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1. Introduccion

El término “petréleo” cubre una gran variedad de materiales que consisten en
mezclas de hidrocarburos y otros compuestos que pueden contener azufre,
nitrégeno y oxigeno en diferentes cantidades. Cuando es extraido, el petrdleo crudo
es transportado a refinerias en donde pasa por diferentes procesos para ser
separado en diversas fracciones con distintas volatilidades. EIl mas comun de dichos
procesos es la destilacion y es aqui en donde el petréleo crudo puede ser separado
en diferentes fracciones, como lo son la nafta, el queroseno, entre otros.

En cuanto al contenido de azufre, el total presente de este elemento en el petréleo
puede variar desde 0.04%, en el caso del petrdleo crudo ligero, hasta un 5%, para
el petroleo crudo pesado. Sin embargo, el contenido de azufre varia
considerablemente de acuerdo con las regiones geograficas de donde se extraiga
el petréleo (Speight, 2006).

Actualmente, se utiliza el proceso de hidrodesulfuracion (HDS) en las refinerias para
disminuir el contenido de azufre en la gasolina y el diésel. La reaccion se basa el
proceso es la hidrogendlisis de un compuesto organoazufrado, produciendo un
compuesto libre de azufre y sulfuro de hidrégeno. Este proceso se lleva a cabo a
temperaturas entre 270 y 400°C y presiones entre 55 y 170 atm (Babich, 2003). Sin
embargo, una demanda de gasolina y diésel con un contenido mucho menor ha
ocasionado que el proceso requiera de condiciones de operacién elevadas,
convirtiéndolo en una opcién poco sustentable.

La desulfuracién oxidativa (ODS) es una buena alternativa para ayudar al proceso
de HDS ya que requiere de presion atmosférica y temperaturas menores de 120°C.
Este proceso consiste en dos pasos: primero, los compuestos organoazufrados son
extraidos de los combustibles mediante un disolvente polar y, segundo, la oxidacién
de los compuestos a sus respectivas sulfonas (Cedefio et al, 2005a).

1.1 Efecto de la combustion de combustibles con contenido de azufre

Los compuestos azufrados son componentes encontrados comunmente en el
petréleo crudo y, por ende, en la gasolina y el diésel. Al hacer combustion, el azufre
contenido en los combustibles comienza a ser emitido al medio ambiente en forma
de dioxido de azufre (SO2).

Segun el Instituto Mexicano de Calidad del Aire (IMECA), los ciudadanos
vulnerables comienzan a presentar trastornos del aparato respiratorio, como es el
caso de irritacion, a partir de una concentracion de dioxido de azufre superior a 0.13
ppm. Por otro lado, la presencia de azufre en las gasolinas y el diésel puede
ocasionar la corrosion de algunas partes de los motores de los vehiculos.



El SO2 es uno de los compuestos responsables de la acidez de la lluvia y, por lo
tanto, uno de los factores que definen el pH de aguas continentales, maritimas e,
inclusive, de suelos. Esta acidez se debe a que el SOz es facilmente oxidado por
ozono una vez disueltos en las gotas de lluvia (Hoyle, 2016), las cuales después
precipitan y afectan los ecosistemas en los que se incorporan.

1.2 Hidrodesulfuracion

El proceso de HDS utilizado en México es un proceso que aprovecha de la
hidrogendlisis para remover el azufre, oxigeno y nitrégeno presentes en
combustibles provenientes del petréleo (SEMARNAT, 2009). Los reactores en
donde se llevan a cabo los procesos principales operan normalmente a
temperaturas entre 270 y 400°C y a presiones entre 55 y 170 atm (Babich et al,
2003).

La HDS es conformada por dos secciones. Para empezar, se tiene la seccion de
reaccion, en donde se remueven los contaminantes del combustible mediante una
hidrogenacion catalitica en un reactor de lecho fijo. Luego, el efluente pasa a una
seccion de agotamiento en donde se dividen los productos de la seccidn anterior en
dos corrientes, una de gas amargo y la otra del combustible tratado. El proceso
general se describe en la Figura 1.1.
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Figura 1.1. Hensen, E. J. M. (2000). Typical layout of a heavy gas-oil desulfurization unit.
Recuperado de https://pure.tue.nl/ws/files/1418477/20000097 3.pdf.



Los catalizadores utilizados para la HDS contienen combinaciones de sulfuros de
niquel con molibdeno o cobalto con molibdeno soportados en alumina. Sin embargo,
este proceso genera H2S y NH3s como subproductos, los cuales son venenos para
estos catalizadores a gran escala (Hensen, 2000). Algunas refinerias han sustituido
este catalizador por otros tipos, como lo son el IMP-DSD-1D, IMP-DSD-51E e IMP-
DSD-3+, el ultimo siendo el mas utilizado por Pemex (de la Paz et al, 1999).

La HDS es un proceso cuyo principal enfoque es la remocion del azufre de las
fracciones de petréleo, lo cual puede ser observado desde una operacion a 260°C.
En las condiciones de operacion usadas actualmente (entre 270 y 330°C), también
brinda la remocién de oxigeno y nitrdgeno. De igual manera, este proceso satura
olefinas al utilizar una corriente de alimentacion de hidrogeno (SEMARNAT, 2009).

Como desventajas principales se tiene que los catalizadores a base de molibdeno
utilizados para la HDS son sensibles al envenenamiento por presencia de vanadio
en la corriente de alimentacion del reactor (de la Paz et al, 1999). Por otra parte,
existen otros procesos, como la ODS, que ofrecen condiciones de operacion menos
severas, a temperaturas menos a 120°C y presién atmosférica (Cedefio et al,
2005b).

Una creciente demanda de combustibles con menor contenido de azufre ha
provocado una mayor demanda de este proceso. Esto ha conllevado a condiciones
de operacion mas severas, como lo es el caso de mayores temperaturas y presiones
de operacion, asi como catalizadores mucho mas activos. Sin embargo, esto implica
la reduccion de vida util de catalizadores y mayor consumo de hidrogeno. Esto
resultara en costos de operacibn mucho mas elevados y, pese a eso, menores
rendimientos de la reaccion (Mei et al, 2002).

1.3 Desulfuracién oxidativa

La desulfuracién oxidativa (ODS) es un proceso que reduce el contenido de azufre
de las fracciones del petroleo. A partir del cual los compuestos azufrados son
oxidados hasta obtener sus respectivas sulfonas utilizando un agente oxidante y un
catalizador. Después, dichas especies oxidadas puedan ser removidas con mayor
facilidad por un proceso de extraccion liquido-liquido.

Los compuestos azufrados que han sido oxidados, como los son el caso de las
sulfonas y los sulfoxidos, adquieren un caracter primordialmente mas polar que los
sulfuros (Mei et al, 2002).

En el presente trabajo, se oxidaron tres compuestos azufrados disueltos en
acetonitrilo:  dibenzotiofeno (DBT), 4-metildibenzotiofeno (4-MDBT) vy 4,6-
dimetildibenzotiofeno (4,6-DMDBT) con peroxido de hidrogeno. Mostrado en la
Figura 1.2 para el caso del DBT, en presencia de un catalizador.
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Figura 1.2. Reaccion de oxidacion del DBT con H;O..

Los compuestos previamente mencionados fueron elegidos para el estudio, debido
a que su baja reactividad los hace los compuestos que mejor podrian representar al
resto de los compuestos azufrados en las fracciones de petréleo. Dicho de otra
manera, al desarrollar un catalizador que oxide rapidamente los compuestos
derivados del DBT, el resto de las especies azufradas se oxidaran con igual o mayor
rapidez.

1.4 Otros métodos de desulfuracion

Aparte de la ODS existen mas alternativas a la HDS, como los procesos de
biodesulfuracion, desulfuracién extractiva, destilacion reactiva, entre otros. A
continuacion, se describira brevemente cada uno de los procesos.

1.4.1 Biodesulfuracion

La Biodesulfuracién es una de las aplicaciones de la Biotecnologia para remover
azufre de combustibles fésiles. Este proceso consiste en utilizar la especificidad de
las enzimas y el costo relativamente bajo de los procesos biotecnologicos. Este
proceso lleva el nombre de Biodesulfuracion Biocatalitica (BDS, por sus siglas en
inglés) y tiene la ventaja de que es un proceso barato y que reduce
considerablemente las emisiones de contaminantes provenientes de combustibles
fésiles (Monticello, 2000).

Se han realizado estudios (Monticello, 2000; Gray et al, 2003) que indican que los
compuestos ciclicos y organoazufrados participan en el metabolismo de las cepas
provenientes de rhodococcus. Esto quiere decir que estas bacterias poseen la
capacidad de transformar los compuestos azufrados en especies completamente
diferentes al remover el azufre que contienen.

Aunque, como principal defecto, la transferencia de masa es un gran problema en
este proceso. Esto se debe a que las bacterias proliferan en sistemas acuosos, por
lo que los compuestos azufrados deben ser transferidos desde una fase no polar a
una acuosay, finalmente, al interior de la bacteria para participar en su metabolismo.



1.4.2 Desulfuracion extractiva

La Desulfuracion Extractiva es otro proceso de remocion de azufre que involucra la
amortiguacion de costos de operacion, sin la necesidad del uso de equipos con
requerimientos especificos. Como contra, los solventes de extraccion deben ser
suficientemente selectivos para la absorcion de compuestos azufrados sin afectar
el contenido de olefinas dentro del combustible. Adicionalmente, los solventes
deben ser facilmente regenerados después del proceso de extraccion.

Por ejemplo, los liquidos idnicos a base de hidrocloruro de trimetilamina (TMAC) y
el cloruro de aluminio pueden ser utilizados en este proceso por ser faciles de
preparar y tienen un bajo costo y punto de fusion. Aunque, como defecto tienen que
presentan alta viscosidad a temperatura ambiente, por lo que dificulta el proceso de
extraccion. Por otra parte, la principal problematica con este método de remocion
de azufre es la dependencia de la estructura de los compuestos organoazufrados.
Algunos liquidos i6nicos, como los antes mencionados, tienen dificultad al absorber
compuestos aromaticos que presentan grupos alquilo de gran tamafo (Zhang et al,
2003).

1.4.3 Destilacion reactiva

Finalmente, la Destilacion Reactiva tiene una gran ventaja puesto a que es
practicada in situ. Esto conlleva a la disminucién de consumo energético y mayor
conversion de los reactivos, pero tiene como desventaja que las reacciones
quimicas dentro de una columna de destilacion resultan dificultades al momento de
modelar el proceso (Cardenas et al, 2009).

Para el presente trabajo se propuso estudiar el efecto de catalizadores bi- y
trimetalicos sintetizados a partir de vanadio, tungsteno y molibdeno y su aplicacién
en la ODS. El origen del estudio se basa en el efecto sinergético observado en
investigaciones anteriores con catalizadores bimetalicos (Alvarez, 2016; Castillo,
2017; Loépez, 2015; Vazquez, 2016), teniéndose como hipdtesis que los
catalizadores trimetalicos presentaran una mayor sinergia. El contenido de cada
metal para la sintesis de los catalizadores fue seleccionado a partir de las
investigaciones previamente mencionadas. Después, se caracterizaron para tener
una explicacion experimental sobre el comportamiento de los catalizadores.
Finalmente, se realizaron pruebas para cuantificar su actividad catalitica y contestar
la hipotesis planteada.



2. Antecedentes

El objetivo del presente proyecto es desarrollar un catalizador que pueda ser
implementado en el proceso de ODS a nivel industrial. Los contenidos de
molibdeno, tungsteno y vanadio que conformaron cada catalizador y las condiciones
de la reaccion se basaron en trabajos de investigacion sobre el mismo tema y se
mencionan a continuacion.

Especificando las mencionadas condiciones de operacién, se busca desarrollar un
catalizador que pueda efectuar la desulfuracion oxidativa (ODS) en condiciones no
severas. En el caso del trabajo presente, la investigacion se realizé a una
temperatura de 60°C y a presion atmosférica. Estas condiciones fueron
seleccionadas con base en los resultados de Cedefio et al, 2005a, en donde se
realizo el proceso de ODS a 30°C, 52°C y 70°C y a presién atmosférica, siendo los
70°C la temperatura en la que se llegé al equilibrio en un menor tiempo. Sin
embargo, la temperatura de operacién se redujo de 70°C a 60°C debido a que, a
temperaturas mayores, el peréxido de hidrogeno comienza a descomponerse en
agua y oxigeno (de la Macorra et al, 2004).

Alvarez Amparan, (2016) reportd que las especies tetraédricas del molibdeno
predominan en catalizadores soportados con bajo contenido metalico. Por otra
parte, las especies octaédricas de molibdeno tienden a incrementar conforme se
aumenta el contenido metdlico. Las dos principales diferencias entre estas dos
especies, aparte de su estructura, es que la octaédrica se encuentra en multicapas
sobre el catalizador, indicando una interaccion débil con el soporte, y que esta
presenta temperaturas de reduccion en el TPR entre 200 y 300°C (de Mooct®* a
Mooct**). Mientras que, para la especie tetraédrica las interacciones con el soporte
son mayores e hipotéticamente se encuentran en una monocapa y el rango de
temperatura en el que se redujo en el TPR fue entre 600 y 800°C (de Mon®* a
Motn**). Cabe mencionar que en este rango también se encontré una segunda
reduccion de la especie octaédrica, la cual es de Mooct** a Mo®. Otro factor para
considerar es que, debido a las interacciones débiles entre la especie octaédrica y
la alumina, existe una gran probabilidad de pérdida del metal debido a lixiviacién
durante la reaccion en fase liquida.

Vazquez Mendoza, (2016) reporté que los catalizadores a base de tungsteno casi
totalmente reducido permiten remover hasta un 90% de compuestos azufrados. Por
otra parte, los catalizadores a base de tungsteno oxidado no logran una remocién
igual de efectiva que los reducidos. Los catalizadores monometalicos de tungsteno
con una carga de 8% y reducidos a los 1000°C logran oxidar con mayor rapidez que
los catalizadores oxidados.



Se ha reportado que los catalizadores monometalicos de vanadio presentan una
mayor produccion de sulfonas conforme se incrementa la carga de este (Lopez,
2015). No obstante, también se reporté que la oxidacion para el 4,6-DMDBT no
alcanz6 un 100%.

Los catalizadores bimetalicos preparados a partir de tungsteno y molibdeno
presentan un efecto sinergético, incrementando la actividad catalitica hasta 9 veces
la suma de las actividades individuales de sus catalizadores monometalicos
homologos. Este efecto se ve aumentado al reducir los catalizadores bimetalicos a
temperaturas mayores a los 800°C (Vazquez, 2016).

Los catalizadores bimetalicos a base de vanadio y molibdeno presentan un efecto
sinergético, tienen una actividad catalitica en la reaccion de oxidacién de
compuestos tiofénicos superior a la de sus homologos monometalicos (Alvarez,
2016). Sin embargo, la actividad tiende a disminuir conforme se aumenta la cantidad
de molibdeno debido a la presencia de especies octaédricas de molibdeno. Por otra
parte, al incrementar la carga de vanadio con respecto a la del molibdeno en un
rango de hasta 9% de carga, la actividad del catalizador tiende a incrementarse
(Lépez, 2015).

Al analizar los catalizadores bimetalicos se observd que el mejor contenido de
vanadio y tungsteno fue de 9% y 8%, respectivamente. Al comparar los
catalizadores monometalicos con los bimetalicos, estos ultimos tuvieron mejores
resultados. En porcentajes de vanadio superiores al 9%, este metal comienza a
aglomerarse en la superficie del soporte. Esto ultimo afecta de manera negativa la
actividad de los catalizadores ya que disminuye el numero de sitios activos del
catalizador. Por otra parte, la reduccion de los catalizadores a bajas temperaturas
fomenta un incremento en la actividad de estos catalizadores (Castillo, 2017).

La calcinacién con un flujo continuo de aire influye de manera positiva al momento
de preparar los catalizadores a comparacion de la calcinacion en una atmosfera
estatica (Alvarez y col. 2015). Esto se observo al momento de realizar pruebas de
actividad con los catalizadores a 60°C y 30°C. A 60°C no se observaron cambios
considerables entre las actividades de los catalizadores, pero a 30°C se observo
que presentan menor actividad los catalizadores que fueron preparados a partir de
una calcinacién en una atmésfera estatica (Lépez, 2016).

En los trabajos realizados previamente (Alvarez, 2016; Castillo, 2017; Lépez, 2016;
Vazquez, 2016), se concluyd que los catalizadores bimetalicos tienen una mejora
notable en la actividad catalitica. Esto destaca en especial entre los catalizadores
bimetalicos preparados con molibdeno y con vanadio. Por otra parte, es mejor
utilizar un soporte en polvo que en pellet, esto se debe a que los catalizadores en
pellets presentan problemas de difusién interna al momento de realizar una reaccion
quimica (Lépez, 2015).

10



Una vez descritos los catalizadores monometalicos y bimetalicos de vanadio,
tungsteno y molibdeno, se tuvo como hipétesis que trabajar con catalizadores
trimetalicos resultara en velocidades de reaccién mas elevadas. Esto se soporta en
el efecto sinergético mencionado mas adelante en el capitulo, al agregar varios tipos
de metales a un soporte, la actividad de los catalizadores es incrementada. De igual
manera, se buscd encontrar la mayor actividad catalitica a partir de diferentes
cantidades y estados de oxidacién de estos metales.

Previo al trabajo experimental, se investigaron ciertas caracteristicas que los
catalizadores deben cumplir. El catalizador debe ser selectivo hacia la formacion de
sulfonas, debido a su caracter polar. De igual manera, debe tener alta actividad
catalitica para una alta velocidad de reaccién, optimizando el tiempo del proceso.
Finalmente, debe tener estabilidad, es decir, la actividad catalitica debe disminuir
de poco a nada con el paso del tiempo.

El perdxido de hidrogeno (H202) y el terbutil hidroperéxido (TBHP) son reactivos
utilizados en la ODS para reaccionar con los compuestos azufrados en los
combustibles. Su principal funcién es oxidar los compuestos para que adquieran un
caracter polar.

En las siguientes secciones se detallara mas sobre la eleccion del agente oxidante
utilizado y las caracteristicas requeridas del catalizador.

2.1 Agentes oxidantes que pueden ser utilizados en la ODS

Para la seleccion del agente oxidante empleado se deben de cubrir ciertos
requerimientos. Para empezar, el oxidante debe ser selectivo, es decir, debe
reaccionar especificamente con compuestos organoazufrados. De lo contrario, el
octanaje podria ser afectado (Isamagilov, 2011).

La reactividad global del proceso no depende solamente de la presencia de las
especies oxidantes, sino de las diferentes etapas involucradas, como lo son:

1) La extraccion de DBTS del combustible al disolvente polar;

2) La formacion de especies oxidantes por el catalizador;

3) El ataque nucleofilico de los DBTs a las especies oxidantes (peroxido
coordinado con el catalizador) para obtener el oxigeno reactivo y generar la
sulfona correspondiente.

El peroxido de hidrégeno y el terbutil hidroperdxido son oxidantes comunmente
usados en la ODS. Estos compuestos tienen caracteristicas similares, con la
diferencia de que el TBHP es soluble en hidrocarburos. Alvarez Amparan, (2016)
reportd que la actividad catalitica es significativamente mayor al usar H202 como
agente oxidante que el TBHP.
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En trabajos anteriores (Alvarez, 2016), se observé que la presencia de agua,
producto de la descomposicion de la descomposicion de H202, inhibe la actividad
de catalizadores hidrofilicos y la extraccion de los compuestos tiofénicos. Si se
incrementa la relacion molar H202/organoazufrado (O/S) de 3 a 6, la remocién de
DBT tiende a disminuir, explicando asi la presencia de una mayor cantidad de agua
proveniente de la descomposicién térmica del peréxido de hidrogeno (Gomez et al,
2005).

2.2 Caracteristicas del catalizador

Hay caracteristicas que un catalizador debe tener para considerarse como
adecuado para ser utilizado en el proceso de ODS. El catalizador debe presentar
alta actividad para aumentar la velocidad de reaccion, tener selectividad hacia la
formacién de productos especificos y ser estable, es decir, tener baja disminucion
de actividad después de largos lapsos de operacion o uso.

De acuerdo con el principio de Sabatier, se requiere de la union de los reactivos a
la superficie del catalizador, probablemente entre atomos o grupos funcionales
especificos. El principio previamente mencionado indica que la interacciéon
catalizador-sustrato debe de ser lo suficientemente fuerte como para que haya una
unién entre el sustrato y el catalizador, pero no demasiado fuerte como para que el
producto permanezca enlazado al catalizador una vez que éste se haya formado
(Deutschmann et al, 2003).

En el caso de catalizadores soportados, la fase activa es sometida a interacciones
entre dicha fase y el soporte. Estas son determinadas principalmente por las
energias libres de superficie que tienen los materiales que conforman el soporte y
la fase activa y por la energia libre interfacial entre ambos compuestos. A pesar de
gue no se conocen las energias libres interfaciales entre la fase activa y el soporte,
la interaccion entre los dos es cualitativamente favorable (Deutschmann et al, 2003).

La actividad catalitica es una medida de la rapidez con la que una o mas reacciones
proceden en presencia de un catalizador. La velocidad de reaccion -y’a puede ser
calculada como el cambio de la cantidad de sustancia de la especie A con respecto
al tiempo relativo al volumen o masa del catalizador:

cantidad de sustancia del reactante convertida

“Ya= masa o volumen del catalizador * tiempo

La quimisorcion es el factor principal del cual depende la actividad de un catalizador.
El enlace que se formara al momento de adsorberse los reactivos en el catalizador
debe ser lo suficientemente fuerte para que haya conversion de estos. Al mismo
tiempo, este enlace debe ser lo suficientemente débil para que los reactivos no
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queden inmoviles en la superficie del catalizador, ocupando los sitios activos
restantes del catalizador (Hagen, 2006).

Los catalizadores tienen como propiedad la direccion del rendimiento de una
reaccion a productos especificos. Es decir, la selectividad catalitica relaciona las
moléculas de producto sintetizadas con todas las moléculas convertidas. En el caso
de este proyecto, los catalizadores utilizados tienen una selectividad hacia la
formacion de sulfonas a partir de reactivos organoazufrados (Ebner, 1991).

La pérdida de la actividad catalitica con el paso del tiempo denota un gran problema
en los procesos cataliticos utilizados a nivel industrial. Normalmente, esta
disminucion ocurre de manera lenta en un proceso muy bien controlado. Sin
embargo, otros factores pueden aportar a la desactivacion de un catalizador. Por
ejemplo (Bartholomew, 2001; Forzatti et al, 1999):

e Envenenamiento: ocurre cuando reactivos, productos o impurezas son
fuertemente quimisorbidos en los sitios activos del catalizador. En el caso del
presente trabajo, el vanadio utilizado para la preparacién de los catalizadores
es especialmente susceptible al arsénico, hierro, potasio y sodio.

e Incrustamiento: es el depdsito mecanico de especies acarreadas por la fase
fluida a la superficie o poros del catalizador, ocasionando el bloqueo de sitios
activos y/o poros.

e Sinterizacién: es la pérdida de actividad en la superficie del catalizador
debido a la modificacion estructural del mismo por efecto de la temperatura.

e Transformacion del estado sdlido: es un tipo de sinterizacion que ocurre a
altas temperaturas (aproximadamente 1000°C) y que ocasiona que una fase
cristalina se transforme en una diferente.

Soporte e interacciones entre el metal de transicién y el soporte

El soporte del catalizador utilizado para las pruebas fue alumina. Como descripcion
general, se constituye por la forma cristalizada de 6xido de aluminio, siendo la y-
alumina la termodinamicamente mas estable de sus estructuras cristalinas en un
amplio rango de temperaturas (Deutschmann et al, 2003).

En estudios anteriores (Magg et al, 2004) se examino la interaccion entre la alimina
y el 6xido de vanadio. De acuerdo con estos estudios, se concluyé que dicho
compuesto tiende a esparcirse en la superficie del soporte. Sin embargo, este 6xido
es propenso a aglomerarse en la mayor parte de la superficie de la alumina. La
configuracién que adquiere con el soporte es V-O-Al.

En los estudios realizados por Vissers et al (1986), se observo que las interacciones
entre la alumina y el Mo son considerablemente débiles. No obstante, la estructura
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formada tras la interaccién entre el 6xido del metal y el soporte obtiene una
configuracién de Mo-O-Al, similar a la que se forma con el V.

Efecto sinérgico

La sinergia ocurre cuando interactian dos o mas catalizadores junto con sus
respectivos mecanismos de reaccion dentro de un mismo sistema. Esto provoca
que se formen dos especies reactivas, una con un HOMO de mayor energia y la
otra con un LUMO de menor energia a comparacion de sus respectivos estados
basales.

Al utilizar la sinergia como estrategia para la conversién de reactivos, se pueden
observar distintos beneficios. Para empezar, se introduce una nueva transformacion
quimica de los reactivos. También, mejora la eficiencia de las transformaciones
existentes (Allen & MacMillan, 2012).

catalyst 1
A Y - A' —
C
catalyst 2 ’
B - B ]
activated intermediates
LUMO s LUMO ==
h A e -
AE
AE ) ,J!_ B’
B B B e
HOMO se——------- HOMO
uncatalyzed rgir:tfg‘;ﬁggi uncatalyzed Sggfaﬁ-‘;gﬂ

Figura 2.1. MacMillan, D. (2012) The concept of synergistic catalysis. Recuperado
de https://www.ncbi.nlm.nih.gov/pmc/articles/PMC3327486/pdf/nihms360530.pdf.
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Ainejamiento

De acuerdo con los resultados presentados por Castillo Marquez (2017), el
transcurso del tiempo afecta la actividad catalitica de los catalizadores. En el caso
de catalizadores bimétalicos de vanadio y tungsteno, la produccién de sulfonas
puede disminuir hasta un 10% después de cuatro meses transcurridos de la sintesis
de los catalizadores. Por esta razon, se contemplé realizar también pruebas de
afiejamiento con los catalizadores que resultaron tener una mayor actividad
catalitica.
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3. Objetivos

General

Estudiar el efecto del contenido de W, Mo y V en catalizadores bimetalicos y
trimetalicos con el fin de incrementar la velocidad de reaccién de la desulfuracion
oxidativa de compuestos derivados del DBT.

Particulares

Sintetizar catalizadores con diferentes concentraciones de vanadio y
molibdeno soportados en alumina, manteniendo una concentracién de
tungsteno constante.

Caracterizar los catalizadores por TPR y SEM-EDX.

Evaluar la actividad catalitica de los catalizadores a 60°C y a presion
atmosférica.

Comparar la actividad catalitica de cada catalizador para la oxidacién
de DBT, 4-MDBT y 4,6-DMDBT.

Seleccionar al catalizador que presente la mayor constante cinética
global

Realizar pruebas de anejamiento para determinar si los catalizadores
son desactivados, o no, por el transcurso del tiempo.

Realizar pruebas a tres fases (polar, no polar y solida) con el fin de
cuantificar la extraccion de los compuestos derivados del DBT.
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4. Metodologia experimental

La experimentacion llevada a cabo se dividid en tres principales etapas: la
preparacion de catalizadores bimetalicos y trimetalicos, su caracterizacién por SEM-
EDXy TPR, y las pruebas de actividad catalitica. El contenido de oxidante durante
la reaccion de ODS fue evaluado por la técnica de yodometria. En la Figura 4.1 se
muestra de manera general los pasos que se siguieron para el desarrollo
experimental.

Preparacion de la
disolucionde
impregnacion

y
| Maduracién |

| Secado |

| Calcinacién |7—>| TPR | —>| Yodometria |

| SEM-EDX | —>| Pruebas de Actividad |7‘>| Cromatografia de gases |

| Analisis de Resultados |

Figura 4.1. Diagrama de flujo de la metodologia utilizada.

4.1. Preparacion de los catalizadores

Se prepararon doce catalizadores, de los cuales seis fueron parcialmente reducidos
y los otros seis permanecieron oxidados. En todos los catalizadores, la carga de
tungsteno permanecié constante en 8%, mientras que se vario la carga de vanadio
con 2% y 4% y la del molibdeno, con una relacién molar con respecto al tungsteno
de 1:1 y 1:2. Las operaciones realizadas para calcular las cargas se encuentran en
el Anexo A.

En la Tabla 4.1 se enlistan los catalizadores que fueron preparados y las
condiciones de reduccion.
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Tabla 4.1. Valores nominales de las cargas de V, W y Mo soportados en y-alumina
para cada catalizador.

Catalizador | V(%) W (%) Mo (%) Temperatura de reduccién (°C)
V4W8 4 8 0 Sin Red.
Mo4/V4W8 4 8 417 Sin Red.
Mo8/V4W8 4 8 8.35 Sin Red.
V4AWS8R 4 8 0 900
Mo4/V4AW8R 4 8 4.17 900
Mo8/VAWSR 4 8 8.35 900
V2W8 2 8 0 Sin Red.
Mo4/V2W8 2 8 417 Sin Red.
Mo8/V2W8 2 8 8.35 Sin Red.
V2WS8R 2 8 0 900
Mo4/V2WS8R 2 8 417 900
Mo8/V2W8R 2 8 8.35 900
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Primero, se prepard un catalizador bimetalico de vanadio y tungsteno por el método
de impregnacién simultanea de sus sales precursoras: metavanadato de amonio y
metatungstato de amonio. Dicho método consistié en pesar 1.0962 g de
metavanadato de amonio y 1.4829 g de metatungstato de amonio y disolverlos en
10 mL de agua destilada. Posteriormente, se impregnaron 6 g de alumina
previamente molida con 5.3 mL de la disolucion previamente mencionada.

Para el segundo lote de catalizadores se realiz6 el mismo procedimiento, variando
unicamente la masa de la sal precursora de vanadio y manteniendo constante la de
tungsteno. La cantidad que varié en esta serie de catalizadores fue la del vanadio,
ahora utilizando 0.2839 g de la sal precursora.

Cada soporte impregnado se dejo madurando por 6 horas en un vaso de
precipitados. Posteriormente, con el fin de eliminar el agua contenida en los
catalizadores, se secaron por 16 horas a una temperatura de 120°C.

Finalmente, los precursores del catalizador se colocaron en un calcinador. Esto con
el fin de descomponer las sales precursoras y aumentar las interacciones metal-
soporte. Cabe mencionar que los catalizadores quedan activados después de este
paso. La calcinacion se llevo a cabo a 500°C durante 6 horas, con una velocidad de
calentamiento de 10°C/min y con un flujo continuo de aire de 21 mL/min.

Una vez preparados los catalizadores bimetalicos de V y W, se procedi6 a hacer la
impregnacion de la sal precursora de molibdeno. Para una relacion molar de
molibdeno respecto al tungsteno de 1:2 y 1:1. A partir de esta relacion, se calculo
que la masa de heptamolibdato de amonio fue de 0.4089 g para la relacién 1:2 y
0.1952 g para la relacion 1:1.

4.2. Caracterizacion de los catalizadores

Se utilizaron las técnicas de analisis por Microscopia Electrénica de Barrido (SEM-
EDX) y Reduccion a Temperatura Programada con el objetivo de conocer la
estructura superficial, la distribucion de cada metal en la superficie y la composicién
elemental en cada muestra de catalizador.

4.2.1. Reduccion a temperatura programada (TPR)

Se utilizé el analisis de Reduccion a Temperatura Programada como herramienta
para caracterizar los catalizadores. Se pesaron 0.25 g de cada catalizador tras
haber sido calcinado y se colocaron en un reactor de cuarzo con un flujo constante
de 28 mL/min de una mezcla de 70% V/V de hidrogeno y 30% V/V de argdn.
Conectado a la salida del reactor hay un medidor de conductividad térmica. Se
realizaron mediciones de la temperatura y de la conductividad cada segundo, con
una rampa de calentamiento de 10°C/min. A partir de estas mediciones se
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determiné la cantidad de hidrogeno que se utilizd para reducir las especies
presentes en la superficie del soporte. La temperatura hasta la que se redujeron los
catalizadores fue de 900°C, empezando a temperatura ambiente.

Las reacciones de reduccion que ocurrieron en el analisis TPR fueron las siguientes:
1) Reduccion de pentoxido de vanadio a triéxido de vanadio.
V,05 + 2H, - 2H,0 + V,0,

2) Reduccion de las especies octaédricas y tetraédricas del 6xido de molibdeno.
Las Unicas especies que pueden ser reducidas desde Mo®* hasta Mo® son
las octaédricas. Los tetraédricos solo se redujeron a Mo**.

MoO3 (octy + Hz = Hy0 + MoO; (¢
MoO; (oety + 2H, = 2H,0 + Mo®
MoO3 (tny + Hz = H,0 + MoO; ()
3) Reduccidén de 6xido de tungsteno a tungsteno metalico.

WO0; + 3H, - 3H,0 + W°
4.2.2. Analisis de microscopia electrénica de barrido (SEM-EDX)

Un Scanning Electron Microscope-Energy Dispersive X-Ray, o SEM-EDX, sirve
para amplificar la imagen de objetos hasta 300,000 veces. A comparacién de los
microscopios Opticos convencionales, los SEM también proveen una imagen con
mayor profundidad, es decir, una imagen casi tridimensional. Se ocupé esta
caracteristica para determinar la composicion de los metales soportados en la
superficie de cada catalizador.

Como breve descripcion de su funcionamiento, un cafion produce un flujo continuo
de electrones necesarios para que el SEM opere. Posteriormente, el flujo de
electrones pasa por un campo eléctrico, el cual es generado a lo largo de la columna
del microscopio, acelerando el flujo a partir de una diferencia de potencial. La
muestra que se desea analizar es después “bombardeada” con este flujo de
electrones. Esto a su vez ocasiona una interaccién con la superficie del objeto,
desprendiendo electrones secundarios de la superficie del espécimen en patrones
unicos. Finalmente, estos electrones desprendidos son analizados a partir de un
detector de electrones, el cual registra los diferentes niveles de luminosidad en una
computadora.
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4.3. Pruebas de actividad catalitica

Se procedid a realizar las pruebas de actividad catalitica de cada catalizador
preparado. Se realizaron pruebas de yodometria, para determinar el contenido de
agente oxidante en el sistema, y mediciones de concentracion de reactivos y
productos con un cromatégrafo de gases a los 15, 30, 60 y 90 minutos de reaccion.

En un reactor por lotes con un flujo externo de agua de calentamiento, para
mantener una temperatura constante de 60°C, se llevaron a cabo las pruebas de
actividad catalitica. Se agregaron 50 mL de mezcla modelo, la cual consistié en una
disolucion de 1 g de DBT, 1 g de 4-MDBT y 1 g de 4,6-DMDBT disueltos en 1 L de
acetonitrilo. Una vez que la mezcla tuvo una temperatura de 60°C, se agrego el
catalizador correspondiente. Una vez agregado el catalizador, se agregd una mosca
de agitacién y 0.5 mL de peroxido de hidrégeno, iniciando la reaccion.

4.3.1. Cromatografia de gases

La cromatografia de gases funciona a partir de solutos volatiles que son inyectados
en la entrada de una columna cromatografica. Esto tiene el objetivo de vaporizar la
muestra e incorporarla a una corriente de gas portador. Dicho gas portador,
nitrogeno en este caso, actia como eluyente a partir de su flujo continuo en la
columna. En la columna cada componente es separado del resto. El tiempo de
retencion es el tiempo que tarda cada componente en ser eluido fuera de la columna
del cromatégrafo y es unico para cada componente y puede ser reproducido a la
misma temperatura y condiciones de flujo del eluyente.

Una vez que la muestra pasa por la columna del cromatografo, cada componente
es detectado por un Detector de lonizacién de Flama (FID). Este tipo de detector es
comunmente utilizado para compuestos organicos, los cuales son quemados en una
flama, produciendo iones que son colectados y convertidos a una corriente eléctrica.
Finalmente, los datos para cada compuesto en la mezcla son registrados a partir de
un sistema de adquisicion. Este sistema es utilizado para interpretar la sefal
eléctrica generada a partir del detector, convirtiéndola en un pico en un
cromatograma. El area en el pico es representativa de la concentracion de un
componente. Entre mas grande sea el area del pico, mayor sera la concentracion
del componente en la mezcla. Esto ultimo se debe a que, a concentraciones
mayores de un compuesto, mayor sera la sefial generada por el detector.

En el Anexo B se incluye el analisis estadistico de los resultados obtenidos en el
cromatografo de gases (GC-FID) HP5890 serie Il y una columna PONA de 50m
utilizado para este proyecto. En la Figura 4.2 se muestra el diagrama general del
cromatografo utilizado.
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Figura 4.2. Diagrama general del sistema de un cromatégrafo de gases (Settle, 1997).

4.3.2. Yodometria

La titulacién por yodometria fue utilizada para analizar la cantidad de peréxido de
hidrogeno sin reaccionar, dentro del reactor durante las pruebas de actividad. Se
realizé utilizando una mezcla de 20 mL de acido sulfurico al 20%, 2.5 mL de yoduro
de potasio con concentracion 0.12 M y 3 gotas de heptamolibdato de amonio al 20%
en un matraz Erlenmeyer. Para cada medicion se tomé una muestra de 0.5 mL
proveniente del reactor y se verti6 en el matraz Erlenmeyer con la mezcla
previamente mencionada. Una vez vertida la muestra, se titulé con tiosulfato de
sodio con concentracion 0.013 M hasta observarse un vire de color de amarillo (0

ambar) hasta tener una disolucion incolora.

Las reacciones involucradas en la yodometria son las siguientes:

H,0, + 2KI + H,S0, - L, + K,S0, + 2H,0

2Na,S,0; + I, — Na,S,0, + 2Nal
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4.4. Pruebas de actividad catalitica a tres fases

Estas pruebas se realizaron con el fin de simular la aplicacion del proceso ODS.
Tras oxidar los compuestos organoazufrados, los productos fueron extraidos
mediante un disolvente polar. En estas pruebas participaron tres fases: fase polar,
fase no polar y fase sélida.

Se disolvié 1 g de DBT, 4-MDBT y 4,6-DMDBT en 1 L de decano para preparar la
mezcla reactiva. Se agregaron 30 mL de la mezcla (fase no polar) al reactor junto
con el catalizador (fase sdlida) y 30 mL de acetonitrilo (fase polar y liquido de
extraccion). Después, se procediod a realizar las mismas pruebas de actividad y
analisis mencionados en la seccién anterior.

Este procedimiento se realizd unicamente para los catalizadores mas activos
(Mo8/V2W8R y Mo4/V4WS8), con las constantes cinéticas mas elevadas para la
oxidacion de los DBTs.

4.5. Pruebas de ainejamiento

Finalmente, se realizaron pruebas de afiejamiento para determinar si la actividad
catalitica de los catalizadores disminuyé con el transcurso del tiempo. En este caso,
el procedimiento experimental fue el mismo que las pruebas de actividad catalitica
realizadas a dos fases y se hizo unicamente para dos catalizadores: Mo4/V4W8 y
Mo4/V4WS8.

Se evaluo su actividad después de 15 meses de preparacion y se compardé con la
actividad de los catalizadores recién preparados.
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5. Resultados y discusion de resultados

Las reacciones estudiadas fueron las siguientes:
DBT + 2H,0, - DBTO, + H,0
4 — MDBT + 2H,0, - 4 — MDBTO, + H,0
4,6 — DMDBT + 2H,0, - 4,6 — DMDBTO, + H,0

Las mismas consistieron en la oxidacién del DBT y sus alquilados, que se
convirtieron en las respectivas sulfonas como productos.

La velocidad de la reaccién correspondiente a la reaccién del DBT se expresa en la
ecuacion 5.1, considerando una reaccion elemental irreversible.

I'pT = kCDBTCEIZOZ EC. 51

La reaccion fue efectuada con un exceso de peroxido de hidrégeno, utilizando una
relacion molar de 3 a 1 respecto al numero de moles de azufre contenidas en los
reactivos. Al hacer esto, el orden de reaccion se volvio de pseudo-primer orden, es
decir, la concentracion del H202 es mucho mayor en comparacion a la concentracion
del resto de los reactivos. Cabe mencionar que, de manera global, la concentracién
del H202 fue variando debido a su consumo en las tres reacciones y a la
descomposicion térmica.

I'pT = KCDBT EC. 52

Esta modificacion se realizé para que se estudiara unicamente la variacion de la
concentraciéon de los compuestos derivados del DBT con respecto al tiempo,
considerando que la constante K es el producto de la concentracion del perdxido al
cuadrado por la constante k. Esto se debe a que la concentracion del peroxido de
hidrogeno es mucho mayor que la del DBT.

A partir de la ecuacion de velocidad de la reaccién (Ec. 5.2), se procedi6 a establecer
la ecuacién de disefio de un reactor por lotes:

—dcﬂ = KCDBT EC. 53

Al resolver la ecuacion diferencial anterior y linealizarla, se consigue la siguiente
expresion:

ln(CDBT) = —Kt+ ln(co DBT) Ec.54
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Una vez que se calculé la constante cinética global de pseudo primer orden (K) para
diferentes catalizadores a partir de datos experimentales, se procedié a comparar
cada una. El valor numérico de la constante K indica la actividad catalitica que tiene
cada catalizador, dicho de otra manera, entre mayor sea el valor numeérico de la
constante K, mas rapida sera la conversion de los reactivos.

Las ecuaciones de velocidad de reaccién correspondientes al 4-MDBT y al 4,6-
DMDBT se expresan de la misma manera que para el DBT. Por lo mismo, el
desarrollo algebraico de estos dos compuestos fue omitido.

5.1. Caracterizacion de los catalizadores
5.1.1. Reduccién a temperatura programada (TPR)

Para determinar el numero de moles de las especies reducidas en cada catalizador,
primero se procedido a analizar muestras patron a partir del TPR, las cuales
consistieron en pentoxido de vanadio y 6xido de plata reactivos analiticos. Una vez
reducidas las muestras, se procedié a calcular el factor de reduccion (Fred) a partir
del numero de moles de hidrogeno que se utilizaron para reducir cada muestra y las
areas bajo las curvas encontradas en la Grafica 5.1.
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Grafica 5.1. Termogramas de referencia de 6xido de plata y pentoxido de vanadio.

Para la segunda serie de catalizadores se determiné nuevamente el Freq a partir de
una muestra patrén de 6xido de plata. El termograma correspondiente se encuentra
en la Grafica 5.2.
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Frea es utilizado para determinar la cantidad de hidrégeno que reaccioné con las
especies presentes en la muestra. Cada pico presente en los termogramas
correspondientes para cada TPR, representa a una especie reducida en el intervalo
de temperatura.
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Grafica 5.2. Termograma de 6xido de plata utilizado para el segundo lote de catalizadores.

Catalizadores preparados a partir de V4W8

Para la serie de catalizadores preparados a partir de V4W8, se utilizaron los
termogramas del 6xido de plata de referencia y del pentoxido de vanadio (Grafica
5.1) para obtener el valor numérico del Fres. Este factor de referencia tuvo un valor
de 0.0015 mol/V°C. Cabe resaltar que tanto el Fred de la muestra de 6xido de plata
como la del pentdxido de vanadio son similares en magnitud, por lo que los cambios
al utilizar cualquiera de los dos en célculos posteriores no son muy grandes.
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Grafica 5.3. Termogramas de los catalizadores de alta carga de V.

De acuerdo con los picos que aparecen en la Grafica 5.3, se redujo dos especies
para el VAWS8 y tres para Mo4/V4W8 y Mo8/V4WS8. Los picos que se observan
alrededor de los 300-350°C corresponden a pentéxido de vanadio, mientras que los
otros picos observados corresponden a diferentes estructuras del 6xido de
molibdeno: la tetraédrica (Mo th) entre 480-636°C y la octaédrica (Mo oct) entre 341-
480°C para Mo8/V4W8 y 370-430°C para Mo4/V4W8. El porcentaje de cada metal
contenido en las muestras se calculé a partir del area bajo la curva de su respectivo
pico y el factor de reduccion. Como se puede observar en la grafica, no hay un pico
para el tungsteno, sin embargo, si hubo una reduccién, aunque sea parcial, que
comenzo aproximadamente a partir de los 642°C para los tres catalizadores.

La diferencia en los rangos entre los que se redujeron las especies octaédricas y
tetraédricas del molibdeno se debe a la diferencia entre las interacciones soporte-
oxido de molibdeno. Para las especies octaédricas se reporta una interaccion
mucho mas débil con el soporte a comparaciéon de las tetraédricas (Alvarez
Amparan, 2016).
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Catalizadores preparados a partir de V2W8

Para el lote de catalizadores preparados a partir de V2W8, se realizé el mismo
procedimiento que para el primero. Los termogramas correspondientes a estas
pruebas se presentaron en la Grafica 5.4. Para esta segunda serie de pruebas se
utilizaron los rangos del primer lote, para asignar el pico que le pertenece a cada
especie. Se observa también un pico en el rango de 470 a 556°C para el
termograma de V2WS8.
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Grafica 5.4. Termogramas de los catalizadores de baja carga de V.

Por ultimo, el contenido de cada metal que se redujo soportado en la alumina se
presenta en la Tabla 5.1. El procedimiento para el calculo el contenido de metal
soportado se incluyd en el Anexo C. Cabe destacar que también hubo una
reduccion, aunque sea parcial, del tungsteno, del mismo modo que hubo
reducciones de diferentes especies de molibdeno.
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Tabla 5.1. Contenido de cada metal analizado a partir del TPR desde 25°C hasta 900°C.

Catalizador Vanadio (%) Molibdeno (%) Tungsteno (%)
V4Ws 3.31 - 2.16
Mo4/V4W8 3.45 0.36 1.54
Mo8/V4W8 3.07 4.22 1.10
V2ws8 2.83 - 4.68
Mo4/V2W8 2.83 3.1 4.68
Mo8/V2W8 2.82 6.22 4.66

Comparando el valor nominal con el del contenido de vanadio y molibdeno en la
Tabla 5.1 se observa que hubo una reduccién parcial de estas especies. Las de
tungsteno no fueron completamente reducidas, explicando la diferencia entre el
valor nominal y el obtenido a partir del TPR.

5.1.2. Analisis de microscopia electrénica de barrido (SEM-EDX)

Se analiz6 por Scanning Electron Microscopy—Energy Dispersive X-ray
spectroscopy (SEM-EDX), donde se determiné el contenido elemental de los
catalizadores oxidados. A continuacion, se presentan las Figuras 5.1 a 5.8 las
imagenes obtenidas a través de este analisis para V4W8, Mo4/V4W8 y Mo8/V4WS.
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Catalizador Vanadio

~— 100um
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Tungsteno

m100um !

Figura 5.1. Micrografia SEM-EDX para V4WS8.

Como se aprecia en la Figura 5.1, la distribucién de tungsteno y de vanadio es
homogénea a lo largo de la superficie del catalizador. Esto quiere decir que no hubo
aglomeraciones de metales en el catalizador.
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Catalizador Molibdeno

100pm

Vanadio Tungsteno

: 100pm ' . 100pm '

Figura 5.2. Micrografia SEM-EDX para Mo4/V4WS8.

Por otra parte, en la Figura 5.2 se observa que los metales de vanadio y tungsteno
permanecieron homogéneos en la superficie del soporte, pero hubo mas
aglomeracion del molibdeno. Mas adelante, en la Figura 5.4 se puede ver
claramente como se formaron cristales de molibdeno.
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Catalizador Molibdeno
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Figura 5.3. Micrografia SEM-EDX para Mo8/V4W8.

Al comparar la Figura 5.3 con la Figura 5.2, se observa que Mo8/V4W8 tuvo una
mejor distribucidn superficial de cada metal. Aunque, al comparar con la Figura 5.4,
también hubo formacién de cristales en la superficie del catalizador. Taylor (1925)
menciona que las caras expuestas de los catalizadores sélidos pueden presentar
todo tipo de formas, desde torceduras hasta vacantes, estos diferentes sitios
pueden tener diferentes numeros de coordinacién. Los numeros de coordinaciéon
son los que implican las diferentes reactividades en los sitios activos
correspondientes. Es por lo mismo que la reactividad en la superficie de
aglomerados de catalizador puede ser diferente a la de los cristales formados por el
mismo. En otras palabras, la formacion de dichos cristales no tiene un efecto
negativo en la cinética de reaccién. A pesar de esto, es mas conveniente que los

32



metales sobre la superficie del soporte formen una monocapa continua con especies
altamente distribuidas.

FR-USAII kaku ¥ISEe  188m
Z ')

5 w

®1.5688  18mm FR-USATI

Figura 5.4. Micrografia de Mo4/V4W8 (esquina superior izquierda), Mo8/V4W8 (esquina
superior derecha) y V4W8 (abajo).

Se realizaron también pruebas de SEM-EDX para V2W8, Mo4/V2W8 y Mo8/V2WS8.
Las micrografias de cada elemento en la superficie de los catalizadores se muestran
en las Figuras 5.5 a 5.8.

Para las micrografias mostradas en la Figura 5.5 se puede observar que hay una
buena distribucién de vanadio a lo largo de la superficie del soporte. Por otra parte,
el tungsteno esta aglomerado en ciertas regiones.
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Figura 5.5. Micrografia SEM-EDX para V2WS8.

Observando ahora las micrografias de la Figura 5.6 se observa la misma
descripcion que para la Figura 5.5, solamente que ahora se le agrego la micrografia
realizada para el molibdeno. Como se aprecia en la Figura 5.8, se comenzaron a
formar cristales de molibdeno sobre la superficie del catalizador.
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Catalizador Molibdeno

Vanadio Tungsteno

: 100pm A ' 100pm '

Figura 5.6. Micrografia SEM-EDX para Mo4/V2WS8.

Al comparar la Figura 5.7 con la Figura 5.8, se observa que hay una mayor cantidad
de cristales de molibdeno en la superficie del soporte que para Mo4/V2W8. Esto se
respalda con la micrografia correspondiente para el molibdeno, en donde se
observa mayor aglomeracion de este metal en ciertos puntos de la superficie del
catalizador.



Catalizador

Molibdeno

Vanadio

f 100pm ! f 100pm '

Figura 5.7. Micrografia SEM-EDX para Mo8/V2WS8.

Tungsteno
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Figura 5.8. Micrografia de Mo4/V2W8 (esquina superior izquierda), Mo8/V2W8 (esquina
superior derecha) y V2W8 (abajo).

En la Tabla 5.2 se presenta la composicién elemental en la superficie de cada una
de las tres muestras de catalizador analizadas por SEM-EDX. Los altos valores de
molibdeno y tungsteno se asociaron a que en la superficie de los catalizadores se
formaron cristales que fueron detectados, ya que se hace un escaneo superficial,
tal y como se observa en la Figura 5.8.
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Tabla 5.2. Valores teoricos y experimentales para los elementos soportados en la alumina.

SEM-EDX Valor Teorico

Catalizador Vanadio Tungsteno Molibdeno Vanadio Tungsteno Molibdeno

V4W8 4.39 10.18 - 4 8 -
Mo4/vV4W8 3.65 8.71 9.52 4 8 417
Mo8/V4W8 3.17 7.89 20.43 4 8 8.35

V2W8 2.55 13.18 - 2 8 -
Mo4/v2Ws8 2.02 10.09 8.94 2 8 417
Mo8/V2W8 2.06 9.66 16.61 2 8 8.35

5.2. Pruebas experimentales de actividad catalitica

Las pruebas se realizaron en un reactor por lotes a presion atmosférica, a 60°C y a
volumen constante. Se hicieron tres tipos de pruebas de actividad catalitica, la
primera constd en realizar pruebas de actividad catalitica a dos fases con todos los
catalizadores. Posteriormente, se seleccionaron los que presentaron las constantes
cinéticas mayores y se hicieron pruebas de extraccion. La tercera consistio en las
pruebas de afiejamiento.
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5.2.1 Pruebas de actividad catalitica a dos fases

Se realizaron pruebas de actividad catalitica a dos fases para observar unicamente
la reaccion de oxidacion de los compuestos dibenzotiofénicos. Para estas pruebas,
se determind la actividad catalitica de cada uno de los catalizadores sintetizados.
De igual manera, se realizaron yodometrias para medir el consumo de agente
oxidante en cada una de las reacciones.

Los componentes de la reaccion fueron DBT's disueltos en acetonitrilo,
reaccionando con peroxido de hidrégeno en exceso para simular una reaccién de
pseudo-primer orden, la Unica variacién en cada reaccion fue el catalizador utilizado.

Las constantes cinéticas globales se calcularon a partir de los datos del
cromatografo de gases para cada compuesto. A partir de una regresion logaritmica
de estos datos se evalud la pendiente, la cual es equivalente a dicha constante. En
la Grafica 5.5 se observa como ejemplo la conversion utilizando la constante
cinética obtenida a partir de la regresion logaritmica y la comparacion con cada dato
experimental.
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Grafica 5.5. Conversion de los reactivos con respecto al tiempo para la prueba con
Mo8/V2W8R.

Todos los resultados para los catalizadores de alta carga de vanadio se presentaron
en la Grafica 5.6. Las constantes cinéticas por los catalizadores trimetalicos de las
reacciones de los DBTs son mayores en comparacion con las de los catalizadores
a partir de V4W8. En general, las constantes mas altas pertenecieron a la reaccion
de oxidacion del DBT, mientras que las mas bajas fueron del 4,6-DMDBT. Los
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unicos dos catalizadores que llegaron a una conversion del 100% de este ultimo
reactivo fueron el Mo8/V4W8R y Mo4/V4\WS8.
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Grafica 5.6. Constantes cinéticas de conversién para los catalizadores de alta carga de
vanadio.

La actividad catalitica fue considerablemente baja para V4W8 y V4W8R. Por otra
parte, como se hace notar en la Grafica 5.6, los catalizadores trimetalicos tuvieron
altas actividades, con la excepciéon de Mo8/V4W8. En cuanto a la medicion de
sulfonas de los DBTs, fue muy baja a comparacion de la conversion, tal como se
observa en la Grafica 5.7. La razon de esto puede ser debido a que las sulfonas no
fueron desorbidas de la superficie del catalizador.
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Grafica 5.7. Constantes cinéticas de produccién para los catalizadores con alta carga de
vanadio.

A partir de las constantes cinéticas de la Grafica 5.8, se determiné que el DBT y 4-
MDBT se convirtieron totalmente a la hora de que empez6 la reaccién. Pero, debido
a su impedimento estérico, el 4,6-DMDBT tiene una cinética mas lenta. Los
catalizadores V2W8 y V2W8R no llegaron a la conversion del 100% en el tiempo en
el que se llevd a cabo la reaccion.
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Grafica 5.8. Constantes cinéticas de conversion para los catalizadores de baja carga de
vanadio.
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Para los catalizadores con baja carga de vanadio se observd otra vez que los
catalizadores menos activos fueron los bimetalicos, tal y como se observa en la
Grafica 5.8. De estos catalizadores, el mas activo fue Mo8/V2W8R. Inclusive, como
se puede ver en la Grafica 5.9, la formacién de las sulfonas a partir de este
catalizador es mayor.
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Grafica 5.9. Constantes cinéticas de produccion para los catalizadores con baja carga de
vanadio.

Para concluir con esta seccion, los catalizadores trimetalicos tuvieron constantes
cinéticas globales mayores a las de los catalizadores bimetalicos, comprobando que
son mejores para el proceso de ODS. A partir de los resultados experimentales
también se demostrd que los catalizadores reducidos brindan una mayor rapidez de
reaccion que los no reducidos. Por otra parte, la variacién de la carga de vanadio
entre 2 y 4% no es suficiente para determinar una tendencia de acuerdo con la
cantidad de este metal, puesto a que las constantes cinéticas no tuvieron un valor
numérico dependiente de dicha carga. La presencia de molibdeno aumenté la
velocidad de reaccién todavia mas a comparacién de los catalizadores bimetalicos,
siendo 8% la carga con mejores resultados.

5.2.2. Efecto sinergético del Mo sobre catalizadores bimetalicos de Vy W

El comportamiento de la actividad de los catalizadores monometalicos y bimetalicos
se ha visto modificado de acuerdo con su trabajo individual o en conjunto. Es decir,
los catalizadores que trabajan en conjunto presentan sinergia, un efecto que
promueve la actividad de cada catalizador. A partir de las conclusiones de trabajos
anteriores (Alvarez, 2016; Castillo, 2017; Vazquez, 2016), los catalizadores
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bimetalicos a base de Mo, V y W presentaron actividades mayores a las de sus
homologos monometalicos.

Se presentd un efecto sinergético en los catalizadores trimetalicos en relacién con
los bimetalicos. En la Grafica 5.10 se observa claramente la presencia de este
efecto al afadir distintas cargas de molibdeno a un catalizador bimetalico de vanadio
y tungsteno, teniendo actividades 1.5 hasta 3 veces mayores en el caso de V2W8y
de 1.5 hasta 9 veces mayor para V4WS8.
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Grafica 5.10. Actividad relativa de los catalizadores oxidados con respecto a V2W8 vy
V4WS8, respectivamente.

A pesar de que en los catalizadores oxidados la sinergia destacé entre los
bimetalicos y trimetalicos, en el caso de los catalizadores reducidos esto fue mucho
menor. En la Graficas 5.11 se puede examinar que, a comparacion de la grafica
anterior, la actividad relativa entre V2W8R y V4W8R y sus respectivos analogos
trimetalicos es mucho menor. No obstante, el rango de estas actividades relativas va de
dos hasta 4.5 en el caso de V4W8R. Para V2W8R, el rango es incluso menor, de una quinta
parte hasta 3.5.
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Grafica 5.11. Actividad relativa de los catalizadores reducidos con respecto a V2W8R vy
V4WS8R.

En resumen, el efecto sinérgico se evidencia mas en los catalizadores trimetalicos

oxidados. Sin embargo, en los catalizadores reducidos todavia se alcanza a ver un
efecto, aunque considerablemente menor.
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5.2.3. Determinacién del contenido de H202 por yodometria

La titulacion por yodometria fue utilizada como herramienta para analizar la cantidad
de peroxido de hidrogeno sin reaccionar dentro del reactor. Se utilizd el
procedimiento descrito en la seccidén de Metodologia. El calculo de la relacidon
oxigeno-azufre se incluyo en el Anexo D.

Al analizar las Graficas 5.12 y 5.13, los catalizadores no reducidos destacan por
consumir mas agente oxidante (peroxido de hidrogeno) a lo largo de la reaccion, lo
cual mas adelante se comparara junto con la cinética de reaccion.
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Grafica 5.12. Relacién oxigeno-azufre determinada para V4W8, Mo4/V4W8 y Mo8/V4WS8.
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Grafica 5.13. Relacion oxigeno-azufre determinada para V4W8R, Mo4/V4W8R vy
Mo8/V4WS8R.

Como puede observarse nuevamente, los valores reportados para la relacion
oxigeno-azufre en las Graficas 5.14 y 5.15 para cada tiempo mantuvieron un
comportamiento casi lineal. Por otra parte, las pruebas realizadas con catalizadores
no reducidos requirieron mas adiciones de perdxido de hidrégeno que las pruebas
con catalizadores reducidos. En otras palabras, las pruebas que fueron realizadas
con catalizadores no reducidos tuvieron una tendencia a consumir mas agente
oxidante que las pruebas realizadas con los reducidos.
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Grafica 5.14. Relacion oxigeno-azufre determinada para V2W8, Mo4/V2W8 y Mo4/V2WS8.
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Grafica 5.15. Relacion oxigeno-azufre determinada para V2W8R, Mo4/V2W8R vy
Mo4/V2WS8R.

La selectividad representa la cantidad que se produjo de sulfona con respecto a
todo lo que reaccion6 del DBT. Se calculé con base en la siguiente ecuacion:

0
__ Nppr  —MNppro

OpBT 0
Nppr — NpBT
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Se procedio a calcular la selectividad de los catalizadores para la formacion de las
respectivas sulfonas de DBT, 4-MDBT y 4,6-DMDBT, como se muestra en la
Grafica 5.16. Como se puede apreciar, la mayoria presenta un rango de
selectividad entre 0.4 y 0.6. A pesar de ello, los catalizadores que convirtieron los
reactivos completamente en sulfonas fueron V4W8 y Mo4/V2W8R.
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Grafica 5.16. Selectividad de cada catalizador para la produccion de sulfonas.

5.2.3. Pruebas de actividad catalitica a tres fases

Se realizaron pruebas de actividad catalitica a tres fases, donde la fase no polar
representd la gasolina o el diésel y la fase polar al liquido de extraccion. El sistema
consistié en dos fases liquidas, la fase polar constituida por acetonitrilo y la fase no
polar constituida por la mezcla reactiva, y una fase sodlida, compuesta por el
catalizador. Los catalizadores usados para estas pruebas fueron Mo8/V2W8R vy
Mo4/V4AWS8. En este caso, la mezcla reactiva fue compuesta por 1 g de DBT, 4-
MDBT y 4,6-DMDBT disueltos en 1L de decano. Las condiciones de las reacciones
fueron las mismas que en la seccion anterior: temperatura constante de 60°C y a
presion atmosférica en un reactor por lotes. Se tomaron muestras a los 15, 30, 60 y
90 minutos de cada fase liquida y se procedioé a analizar por medio de yodometria
y cromatografia de gases el avance de la reaccion.

Nuevamente, se realizaron mediciones con el cromatografo de gases para
cuantificar la conversion y produccion de las especies en la reaccidn. Para esta serie
de pruebas, se analizaron en el cromatégrafo de gases la fase polar y la fase no
polar con el fin de darle seguimiento tanto al consumo de los DBT’s como la
produccién de las sulfonas correspondientes.
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Para la prueba correspondiente al Mo8/V2W8R, hubo una mayor conversion de
DBT, seguida por el 4-MDBT vy finalmente 4,6-DMDBT, siguiendo la misma
tendencia que en las pruebas realizadas anteriormente. Sin embargo, al comparar
la Grafica 5.17 con la Grafica 5.5, se puede observar que para la primera la
conversion de los reactivos ocurrié en un lapso mayor.
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Grafica 5.17. Conversion para Mo8/V2W8R en la reaccion a tres fases.

En cuanto a la formacion de los productos, en la Grafica 5.18 se aprecia que la
produccién de sulfonas fue considerablemente baja. Esto puede deberse a gran
diversas causas, por ejemplo, que las sulfonas hayan permanecido adsorbidas a la
superficie del catalizador.
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Grafica 5.18. Produccion de sulfonas con respecto al tiempo para Mo8/V2W8R.

Como se puede apreciar en la Grafica 5.19, el unico reactivo que alcanzé una
conversion del 100% fue el DBT, mientras que el 4-MDBT vy el 4,6-DMDBT sodlo
llegaron a una conversion de 87% y 71%, respectivamente.
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Grafica 5.19. Conversién para Mo4/V4WS8.

Al comparar las Graficas 5.17 y 5.19, se puede observar que el catalizador que
presentd una mayor conversion fue Mo8/V2W8R para 4-MDBT y 4,6-DMDBT.
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Grafica 5.20. Constantes cinéticas de conversiéon para Mo8/V2W8R y Mo4/V4W8.

Finalmente, al comparar las constantes cinéticas de conversion reportadas en la
Grafica 5.20, se puede concluir que el catalizador que logré una mayor conversién
de los reactivos en menor tiempo de los compuestos en general fue el Mo8/V4WS8.

Cabe mencionar que, para estas dos pruebas, el cromatégrafo de gases no detectd
DBT’s en la fase polar ni sus respectivas sulfonas en la fase no polar. En otras
palabras, debido a que la reaccion se mantuvo en constante agitacion, las sulfonas
fueron extraidas de la fase no polar conforme fueron producidas.

Para mesurar el consumo del perdxido de esta reaccion, la yodometria solamente
fue hecha en la fase polar, ya que el peroxido de hidrogeno es miscible unicamente
en esta fase.

Como se observa en la Grafica 5.21, la reaccién que consumié mayor cantidad de
peréxido de hidrégeno fue la realizada con Mo8/V2W8R. Sin embargo, tanto en la
prueba hecha con Mo8/V2W8R y con Mo4/\V4W8, ninguna disminuyo la relacion
oxigeno-azufre a menos de 3:1.
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Grafica 5.21. Relacion oxigeno-azufre para Mo8/V2W8R y Mo4/V4W8 en las pruebas de
actividad catalitica a tres fases.
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5.2.4. Pruebas de afejamiento

Se realizaron pruebas de afiejamiento de dos catalizadores, Mo4/V4W8 y
Mo8/V4W8, con el fin de observar la estabilidad del catalizador. Estas pruebas se
realizaron en dos fases. Las condiciones de operacion fueron iguales que en las
secciones anteriores. El tiempo de afejamiento que se les dio a ambos
catalizadores fue de aproximadamente 15 meses.

Como se puede notar en la Grafica 5.22, los tres compuestos organoazufrados
alcanzaron una conversion cercana al 100% al final de la prueba, siendo el DBT el
que logro alcanzar una conversion completa.
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Grafica 5.22. Conversion de los DBTs con respecto al tiempo con Mo4/V4W8 para la
prueba de 15 meses después de la preparacion del catalizador.

Al comparar las Graficas 5.22 y 5.23, se puede apreciar que hubo una
desactivacion considerable del catalizador Mo8/V4\WS8.
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Grafica 5.23. Conversién de los reactivos con respecto al tiempo con Mo4/V4W8 al
momento de preparar el catalizador.

De igual manera, al observar la Grafica 5.24, la conversién de cada uno de los

reactivos no solo alcanzo el 100%, sino que lo logré en un tiempo aproximado de
una hora.
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Grafica 5.24. Conversion de los reactivos con respecto al tiempo con Mo8/V4W8 para la
prueba de 15 meses después de la preparacion del catalizador.
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Para el Mo8/V4W8, no se observo un efecto similar a lo que ocurrié con las pruebas
hechas con Mo4/V4W8. Al contrario, basandose en las Graficas 5.22 y 5.23, se dedujo
que el catalizador Mo8/V4W8 presentd una actividad catalitica similar tanto en la
primera como en la segunda prueba.
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Grafica 5.25. Conversion de los reactivos con respecto al tiempo con Mo8/V4WS8.

Por ultimo, se hizo una comparacién entre las constantes cinéticas calculadas para
cada prueba y se exhiben en la Grafica 5.26. Claramente se puede notar que las
reacciones realizadas con el catalizador Mo8/V4W8 presentaron valores mucho
mas elevados para las constantes cinéticas, concluyendo que éste present6 de baja
a nula desactivacion.
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Grafica 5.26. Constantes cinéticas de conversion para las pruebas con Mo4/V4W8 vy
Mo8/V4W8 después de 15 meses de preparacion del catalizador.

El cambio en el valor numérico de las constantes cinéticas de conversion de
Mo4/V4AW8 y Mo8/V4W8 se expreso en la Tabla 5.3. La razon por la que el cambio
expresado para Mo8/V4W8 es negativo es porque hubo un incremento aparente en
la actividad del catalizador.

Tabla 5.3. Comparacion de los valores de las constantes cinéticas de conversion para
Mo4/V4W8 y Mo8/V4WS8.

Mo4/V4W8 Mo8/V4W8
K DBT 0.1803 0.0766
Prueba recién preparados K 4-MDBT 0.1271 0.0654
K 4,6-DMDBT 0.0928 0.0382
K DBT 0.0656 0.1341
Prueba de afiejamiento K 4-MDBT 0.0411 0.1033
K 4,6-DMDBT 0.0338 0.0673
K DBT 63.62 -75.18
Disminucién de actividad (%) K 4-MDBT 67.67 -57.96
K 4,6-DMDBT 63.58 -75.95

Como se observa en la Grafica 5.27, la prueba correspondiente a Mo4/V4W8 tuvo
una tendencia a consumir mucho mas agente oxidante que la de Mo8/V4W8. Esto
puede ser observado en la pendiente, ya que la correspondiente para Mo4/V4W8
es la mas pronunciada de las dos.
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Grafica 5.27. Relacién oxigeno-azufre determinada para Mo4/V4W8 y Mo8/V4WS8.

Finalmente, tomando como base las yodometrias reportadas en las Graficas 5.10
y 5.27, la relaciéon O/S tiende a disminuir con mayor rapidez en pruebas con
catalizadores recién preparados. Es decir, hay un menor consumo del agente
oxidante conforme se afieja el catalizador. Esto puede ser observado especialmente
al comparar las dos pruebas realizadas con Mo8/V4W8, en donde se tuvo que
afiadir una vez peroxido de hidrégeno durante la primera prueba y ninguna adiciéon
para la segunda.

Finalmente, debido al efecto promotor que presentaron los catalizadores
trimetalicos respecto a los bimetalicos, estos se adecuaron mas a las
especificaciones planteadas en la seccion de objetivos. Por otra parte, a pesar de
que hubo una desactivacién considerable para Mo4/V4WS8, la actividad de
Mo8/V4W8 no solo permanecié constante, sino que presentd un incremento de
hasta un 70%.
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Conclusiones

En el presente trabajo se sintetizaron doce catalizadores, con una concentracion
constante de tungsteno y diferentes concentraciones de vanadio y molibdeno, con
diferentes estados de oxidacion para la oxidacion de tres compuestos derivados del
DBT en un reactor por lotes. Las condiciones de la reaccion fueron de 60°C y presion
atmosférica (Ciudad de México), utilizando perdoxido de hidrogeno como agente
oxidante.

Una vez preparados los catalizadores, se procedid a realizar pruebas de
caracterizacion de cada uno con el fin de cuantificar la carga de cada metal
soportado en la alumina. El TPR sirvi6 como herramienta tanto para mesurar la
carga metalica como para convertir cada catalizador en uno parcialmente reducido.
También, con base en los resultados del TPR, se determind que los catalizadores
sintetizados con molibdeno presentaron formaciones cristalinas octaédricas y
tetraédricas. Como se mencioné en la seccion de Antecedentes, las especies de Mo
octaédrico tienen interacciones débiles con la alumina, por lo que es probable la
pérdida de esta fase activa por lixiviacion.

La prueba de SEM-EDX proporcioné micrografias donde se muestra la carga y
distribucion superficial de cada metal en la superficie del soporte. Como se reportd
en la seccion de Resultados, el contenido superficial de tungsteno y vanadio
calculado a partir de este método se asemejoé mucho al valor nominal. Sin embargo,
los resultados para el molibdeno duplicaron los valores nominales calculados desde
un principio. La razon de esto puede ser a las fuertes interacciones entre el
molibdeno y la alumina previamente mencionadas, las cuales fomentan la
distribucion de este metal sobre la superficie.

Al comparar los resultados del TPR y SEM-EDX (Tablas 5.1 y 5.2), se observo que
para ambas pruebas el valor porcentual de las cargas de vanadio y tungsteno fueron
similares. No obstante, las cargas correspondientes al molibdeno fueron muy
diferentes. Se infirié que esta diferencia se debio a las diferentes interacciones entre
el molibdeno y la alumina.

Para la ODS en dos fases, los catalizadores que fueron parcialmente reducidos
presentaron actividades mayores en comparaciéon de los oxidados, como unica
excepcion la del V4WS8, el cual disminuyé su actividad tras ser reducido. El
catalizador que present6 la mayor actividad para las tres conversiones fue
V2W8Mo8R, cuyos valores fueron de 0.1731 min-! para la reaccion del DBT, 0.1469
min-! para la de 4-MDBT y 0.1319 min-' para la de 4,6-MDBT. Es por lo mismo que
este catalizador cumple con el objetivo. Se present6 el efecto de sinergia en los
catalizadores trimetalicos, demostrando ser todavia mayor al de los bimetalicos.
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Al utilizar catalizadores a base de V, W y Mo, la selectividad de los catalizadores
indicé que los compuestos dibenzotiofénicos presentan una tendencia hacia formar
sus respectivas sulfonas bajo las condiciones de reaccién. Los catalizadores que
destacaron por una selectividad del 100% de conversion a sulfonas fueron V4W8 y
Mo4/V2W8R, concluyendo que la selectividad no depende del estado de oxidacion
de los catalizadores utilizados, sino unicamente de los metales que los conforman.
Asimismo, la carga metalica tampoco afecto la selectividad del catalizador.

Tanto los catalizadores bimetalicos como los trimetalicos presentaron un efecto
sinergético. Sin embargo, para los trimetalicos, este efecto fue mayor. Esto se
asocia a que existen varias combinaciones de catalizadores individuales que
fomentan este efecto, como lo son Mo-V, Mo-W y V-W. En el caso de los
catalizadores con alta carga de vanadio, este efecto se vio reflejado todavia mas a
comparacion de los de baja carga. A pesar de ello, no ocurridé lo mismo con el
molibdeno. Considerando nuevamente la formacién de especies octaédricas en
cargas mayores de molibdeno, estas probablemente fueron las responsables de
inhibir ligeramente el efecto sinergético.

Las pruebas realizadas a tres fases demostraron con éxito la extraccion de los
compuestos organoazufrados del decano al acetonitrilo. Mo8/V2W8R presentd
mejores resultados, teniendo mayores constantes cinéticas de conversion para 4-
MDBT y 4,6-MDBT. Basandose en los resultados de otras pruebas experimentales,
esto se debid al efecto sinergético que tuvieron el Mo, V y W, sumandose a su
estado de oxidacion. Se infirid que parte de las sulfonas producidas quedaron
adsorbidas a la superficie libre del soporte del catalizador, explicando asi las bajas
mediciones de produccion al momento de realizar el analisis de resultados.

El almacenamiento prolongado afecta la actividad de los catalizadores. Como se
menciond en la seccién de las pruebas de afejamiento, la actividad de Mo4/V4W8
disminuyd hasta un 65% en promedio para cada una de las reacciones estudiadas
tras haber sido almacenado por 15 meses. Sin embargo, su contraejemplo fue
Mo8/V4W8, cuya actividad presentd un incremento promedio de 70% para cada
reaccion de oxidacion.
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Anexos

Anexo A. Calculos utilizados para preparar las impregnaciones de las sales
metalicas

Preparacion de disolucion de MVA (Metavanadato de amonio) marca Sigma-Aldrich
en 6 g de y-Al203 marca Gilder

NH4VO3

Vanadio al 2%

Para realizar el calculo de una impregnacion de vanadio al 2% m/m se considera
una cantidad x de vanadio en un peso total (x mas los gramos del soporte en el que
se impregnara):

xgV

= 0.02
xgV + 6gAl, 0,

Una vez calculados los gramos de vanadio puro necesarios para hacer la
impregnacion, se procede a calcular la cantidad de sal precursora necesaria para
conseguir esta cantidad de vanadio en el sistema.

1molV 1 mol MVA\ /116.98 gMVA\ /100
012248 (G515 g7) (ot ) ( )(5)

50.9415 gV 1 molV 1 mol MVA 99

0.2839g de MVA al 99% marca Sigma — Aldrich

Vanadio al 4%

Para evaluar la cantidad necesaria de vanadio para conseguir un porcentaje de 4%
m/m de vanadio en un soporte de alumina se sigue el mismo procedimiento
previamente mencionado para un porcentaje de 2% de vanadio.

xgV = 0.04
xgV + 6gAl,0;
0.25 V( 1molV ) (1 mol MVA) (116.98 gMVA) (100)
=2 8Y\50.9415 gV 1 molV 1 mol MVA 99

0.5799 g de MVA al 99% marca Sigma — Aldrich
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Preparacion de disoluciéon de MWA (Metatungstato de amonio) marca Sigma-Aldrich
en 6 g de y-Al203 marca Gilder

(NH3)s(H2W12040) -xH20

Tungsteno al 8%

El calculo de la cantidad del tungsteno necesario para el catalizador es similar a la
del vanadio. Primero se despeja la masa necesaria de tungsteno necesaria para
conseguir una concentracion de 8%:

xgW
xgW + 6gAl, 03

= 0.08

Posteriormente, se calcula la cantidad de sal precursora necesaria para conseguir
esta masa de tungsteno:

1 mol W )(1 mol MWA) (2956.30gMWA)< 100 )

0.5217 W(
& 183.85gW/\ 12 mol W 1 mol MWA 89.1146

0.7845g de MWA al 89.1146% marca Sigma — Aldrich

Preparacion de disolucion de HMoA (Heptamolibdato de amonio) marca Sigma-
Aldrich en 6 g de y-Al203 marca Gilder

(NH4)6M07024-4H20

Relacion molar de molibdeno y tungsteno de 2:1

A diferencia de los otros metales, el contenido del molibdeno en el catalizador se
calculd en funcién de la cantidad de moles de tungsteno. Para empezar, se
considerd una relacién 2 a 1 de molibdeno y tungsteno, respectivamente. De
acuerdo con esta relacion se procedié a calcular el porcentaje m/m de molibdeno:

g Mo

mol Mo _ X’ gTotales Totales( 1 mol Mo )(183.85 gW)
mol W g0, 8W 19594 gMo/\ 1molW
g Totales
g Mo
% ———— = 8.35%
g Totales
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Una vez obtenido el porcentaje de molibdeno, se obtiene la masa necesaria de
molibdeno de acuerdo con siguiente procedimiento:

xgMo
= 0.0835

xgMo + 2gcat. bimet.

Para el calculo de la masa necesaria de la sal precursora:

1 mol Mo> (1 mol HMOA) (1235.86gHMOA) (100)

0.1822gM
& 0(95.94gM0 7molMo /\ 1 mol HMoA /\'82

0.4089g de HMoA al 82% marca Sigma — Aldrich

Relacion molar de molibdeno y tungsteno de 1:1

Para la segunda relacién molar entre el molibdeno y el tungsteno se sigue un
procedimiento similar al anterior. Se comienza por obtener el porcentaje m/m que
hay en dicha relacion:

x0p —8Mo
mol Mo gTotales( 1 mol Mo )(183.85 gW)
molW g0 8 W __19594gMo/\ 1molW
g Totales
g Mo

0,

—— =4.179
X7 g Totales %

Una vez calculado este porcentaje, se calculan los gramos necesarios de molibdeno
y de su respectiva sal:

xgMo
= 0.0417

xgMo + 2gcat. bimet.

1 mol Mo> (1 mol HMoA) (1235.86gHM0A) <100>

0.0870gMo (95.94gM0 7 mol Mo 1 mol HMoA 82

0.1952g de HMoA al 82% marca Sigma — Aldrich
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Anexo B. Analisis estadistico del cromatégrafo de gases.

Para determinar la incertidumbre del cromatégrafo de gases, se efectu6 un analisis
estadistico de las mediciones hechas con el mismo. Como se observa en la Tabla
A.1, los datos correspondientes al tiempo de retencion fueron homogéneos, es
decir, se mantuvieron cercanos al promedio. Sin embargo, la variabilidad del area
indicé una mayor dispersién de los datos.

Tabla A.1. Promedio y varianza del tiempo de retencién y area de los compuestos que
conforman la mezcla reactiva para las pruebas de actividad catalitica a dos fases.

Compuesto Tleggcr)ngzilze[:ﬁ?n?on o2 |Area Promedio c?
Acetonitrilo 3.646 0.02 7829942 723800
DBT 21.719 0.05 23037 6025
4-MDBT 24,954 0.06 23709 5968
4,6-DMDBT 28.980 0.07 23088 6012

En la Grafica A.1 se presentaron los histogramas con poligonos de frecuencia para
los tiempos de retencidn reportados por el cromatdgrafo de gases. Los ajustes para
los compuestos derivados del DBT fueron adecuados, presentando valores
comunes de tiempo de retencion de 21.742 para el DBT, 24.974 para el 4-MDBT y
28.995 para el 4,6-DMDBT. No obstante, el ajuste para el histograma del acetonitrilo
fue deficiente, ya que presentd una asimetria hacia la derecha. Esta deficiencia
puede relacionarse a que hubo una mayor frecuencia de datos en 3.645.
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Grafica A.1. Histogramas con poligonos de frecuencia para los tiempos de retencion de los
componentes de la mezcla reactiva.

En la Grafica A.2 se presentaron los histogramas con poligonos de frecuencia para
las areas reportadas por el cromatégrafo de gases. Los ajustes para los compuestos
derivados del DBT fueron ligeramente asimétricos, presentando valores comunes
para las areas de 28 572 para el DBT, 29 428 para el 4-MDBT y 29 030 para el 4,6-
DMDBT. El ajuste para el histograma del acetonitrilo fue adecuado a comparacion
del de tiempo de retencién, presentd una mayor frecuencia de datos en 8 490 820.
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Grafica A.2. Histogramas con poligonos de frecuencia para las areas de los
componentes de la mezcla reactiva.

Anexo C. Analisis TPR.

El factor de reduccion se obtuvo a partir de la siguiente ecuacion:

Fo mol H, Fo = mol H,
Red ™ ATPR (Ag,0) Red ™ ATPR (V,05)

Donde la cantidad de hidrégeno se calcula a partir de la siguiente manera:

gramos iniciales de Ag,0 gramos iniciales de V,05
mol H, =

mol H, =

Peso Molecular de Ag,0 Peso Molecular de V,054

Sustituyendo por los valores obtenidos experimentalmente:

. - 0:0310gAg;0 g, 0:0470gV;0;
2 — 2 - o
231.64 -8 181.88 -5
mol mol
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mol H, = 1.34 « 10™* mol H, mol H, = 5.17 *x 10~* mol H,

. 1.34 * 10™* mol H, . 5.17 * 10~* mol H,
Red = ~0,0965 V°C Red = ~0.33975 V°C
_; mol _; mol
Frea = 1.39 + 107 oo Frea = 1.52 % 107 -

Catalizador V4W8

Utilizando el Factor de Reduccion obtenido para la reaccion del pentoxido de
vanadio y el area bajo la curva correspondiente a V4W8 en la Grafica 5.2, se
calcularon los moles de hidrégeno utilizados en la reduccion del vanadio de la
siguiente manera:

mol H, = Feq * ATPR
mol
nH, = (1.52 *1073 W) (0.1070 V°C) = 1.63 = 10* mol H,

Calculando la cantidad de V,05 en la muestra:

1 mol V, 054

nV,0s = 1.63 * 10* mol H, ( —
2

) = 8.14 * 1075 mol V,05

Una vez obtenida la cantidad de V,0¢, se calcul6 la masa de vanadio elemental a
partir del siguiente procedimiento:

2molV ) <50.94 gV

8.14 107% mol V0 (1 mol V,05/ \ 1 mol V
2

) = 0.0083 gV

Calculando el porcentaje en masa contenido en la muestra:

0.0083 gV

100+ 02503 g cat

= 3.31% de vanadio soportado
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Catalizador Mo4/V4W8

Utilizando el Factor de Reduccion obtenido para la reaccion del pentoxido de
vanadio, se calculé el numero de moles de hidrégeno utilizados en la reduccion del
vanadio de la siguiente manera. Se establecié que el primer pico del termograma
pertenece al pentéxido de vanadio, puesto a que existe una referencia previa que lo
respalda.

mol
veC

nH, = (1.52 *1073 )(0.11145 VeC) = 1.70 * 10~* mol H,

Calculando la cantidad de V,0¢ en el soporte:

1 mol V,0¢

nV,0; = 1.70 % 107* mol H, (m
2

) = 8.5 % 107> mol V,0¢

Determinando la masa y el porcentaje masa de vanadio elemental en la muestra:

2 molV ) (50.94 gV

-5
8.5+ 107 mol V05 (1 mol V,0./ \ 1 mol V

) =0.0087 gV

0.0087 gV

100+ 52500 g cat

= 3.45% de vanadio soportado

El tratamiento de datos para el 6xido de molibdeno es similar a la del vanadio:

mol H, = F..q * ATPR

mol
veC

nH, = (1.52 *1073 )(0.0186 V°C) = 2.83 * 107> mol H,

Calculando la cantidad de MoO; en el soporte:

1 mol MoO;

n MoO; = 2.83 * 107> mol H, ( T
2

) = 9.43 * 107 mol MoO4

Determinando la masa y el porcentaje masa de molibdeno elemental en la muestra:

1 mol Mo ) (95.94 g Mo

943 » 107° mol MoOs (1 mol MoO 1 mol Mo
3

) = 0.0009 g Mo

0.0009 g Mo

* W = 0.36% de molibdeno soportado
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Catalizador Mo8/V4W8
Utilizando el Factor de Reduccién obtenido para la reaccién del éxido de plata, se
calculd el numero de moles de hidrogeno utilizados en la reduccion del vanadio de

la siguiente manera.

mol Hy = F,eq * ATPR

mol
VeC

nH, = (1.52 * 1073 )(0.1000V°C) = 1.52 * 10~* mol H,

Calculando la cantidad de V,0¢ en el soporte:

1 mol V,0¢

nV,0; = 1.52 % 107* mol H, (m
2

) = 7.61 * 1075 mol V, 05

Determinando la masa y el porcentaje masa de vanadio elemental en la muestra:

2 mol V ) <50.94 gV

7.61+107% mol ;05 (1 mol V,05/ \ 1 mol V

) = 0.0077 gV

0.0087 gV

- ° - 0, ;
0 * 02523 g cat 3.07% de vanadio soportado
El tratamiento de datos para el 6xido de molibdeno es similar a la del vanadio:

mol H, = F..q * ATPR

mol
veC

nH, = (1.52 «1073 )(0.1095 V°C) = 1.67 * 105 mol H,

Calculando la cantidad de Mo0O; en el soporte:

1 mol MoO;

n MoO; = 1.67 * 107> mol H, ( T
2

) = 5.55 % 10~° mol MoO;

Determinando la masa y el porcentaje masa de molibdeno elemental en la muestra:

1 mol Mo ) (95.94 g Mo

-5
5.55 * 107> mol MoO;, (1 mol MoO/ \ 1 mol Mo

) = 0.0107 g Mo
0.0107 g Mo

100 % ——— 2
"0.2523 g cat

= 4.22% de molibdeno soportado
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Anexo D. Determinacién de H202 por yodometria

Las reacciones involucradas en la yodometria son las siguientes, considerando que
la primera reaccion se llevo a cabo en medio acido:

H,0, + 2KI 4+ H,S0, = I, + K,SO, + 2H,0
2Na,S,0; + I, » Na,S,04 + 2Nal
Se determind la cantidad de tiosulfato de sodio utilizado por titulacion

NNas203 = VNas203CNas203

A partir del numero de moles del tiosulfato de sodio y de la relacidén estequiométrica
que tiene con el yodo, se obtiene la cantidad de yodo en el sistema

2 mol Na,S,0; — 1 mol I,

Con este dato, se procedié a realizar el calculo del perdxido de hidrogeno presente
en cada muestra.

Por otro lado, se calculé el numero de moles de los DBT’s presentes al inicio de la
reaccion

n PMppr
DBT =
Mppr
n _ PM,_ype
4-MD =
My_mpB
_ PMy 6_pmpsT
Ng6-pmMp =

My 6-DMDBT

Una vez obtenido el numero de moles de peréxido de hidrégeno y de DBT’s se
procedi6 a calcular la relacion molar oxigeno-azufre, considerando que hay un mol
de azufre por mol de DBT.

Ny202

0/S =
> NppT/s
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