 4 Mecanismo de oxidacién de dibenzotiofeno utilizando H,0,.

En la segunda adicion nucleofilica, nuevamente el radical cargado positivamente de otra
molécula de oxidante reacciona con el azufre del sulféxido, produciendo la sulfona
correspondiente y una segunda molécula de agua. La intensidad con la cual el radical positivo
del oxidante interactia con el azufre de la molécula organoazufrada depende de la densidad

electrénica del atomo de azufre.
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Esto significa que en el caso de la primera reaccion la interaccion es mas fuerte que la
segunda, debido a que en el sulfoxido la densidad electronica alrededor del &tomo de azufre es
menor que en el caso del compuesto sin oxidar. Zhou y col. (2009) consideraron en su trabajo
que esta fue la razon por la cual la cinética de produccién de sulfoxidos fue mucho mayor que
la cinética de produccion de sulfonas.

2.6 Catalizadores para ODS

La ODS con varios catalizadores soportados han sido discutidos recientemente en previas
publicaciones [lIto y col., 2006; Quian, 2008; Chica y col., 2006; Prassad y col., 2008; Hulea y
col., 2001]; entre ellos los catalizadores de vanadio con diferentes soportes mostraron altas
remociones de azufre de diesel comercial y de una mezcla con compuestos nitrogenados
[Cedefio y col., 2008]. Estos catalizadores fueron utilizados para evaluar varios efectos en la
ODS, como el disolvente de extraccion, agente oxidante, temperatura de reaccion y
condiciones de proceso, los resultados indicaron que el desempefio de la ODS depende del
soporte catalitico utilizado. Varios soportes de 6xidos fueron evaluados, como ceria, alimina,

titania, silica (SBA-15), niobia y dxidos mixtos de alumina-titania y silica-alimina.

La zirconia es otro soporte catalitico que presenta un interesante desempefio en la ODS
[Gomez y col., 2009]. La eficiencia del catalizador de 6xido de vanadio soportado, depende
principalmente de la dispersion de la fase activa, que a su vez depende estrechamente del
soporte y el método utilizado para la preparacion del catalizador. Sin embargo la zirconia,
como soporte catalitico de 6xidos de vanadio para el proceso de ODS, no ha sido investigada
aun. En vista del potencial uso de la zirconia como un soporte catalitico [Chary y col., 2006],
se encontro interesante investigar el comportamiento de los catalizadores de VO,/ZrO, en la
reaccion de ODS de un diesel modelo. En este sentido, el 6xido de vanadio soportado en
zirconia o en un oxido mixto de Zr-Al fueron preparados con varias cargas de VV con el fin de
evaluar la reactividad de los compuestos dibenzotiofenicos y alquil sustituidos en la posicién

4y 6 presentes en el diesel.
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En la actualidad, la zirconia (ZrO,) es uno de los materiales de mayor importancia a nivel

industrial y cientifico debido a sus excelentes propiedades refractarias, su alta resistencia
mecénica y a la corrosion, asi como su gran estabilidad quimica. La zirconia presenta una
amplia gama de aplicaciones gracias a sus propiedades, entre estas aplicaciones se encuentran
las vinculadas con varios tipos de materiales, tales como: refractarios, abrasivos, pigmentos
ceramicos, piezoeléctricos, capacitores, piroeléctricos, ceramicas estructurales, elementos
ceramicos de calentamiento, fibras ceramicas, electrolitos sdlidos, sensores de oxigeno y
barreras térmicas.

La zirconia da lugar a una interaccion muy diferente entre la fase activa y el soporte,
modificando la actividad y selectividad de los del sistema. Posee propiedades quimicas que
pueden ser de importancia en el comportamiento de los sistemas cataliticos, como la acidez o

basicidad, asi como de la capacidad oxidante y reduccion.

Trabajos recientes con respecto a la zirconia indica que es uno de los mejores soportes para los
catalizadores de vanadio en la ODH de hidrocarburos, ya que da buenas dispersiones,
térmicamente estable y quimicamente inerte. Por otra parte, se ha demostrado que el vanadio
soportado en zirconia es mas activo que el vanadio soportado en alimina y silice, utilizando la

oxidacion del metanol como una prueba de reaccion.

2.7 Objetivos

El objetivo principal del presente trabajo es sintetizar, caracterizar y evaluar la actividad de

catalizadores de vanadio soportados en zirconia, preparados mediante diferentes métodos.
2.7.1 Objetivos particulares

Particularmente, se buscara evaluar el desempefio de los catalizadores en las reacciones de

desulfuracién oxidativa.

e Sintetizar catalizadores con diferentes cargas de vanadio soportados en zirconia y en

un 6xido mixto de zirconia y alimina.
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Evaluar el efecto del tiempo de calcinacion asi como el método de sintesis de los
catalizadores sobre la ODS.

Evaluar la actividad de los catalizadores soportado en zirconia y en zirconia-alumina,
en un reactor batch, para determinar el contenido de vanadio que favorece la oxidacion

de compuestos organoazufrados.

Caracterizar por diferentes técnicas fisicoquimicas a los catalizadores preparados.
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3. Desarrollo experimental

En este capitulo se hace una descripcion de la preparacion de los catalizadores, asi como de las
pruebas de actividad catalitica que se hicieron en un reactor por lotes (batch). Para realizar la
reaccién de oxidacion se utilizaron los compuestos organoazufrados mas refractarios de la
HDS: DBT (98% de pureza), 4-MDBT (96% de pureza) y 4,6-DMDBT (97% de pureza),

todos ellos fueron adquiridos de Sigma/Aldrich y se utilizaron sin tratamiento posterior.

La parte experimental consiste en la evaluacion del efecto de la sintesis del soporte, el tiempo
de calcinacion de los catalizadores y los métodos de preparacion (impregnacion por volumen
en exceso y coprecipitacion) de estos en la reaccion de ODS, para una mezcla modelo de
diesel en presencia de un catalizador de V,0s/ZrO,. El disolvente utilizado fue el acetonitrilo,
como agente oxidante se utilizé el perdxido (H,O,) de hidrégeno, el cual tiene alto poder
oxidante y con él se busca potencializar la cinética de la reaccion y tener buen
comportamiento de la actividad del catalizador.

3.1 Materiales y reactivos

La mezcla reactiva consiste en la disolucion de 1g de DBT, 1g de 4-MDBT y 1g de 4,6-
DMDBT disuelto en un litro de acetonitrilo; este modelo de diesel fue preparado con 600 ppm
de azufre total, el cual presenta la siguiente distribucion: 217 ppm de DBT, 198 ppm de
4-MDBT y 185 ppm de 4,6-DMDBT.

Las pruebas de actividad se llevaron a cabo en un reactor, con las siguientes caracteristicas,
cuenta con un termostato para mantener la temperatura constante, este control se realiza
haciendo circular por el enchaquetamiento agua a 60 °C, la cual es suministrada por medio de

un sistema de bombeo con control de temperatura.

El reactor consta de tres bocas, la boca central se conecta a un sistema de refrigeracion para
condensar el disolvente que se pudiese evaporar, evitando su pérdida; en las otras dos se
coloca un termémetro y un tapdn que servira para muestrear a los tiempos de reaccion. Todas

las pruebas de reaccion se llevaron a cabo a 60 °C y presién atmosférica, adicionando 100 mg
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de catalizador, 50 mL de mezcla reactiva, manteniendo agitacion constante y muestreando a
15, 30, 60, 90 y 120 min. La cantidad adicionada de H,O, en los tiempos de muestreo
anteriormente mencionados fue de 0.5 mL, para tener una relacion de O/S = 6.5, lo cual es
equivalente a 4.8 x10° mol, esta es 3.3 veces més que la cantidad estequiométrica requerida
para la completa oxidacién de los compuestos organoazufrados presentes en la reaccion. Estas
pruebas de ODS se realizaron con una relacion peso del catalizador/volumen de diesel= 2 g/L,

para todos los catalizadores.

El sistema se mantuvo en agitacion constante durante el transcurso de la reaccion de oxidacion

por medio de un sistema de agitacion magnética.

3.2 Pruebas de actividad catalitica

Los productos de la reaccion de las pruebas de actividad se determinaron por cromatografia de
gases. Se usO un cromatografo HP5890 series Il equipado con un sistema de inyeccion
automatica de muestras HP7683 y con una columna capilar PONA de 50 m x 0.2 mm x
0.5um. Los reactivos y productos fueron identificados por sus tiempos de retencién. El anlisis

de la concentracién del agente oxidante se evalud por titulacion yodomeétrica.

Como primera parte de la investigacion, se sintetizaron catalizadores por el método de
impregnacién y coprecipitacion, depositando en el soporte cargas de 6 y 23 % de V. Los
catalizadores fueron calcinados durante 4 y 12 h. Cada uno de ellos, con el proposito de
estudiar el efecto del método de preparacion, la carga de vanadio y el tiempo de calcinacion en
la ODS.

Los catalizadores pertenecientes a esta etapa se presentan a continuacion, asi como la
nomenclatura con la cual fueron Ilamados, donde SG representa a los catalizadores que fueron
preparados por el método de sol-gel, con letra C los preparados por coprecipitacion y los que

no tienen letra son los preparados por impregnacion.

29



DESARROLLO EXPERIMENTAL g

Catalizadores calcinados durante 4 h. Catalizadores calcinados durante 12 h.
6% V 23%V 6% V 23% V
V6 V23 V6 V23
V6SG V23SG V6SG V23SG
V6C \V23C V6C \V23C

Una vez obtenido el mejor catalizador en base a los resultados de actividad catalitica, debido a
los diferentes métodos de preparacién y tiempo de calcinacion, se realiza como segunda
etapa, la sintesis de los catalizadores variando la carga de V para determinar el desempefio de

ellos en la reaccion de ODS. Los catalizadores son los siguientes:

Catalizador calcinado durante 4 h.
V3
V9

Obtenido el perfil de actividad catalitica, se sintetiza un catalizador soportado en éxido mixto

Zr-Al con 9 % V (VIM) para compararlo contra su similar de carga V9.

Los resultados de actividad se presentan en funcion de la produccion desulfonas. Expresadas

en términos de la concentracion inicial de DBT’s (Co,)y de la concentracion de la

sulfonas(Cso,., ).

Si

Produccibén de sulfonas = o
0

La produccion de sulfonas es la relacion de la concentracion de la sulfona correspondiente a
cada compuesto dibenzotiofénico a tiempo i, dividida entre la concentracion inicial de cada

dibenzotiofénico presente en el diesel modelo.

3.3 Métodos de preparacion de catalizadores
A continuacion se describe los métodos de preparacién de los catalizadores.
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3.3.1 Impregnacion por volumen en exceso

Este método consistié en preparar una solucion acuosa de acido oxalico 2M, la solucién fue
calentandose hasta lograr la completa solubilidad del acido, posteriormente se agregd poco a
poco el metavanadato de amonio (MVA) equivalente al contenido deseado de V. La solucién
al final presenté una coloracion azul, caracteristica de la especie de vanadio V** (esta
coloracion se debe a que el acido oxalico actia como agente reductor), se dejé enfriar a
temperatura ambiente y posteriormente se afiadio 5 g de soporte, dandosele una maduracion de
24 h, con el objetivo de depositar la mayor cantidad de la fase activa en el soporte,

posteriormente la muestra se sec6 a 100 °C por 24 h.

Para activar el catalizador, se calcina en aire a 500 °C por 4 y 12 horas, con este proceso se

forman 6xidos de vanadio anclados a la superficie del soporte, de acuerdo a la Figura 3.1.

NH,VO, + H,0

Q C."l ? 9

v \ v vV
o’ g‘o o’go/ \8‘0” g‘o”

H
H H H H H o 0 o) 0 0
Calcinacioén [ I 1 i
00 0 0 00 ’CJ) 0 O o o) 0
| | | | |

I | ]

|-

Fig. 3.1 Procedimiento de formacion y anclaje de oxidos de vanadio durante la etapa de
calcinacion en el método de impregnacién por volumen en exceso.

3.3.2 Meétodo de Sol-gel
3.3.2.1 Sintesis del soporte

El método sol-gel involucra un gran nimero de procesos en los que interviene un sol, el cual
se transforma en un gel. El sol es una solucion coloidal que puede ser descrita como una

dispersion de particulas que tienen un diametro generalmente de 1000 A en un medio liquido.
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El gel es un sistema polimérico, que ha sido formado por una policondensacién quimica.

Existen esencialmente dos métodos para formar un gel:

a) Maétodo coloidal, consiste en la desestabilizacién de un sol.
b) Método de los alcoxidos, comprende la hidrolisis y polimerizacién de compuestos
organometalicos (alcdxidos) que se disuelven en alcoholes en presencia de agua. En

este trabajo, se eligié este método.

Los alcdxidos metalicos usualmente empleados en el método sol-gel estdn compuestos por un
metal rodeado de grupos alcoxi. Un alcoxi es un ligando formado al separar un protén del
hidroxilo en un alcohol, como en metoxi (*OCHj3) o etoxi (*OC,Hs).

El método sol-gel presenta grandes ventajas sobre los ya conocidos en la sintesis de soportes,

catalizadores, ceramicas, las cuales son resumidas a continuacion:

e Los precursores alcoxidos son faciles de purificar.

e Los materiales obtenidos tienen gran homogeneidad, ya que se parte de una mezcla
homogénea.

e Facilidad de preparar polvos ultrafinos (menor de 100 A).

e Existe una alta pureza en el producto final.

e El area especifica se puede variar dependiendo de las condiciones de reaccion.

Sin embargo la principal desventaja del proceso sol-gel es el alto costo que implica el trabajar

con reactivos de alta pureza para evitar la contaminacién del material final.

La zirconia fue sintetizada por el método de sol-gel, supreparacion consiste en utilizar
n-propanol y agua como disolvente y agente hidrolizante respectivamente, el propoxido de

zirconia (ProZr) se utilizé como reactivo para la preparacion de ZrO.

Un éxido mixto de Zr-Al, fue preparado en condiciones similares, ZrO,-Al,03 (Al,O3 10%
peso) por el método sol-gel como es descrito por Klimova y col. 1998, utilizando ProZr e

isopropoxido de aluminio (IsopAl) como precursores. Asi el gel obtenido fue secado a
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100 °C y calcinado en aire a 500 °C por 4h. Para la preparacion se mantienen constantes las

siguientes relaciones molares:

H,O0 n — propanol
ProZr > ProZr =15
Se preparan 5 g de Zr0,
(—327'517g ProZr)
58 Zr0, —=" = 13.32 g ProZr al 70%
123 —=-7r0,
mol
19.02 g ProZr al 100%

(mL)
19.02 g ProZr ProZr = 18.22 mL ProZr

1.044 g
0.6 mol n — propanol 15 0.2molH,0
0.04 mol ProZr 0.04 mol ProZr
60 g mL n — propanol
0.6 mol n — propanol ( ) ( ) = 45 mL n — propanol
mol n — propanol 08¢g

0.2 mol H,0 = 3.6 mL H,0

La preparacion consistié en colocar en un vaso de precipitado con agitacion los 45 mL de
n-propanol, posteriormente se agregd 18.22 mL de ProZr, el agua fue agregada lentamente,
con el fin de consequir la hidrdlisis, observandose la apariencia de un gel, la agitacion se
mantuvo por 16 h. a fin de lograr la homogenizacion del precipitado. Posteriormente es secado

y la calcinacién fue realizada a las condiciones descritas anteriormente.

Se sintetiz6 un vanadato de zirconia puro (ZrV,0;). Este fue obtenido de una mezcla

estequiométrica de V,0s y ZrO,, dicha mezcla fue calentada en aire a 650 °C durante 5 dias,
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seguida por una calcinacion final a 710 °C durante 2 dias [Gazzoli y col., 2009]. El V,0s5 en
exceso fue removido por lixiviacion con una solucion caliente de amonio (29% peso) en un

vaso de precipitado cerrado y con agitacion por 24 h.

3.4 Caracterizacion de catalizadores

Para conocer las propiedades del catalizador empleado, se utilizaron las siguientes técnicas de
caracterizacion: difraccion de rayos X (DRX), fisisorcion de nitrégeno, microscopia
electronica de barrido (SEM), espectroscopia Raman, y reduccién a temperatura programada
(TPR).

3.4.1 Microscopia electronica de barrido (SEM)

Se utilizé esta técnica para determinar la composicion elemental y morfologia de los
catalizadores, se utiliz6 un microscopio electronico de barrido JEOL JSM-5900 LV, el cual
opera a presion variable y esta equipado con un aditamento EDX (Energy Dispersive X-ray).
En cada una de las determinaciones, el EDX fue operado a 20 KeV y con una energia de
rayos-X de 59 eV. Para evitar la posibilidad de una carga electrostatica de las muestras, se
trabajo con una presion de 40 milibares. La presencia y cantidad de O, Zr, V y Al se

determind de las respectivas lineas Ko de los rayos-X caracteristicos.
3.4.2 Fisisorcion de Ny

Esta técnica se realiza para conocer las propiedades texturales del catalizador preparado,
dichas caracteristicas son: area superficial, volumen y diametro de poro. EI método mas
utilizado para la determinacion de las areas superficiales es la ecuacion de BET. La teoria BET
estd basada en la desarrollada por Langmuir, extendida a la formacién de multicapas y
presupone que el calor de adsorcion de la monocapa es distinto al de las otras capas, pero

todas las siguientes capas presentan el mismo calor de adsorcion.
Las consideraciones generales de la teoria BET son:

e No existen sitios preferenciales de adsorcion (es decir, todos los sitios tienen la misma

energia superficial).
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e No existen interacciones laterales entre moléculas adsorbidas.

e Las fuerzas de condensacién son activas en la adsorcion.

Este método de célculo se basa en la representacion de la isoterma BET en su forma lineal,

segun la ecuacion:

p 1 C-1)] P
S )

V(PO—P)  (ViyC) Vi C 1 PO

Donde:

V es el volumen de gas adsorbido (en condiciones normales) a una presion parcial P de
adsorbato.

P° es la presion de saturacion del N, a 77 K.

Vm esel volumen de gas requerido para formar una monocapa.

C es la constante relacionada con la energia de adsorcion.

El rea de la superficie (S) de la muestra (drea BET), una vez conocido el volumen de gas

adsorbido en la monocapa (Vn), se obtiene a partir de la ecuacion:

VAN
M

S =

)

Donde:
A es el nUmero de Avogadro.
M es el volumen molar del gas.

N es el area ocupada por cada molécula de N, adsorbida (0.162 nm?).

Para la determinacion del volumen de gas adsorbido de la monocapa Vn, se utilizan los
volumenes adsorbidos correspondientes al intervalo de presiones parciales de adsorbato (N2 en
una mezcla No/He) comprendidas entre 5 y 20%. Representando P/P° frente a P/[V(P-P°)], y a
partir de un ajuste lineal y teniendo en cuenta la ecuacion (1) se obtienen la pendiente,
(C-1)/VnC, y la ordenada en el origen, 1/V,C.
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De esta manera quedan determinados los valores de C y V. El area superficial S (m?/g) se
obtiene a partir de la ecuacién (2) con el valor calculado de Vy, y tomando 0.162 nm? como

seccion de la molécula de N..

Para llevar a cabo el proceso de fisisorcion de N, mediante el método BET, primero se
someten las muestras a un pretratamiento de limpieza a vacio (~ 3.5x10° bar) y temperatura
de 270 °C por 3 h. Después de haber realizado la etapa de pretratamiento, se procede a realizar

el proceso de fisisorcion, el cual se realiza con el equipo TriStar 3000 V6.01.
El objetivo de utilizar esta técnica es:

e Cuantificar el area especifica del catalizador, después de depositar V en los poros del
soporte, ya que debido a dicha incorporacion y a los tratamientos térmicos, el soporte

puede perder area especifica.

3.4.3 Difraccién de Rayos X (DRX)

La difraccion de rayos X (DRX) permite identificar las fases cristalograficas de un material.
La identificacion se realiza comparando el difractograma obtenido del compuesto en estudio
con las tarjetas de la American Societyfor Test Materials (ASTM) localizadas en la base de

datos del equipo de difraccion.

La técnica de caracterizacion esta basada en la incidencia de un haz monocromatico de rayos
X sobre una superficie formando un angulo 6 respecto a los planos cristalograficos, y
difractado en un angulo 26. La condicion para que se produzca la difraccion es que se cumpla

la Ley de Bragg, ver Figura 3.6.

AB=BC=dsin0
AB+BC=2dsin9
nk = 2d sin 0
Donde:
n es un nimero entero igual o mayor que uno; es el orden de la difraccion.

A es lalongitud de onda de los rayos X.
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d es ladistancia entre los planos de la red cristalina.

0 es el angulo entre los rayos incidentes y los planos de dispersion.

La distancia recorrida por el rayo debe ser un multiplo exacto de la longitud de onda de la

radiacion (n A).

Fig. 3.6 Representacion de la Ley de Bragg.

El objetivo al utilizar esta técnica es:

e Evaluar la presencia de especies cristalinas de los diferentes componentes de los
catalizadores después de los tratamientos térmicos y la subsecuente incorporacion de V

al que fue sometido.

Para lograr la identificacion es necesario que los cristales presenten un tamafio mayor a 40 A,
que corresponde al limite de deteccion de esta técnica. El andlisis se llevo a cabo en un equipo
de difraccion de rayos X Siemens 0-500, con radiacion CuKa. Las muestras se analizaron en
el angulo 26, de 5-80°.

3.4.4 Reduccién a Temperatura Programada (TPR)

La reduccion a temperatura programada es una técnica interesante cuando el tipo de materiales
a caracterizar son oOxidos que se quieren reducir para obtener el correspondiente metal o
especies reducidas, que es la fase activa de un catalizador. Esta técnica nos permite conocer el
grado de reduccion en el catalizador, asi como también aportard informacion sobre las

propiedades superficiales y reducibilidad del precursor catalitico.
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Para realizar la técnica se hacen circular por el catalizador 25 cm®/min de una mezcla de gases
Ho/Ar (30% H, v/v) a presion atmosférica, con una rampa de calentamiento constante
(10°C/min) hasta una temperatura predeterminada. Para todos los casos se utilizaron 250 mg
de catalizador. Para la calibracion del equipo se usaron 50 mg de V,Os grado reactivo, que es
precisamente la fase activa de nuestro catalizador.

El consumo de hidrégeno se registr6 por medio de un detector de conductividad térmica
(TCD) vy la evaluacién cuantitativa se hace por integracién del area bajo la curva de los

termogramas de los catalizadores correspondientes y de V,0s como referencia [Pefia, 1993].

Adicionalmente, la utilizacion de esta técnica permite identificar la temperatura a la cual se
reduce el 6xido de V, estos datos son Utiles para el procedimiento de reduccion elegido para

los distintos catalizadores.

La reduccidn total del V,0s por el H, esta descrita por la siguiente reaccion:

V:05+ 2H, —» V,0; + 2H,0

3.4.5 Espectroscopia FT-Raman

La espectroscopia Raman es una técnica utilizada para obtener informacion acerca de la

estructura y propiedades de las moléculas a partir de sus transiciones vibracionales.

Los atomos en los sélidos vibran a frecuencias de 10 a 10 Hz. Los modos vibracionales
pueden ser excitados a estados energéticos mayores por absorcién de radiacion de una
frecuencia adecuada. El analisis consiste en que la muestra es iluminada con luz
monocromatica generada por un laser produciendo dos tipos de dispersiones. La dispersion
Rayleigh emerge exactamente con la misma energia y longitud de onda de la radiacion
incidente. La dispersidn Raman, que es cominmente mucho menos intensa que la dispersion
Rayleigh, emerge a longitudes de onda mas largas o mas cortas. Los fotones de luz del laser,
de frecuencia vo, inducen transiciones en la muestra y en consecuencia los fotones ganan o

pierden energia. Para una transicion vibracional de frecuencia v, las lineas Raman asociadas
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de frecuencia votvy aparecen en el haz dispersado. Esta luz dispersada es detectada en

direccion perpendicular al haz incidente.

Se le considera un evento de dos fotones y la propiedad involucrada en esta dispersion es el
cambio en la polarizabilidad de la molécula con respecto a su movimiento vibracional. La
interaccion de la polarizabilidad con la radiacién crea un momento dipolar inducido en la

molécula, y la radiacion inducida por éste contiene la dispersién Raman observada.

Los espectros Raman, asi como los de IR son utilizados para identificar grupos funcionales
especificos, especialmente en moléculas organicas. En solidos inorganicos, los enlaces

covalentes como grupos hidroxilo, agua ocluida y oxianiones generan sefiales Raman intensas.

Los catalizadores de 6xidos metalicos soportados son ideales para estudios de espectroscopia
Raman debido a que las fases altamente dispersas de los 6xidos metélicos (gj., V20s, M0Os,
Re,O7, etc.) generalmente dan lugar a sefiales fuertes de Raman y los soportes (ej. Al,Os3,

Si0,, etc.) tienden a presentar sefiales débiles de Raman.

Consecuentemente, la espectroscopia Raman provee informacion fundamental acerca de las

especies superficiales de los 6xidos metalicos presentes en los catalizadores soportados:

- Localizacion especifica en el soporte oxido.

- Cobertura de la superficie.

- Estructura molecular.

- Influencia de los diferentes ambientes sobre la estructura molecular (transformaciones y
cambios estructurales en los estados de oxidacion).

- La participacion de enlaces especificos dxido-metal en reacciones cataliticas de oxidacién
(especialmente con la ayuda de estudios de trazadores isotépicos de oxigeno-18).

- Acidez y basicidad superficial, mediante adsorcion de moléculas sonda.

Para este analisis se utiliz6 un equipo Nicolet 950 FT equipado con un detector de InGaAs y

una fuente laser de He-Ne. Las muestras se analizaron a condiciones ambientales, es decir, no

fueron sometidas a pre tratamiento alguno.
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Resultados

En esta seccion se presentan los resultados y discusion de la caracterizacion de los

catalizadores y las pruebas de actividad de ODS.

Para explicar la nomenclatura empleada en la identificacion de cada uno de los catalizadores
se toma como ejemplo VSG6 4, la primera letra corresponde al metal depositado (vanadio), la
segunda y tercer letra es el método de preparacion, el 6 es el % peso de carga nominal y el 4 es
el tiempo de calcinacién del catalizador.

Se prepard como primera etapa una serie de catalizadores de V,0s/ZrO,, con contenidos de 6
(V6) y 23 (V23) % peso con la finalidad de determinar el efecto del tiempo de calcinacion en
el comportamiento de la carga de vanadio en la reaccién de oxidacion, estos fueron

sintetizados por los siguientes métodos:

e Impregnacion en exceso de volumen de metavanadato de amonio de una zirconia
comercial y una zirconia sin calcinar, este ultimo se sintetizo por el método de sol-gel
(SG), como describe Klimova y col. 1998.

e Coprecipitacion (C) de precursores de propoxido de zirconia y acetonato acetil de

vanadio.

Después de la impregnacion o coprecipitacion, las muestras fueron secadas a 100 °C y
calcinadas en atmdsfera de aire a 500 °C durante 4 y 12 h. Esta primera parte se realiz6 con el
objetivo de conocer el mejor método de preparacion y el tiempo de calcinacidn necesario para
formar diferentes especies superficiales, en base a los resultados de actividad en la reaccion
de ODS. Con los métodos antes descritos se sintetizaron catalizadores soportados con cargas
de 3 (V3) y 9 (V9) % peso de V sobre la zirconia comercial y V,0s sobre un éxido mixto de
Zr-Al (VIM, con 9 % peso de V), los catalizadores fueron secados en condiciones similares
como fue descrito anteriormente y calcinados durante 4 h. El 6xido mixto ZrO,-Al,03 (Al,O3
10 % peso) fue preparado por el método sol-gel, utilizando propdxido de zirconia e

isopropoxido de aluminio como precursores.
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4.2 Caracterizacion de catalizadores

Los catalizadores sintetizados se sometieron a diversas pruebas con el objetivo de conocer sus
propiedades texturales, las fases cristalograficas, la distribucién del V,0s en el soporte y las
especies presentes.

4.2.1 Difraccion de rayos X (DRX)

Se obtuvieron los difractogramas de los catalizadores. La Figura 4.1 presenta los patrones de
difraccion de la zirconia comercial, calcinada durante 4, 12 y 24 horas a 500 °C. Como se
puede observar en esta figura, la zirconia sin calcinar es amorfa. Existen tres estructuras
cristalinas de la zirconia que han sido reportadas [Rack y col., 1996], que son la fase
tetragonal, monoclinica, cubica.

(T) Tetragonal T

(M) Monoclinica

T (@

Intensidad { u.a.)

2 theta

Figura 4.1 Difractogramas de rayos X de la zirconia comercial sin calcinar (a) y calcinada a
500°C durante 4 (b), 12 (c) y 24 h (d).
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Las muestras calcinadas muestran picos de difraccion en el angulo 26=30, 35, 51 y 60°
(JCPDS 14-534), debido a la presencia de la fase tetragonal y lo picos de difraccion en el
angulo 206=28.5, 31.3, 35.4 y 40.8° indican la presencia de la fase monoclinica (JCPDS
36-420). La fase tetragonal y monoclinica se puede notar desde las 4 horas de calcinacion.
Incrementando el tiempo de calcinacion, aumenta la transformacion de la fase tetragonal a la

monoclinica.

Los resultados de difraccion de rayos X de la zirconia sintetizada por el método de sol-gel son
presentados en la Figura 4.2, los resultados indican mayor crecimiento cristalino de la fase
tetragonal y menor tamario de cristales de la fase monoclinica a medida que aumenta el tiempo

del tratamiento térmico.

T T = Tetragonal
M = Monoclinica
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Figura 4.2 Difractogramas de rayos X de la zirconia sol-gel sin calcinar (a) y calcinada a
500 °C durante 4 (b), 12 (c) y 24 h (d).
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La Figura 4.3 muestra el efecto del tiempo de calcinacién y sintesis de los catalizadores en los
catalizadores con 6 % peso de V. Como se puede observar en el difractograma en todas las
muestras existe una clara presencia de la fase tetragonal de zirconia, ain cuando fue variado el

tiempo de calcinacion.

En los catalizadores preparados por coprecipitacion y sol-gel, el V,0s se asume que se
encuentra bien distribuido en la superficie del soporte debido a que no existe presencia de
cristales de este, mientras que con el catalizador preparado por impregnacion hay presencia de
V,05 y vanadato de zirconia (ZrV,0y), lo que indica que existe un exceso en el recubrimiento
de la monocapa.

|,’I] IEI:I agunal |

= V0,
» V.0, "

T 4

_J\ ,..ﬂ,r VEC(b) |

) “i ) B usc{n]:

Intensidad {u.a.)

20 30 40 30 60 To
2 tatha

Figura 4.3 Difractogramas de rayos X del catalizador con 6% peso de V, preparados por el
método de impregnacion, sol-gel (SG) y coprecipitacion (C). Calcinado a 4 h. (a),
por 12 h. (b).
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>,

La Figura 4.4 presenta los difractogramas de los catalizadores con diferentes cargas de V,

preparados por impregnacion soportados en zirconia o mixto y calcinados 4h. el cual se

observa que la incorporacion de una pequefia cantidad de V, induce a la transformacién de la

fase de la zirconia, logrando la estabilizacién de la fase tetragonal. Los cristales de V,0s
(20=15, 20, 21.6, 26 y 31°, JCPDS-ICDD 9-387) aparecen cuando la carga de vanadio
aumenta y ZrV,0; (26=17, 20, 23, 25, 29, 34, 46, 51 y 54°, JCPDS 16-422) se forma como

consecuencia de la migracién de la zirconia dentro de los cristales de V,0s [Gazzoli y col.,

2009; Su y col., 1998]. Cabe mencionar que, los picos de difraccion mas fuertes de V,0s5 y

ZrV/,07 se superponen alrededor de 26=20-26°, los dos compuestos se identificaron de acuerdo

con sus otros picos caracteristicos.

(T) Tetragonal |

w 1'I.I"gC'5 -
u Eﬂl.l'lgﬂy 7
T T 1
— | V23
o =
_El__ | ] n ] Vo M |
o _A . |
g o
E ]
ZV;07 -
P I L___h X ° a
) V6 |
"..."3 ]

1, Tvee———— |
20 30 40 50 60 70

2 theta

Figura 4.4 Difractogramas de rayos X de los catalizadores con diferentes cargas de V.
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4.2.2 Microscopia electronica de barrido (SEM)

A los catalizadores se le realizé analisis elemental por microscopia de barrido (SEM-EDX).
En la Tabla 4 se presentan los resultados del analisis elemental, con diferente contenido de
vanadio y métodos de preparacion. Observando los resultados, existe una menor cantidad de V
(posiblemente superficial, por los limites de la técnica) en los catalizadores preparados por

coprecipitacion, esto se le atribuye a que el V es atrapado en la red de la zirconia.

Tabla 4. Resultados del analisis elemental.

% peso de V* Muestra Método de Preparacion % V SEM

VZ 4 Impregnacion 17

VZ12 Impregnacion 17

’3 VSG 4 Sol-gel 15
VSG 12 Sol-gel 15

VC4 Coprecipitacion 12

VC 12 Coprecipitacién 12

V6 4 Impregnacion 7.5

V6 12 Impregnacion 7.5

V6SG 4 Sol-gel 6.5

° V6SG 12 Sol-gel 6.5
V6C 4 Coprecipitacion 5.0

V6C 12 Coprecipitacién 5.0

3 V34 Impregnacion 3.2
V9 4 Impregnacion 8.7

° VIM 4 Impregnacién 8.5

* Carga nominal

En la Figura 4.5 se presenta la micrografia para V3 a manera de ejemplo del mapeo del
analisis elemental y las correspondientes al resto de los catalizadores son similares a ésta, por

lo cual no se presentan. En la Figura 4.5 se puede apreciar claramente que el metal depositado
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(V), representado por los puntos en color rojo, se encuentran bien disperso en la superficie de
la zirconia, es decir, los catalizadores presentan una superficie homogénea. La temperatura
Tamman del V,0s es de 370 °C y los catalizadores fueron calcinados a 500 °C, esto causa que
las especies de V sean muy movibles, lo cual lleva al cubrimiento de éxido de vanadio sobre el

soporte [Weckhuysen y col., 2003].

Speedmap _ (O]
File Edit Process Wiew Buftons Help

o Frames: 30 Y7314 mapeo — »
| * | - )ii =~ C:J\ Res: Fine — Lm
BSE. 255 OKa. 3 *

Fig 4.5. Micrograma de V3 con mapeo de analisis elemental de V, O y Zr.

4.2.3 Fisisorcion de N,

La Tabla 5 muestra las propiedades texturales de los soportes y catalizadores sintetizados por
los diferentes métodos. Los catalizadores presentan resultados tipicos como son: area
especifica, volumen de poro y diametro promedio de poro. Como se observa en ésta, el area
disminuye cuando el contenido de V aumenta, lo cual puede ser debido a la penetracion de
especies de V en los poros del soporte durante la etapa de impregnacion. Se puede observar

que el &rea disminuye de 74 a 11 m?/g, conforme se incrementa la carga de vanadio. Sin
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embargo, cuando se sintetizaron los catalizadores por el método de sol-gel o coprecipitacion,

las propiedades texturales mejoraron.

Tabla 5. Propiedades texturales de los soportes y catalizadores

\ SBET Diametro de poro
Muestra . )

(% peso) (m“/g) (A)
ZrO; 0 74 71
Zr0,-Al,03 0 63 59
V3 3 60 80
V6 6 34 111
V6C 6 47 30
V6SG 6 60 128
V9 9 21 95
VoM 9 47 69
V23 23 11 91

* Carga nominal

4.2.4 Espectroscopia Raman

El espectro Raman de la zirconia comercial a diferentes tiempos de calcinacion se presenta en
la Figura 4.6. La existencia de fases metaestables de la zirconia tetragonal, monoclinica y
cubica puede ser confirmada por esta técnica. La fase tetragonal de la zirconia consiste de las
siguientes bandas 48, 263, 325, 472, 608 y 640 cm™, la fase clbica su banda caracteristica esta
en 490 cm™ y la fase monoclinica son 180, 188, 224, 335, 382, 537, 559, 618 y 640 cm™
[Klimova y col., 1998]. La presencia de la fase tetragonal y de la monoclinica confirman los
resultados obtenidos en rayos X, donde s6lo se observa la presencia de la fase tetragonal y
monoclinica. Al aplicar esta técnica a los catalizadores, estos presentaron fluorescencia y no se

puede analizar las especies presentes, por ello no se muestran resultados de ellos.
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4.2.5 Actividad catalitica

Los productos de la reaccion y reactivos sin reaccionar fueron analizados por cromatografia de
gases (GC-FID), donde cada compuesto tiene un tiempo de retencion unico.

Los experimentos fueron llevados a cabo en un reactor batch, donde a través de un sistema de
calentamiento se mantiene a 60 °C, 50 mL de mezcla reactiva (1 g de DBT, 1 g de 4-MDBT,
1g de 4,6-DMDBT en 1 L de acetonitrilo grado reactivo), 100 mg de catalizador y 0.5mL de
agente oxidante, obteniéndose muestras para seguir la reaccion a 15, 30, 60, 90 y 120 min. En
la ODS, el azufre divalente del DBT se oxida por medio de una adicion electrofilica de los
atomos de oxigeno que proviene de la descomposicion del agente oxidante, con la primera

adicion del oxigeno se forma el sulfoxido y posteriormente la sulfona.

El resultado de la prueba de ODS realizada con el soporte comercial se muestra en la
Figura 4.7 que presenta el perfil tipico de la produccion de sulfonas, en el cual se realizé con
la zirconia comercial como referencia, para obtener la aportacion del soporte en el avance de
la reaccion de oxidacion en las condiciones mencionadas en el parrafo anterior. Los resultados
muestran que a los 15 minutos de haberse iniciado la reaccion, la conversion de los DBT's a
sus respectivas sulfonas alcanza sélo el 4% de produccidn, lo cual hace que la contribucion de

la zirconia sea baja.
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Fig. 4.7 Blanco de ODS con Zr(Q; comereial
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En la Figura 4.8 se muestra la variacion de la actividad de los catalizadores con 6% peso de V
con respecto al tiempo, estos fueron sintetizados por los diferentes métodos y calcinados
durante 4 h.

La produccion de DBT sulfona a las 2 h. de reaccion es la siguiente: 72, 64 y 15 % para V6,
V6SG y V6C respectivamente, dando como resultado la siguiente tendencia de los
catalizadores en base a su desempefio V6> V6SG > V6C, obteniéndose que el método de
impregnacion proporciona mayor actividad que el de sol-gel 6 coprecipitacion, indicando que
el método de preparacion del catalizador influye en los resultados de actividad. Lo cual es
congruente a los resultados de TPR (ver Tabla 6, en la seccidn 4.2.5 donde sera discutida esta
congruencia). Esta mayor actividad del catalizador por el método de impregnacion se le
atribuye a la existencia de cristales de V,0s (ver Fig. 4.3).
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Fig. 4.8 Produccion de DBT sulfona con los diferentes métodos de preparacion y calcinados
durante 4 h.
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Realizando el analisis en la Figura 4.9 y 4.10, donde se presenta la produccion de 4-MDBT
sulfona y 4,6-DMDBT sulfona, respectivamente, estas nos permiten apreciar que el catalizador
V6, nos da mayor produccién de 4-MDBT sulfona y 4,6-DMDBT sulfona, 54 y 42 %
respectivamente con respecto a los otros métodos de preparacion. De igual manera nos permite
ver que la reactividad de la serie aumenta con el método de preparacién. En el caso del
termograma mostrado en la figura 4.19 presenta mayor grado de reduccién V6 que V6SG y

este a su vez mayor que V6C (ver Tabla 6).

En el grafico 4.11 se presentan los resultados obtenidos para cada tipo de catalizador en base
a diferentes métodos de preparacion y calcinados durante 12 h. esto para evaluar el desempefio
de ellos en la reaccion de ODS, variando el tiempo de calcinacion. EI método de impregnacion
da mejor resultado de actividad debido al contacto de la fase activa que se encuentra bien
distribuida en el soporte (ver Fig. 4.5) con las moléculas organoazufradas. Sin embargo,
comparandolo con el catalizador calcinado durante 4 h (V6 4) presenta mejores resultados de

produccion de sulfonas (ver. Figs. 4.8, 4.9y 4.10).
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Fig. 4.9 Produccion de 4-MDBT sulfona con los diferentes métodos de preparacion y calcinados
durante 4 h.
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Fig. 4.10 Produccion de 4,6-DMDBT sulfona con catalizadores a diferentes métodos de
preparacion y calcinados durante 4h.
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Fig. 4.11 Produccién de DBT sulfona con catalizadores a diferentes métodos de preparacion 'y

calcinados durante 12 h.
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Las Figs. 4.12 y 4.13 presentan una comparacion de los resultados de actividad (4-MDBT
sulfona y 4,6-DMDBT sulfona, respectivamente) de los catalizadores sintetizados por
diferentes métodos de preparacién y calcinados durante 12 h. Se observa que los porcentajes
de produccion de sulfona del 4-MDBT y 4,6-DMDBT son altos en el catalizador preparado
por impregnacion. Siendo 22 % mayor en produccion de 4-MDBT sulfona el V6 con respecto
al V6C y 12% mas de 4,6-DMDBT de V6 con respecto a V6C.
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Fig. 4.12 Gréaficade 4-MDBT sulfona con catalizadores a diferentes métodos de preparacion
y calcinados durante 12 h.
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Fig.4.13 Gréfica de 4,6-DMDBT sulfona con catalizadores a diferentes métodos de
preparacién y calcinados durante 12 h.

VIM, con la misma carga de V y mayor area especifica (ver Tabla 6), solamente logr6 65 %
de produccion de DBT sulfona, indicando que no existe una correlacion con el area especifica.
V3 y V6 alcanzaron 63% y 71% de produccidn, respectivamente y V23 solamente 53% de
DBT sulfona. La actividad de la ODS aumenta como se incrementa la carga de V hasta la
monocapa (6-9 % peso de V), donde los resultados de DRX muestran que la presencia de
V,0s comienza aparecer, y posteriormente la actividad de la ODS disminuye. Rack y col.
[1996] reportd que la formacion V205 para cubrir la monocapa completa sobre la superficie
de ZrO, es de 9% en moles, dando 2.3 moléculas de V,Os/nm?. En nuestro caso, corresponde a
8% peso de V. Ademas, cuando la carga de V se incrementd, el vanadato de zirconia
(ZrVv,05) se formo considerablemente, esta especie posiblemente no es activa en la reaccion
de ODS. En este sentido, el ZrV,0; fue evaluado en la reaccion de ODS, y los resultados se
presentan en la Tabla 6, junto con todos los rendimientos de DBT sulfona de todos los
catalizadores. Estos resultados muestran la actividad de ZrV,0; es el mas bajo y notablemente
menor que el V,0s (masico, sin soportar), mientras que la actividad de la ODS en los

catalizadores soportados es considerablemente mayor.
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La Figura 4.14 presenta la produccion del DBT sulfona de los catalizadores con diferentes
cargas de V vy calcinados por 4 h., donde se puede observar los resultados de actividad durante
120 min. de reaccion. V9 alcanzé la mayor actividad de la serie, con una produccion de 82%
de DBT sulfona.
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Fig. 4.14 Produccion de DBT sulfona en funcién del tiempo de reaccion con diferentes cargas

de V.

Las Figs. 4.15 y 4.16 presentan una comparacion de los resultados de actividad de los
catalizadores sintetizados por impregnacion, con diferentes cargas de V y calcinados durante
4h. Se observa que los porcentajes de produccién de sulfona del 4-MDBT y 4,6-DMDBT
aumentan conforme aumenta la carga de vanadio, logrando V9 64% y 50% de 4-MDBT y
4,6-DMDBT sulfona respectivamente, aunque para V23 la actividad decrece debida

posiblemente a la segregacion de V,0s 0 a la formacion de ZrV,0;.
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4.15 Produccion de 4-MDBT sulfona en funcion del tiempo de reaccion con diferentes cargas

de V.
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4.16 Produccion de 4,6-DMDBT sulfona en funcion del tiempo de reaccion con diferentes

cargas de V.

60

50

40

30

20

10

[ T | | T T T | T T | T T | T T T ]
L Vo _1_-
C JEa
_ 7 Ve ]
- . / --."'q_
i . T ]
- ¢ L v ]
0 20 40 60 80 100 120
Tiempo (min)

56



RESULTADOS Y DISCUSION

La oxidacion del DBT, 4-MDBT y 4,6-DMDBT en presencia de V9 puede ser observado en la
Fig. 4.17. Todos los catalizadores muestran tendencia similar en la reaccion de ODS, aunque
estos no son presentados para los demas catalizadores. Estos resultados muestran que la
reactividad de los DBT’s disminuye en el siguiente orden: DBT > 4-MDBT > 4,6-DMDBT,
esto es consistente con resultados previos como son esperados en catalizadores sélidos [Chica
y col., 2006; Cedefio y col., 2008., Gonzalez y col., 2009]. Ishihara y col. [2005] report6 que
el orden de reactividad de los DBT’s fue invertido entre los experimentos desarrollados en
presencia de un catalizador solido y los desarrollados en ausencia de €l, sugiriendo que cuando

un catalizador fue utilizado, el parametro principal que rige la reactividad ya no era la

densidad de electrones en el dtomo de azufre.
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Fig. 4.17 Produccion de DBT sulfona en funcion del tiempo de reaccion con V9.
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La reactividad de los DBT’s en la HDS disminuye en el orden de DBT > 4-MDBT > 4,6-
DMDBT, mientras que para la oxidacion con H202 y &cido férmico en ausencia de un
catalizador es exactamente opuesto que la HDS [Ito y col., 2006; Quian, 2008]. De hecho, para
DBT, 4-DMDBT y 4,6-DMDBT, la diferencia en la densidad electronica en el azufre es muy
pequefia (5.739, 5.758 y 5.760, respectivamente) y este es el impedimento estérico de los
grupos metilo que gobierna la reactividad: los grupos metilo se convierten en un obstaculo
para el acceso del &tomo de azufre a la fase activa catalitica (en sistemas heterogéneos). Un
resultado similar fue obtenido en este estudio, lo que significa que la velocidad de reaccion es
modulada por el impedimento estérico inducido por los DBT’s sustituyentes y no por la

densidad electronica en los atomos de azufre.

La diferencia en la reactividad de los compuestos dibenzotiofénicos de nuestro sistema
catalitico de V,0s puede ser explicada por el impedimento estérico causado por los grupos
metilo en el anillo bencénico, que no permiten que la especie oxidante tenga contacto con el

atomo de azufre, lo que concuerda con la literatura reportada por Te y col. [2001].

De acuerdo con la literatura [Struckul, 1992], el peroxido de hidrogeno debe ser activado para
incrementar su reactividad. Los elementos de transicién con configuracion do, como el Mo
(VI), W (VI), V (V) y Ti (IV) que contienen la unidad M=0O (molibdenilo, tungstenilo,
vanadilo y titanilo), involucran comunmente rutas peroxometalicas [Arends y col., 2001],
aunque el V (V) puede emplear tambien rutas oxometalicas dependiendo del substrato. Las
reacciones que usualmente involucran rutas peroxometalicas son epoxidaciones de olefinas y
oxidaciones de heteroatomos [Arends y col., 2001]. De acuerdo con esto, se esperaria que la
ruta empleada por el vanadio en los procesos de ODS fuese la peroxometalica, pero esto
implica que el metal no sufre ningin cambio en su estado de oxidacion, lo que esta en

desacuerdo con los cambios de coloracion observados durante la reaccion.
4.2.6 Reduccion a Temperatura Programada

La reduccion a temperatura programada se realizé con el proposito de evaluar el estado de
oxidacion del V depositado, el grado de reduccion y su posible interaccion con el soporte. Los

termogramas obtenidos para los catalizadores se muestran en las figuras 4.18, 4.19 y 4.20.

58



RESULTADOS Y DISCUSION g

Los resultados cuantitativos del TPR se muestran en la Tabla 6 como grados de reduccion. En
ella se puede observar que, para los catalizadores preparados por impregnacion, la
reducibilidad incremento con el aumento de la carga de vanadio, hasta el catalizador V9, y el

grado de reduccién disminuy6 para V23, mientras que ZrV,07 es menos reducible que V,0:s.

Tabla 6. Resultados de TPR y reacciéon de ODS.

A Produccién de sulfona (%) H,0,
Muestra rado de remanente

reduccion(%)® DBT  4-MDBT 4,6-DMDBT (%) °
V3 87 63 41 30 29
V6 95 71 54 43 7
V6C 43 15 9 5 95
V6SG 86 63 46 34 19
V9 96 82 64 50 6
V9 M 83 65 a7 37 22
V23 79 53 37 21 87
VA(O)) 0 17 12 8 97
Zr\V,07 78 12 5 0 90
V705 100 37 28 23 5

@ Obtenido por TPR. ® después de 2 h. de reaccién ODS.

La Figura 4.18 muestra los patrones de TPR de los catalizadores con 6 % peso de V preparado
por los diferentes métodos. El catalizador preparado por coprecipitacion (V6C) presenta la
menor cantidad de especies reducibles, ya que el vanadio es atrapado en la red de la zirconia.
En contraste, en V6 los 6xidos de vanadio son depositados en la superficie del soporte, asi la
interaccion V-soporte es menor Yy la reducibilidad de las especies de V es mayor (ver Tabla 6).
Mientras que para V6SG, en la que el precursor de V se incorpord en una zirconia sin calcinar,
esta fue sintetizada por sol-gel durante la etapa de impregnacion, la interaccion V-soporte
mejord disminuyendo la reducibilidad de las especies de V. Esta comparacion se hace para
explicar el desemperio es estos catalizadores en la reaccion de ODS, una diferencia encontrada

entre estos catalizadores con la misma carga nominal de V se basa en la diferencia de tamafios

59



RESULTADOS Y DISCUSION g

de los cristales, si bien esta variable no fue medida, los resultados de la Fig. 4.3 permite
concluir que existe una presencia de V,0s en los catalizadores preparados por impregnacion,

el cual se le puede atribuir esta actividad.
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Fig. 4.18 Patrones de TPR de los catalizadores preparados por el método de sol-gel (V6SG),
coprecipitacion (V6C) e impregnacion (V6), calcinados a 4 h.

La Figura 4.19 muestra los resultados del comportamiento de los catalizadores con 6% peso de

y calcinados durante 12 h. estos presenta el siguiente comportamiento de la reducibilidad de
los catalizadores V6 > V6SG >V6C.
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Fig. 4.19 Patrones de TPR de catalizadores con diferentes métodos de preparacion y
calcinados durante 12 h.

La Figura 4.20 presenta los perfiles de TPR de los catalizadores con diferentes cargas de
vanadio y calcinados a 4 h. La ZrO, no mostré proceso de reduccion en el rango de
temperatura analizado (no se muestra). EI V,0s (masico, sin soportar) exhibe un pico de
reduccion bien definido de 400 a 700 °C, con una temperatura maxima de reduccién de
(Tmax) a 560 °C. Este pico es asociado a la reduccién de las especies V°* a V¥ [Wachs y col.,
2003]. Con bajo contenido de V (< 9 %) los catalizadores exhiben un pico de reduccion
dependiendo de la carga de vanadio en los catalizadores y la reduccion inicia entre 200 y 250
°C. Este cambio de temperatura puede ser atribuido a la presencia de especies de vanadio mas
facilmente reducibles y bien distribuidas en la superficie del soporte y a la interaccion especies
de V-soporte. Con el incremento de la carga de V, el area del pico de reduccion aumento y la
Tmax cambio de 400 a 415 °C, esto debido a la interaccion V-soporte disminuye la formacion

de especies poliméricas, V23 muestra un pico asimétrico, que inicia alrededor de 300 °C con
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una cola de baja intensidad en el rango de 300-400 °C y una Tmax alrededor de 495 °C.
Acorde a los resultados de rayos X, V23 contiene principalmente ZrV,0;. El patron de TPR
del ZrV,0; puro, muestra un pico estrecho alrededor de 510 °C, que es similar al TPR de V23.
Después de las pruebas de TPR de V23 y ZrV,05, solamente V,03 y la fase monoclinica de la
zirconia fueron identificadas por DRX (no se muestra).

Sefial TCD (u.a.)

100 200 300 400 500 600 700
Temperatura °C

Fig. 4.20 Patrones de TPR de (a) V3, (b) V6, (c) V9, (d) V23, (e) ZrV,0; y (f) V,0s.

Antes del tratamiento de lixiviacion de ZrV,0; (como se hizo referencia en el cap. 3), esta
muestra fue sometida a TPR, y su perfil presentd un pequefio pico alrededor de 550 °C, que
fue relacionado a la reduccion de V,0s en exceso. Adicionalmente, el perfil de TPR en la
Figura 4.20 (e) representa la reduccion de ZrV,0; puro. Las diferencias en la Trax para V23 y
ZrV,07 pueden ser atribuidas a las especies dispersas de ZrV,07 en la superficie de la zirconia
y las especies de 6xido de V prevalecen en V23.
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4.2.7 Determinacién de contenido de H,O, por Yodometria.

Esta prueba consistio en determinar la cantidad de agente oxidante presente a lo largo de la
reaccion, con la cual es posible valorar la cantidad de peréxido de manera indirecta como se
explica en el apéndice A. Acorde a previos resultados [Cedefio y col., 2008; Gémez y col.,
2009], se observo que la descomposicion del H,O, es diferente con cada catalizador y la
mayor de este corresponde a los més altos rendimientos de sulfonas. Sin catalizador y DBT’s,
el H,O, no fue descompuesto. Los mismos experimentos, en presencia de un catalizador
demostraron que la descomposicion del H,O, ocurre apreciablemente (ver Tabla 6), mostrando
la importancia del catalizador en la generacion de especies de oxigeno reactivo. ElI V,0s y
otros metales 6éxidos de transicidon realizan esta activacion por generacion de complejos
peroxométalicos y ellos descomponen facilmente el H,O, en un medio aprético [Gomez y col.,
2005]. Durante la reaccion, el contenido de H,O, fue evaluado por titulacion de yodometria
(ver Anexo A), y los resultados se muestran en la Tabla 6. Se observo que el H,O, se
descompone diferente con cada catalizador y la méas alta descomposicion (menor remanente de

H,O,) correspondid a la mas alta produccion de sulfona.

Las siguientes figuras muestran la relacién O/S en el sistema durante la reaccién de oxidacion
en presencia de los diferentes catalizadores. Los resultados muestran que V9 tuvo mayor
capacidad de generar moléculas de oxigeno reactivo para oxidar y por lo tanto obtener una alta
produccion de sulfona. De los catalizadores con 6% peso de V obtenidos por diferentes
métodos de preparacién, V6 logro la mas alta actividad de ODS, que corresponde a 71 % de
DBT sulfona, 54 % de 4-MDBT sulfona 'y 43 % de 4,6-DMDBT sulfona en 2 h de reaccion.
Los catalizadores preparados por sol-gel (V6SG) presenta menor actividad catalitica (63, 46 y
34 % respectivamente) que V6. Esto puede ser atribuido a la disolucion superficial del soporte
durante la etapa de impregnacion del precursor de V, modificando la interaccién V-soporte,
acorde a los resultados de TPR. En este sentido, el catalizador preparado por coprecipitacion
(V6C) tiene una fuerte interacciéon V-soporte, donde el V es atrapado en la red del soporte y la
actividad de la ODS disminuye apreciablemente alrededor de 15,9y 5 % de DBT, 4-MDBT
y 4,6-DMDBT sulfona, respectivamente.
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Las diferencias observadas en la actividad de la ODS son atribuidas al método de preparacion.
En el método de impregnacion y sol-gel el precursor de V utilizado fue reducido en una
disolucién de acido oxalico y subsecuentemente las especies de V fueron reoxidadas durante
el mismo tiempo de calcinacion (4 h), esto no podria haber sido suficiente para lograr la
misma distribucion de las especies de vanadio. La actividad de la ODS muestra una relacion
con las especies de V reducibles y la capacidad de descomposicion del oxidante de los
catalizadores, que no es una funcién de las propiedades texturales. Como fue descrito por
Gonzélez y col. (2009) y Gomez y col. (2009), los catalizadores de vanadio “activan” el H,O,
por rutas homoliticas o heteroliticas. En la ruta homolitica los metales de transicién catalizan

la auto oxidacion de radicales libres con un cambio de estado de oxidacion.

La ruta heterolitica involucra la formacion de complejos de tipo oxo y peroxométalico, donde
solo el primero va a un proceso redox. Los catalizadores preparados por el método de sol-gel y
coprecipitacion mostraron tener una fuerte interaccion con la zirconia, como se observo por su
baja reducibilidad en las pruebas de TPR (ver Figura 4.9 y Tabla 6). Con estos catalizadores
(V6, V6SG y V6C), la cantidad de H202 en el sistema después de la reaccion disminuye a
medida que la reducibilidad aumenta, lo que indica que la descomposicion homolitica del
oxidante no es responsable de la oxidacion de los DBT's [Gomez y col., 2009]. Asi, acorde a
estos resultados, un heterocomplejo de V es la especie oxidante responsable de la oxidacién de
los DBT’s. Se observd también que V9 logra activar mas selectivamente con un bajo
porcentaje de perdxido y su actividad es mayor que el de V6. Asi, los catalizadores promueven
la creacion de especies reactivas oxidantes, que reaccionan con los DBT’s para producir
DBT’s sulfonas. Por esta razon, la actividad de la ODS depende de la capacidad de los
catalizadores en descomponer el oxidante en oxigeno reactivo y que no es funcion de las

propiedades texturales.

A continuacion se muestra la relacion O/S presente durante el desarrollo de la reaccion de
ODS. La Figura 4.21 presenta la variacion del agua oxigenada en el sistema reaccionante. Se
inicié con una relacién O/S= 6.5, para los 15 min. donde se realiz6 la primera adicion, se
observa que se tiene una acumulacion de H202 en este punto de analisis y de forma general, la

zirconia genera poca descomposicion del H,O,, el cual refleja una acumulacion de agente
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oxidante durante el periodo de reaccion y es congruente con los resultados.

10 T T T T T T T T T T T

0Ofs
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Fig. 4.21 Yodometria de la zirconia comercial.

La Figura 4.22 presenta la yodometria de los catalizadores sintetizados por diferentes métodos
evaluados en la reaccion de ODS. En el gréafico se puede apreciar la relacion O/S en cada toma
de muestra (15, 30, 60, 90 y 120 min.). Con lo anterior se consiguié que no faltara O reactivo
con el cual pudiera reaccionar los DBT’s para poder formar la sulfona correspondiente. Se
observa que la acumulacion de H,O, en el sistema sigue el siguiente orden con los
catalizadores calcinados a 4 h: V6C > V6SG > V6, el cual es congruente con los resultados
de TPR (ver Tabla 6) y actividad catalitica. V6C tiene menor capacidad de descomponer el
oxidante en oxigenos reactivos y por consiguiente es menor la conversion de sulfona (ver.
Fig. 4.7).
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Fig.4.22 Comparacion del contenido de H,O, en la reaccion de ODS utilizando catalizadores

con 6% peso de V, preparado por diferentes metodos y calcinado a 4 h.

La Figura 4.23 presenta los resultados de yodometria de los catalizadores preparados por
impregnacion, con diferentes cargas de V y calcinados a 4h. Se observa que V23 tiene menor
capacidad de descomponer el agente oxidante y por consiguiente producir menos O reactivo,
dando como resultado el siguiente comportamiento de mejor catalizador en descomponer
H,0, al menor: V9 > V6 > VOM > V3 > V23.0bservando los resultados de las Gréficas se
concluye que la reaccion no se vio limitada por falta de agente oxidante, ya que antes de que

se terminara, se le adiciondé H,0.,.
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Fig. 4.23 Comparacion del contenido de H,O; en la reaccion de ODS utilizando catalizadores
diferentes cargas de V y calcinados durante 4 h.

En general estos resultados muestran que la actividad de los catalizadores puede ser asociada a
su capacidad para descomponer selectivamente el agente oxidante en especies de O reactivas

que promueven la formacién de las sulfonas.
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CONCLUSIONES

Una serie de catalizadores de 0xido de vanadio soportados en zirconia fueron preparados por
el método de coprecipitaccion, asi como el soporte fue sintetizado por sol-gel, utilizando
precursores alcoxidos de V' 'y Zry como referencia se sintetizaron catalizadores por el método

de impregnacion.

A medida que se va incorporando mayor carga de vanadio, el area especifica y diametro de
poro disminuyen. Lo que determina que no existe una correlacion del &rea especifica de los
catalizadores con la actividad. Los catalizadores preparados por el método de impregnacion
con 6 % peso de V, dieron como resultado especies de V,0s cristalinas, tal como se detecto
por DRX. Aunque de acuerdo al analisis SEM-EDX, no se observa segregacion del pentdxido

de vanadio, sino que presenta una buena dispersion.

Los resultados muestran que la interaccion del V-soporte depende del método de preparacion.
Un catalizador preparado por coprecipitacion (V6C) tiene una fuerte interaccién con el
soporte, donde el V es atrapado en la red de la zirconia y la actividad ODS es disminuida
apreciablemente. Para los otros catalizadores (V6 y V6SG), la actividad ODS mejor6 con el
método de impregnacion, donde la interaccion V-soporte fue menor, las especies reducibles
de V fueron mayores y la capacidad de descomposicion del oxidante por el catalizador se fue

incrementando, tanto como una monocapa de especies de V en la zirconia fue aumentando.

En la series de catalizadores preparados con 6 % peso de V y calcinados por 4 y 12 h., la
actividad disminuye al aumentar el tiempo de calcinacion, esta diferencia puede ser atribuida a

la distribucion de las especies de vanadio presentes.

Los catalizadores V9 y V6 son los que se reducen en mayor grado (96 y 94 %
respectivamente), siendo los mas atractivos para la reaccion de ODS, y en particular V9 es el
gue se empieza a reducir a una temperatura menor que el resto de los catalizadores y también,

éste resulta ser el més activo en la formacidn de sulfonas.
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En todos los sistemas cataliticos, muestra que los compuestos azufrados presentan el siguiente
orden de reactividad: DBT > 4-MDBT > 4,6-DMDBT.

Con los resultados de TPR se puede establecer una correlacion entre la reducibilidad y el nivel
de produccién de sulfona. En el método de cooprecipitacion el V queda atrapado en la red de
la zirconia lo que provoca que el V que se encuentra el soporte se reduzca en menor

proporcion.

Los resultados de la descomposicion del agente oxidante demostraron que el catalizador
interactua en la generacion de especies oxidantes, probablemente al promover diferentes
estados de oxidacion del catalizador de los catalizadores a base de V, relacionados con las
diferentes coloraciones observadas durante la reaccion. Dado que el vanadio es capaz de
seguir varias rutas para la activacion del oxidante, esto se ve reflejado en los perfiles de
descomposicion. Esta descomposicion del oxidante esta relacionada con los niveles de

produccion de sulfonas.
El precursor y el método de preparacion influyen en la actividad del catalizador. El agente

oxidante y la relacion O/S fueron las adecuadas para el proceso pues se tienen buenas

producciones de sulfona y no se tuvo como reactivo limitante el H,O,.
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Yodometria

Cuando se utiliza el perdxido de hidrogeno como agente oxidante, y se requiere determinar la
cantidad de éste presente durante lareaccion, se utiliza un método indirecto de yodometria.
Este método se llamaindirecto debido a que primero se hace reaccionar €l perdxido de
hidrogeno con yoduro de potasio, en &cido sulfarico (pH=0).

H,O, + 2KI + HSOpe— 3 K5SO4 + I+ 2H,0

Posteriormente, €l yodo formado se hace reaccionar con tiosulfato de sodio, como se indicaen

la siguiente reaccion:

2NaS03 + I, ———p NaS,06 + 2 Nal

Los reactivos utilizados en la titulacion son los siguientes:

e HySO4

e Molibdato de amonio
e NaS0;

e Almidon

Preparacion de soluciones:
e El &cido sulfurico se prepara en unarelacion volumeétrica de &cido concentrado y agua
destilada de 1:20.
e Paralasolucion de yoduro de potasio se pesan 4g de Kl y se afora a 100 mL con agua
destilada.
e La solucion de tiosulfato de sodio 0.0463M se prepara pesando 259 y 1 g de sodio
anhidro aforados a 100 mL con agua recién hervida para eliminar € gas carbonico. La

solucion debe almacenarse en un frasco oscuro para retardar su descomposicion.
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Como indicadores se utiliza molibdato de amonio a 20 % peso y amidon. El aimidén
se prepara con 0.1 g aforando a 50 mL de agua hirviendo, la solucion se deja en

ebullicion durante unos minutos y después se dgja enfriar.

Procedi miento:

Colocar en un matraz Erlenmeyer 15 mL de la solucion de acido sulfarico (1:20)
Adicionar de 3 gotas de la solucién de molibdato de amonio al 20 % peso.

Agregar una aicuota de 0.5 mL de fase acetonitrilo proveniente del reactor (solucién a
la que se va determinar su concentracion de H,Oy).

Agregar con una bureta la solucion de tiosulfato de sodio a matraz Erlenmeyer.
Cuando se detecte un color amarillo palido, se adiciona 2 mL de solucion de aimidon.
Continuar la adicion del tiosulfato hasta que se observe el cambio de color, de azul a
transparente, éste Ultimo determina que se ha a canzado € punto de equivalencia.
Finalmente, con el volumen gastado de titulante, calcular la concentracion de H,O, en

el reactor.
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V Loading Effect on V,05/ZrO, Catalysts for Oxidative Desulfurization
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ABSTRACT: Vanadium oxide catalysts were prepared by incipient wetnessimpregnation of ammonium metavanadate (AM) on an
amorphous zirconia with different vanadium loading, in order to increase the performance in oxidative desulfurization (ODS) of
dibenzothiophene compounds present in diesel fuel. In addition, to evaluate the preparation method effect, V,0/ZrO, catalysts
were prepared by coprecipitation of alkoxide precursors of V and Zr, and by impregnation of AM on a support prepared by the
sol—gel method (zirconia or zirconia—alumina mixed oxide). Catalysts were characterized by several techniques: X-ray diffraction,
Raman spectroscopy, temperature-programmed reduction, scanning electron microscopy—energy dispersive X-ray, and N,
adsorption—desorption. Results showed ODS performance depended upon the superficial V species, vanadium loading, and
preparation method of the catalyst. The highest ODS activity was obtained with the catalyst prepared by impregnation on an

amorphous zirconia and V loading close to a monolayer coverage.

1. INTRODUCTION

The sulfur content in motor and diesel fuels is being con-
tinuously regulated to lower levels. The current technology
for sulfur removal in industries is mainly hydrodesulfurization
(HDS), which requires high temperature and pressure, making
HDS a very expensive option for deep desulfurization. HDS is
not very effective for removing heterocyclic sulfur compounds
such as dibenzothiophene (DBT) and its alkyl-substituted deri-
vatives especially in 4 and 6 positions (4-MDBT and 4,6-
DMDBT). There are many research and development efforts
on alternative methods to eliminate these refractory sulfur com-
pounds.! 3 The oxidative desulfurization (ODS) process seems
very promising and is receiving increasing attention. ODS can be
carried out under very mild conditions compared with the most
severe conditions used in the HDS. DBT and its derivatives
(DBTs) are oxidized into their corresponding sulfones, which are
easily removed by simple liquid—liquid extraction.* Since
DBTs sulfones are more reactive at mild conditions than DBT's
in HDS at severe conditions,” these refractory sulfur compounds
in HDS are the most reactive in the oxidation reaction. There-
fore, ODS has great potential to be a complementary process to
traditional HDS for producing deeply desulfurized diesel fuel.
Sulfur compounds such as disulfides are easy to hydrodesulfurize,
but oxidize slowly. For this reason, ODS can be utilized as a
second stage after an existing HDS unit, taking a low sulfur diesel
(~500 ppm) down to ultralow sulfur diesel (<10 ppm) levels.

ODS on various supported Latalysts has been discussed
recently in previous publications. 3378 Vanadium-based catalysts
with different supports showed high S-removal of an actual
Mexican diesel and a model diesel with N-compounds.g These
catalysts were used to evaluate several effects on ODS, such as
those of extraction solvent, oxidant reagent, reaction tempera-
ture, and process conditions, and the results indicated that ODS
performance depends on the catalytic support used. Several
oxide supports were tested, such as ceria, alumina, titania, silica
(SBA-15), niobia, and mixed oxides as alumina—titania and
silica—alumina. Zirconia is another catalytic support which

presents interesting ODS performance.m The efficiency of
supported vanadium oxide catalysts mainly depends on the
dispersion of the active phase, which in turn depends closely
on the supported oxide and the method used for catalyst pre-
paration. But zirconia, as the catalyticsupport of vanadium oxides
for the ODS process, has not been explored yet. In view of the
potential use of zirconia as a catalyst suppc)rt,11 it was found
interesting to explore the behavior of VO,/ZrO, catalysts in the
ODS reaction of a diesel model. In this sense, vanadium oxides
on zirconia or a mixed oxide of Zr and Al were prepared with
several V loadings in order to evaluate the reactivity of DBTs
compounds present in diesel fuels.

2. EXPERIMENTAL SECTION

2.1. Materials. All compounds were purchased from Sigma/
Aldrich and used without further treatment. Dibenzothiophene
and its alkyl derivates (DBTs), which represent sulfur species in
diesel, were selected to evaluate reactivity in ODS reaction.
Acetonitrile (99.9%) was used as solvent of model compounds:"*
dibenzothiophene (DBT, 98%), 4-methyl dibenzothiophene
(4-MDBT, 96%), and 4,6-dimethyl dibenzothiophene (4,6-
DMDBT, 97%). This model diesel was prepared with 600 S
ppmw: 217 of DBT, 198 of 4 MDBT, and 185 of 4,6-DMDBT.
Hydrogen peroxide (H, O, 30 wt %) was used as oxidant.

2.2. Catalyst Preparation and Characterization. V,O:/
ZrO, catalysts, containing 3 (V3), 6 (V6), 9 (V9), and 23 wt %
of V (V23) on an amorphous zirconia, were prepared by
incipient wetness impregnation of ammonium metavanadate
(AM), dried at 100 °C and calcined in air at 500 °C (4 h).
V,05 on mixed oxide of Zr—Al (VOM, with 9 wt % of V) was
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Table 1. Textural Properties of Supports and Catalysts

. Sl.ﬂ'ﬁce area amage Pﬂre

ctslyt ViGne %) (w/g) dimeter (A)
710, 0 74 71
Z:0,~ALO, 0 63 59
V3 3 60 80
Vé 6 34 111
VeC 6 47 30
V6s5G 6 60 128
Vo 9 21 95
VoM 9 47 69
V23 23 11 91

“Nominal V loading.

prepared in similar conditions. ZrO,—ALO3 (ALO; 10 wt %)
was prepared by sol—gel method as described by Klimova et al.,"®
using zirconium propoxide and aluminum isopropoxide as pre-
cursors. Then the obtained gel was dried at 100 °C and calcined
in air at S00 °C (4 h). Also, catalysts with 6% of V were prepared
by three different methods: AM impregnation (V6) as it was
described above, coprecipitation of precursors (V6C) zirconium
propoxide and vanadium acetyl acetonate, and AM impregnation
on uncalcined-zirconia synthesized by sol—gel (V6SG). After
that, samples were dried and calcined at the same conditions
described above. The catalysts prepared, their nomenclature and
textural properties are shown in Table 1. A pure zirconium
vanadate (ZrV,0,) was prepared as a reference. It was obtained
from a stoichiometric mixture of V,05 and ZrO,, which was
heated inair at 650 °C for 5 days, followed by a final calcination at
710 °C for 2 days."* V, Oy in excess was removed by leaching with
a hot ammonia solution (29 wt %) in a closed vessel under
stirring for 24 h.

Catalysts were characterized by X-ray diffraction (XRD) using
a Siemens D500 powder diffractometer with Cu K. radiation.
Textural properties were obtained by N adsorption —desorption
isotherms of the samples, with a Tristar Micromeritics apparatus.
Nitrogen physisorption isotherms were analyzed using the
Barrett—Joyner—Halenda (BJH) method. Prior to the textural
analysis, the samples were outgassed for 3 h in vacuum at 350 °C.
Average pore size was evaluated from the desorption branch of
the isotherm using the BJH model. Elemental composition was
determined by scanning electron microscopy (SEM) in a Jeol
JSM-5900 LV microscope equipped with an energy dispersive
X-ray (EDX) elemental analysis system. The FT-Raman spectra
of catalysts were taken at ambient conditions in a Thermo-
Nicolet Almega Dispersive Raman spectrometer with a resolu-
tion of 4 cm™ ' and 500 scans per spectrum. Temperature-
programmed reduction (TPR) of the samples (250 mg of
supported catalysts or 50 mg of bulk samples) was performed
using a flow of Ha/Ar mixture (30% H, v/v, 25 cc/min) at
atmospheric pressure, and a heating rate of 10 °C/min from
room temperature to 700 °C.

2.3.Catalytic Experiments. A batch reactor (250 mL), fitted
with condenser, mechanical stirrer, and a thermocouple, was
used to carry out the oxidation reaction. The reactor was
immersed in a thermostatically controlled water bath to carry
out the reactionsat 60 °C. Ina typical run, the water bath was first
heated up and stabilized to the desired reaction temperature, and
the model diesel (50 mL) was introduced to the reactor. Then,
H,0, (O/S = 6 initial ratio, mol/mol) and catalyst (100 mg)

were added into the reactor with vigorous stirring, These ODS
tests were carried out with a ratio of catalyst weight to volume
diesel equal to 2.0 g/L, for all catalysts.

Reaction samples at 15, 30, 60, 90, and 120 min were withdrawn
and injected (auto sampler) to the GC-FID after cooling to room
temperature. GC-FID analyses were performed with an HP5890
Series II gas chromatograph with a PONA capillary column
(methyl silicone gum, 50 m x 0.2 mm X 0.5 gm film thickness).
Reactant and product identifications were achieved by comparing
retention times in GC-FID and, from results obtained with a GC-
PFPD (Varian CP-3800) and GC—MS (HP5890 Series II with
MS detector). H,O, content was measured by standard iodo-
metric titration.

3. RESULTS AND DISCUSSION

First we will present the characterization results of the
supports and catalysts, and then evaluate the ODS activity of
model S-compounds (DBTs) prevailing in diesel fuel.

3.1. Catalyst Characterization. Table 1 shows the textural
properties of support and catalysts. The catalysts present typical
results, where the decreasing area is due to penetration of V
species in the pores of the support during the impregnation step.
It can be observed that the BET surface area of the samples
decreases from 74 to 11 m>/g, as the vanadium loading increases.
But, when coprecipitation or sol—gel methods were used textural
properties were improved.

Figure 1 shows SEM—EDX elemental analysis map of V23,
where it can be seen a good distribution of V. For all other
catalysts, similar elemental distribution was obtained (not
shown). Tamman temperature of V,Oj5 is 370 °C and catalysts
were calcined at 500 °C, then it causes that V species to become
very mobile, which lead to the spreading of vanadium oxides over
support.15

XRD patterns of the support (ZrO,) calcined during 4, 12, or
24 h at 500 °C are shown in Figure 2. As can be noted from this
figure, original zirconia is amorphous. Three crystalline struc-
tures of ZrQ,, tetragonal, monoclinic, and cubic phases, have
been reported.'® Calcined samples show diffraction peaks at 20 =
30° 35° 51°,and 60° (JCPDS 14-534), due to the presence of
the tetragonal phase, and diffraction peaks at 260 = 28.5°, 31.3°,
35.4°, and 40.8°, which indicates the presence of the monoclinic
phase (JCPDS 36-420). Tetragonal and monodlinic phases can
be noticed since 4 h of calcination. Increasing the calcination
times increases the transformation of tetragonal to monoclinic
zirconia. These zirconia phases were confirmed by Raman
spectroscopy (not shown). According to similar preparations,'®
tetragonal zirconia shows a spectrum consisting of six Raman
bands with frequencies at about 148, 263, 325, 472, 608, and
640 cm ™, while monoclinic zirconia is expected at 180, 188, 335,382,
537, 559, 618, and 640 cm ™", In our case, zirconia was prepared
with increasing calcination times and tetragonal zirconia was
gradually transformed to monoclinic zirconia, this transforma-
tion is in agreement with XRD results. In catalysts, the original-
amorphous zirconia was transformed during thermal treatment
when the V precursor was impregnated. As shown in Figure 3,
incorporating a small amount of V induces phase transformation
of zirconia, achieving a stabilization of the tetragonal phase.
Crystalline V205 (Shcherbinaite in 26 = 15,20, 21.6, 26, and 31°,
JCPDS-ICDD 9-387) appears when the vanadium loading
increases, and ZrV,0, (26 = 17, 20, 23, 25, 29, 34, 46, 51, and
54°, JCPDS 16-422) would be formed as a consequence of

di.dol.org/10.1021/1e100680p |ind. Eng. Chem. Res. J00(X, XXX, 000-000
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Figure 1. SEM-EDX micrograph of V23, with elemental analysis map of V, O, and Zr.
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Figure 2. XRD patterns of zirconia uncalcined (a) and calcined at
500 °C during 4 (b), 12 (c), or 24 h (d).

zirconia migration into the V,Os crystallites."*'” It should be
mentioned that, since the strongest diffraction peaks of V,Og and
ZrV,0; overlapped around 20—26°, the two compounds were
identified according to their other characteristic peaks. From the
different preparation methods, V6SG presents the higher crystal-
linity of tetragonal zirconia (not shown) and VOM presents a
good dispersion of V species, which is attributed to the absence of

T (T} Tetragonal
" V;0s
= ZrV;0;

.
* T T
* T J\ V23

..".‘.'I. _;\

Intensity (a.u.)
E

Tetha degree

Figare 3. XRD patterns of the catalysts with different V loading, and
ZV,0

V,0s crystals. At low V content, surface-dispersed vanadium
oxide species were formed, which produced the transformation
of the ZrO, support from amorphous into the tetragonal phase.
At higher vanadium oxide contents, a solid-state reaction be-
tween V,05 and ZrQ, occurred, with subsequent formation of
the ZrV,0, phase.'®"

Temperature-programmed reduction (TPR) was carried out
to investigate the reducibility of vanadium-oxide species on the
support. TPR data may strongly depend on the experimental
conditions and the information obtained is merely comparative,
but this technique may help to characterize the reducibility of

dx.dol.org/10.1021/1e100680p |ind. Eng. Chem. Res. 00X, X3¢, 000-000
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Figure 4. TPR patterns of (a) V3, (b) V6, (c) V9, (d) V23, (e) ZrV,07,
and (f) V20s.

different species. The thermal conductivity detector (TCD)
signal of TPR experiments was calibrated by reduction of a high
purity V,05 sample, which is the active phase of these catalysts,
and it was taken as reference. Figure 4 shows the TPR profiles of
the catalysts with different vanadium loading. ZrO, showed no
reduction processes in the temperature range analyzed (not
shown). Bulk V,Os exhibits a well-defined reduction peak from
400 to 700 °C, with temperature of reduction rate maximum
(Tiae) at 560 °C. This peak is associated to the reduction of V¥
to V° " species.”® At low V content (<9%) the catalysts exhibit a
reduction peak depending on vanadium loading in catalysts and
the reduction starts between 200 and 250 °C. These temperature
shifts can be attributed to the presence of more easily reducible
highly dispersed V species on surface, and the V species-support
interaction. At increasing vanadium loading, the reduction-peak
area increased and T, was shifted from 400 to 415 °C, due to V
support interaction diminishing as formation of the polymeric V
oxides species increases. V23 displayed an asymmetric peak,
which starts at about 300 °C with a low-intensity tail in the range
300—400 °C and Ty, at about 495 °C. According to XRD
results V23 possessed mainly ZrV, 0, The TPR pattern of pure
ZrV,0; (see Figure 4) displayed a narrow peak atabout 510 °C,
which is similar to the TPR pattern of V23. After TPR tests of
V23 and ZrV,0,, only V,0, and monoclinic zirconia phases
were identified by XRD (not shown).

Before the leaching treatment of ZrV,0-, this sample was
subjected to TPR, and its profile (not shown) presented another
small peak at about 550 °C, which was related to the reduction of
V,0j5 in excess. And then, the TPR profile in Figure 4 only
represents the reduction of pure ZrV,0,. Differences in T,,,, for
V23 and ZrV,0; can be attributed to the dispersed species of
ZrV,0- on the zirconia surface and the V oxide species prevailing
in V23.

Quantitative results of TPR are shown in Table 2 as reduction
degree of the catalysts. In the table it can be observed that, for a
catalyst prepared by impregnation, reducibility increases as V
loading increases, up to the V9 catalyst, and reduction degree
decreases for V23 since ZrV,0, is less reducible than V,0.,

Figure 5 shows TPR patterns of catalyst (with 6 wt % of V)
prepared by different methods. Catalyst prepared by coprecipitation

Table 2. Quantitative Results of TPR and ODS Reaction

SI.I]{DDE
yield (%)°
catalyst  reduction DBT 4-MDBT 4,6-DMDBT H,0,
degree (%)® remaining (%)b
V3 87 63 41 30 29
Ve 95 71 54 43 7
VveC 43 15 9 5 95
VoSG 86 63 46 34 19
Vo 96 82 64 50 6
VoM 83 65 47 37 22
V23 79 53 37 21 87
Zr0, 0 17 12 8 97
ZV, 04 78 12 5 0 20
V,04 100 37 28 23 5
20Obtained by TPR. * After 2 h of ODS reaction.
Vé
V6 SG
-
=
£ |
g |
53 V6 C
=
=
I
=
T T T 1
100 200 300 400 500 600

Temperature e

Figure 5. TPR patterns of catalysts prepared by sol—gel (V6SG),
cooprecipitation (V6C), and impregnation (V6) method.

(V6C) presents the lowest amount of reducible species, since Vis
trapped in the zirconia network. In contrast, in V6 the V oxides
are deposited on the support surface, then V support interaction
is lower and reducibility of V species is higher (see Table 2).
‘While for V6SG, in which the V precursor was incorporated on
uncalcined zirconia synthesized by sol—gel during impregnation
step, the V support interaction was improved diminishing the
reducibility of the V species.

3.2. Oxidative Desulfurization. A typical ODS reactive
system consists of two phases (diesel and solvent phase) and a
solid catalyst (L—L—S system),*'* where full oxidation of DB TS
was often reached, which results in high yield to sulfones and
practically no sulfoxides. The sulfones are highly polar com-
pounds and are easily separated, during the ODS process, from
the fuel product by extraction”’ The sulfones are obtained
predominantly in the solvent phase, and activity profiles describe
a consecutive process scheme, DBTs being the extracted inter-
mediate “product”. Hence, liquid-phase oxidation of sulfur
compounds is the basis of the ODS process, since the extraction
step occurs rapidly and oxidation is the rate determining step. For
this reason, in this case, the ODS reaction was carried out using

di.dol.org/10.1021/ie100680p |ind. Eng. Chem. Res. J00(X, X30¢, 000-000
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Figure 6. DBTs-sulfone yields in function of reaction time with V9.

DBTs in acetonitrile as reactive mixture (L—S§ system), in order
to evaluate only the liquid-phase oxidation.’

Oxidation of DBT, 4-MDBT, and 4,6-DMDBT in the pre-
sence of V9 can be observed in Figure 6. Since all other catalysts
show similar ODS trends they are not presented. These results
showed that DBT's reactivity decreased in the following order:
DBT > 4-MDBT > 4,6-DMDBT, which is consistent with
previous results as expected from solid catalysts.**'* Tshihari
et al ™ stated that the ODS reactivity order of DBT's was reversed
between the experiments performed in the presence of a solid
catalyst and the experiments performed in the absence of a
catalyst, suggesting that when a catalyst was used the main
parameter governing the reactivity was no longer the electron
density on the sulfur atoms. HDS reactivity of DBTSs decreases in
the order of DBT > 4-MDBT > 4,6-DMDBT, for oxidation with
hydrogen peroxide and formic acid in the absence of a catalyst is
exactly opposite to that of HDS.*® Indeed, for DBT, 4-DMT, and
4,6-DMDBT, the difference in the electron density on the sulfur
is very small (5.739, 5.758, and 5.760, respectively) and this is the
steric hindrance of the methyl groups that governs the reactivity:
the methyl groups become an obstacle for the approach of the
sulfur atom to the catalytic active phase (in a heterogeneous
system). A similar result was obtained in the present study,
meaning that the reaction rate is also modulated by the steric
hindrance induced by the DBTs substituents and not by the
electron density on the sulfur atom.

Figure 7 shows DBT-sulfone yields of catalysts with different V
loading, where it can be observed the ODS activity results during
120 min of reaction. V9 reaches the highest activity of the series,
with 82% of DBT-sulfone production. Whereas VOM, with the
same V loading and higher specific area (Table 1), only achieves
65% of DBT-sulfone yield, indicating that there is not a correla-
tion with the surface area. V3 and V6 achieved 63 and 719%,
respectively, and V23 only 53% of DBT-sulfone yield ODS
activity increases as V loading increases up to the monolayer
(6—99% of V), where XRD results show that V,05 phase begins
to appear, and after that ODS activity decreases. Rack et al'®
stated that the V,O; content forming a complete monolayer on
the surface of ZrO, is 9 mol %, giving 2.3 V,05 molecules/nm?
In our case, it corresponds to 8 wt % of V. Also, when V loading is
increased, ZrV,05 is appreciably formed, and this specie would
be inactive in an QDS reaction. In this sense, ZrV, O~ was carried

100 : . T —
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- V&
= v
2
S 60 V3 B
=
3
']
-
m
a 40
20
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Figure 7. DBT-sulfone yields as a function of reaction time of catalysts
with different V loading,

out in ODS reaction, and the results are shown in Table 2,
together with DBTs sulfone yields obtained for all catalysts.
These results show ODS activity of ZrV,05 is the lowest and
noticeably minor than bulk V,0;, while ODS activity for
supported catalysts is considerably enhanced.

According to previous results, "2 it was observed that H,0,
decomposed differently with each catalyst and higher decom-
position rates corresponded to higher yields to sulfones. Without
both catalyst and DBTs, hydrogen peroxide was not decom-
posed. The same experiments, in the presence of a catalyst
demonstrate that H,O, decomposition occurs appreciably
(Table 2), showing the importance of the catalyst in the
generation of reactive oxygen species. Vanadium pentoxide and
other transition metal oxides accomplish this activation by
generating peroxo-metal complexes and they decompose H,O,
easily in aprotic media.”' During reaction the H,O, content was
evaluated by iodometric titration, and the results are shown in
Table 2. It was observed that H,O, decomposed differently with
each catalyst and higher decomposition (lower H,0; remaining)
corresponded to higher yields to sulfones. These results showed
that V9 has greater capacity to generate reactive oxygen mole-
cules to oxidize and thereby to obtain high sulfone production.

From the catalysts with 6 wt % of V obtained by different
preparation methods, V6 reaches the highest ODS activity, which
correspond to 71% of DBT, 54% of 4-MDBT and 43% of 4,6-
DMDBT sulfones, in 2 h of ODS reaction. The catalyst prepared
by sol—gel (V6SG) presents lower activity (63, 46, and 34%,
respectively) than V6; it can be due to superficial dissolution of
support during the impregnation step of the V precursor,
modifying the V support interaction according to TPR results.
In this sense, the catalyst prepared by coprecipitation (V6C) has
a strong V support interaction, where the V is trapped in the
support network and ODS activity is diminished appreciably at
about 15, 9, and 5% of DBT, 4-MDBT, and 4,6-DMDBT,
respectively.

Differences observed on ODS activity could be attributed to
preparation method. Since the vanadium precursor used in
impregnation and the sol—gel method was reduced in oxalic-
acid dissolution and subsequently V species were reoxidized
during the same calcination time, it could have not been enough
to achieve the same distribution of vanadium species.

dx.dol.org/10.1021/1e100680p |ind. Eng. Chem. Res. XX, X2, 000-000
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ODS activity shows a relationship with V species reducibility
and oxidant decomposition capacity of the catalysts, which is not a
function of the textural properties. In an attempt to explain these
results, the probable reaction mechanisms must be addressed.>***
As it was described elsewhere,"*** vanadium-based catalysts
“activate” H, O, by homolytic or heterolytic routes. In homolytic
routes transition metals catalyze the free radical autoxidation
process and undergo a change in oxidation state. Heterolytic
routes involve complex formation of oxometal and peroxometal
kind, where only the former undergoes a redox process. Catalysts
prepared by the sol—gel and coprecipitation method have been
shown to have a strong interaction with zirconia as observed by
their low reducibility in TPR (see Figure 5 and Table 2). With
these catalysts (V6, V6SG, and V6C) the amount of H,O; in the
system after reaction decreased along with increasing reducibility,
which suggests that H,O, homolytic decomposition is not re-
sponsible for DBT's oxidation.*® Hence, according to these results
a vanadium heterocomplex is the oxidant specie responsible for
DBTs oxidation. It was also observed that V9 seems to activate
H,0, more selectively as alow percentage of peroxide remains in
the system after reaction and its activity is higher than that of V6. In
summary, the catalyst promotes the creation of oxidant reactive
species, which react with DBTs to produce DBTs-sulfone. For this
reason, ODS activity depends on the oxidant decomposition
capacity of the catalysts, which is not a function of the textural
properties.

4. CONCLUSIONS

A series of zirconia-supported vanadium oxide catalysts were
prepared by the incipient wetness impregnation method (IWT),
and asreference by coprecipitation or successive sol—gel method
using V and Zr alkoxide precursors. According to SEM—EDX,
XRD, and Raman FT-IR a good V dispersion was obtained for all
catalysts, but V support interaction depends on the preparation
method. A catalyst prepared by coprecipitation (V6C) has a
strong V support interaction, where the V is trapped in the
support network and ODS activity is diminished appreciably. For
all other catalysts, ODS activity was improved with the TWI
method, where V support interaction was lower, whereas V
species reducibility was higher and oxidant decomposition
capacity of the catalysts was increased, as a monolayer of V
species on zirconia was reached.
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