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RESUMEN

En este trabajo se estudié el desempefno de catalizadores de éxido de vanadio
soportados en carbén activado (comercial sigma) en la reaccion de desulfuracion

oxidativa (ODS) con el objetivo de producir diesel de ultra bajo azufre.

Con este fin se prepararon catalizadores con cargas de 1, 3, 5,7, 10 y 15% de
vanadio como pentéxido de vanadio (V,0s) y catalizadores con cargas de 1, 3y 5
de vanadio parcialmente reducido como trioxido de vanadio (V203). El método de
preparacion fue impregnacién por volumen de poro, empleando una sal
precursora de metavanadato de amonio y utilizando acido oxalico para promover

la disolucion.

El sistema reactivo consisti6 en una mezcla reactiva compuesta de 1 g
dibenzotiofeno (DBT), 1 g 4-metildibenzotiofeno (4-MDBT) y 1 g 4,6-
dimetildibenzotiofeno (4,6-DMDBT) disueltos en 1 litro de acetonitrilo y empleando
peréxido de hidrogeno como agente oxidante. Estos compuestos representan las

moléculas refractarias del proceso de hidrodesulfuracién (HDS).

Los catalizadores fueron caracterizados con las técnicas de SEM/EDX, TPR y
adsorcion de nitrégeno. Las pruebas SEM/EDX mostraron que la distribucion de la
fase activa sobre el soporte disminuye en concentraciones mayores a 5% de
vanadio. También se obtuvo el analisis elemental de los catalizadores. Con el
termograma obtenido del TPR se comprob6 la cantidad de V20s reducible.
Mientras que el estudio de adsorcion de nitrdgeno nos mostré las propiedades

texturales de los catalizadores.



RESUMEN

Adicionalmente se llevaron a cabo pruebas de adsorcion de DBT, para cuantificar
la adsorcidn de la molécula reactiva por parte del carbén activado. En estas
pruebas se observd que la adsorcibn cambia con la cantidad de vanadio

soportado.

El objetivo de preparar catalizadores con diferente carga de vanadio fue el
determinar el efecto de la carga de vanadio sobre la actividad del catalizador. El

resultado mostré que la carga 6ptima de vanadio es de 5%.

Una vez que se obtuvo la carga de vanadio 6ptima, se estudio el efecto del estado
de oxidacién del vanadio. Con este objetivo se compardé la actividad de
catalizadores con 1, 3 y 5% de vanadio presente como pentéxido de vanadio
(V20s) contra la actividad de catalizadores con 1, 3 y 5% de vanadio presente
como trioxido de vanadio (V20s3). Los resultados mostraron que el trioxido de

vanadio tiene una mayor actividad catalitica que el pentéxido de vanadio.

Para finalizar, se observé el efecto de la presion sobre la reaccién de ODS. Se
realizaron experimentos a 12, 24 y 48 atm de CO; o de N,. Se observo que la
presion tiene un efecto negativo sobre la reaccidén. Sin embargo, el N, provoco una
disminucién menor de la actividad. Esto indica que la especie quimica con la que

se aumenta la presion también tiene un efecto sobre la reaccion.
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CAPITULO |
INTRODUCCION

El cuidado del ambiente y la remediacion ambiental son temas que han tomado
gran importancia dentro de las investigaciones de la ciencia. Cada vez es mas

importante minimizar el impacto inherente a las actividades humanas.

A lo largo de la historia la sociedad occidental se ha caracterizado por su consumo
desmedido de recursos naturales y por incrementar su demanda energética. El
uso inconsciente de combustibles ha creado graves problemas ambientales, lo
que ha obligado a los gobiernos a establecer normas sobre la composiciéon de los

combustibles.

México, a través de la NOM-086-SEMARNAT-SENER-SCIFI-2005 establece que
el contenido maximo permisible de azufre presente en el diésel es de 15 ppm.
Segun el INEGI el 45% de los combustibles que son empleados en nuestro pais
corresponden al sector del transporte, dentro del cual el 24% del combustible es

diésel.

El diésel estd compuesto por hidrocarburos que contienen entre 10 y 20 atomos
de carbén, compuestos azufrados como los dibenzotiofenos, moléculas
aromaticas y compuestos nitrogenados. Al quemarse, las moléculas azufradas
producen oxidos de azufre, los cuales afectan a la salud, envenenan convertidores
cataliticos y forman la lluvia acida. Por estas razones es de vital importancia

eliminar al azufre del diésel.
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I. INTRODUCCION

El proceso convencional para eliminar las moléculas azufradas es la
hidrodesulfuracion (HDS). Este proceso se lleva a cabo a altas temperaturas y
altas presiones de hidrégeno. A pesar de las severas condiciones de operacion
las moléculas dibenzotiofénicas, como DBT, 4-MDBT y 4,6-DMDBT, logran

permanecer en el diésel debido a un impedimento estérico.

Este problema ha llevado a la investigacion de procesos alternativos o
complementarios a la HDS. El proceso de mayor viabilidad es el proceso de
desulfuracion oxidativa (ODS). En este proceso se oxidan las moléculas azufradas
para producir sus respectivas sulfonas, las cuales son separadas con un

disolvente.

Las mayores ventajas del proceso de ODS son sus condiciones de operaciéon
(T=60°C y P=1 atm), no emplea hidrégeno y las moléculas refractarias de la HDS

son las mas activas en el proceso de ODS.

En el proceso de ODS existen varios agentes que intervienen en la reaccién como:
el disolvente, el agente oxidante y el catalizador. Se ha encontrado (Cedefio et, al,
2006) que la mejor opcién de disolvente y agente oxidante es, respectivamente, el

acetonitrilo y el peroxido de hidrégeno (H20o).

En general, los catalizadores estan compuestos por una fase activa y un soporte.
En cuanto a la fase activa, se ha encontrado que los 6xidos de vanadio presentan
una buena actividad catalitica en las reacciones de oxidacion (Ismagilov, 2011). El
soporte es una parte importante del catalizador, siendo el area superficial una de
las caracteristicas mas importantes. El carbon activado puede tener un area
superficial mayor a 1,000 m?/g. En este trabajo se propone emplear catalizadores

de 6xidos de vanadio soportados en carbén activado para la reaccion de ODS.
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En este capitulo se expone de manera tedrica los aspectos mas importantes de la
desulfuracion del diésel, tales como el uso de este combustible en México, el

proceso actual de desulfuracién y la desulfuracién oxidativa.
También se presentan de manera breve algunas de las tecnologias alternativas
que existen para la desulfuracion de los combustibles. Asi como una explicacion

de las técnicas de caracterizacion empleadas en este proyecto.

2.1 Panorama general de los combustibles

El petréleo es una de las sustancias mas empleadas industrialmente en el mundo
actual, debido a que es la fuente principal de combustibles fosiles y de diferentes
productos que se emplean en enormes cantidades en la vida diaria. La industria
petrolera se encuentra dentro de las mas importantes econdmica e

industrialmente.

En general, se puede clasificar al crudo segun su densidad empleando los grados
API. De esta manera se clasifica al petréleo en 5 grupos, los cuales se muestran
en la tabla 2.1 . El valor comercial del petréleo disminuye conforme aumenta la
densidad. Esto se debe a que con la densidad aumentan las moléculas grandes y
dificiles de romper, asi como el contenido de azufre del crudo. PEMEX
comercializa cinco tipos de crudo: Istmo, Maya, Olmeca, Altamira y Ku Maloob
Zaap. Las caracteristicas de estos cuatro tipos de crudo se presentan en la tabla
2.2.
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Tabla 2.1 Tipos de petréleo segun su grado API

Densidad
Aceite crudo | Densidad grados
(g/cm®) AP|
Extrapesado >1.0 10

Pesado 1.0-0.92 | 10.0-22.3
Mediano | 0.92-0.87 | 22.3-31.1
Ligero 0.87-0.83 | 31.1-39
Superligero <0.83 >39

Tipos de crudo. Recuperado el 16/marzo/2016 de http://www.imp.mx/petroleo/?imp=tipos

Tabla 2.2 Caracteristicas del petroleo de México

: Contenido
Crudo Tipo de Grados en azufre
Crudo API o
(%peso)
Istmo Ligero 32-33 1.8
Maya Pesado 21-22 3.4

Olmeca |Superligero| 38-39 0.73-0.95
Altamira Pesado 15-16.5 5.5-6

KuZI\/Ianon Pesado 14 5
aap

indice de productos PEMEX. Recuperado el 16/marzo/2016 de

http://www.pemex.com/comercializacion/productos/Paginas/alfabetica.aspx

Como se aprecia en la tabla 2.2 el petréleo de México contiene concentraciones
importantes de azufre. Segun los indicadores de petrdleo del 2015, PEMEX extrajo
2,267,000 barriles del crudo diario durante el 2015. En la figura 2.1 se muestra el

porcentaje de cada tipo de crudo producido en México.
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Superligero
12%
Pesado
Ligero 51%
37%

Figura 2.1. Distribucion del crudo extraido en México en 2015

De acuerdo con el Balance Nacional de Energia 2014 (BNE) publicado por la
secretaria de energia (SENER), los sectores que reportan un mayor consumo de
energia son el sector industrial (32%) y el sector transporte (45%). El consumo de
diésel en ambos sectores representa, respectivamente, el 3.85% y 24% de los
combustibles totales. A su vez, el anuario estadistico de PEMEX 2014 y datos
estadisticos del INEGI, muestran que Ila venta de diésel ha crecido
aproximadamente en un 3% anual. Mientras que la hidrodesulfuracion sélo ha
aumentado su capacidad de proceso en 7% desde el 2004. Este rezago por parte
de la HDS y el hecho de que este proceso no llega a producir diesel de ultra bajo

azufre lleva a buscar nuevos métodos de desulfuracion.

La composicion del crudo varia de un yacimiento a otro e incluso va cambiando
conforme avanza la explotacién de un mismo yacimiento. Normalmente el crudo
esta compuesto entre un 50-98% de hidrocarburos, los cuales pueden ser lineales,
ciclicos o aromaticos (Clark,1997). Sin embargo, el petréleo puede tener
compuesto azufrados ( 0-10%), nitrogenados ( 0-1%) y moléculas que contengan
oxigeno ( 0-5%) ( Botello, 2005).
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Entre los compuestos azufrados se encuentran tiofenos, dibenzotiofenos,
disulfuros, etc. Ejemplos de compuestos nitrogenados son la quinolina, piridina y
carbazol. Estos compuestos permanecen en las diferentes fracciones de petréleo
después de la destilacién y estan presentes en la composicién de los diferentes
combustibles obtenidos. (Botello, 2005)

Los compuestos azufrados y nitrogenados presentes en los combustibles generan
serios problemas ambientales y para la salud. Durante la combustién estos
compuestos generan, respectivamente, 6xidos de azufre y éxidos de nitrégeno.
Los oxidos de azufre disminuyen la vida util de los convertidores cataliticos de los
carros. También, se hidratan con el agua presente en la atmésfera y forman acido
sulfurico. Este acido puede penetrar en los pulmones y generar lluvia acida. Por

otra parte, los 6xidos de nitrdgeno son precursores de la formacion de ozono.

Los problemas ambientales provocados por compuestos azufrados y nitrogenados
han llevado a varios paises a regular estrictamente su concentracién en las
gasolinas y diésel. México, a través de la NOM-086-SEMARNAT-SENER-SCIFI-
2005, establece un contenido maximo de azufre de 15 ppm para el diésel y 30

ppm para gasolinas.

Los problemas ambientales expuestos en esta seccion, las caracteristicas del
crudo mexicano, asi como las legislaciones ambientales, llevan a disefiar
procesos que remuevan los compuestos azufrados presentes en los combustibles.
En las secciones siguientes se presentan los métodos existentes de

desulfuracion, asi como sus desventajas y retos.
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2.2 Hidrodesulfuracion

La hidrodesulfuracion (HDS) es el proceso mas comun para la remocién de azufre
a nivel industrial. Se lleva a cabo a una temperatura entre 300°C-450°C vy

presiones parciales de hidrégeno entre 30-50 bar (Srivastava, 2011).

La HDS consiste en el tratamiento con hidrégeno de las moléculas azufradas, en
presencia de un catalizador, para formar acido sulfhidrico y una molécula libre de
azufre (Saterfield, 2003). La reaccion de desulfuracion se puede llevar a cabo
mediante dos rutas: desulfuracion directa o hidrogenacion. En la primera ruta, el
enlace C-S de la molécula azufrada se rompe directamente. Mientras que en la
hidrogenacion, el compuesto aromatico se hidrogena y se debilita el enlace C-S,
por lo que el azufre se libera de la molécula. Estas rutas se muestran en la figura
2.2

Ruta de desulfuracion directa:

Figura 2.2 Mecanismos de hidrodesulfuracion. (Ismagilov, 2011)
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La reactividad de las moléculas durante el proceso HDS cambia segun la
estructura de las mismas. Se ha observado que los tiofenos son muy reactivos en
la HDS, mientras que los dibenzotiofenos son los menos reactivos en este
proceso. Particularmente, la molécula 4,6-dimetildibenzotiofeno (4,6-DMDBT) es
muy poco reactiva en el proceso de HDS, debido al impedimento estérico que no
permiten la interaccion del atomo de azufre con la superficie del catalizador
(Gates, 1997).

Los dibenzotiofenos, especialmente el 4,6-DMDBT, constituyen un gran obstaculo
para la produccion de diésel de ultra bajo azufre utilizando el proceso de HDS.
Siguiendo la ruta de hidrogenacién se puede llegar a obtener un diésel de ultra

bajo azufre (<15 ppm), sin embargo, el consumo de hidrégeno es mucho mayor.

Los catalizadores empleados en HDS son sulfuros de Co-Mo, Ni-Mo y Co-Ni-Mo;
soportados en alumina. El tipo de catalizador se selecciona segun las
caracteristicas del corte de crudo a tratar, como contenido de compuestos
sulfurados, nitrogenados, asi como disponibilidad de hidrogeno. El catalizador Co-

Ni-Mo se emplea para producir diésel de ultra bajo azufre (Ismagilov, 2010).

Se han propuestos varias soluciones para remover los azufres de los compuestos
dibenzotiofénicos como aumentar la presién de hidrogeno, incrementando la
calidad del hidrégeno de recirculacién, mejorar el contacto solido-liquido en el

reactor y emplear nuevas formulaciones de catalizadores. (Ismagilov, 2010)

Se puede aumentar la actividad de los catalizadores empleados para la HDS
buscando nuevos soportes con propiedades texturales y acido-base o6ptimas,
mejorando los métodos de preparacion para incrementar los sitios activos de tipo |l
y proponiendo nuevas fases activas, como el uso de metales nobles. (Ismagilov,
2010)

10
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La HDS enfrenta grandes retos debido a que el contenido de azufre permitido en
el diésel es cada vez menor. Por otra parte, el crudo tiende a ser cada vez mas
pesado y con mas compuestos sulfurados. Por estas razones las condiciones de
operacion en la HDS son mas severas y es necesaria la modernizacion de los
equipos. Ambas medidas representan un costo econémico grande. Por esta razén
se han buscado nuevas alternativas para sustituir y/o complementar el proceso de
HDS vy asi producir diésel de ultra bajo azufre con bajos costos de operacion y

bajos costos de inversion.

2.3 Alternativas de desulfuracion

2.3.1 Adsorcion de compuestos tiofénicos

La desulfuracion por adsorcién consiste en emplear materiales que puedan atrapar
a las moléculas azufradas y asi separarlas de la corriente de hidrocarburos. Segun
el mecanismo empleado en la desulfuracion la adsorcion puede ser fisica o
quimica. A esta ultima se le llama adsorcién reactiva y consiste en adsorber las
moléculas azufradas, enlazar el atomo de azufre al sélido y desorber a los
hidrocarburos libres de azufre y sin cambios estructurales. El azufre es eliminado
del adsorbente en forma de H,S o SOy. Este proceso se ilustra en la figura 2.3
(Babich et al., 2002) )

s ET
+H, — | +

SORBENT

Figura 2.3 Mecanismo de la adsorcién reactiva. (Babich et al., 2002)

11
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Existen una gran variedad de materiales empleados para la adsorcién de
compuestos azufrados, como zeolitas, mallas moleculares, alumina, silice gel y
carbon activado. La eficiencia de estos materiales consiste en la capacidad

adsorbente, selectividad, durabilidad y capacidad de regeneracion.

Existen grandes retos para la desulfuracion por adsorcion. Uno de estos retos es
la regeneracion del material adsorbente. Los procesos de regeneracion pueden
ser de extraccion por un disolvente o por calcinacion. En el primero de estos casos
se crea una corriente rica en azufre, la cual es dificil de tratar. Mientras que en la
calcinacion se producen H,S o SOy, siendo estos ultimos la principal razén para la

remocion del azufre del diésel. (Ismagilov, 2010 ).

2.3.2 Desulfuraciéon oxidativa (ODS)

El proceso de desulfuracién oxidativa (ODS) consiste en dos etapas elementales.
La primera etapa consiste en la extraccion de compuestos azufrados de la fase
diésel, mediante un disolvente polar. Mientras que la segunda etapa consiste en la
oxidacion de estos compuestos para formar sulféxidos y sulfonas, empleando un
agente oxidante selectivo. La reaccién se muestra en la figura 2.4. A su vez, al
oxidar las moléculas azufradas, se incrementa su polaridad y se promueve su

extraccion.

12
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Catalxsgl \ Catalys
+H,0/-H,0 s +H 02/ H,0
\

Benzothiophene 2-oxide Benzothiophene 2,2-dioxide

Benzothiophene
BT

Catalys Catalys
+H ,0,/-H,0 +H 02/ H,O
S s
@ No

Dibenzothiophene

DBT leenzothlophene 5-oxide Dibenzothiophene 5,5-dioxide

Catal S| Catalys

+HO/—HO +HOJHO

S S
O/ \0
R, R, R, R
4,6-dialkyldibenzothiophene 4 6-dialkyldibenzothiophene 5-oxide  4,6-dialkyldibenzothiophene 5,5-dioxide
4,6-DA-DBT

Figura 2.4 Reaccion ODS de compuestos azufrados del diésel (Ismagilov, 2011)

La ODS presenta varias ventajas en comparacion con la HDS que hacen este
proceso viable econdmicamente. Algunas de estas ventajas son las condiciones
de operacion (presion atmosférica y temperaturas menores a 80°C), alta
selectividad, no requiere hidrogeno y las moléculas refractarias del proceso de

HDS son las mas activas en el proceso de ODS.

Existen cinco procesos industriales que utilizan la ODS, estos son: Sulpho
process, Lyondel chemical process, Enichem /UOP process, Unipure process y

Petrostar process.

Se han realizado estudios de ODS empleando diferentes moléculas azufradas y se
ha encontrado que moléculas tiofénicas, disulfuros y compuestos aromaticos no
reaccionan facilmente mediante ODS (Cedenfio et al., 2006; Gatan, 2004; Campos
et al., 2010). Mientras que estos mismos compuestos son removidos facilmente

mediante HDS. En consecuencia, el proceso de ODS se enfoca en remover las

13
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moléculas refractarias presentes en un diésel pretratado mediante HDS,

especialmente moléculas dibenzotiofénicas sustituidas (4-MDBT y 4,6-DMDBT).

La reactividad de las moléculas dentro del proceso depende del catalizador
empleado. Se ha demostrado que con un catalizador heterogéneo, como
pentoxido de vanadio sobre titania, la reactividad de las moléculas azufradas en
la ODS decae conforme aumenta el numero de ramificaciones (Cedefio et al.,
2005). Mientras que empleando un catalizador homogéneo, como acido férmico, la

reactividad de las moléculas es inversa (Ismagilov et al., 2011).

El proceso de ODS se basa en la afinidad del azufre por el oxigeno, lo cual
permite la interaccion de estas dos moléculas sin romper enlaces C-C y C-S (

Ismagilov et al., 2011).

La temperatura de reaccion esta limitada por el punto de ebullicion del disolvente y
se ha encontrado que a 60°C la actividad de la reaccion aumenta
considerablemente con respecto a temperaturas menores ( 30°C , 45°C y 50°C)
(Cedefio et al., 2006). En el mismo estudio se encontré que el aumento de

temperatura no promueve el proceso de extraccion.

En muchas ocasiones se tiene un exceso de agente oxidante, por lo que la
cinética de la reaccion puede ser aproximada mediante una ecuacion de pseudo
primer orden (Cedefio, 2005). Esta representacion cinética ha sido empleada por

otros autores a diferentes temperaturas de reaccion (Wang et al., 2003).
La seleccion del disolvente polar, el oxidante y el catalizador empleado son

factores clave en el proceso de ODS. Las caracteristicas que deben tener estos

factores se explican a continuacion.
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Oxidantes empleados en ODS

Como se mencioné anteriormente, en la ODS existen dos fases liquidas
inmiscibles, una organica y una polar. La reaccién de oxidacion se lleva a cabo en
la fase polar, debido a que el agente oxidante se encuentra en esta fase ( Gomez
et al., 2006). Durante la reaccion el oxidante dona un oxigeno a la molécula

azufrada lo que permite la formacion de la sulfona.

Existen dos requerimientos en la seleccion del oxidante: el oxidante empleado
debe de ser selectivo, para no oxidar moléculas aromaticas presentes en diésel, lo
cual podria danar el octanaje del combustible (Isamagilov, 2011) y el oxidante
debe de considerar el caracter hidrofébico del catalizador empleado (Cedenio,
2006).

Los oxidantes mas empleados son peréxido de hidrégeno (H202), terbutil
hidroperdxido (TBHP), peracidos y ozono. En general se prefiere el uso de algun
peréxido debido a que éstos reaccionan rapida y selectivamente bajo condiciones

de operacion suaves.

Existen varios estudios que comparan los diferentes oxidantes empleados, sobre
todo el peréxido de hidrégeno vy el ter-butil hidroperdxido. Se ha encontrado que el
peréxido de hidrégeno genera mejores conversiones durante la reaccion, a pesar
de que la descomposicion del H,O, es radicalmente mas rapida que la del TBHP
(Cedefio, 2006).

La descomposicién del peroxido de hidrégeno hace que se requiera mas oxidante
que el calculado estequiométricamente. Por esta razén es necesario trabajar con
un exceso de oxidante. Sin embargo, la descomposicion del peroxido de
hidrogeno se alcanza en pocos minutos, lo que limita la reaccién y genere agua

como producto, la cual envenena la reaccién de oxidacion. Por esta razon se
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recomienda la adicion paulatina de oxidante, en vez de contar con un gran exceso

de perdxido desde el inicio de la reaccion.

Disolvente de extraccion

El disolvente es un factor muy importante en el proceso de ODS, debido a que es
la clave del proceso de extraccion. Las propiedades del disolvente pueden limitar o
promover la transferencia de masa entre la fase organica y la fase polar, y con

esto promover o inhibir la remocién total de azufre durante el proceso.

Los disolventes empleados para la ODS deben de ser selectivos, contar con un
valor mayor a 22 del parametro de solubilidad de Hildebrand y tener un punto de
ebullicién bajo, para su recuperacién por destilacién. También se deben tomar en
cuenta el punto de congelamiento, densidad mayor a la del diésel y la tension
superficial ( Campos et al., 2010). El parametro de solubilidad de Hildebrand
establece la relacion entre la solubilidad y la energia de vaporizaciéon. Establece
que la energia cohesiva es aquella necesaria para separar una unidad de

moléculas de sus vecinas hasta una separacion infinita.

Se han realizado varios estudios comparando diferentes disolventes como el
acetonitrilo, butirolactona, dimetil formamida y dimetil sulféxido ( Campos et al.,
2010; Cedeno et al., 2006; Gémez et al., 2005). En todos los estudios se concluyé
que el acetonitrilo es el mejor disolvente para la reaccién de ODS. Algunas
caracteristicas de este disolvente es su punto de ebullicion a 82°C, su capacidad
para extraer a los compuestos azufrados, favorece la reaccion de oxidacién y que

su tensién superficial favorece la transferencia de masa.
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Es importante que el disolvente promueva la reaccién de oxidacion. La
butirolactona produce una extraccidon mayor comparada con la extraccion con
acetonitrilo. Sin embargo, inhibe la reaccion de oxidacién debido a la solvatacion
excesiva de las moléculas, lo que obstaculiza termodinamicamente la reaccion
(Gomez et al., 2005).

Se ha encontrado que es posible remover hasta el 40% de DBT y el 20% de
compuestos dibenzotiofénicos sustituidos empleando sélo la extraccion con
acetonitrilo. Sin embargo, la relacién disolvente/diésel empleada en este estudio
para esta extraccion fue de 1, lo que representaria una cantidad de acetonitrilo
igual a la cantidad de diésel a tratar. La extraccion de moléculas azufradas

disminuye conforme disminuye la relacién disolvente/diésel (Cedefio, 2006).

Catalizadores empleados en ODS

La ODS puede emplear catalizadores tanto homogéneos, como el acido férmico,
como heterogéneos. Los metales mas empleados como fase activa del catalizador
son el molibdeno, vanadio y tungsteno. Con el uso de catalizadores heterogéneos
se ha conseguido reducir el tiempo de reaccion a dos horas y han logrado
conseguir conversiones mayores a 90% en los primeros 30 minutos de la reaccién.
Otra ventaja del uso de estos catalizadores es su estabilidad, facil separacion y su

capacidad de ser reusados.

Durante la reaccién, el metal de transicién forma un complejo con el peréxido de
hidrogeno, como se muestra en la figura 2.5. Este complejo no afecta el estado de
oxidacién del metal y solo debilita al enlace O-O del oxidante, haciéndolo mas
susceptible al ataque nucleofilico de la molécula de azufre ( Masters, 1981). La
actividad durante la ODS depende en la facilidad que tenga el catalizador de

descomponer al oxidante (Cederio et al., 2008).
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Figura 2.5. Mecanismo de reaccién de ODS con H,O, como agente oxidante y

oxido de molibdeno como catalizador (Garcia-Gutiérrez, 2008).

Se ha encontrado que los 6xidos de vanadio presentan una buena actividad y
selectividad para las reacciones de oxidacién. Reacciones de ODS empleando
acetonitrilo como disolvente, éxidos de vanadio como catalizador y peréxido de
hidrégeno, han logrado remover casi el total de azufre presente en el diésel

(Ismagilov et al., 2011).

También se han realizado estudios sobre el soporte 6ptimo para la desulfuracion
oxidativa ( Cedefio et al., 2006 ; Cedeno et al., 2008). En estos estudios se
encontrd6 que los catalizadores de vanadio soportados en alumina (Al,O3)
presentan mayor actividad comparado con los catalizadores soportados en
Titania, Niobia, Ceria y Silice. La diferencia de actividad al cambiar el soporte se
atribuy6 a los cambios de la fuerza del enlace V-O de la fase activa con el soporte.

Sin embargo, dentro de estos estudios no se empled el carbon activado. El hecho
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de que el comportamiento catalitico se vea afectado por el soporte, lleva a realizar

estudios con soportes no empleados hasta el momento.

A su vez, otra caracteristica que cambia con el soporte es la carga de vanadio
optima. Esta concentracion se alcanza cuando se forma una monocapa sobre la
superficie del soporte. Cuando existen concentraciones mayores a esta monocapa
la actividad del catalizador disminuye, debido a la formacion de especies

poliméricas o cristalinas de Vanadio.

Se espera que el carbén activado tenga un efecto positivo para la actividad
catalitica, debido a que tiene un gran area superficial (1,000 m?/g) y una gran
concentracion de atomos de oxigeno en la superficie, lo que podria permitir que la
monocapa de vanadio se forme con una concentracion mayor de fase activa, lo

que haria del carbén un buen soporte para la ODS.

2.4 Caracteristicas del carbdén activado

El carbon activado ofrece propiedades unicas como una gran porosidad (0.2-0.6
cm®/g) y una gran area superficial (800-1500 m?/g). Puede ser empleado como
adsorbente de las moléculas causantes de olores, colores y moléculas organicas
e inorganicas indeseables. También, se puede emplear el carb6én activado como
soporte de catalizadores. En esta seccién se discuten ambos usos de este

material.

El carbéon activado esta compuesto entre 85 y 95% de carbono. El porcentaje
restante corresponde a atomos de oxigeno, hidrégeno, nitrogeno y azufre. El
oxigeno es el segundo elemento mas abundante. Puede representar desde el 1 al
20% de la composicién del carbén activado. Algunos grupos funcionales presentes

en el carbon activado son los acidos carboxilicos y fenoles ( Roop Bansal, 2005)
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La capacidad adsorbente del cabron activado depende tanto de sus caracteristicas
fisicas como de su composicién quimica. Se ha encontrado que la capacidad de
adsorcion aumenta con el niumero de microporos, mientras que los mesoporos

tienen un efecto positivo en la cinética de adsorcion (Song,2006;Srivastava, 2012)

La composicion quimica es de gran importancia para la adsorcion de compuestos
azufrados sobre el carbon activado, ya que no toda la superficie del carbén actua
como sitios de adsorcion. La adsorcién de moléculas como el DBT se ha atribuido
a la interaccion de las moléculas azufradas con grupos acidos sobre la superficie
del carbén activado. Estos grupos acidos son grupos funcionales que contienen
oxigeno o azufre y participan en la adsorcion de DBT mediante interacciones

oxigeno-azufre o azufre-azufre (Bandosz, 2007).

También se ha demostrado que la capacidad de adsorcién puede aumentar al
agregar oxidos de metales de transicidon dispersos sobre la superficie del carbdn
activado. La adsorcién se lleva a cabo por la donacién de un par de electrones por
parte de la molécula azufrada al 6xido del metal. Al aumentar la cantidad de metal
disperso sobre el carbdén activado, la importancia de los grupos funcionales acidos
aumenta (Badosz,2007;Salem, 1997; Bao, 2006).

Por otra parte, la oxidacion de compuestos como el DBT y el 4,6-DMDBT
incrementa la adsorcion de dichos compuestos. Esto se debe a que las moléculas
oxidadas interactuan con mayor intensidad con los grupos polares presentes en el

carbon. (Srivastava, 2012)

Las propiedades del carbén activado, tales como capacidad adsorbente,
porosidad, area superficial y composicidn quimica, dependen de la materia prima
empleada y el método de activacién. En la mayoria de los casos, la activacién se

lleva a cabo por pirolisis a temperaturas menores a los 1000°C.
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La estructura cristalina del carbon activado es menos ordenada que la estructura
cristalina del grafito, esto se debe a la presencia de heteroatomos. Esta estructura
se forma cuando los atomos de carbono se agrupan en pilas de aromaticos, como
se muestra en la figura 2.6. La reactividad del carbén depende mucho en su
estructura cristalina. Los carbones amorfos son mas reactivos que el grafito.
Dentro del cristal, las esquinas son 20 veces mas reactivas que el resto del

carbon.

Figura 2.6 a) estructura cristalina del grafito b) estructura cristalina del carbon

activado. (Roop Bansal, 2005)

Entre las capas de atomos de carbon quedan espacios libres lo que origina
cavidades de diferentes formas y tamafios. Esto le otorga al carb6én una gran area

superficial y una gran capacidad adsorbente.

Dentro del cristal existen tres tipos de poros: microporos, mesoporos Yy
macroporos. Los microporos representan el 95% de los poros, son los
responsables de la gran area superficial del carbén y también de su capacidad

adsorbente.

El segundo uso del carbon activado es como soporte de un catalizador. Una de las

principales ventajas del carbén como soporte es la gran area superficial, la
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variedad de formas y tamafos de poro y su composicion quimica, la cual puede

ser modificada a través de diferentes métodos.

La interaccién del soporte con la fase activa puede modificar la actividad del
catalizador. El carbén activado interactua con los éxidos de metales provocando la
transferencia de electrones, lo cual promueve las reacciones de oxidacion
(Jingten, 1986).

2.5 Métodos de caracterizacion de catalizadores solidos

2.5.1 Reduccién a temperatura programada (TPR)

Este método de caracterizacidén consiste en el estudio de la reaccion de reduccién
de un sdlido bajo cambios programados en la temperatura. Con este fin se hace
pasar un agente reductor, en la mayoria de los casos H, mezclado con un gas
inerte, por un reactor de cuarzo donde entra en contacto con el catalizador. Para
monitorear la reaccion de reduccion se emplea un detector de conductividad
térmica (TCD) o puente de Wheatstone, el cual mide la diferencia de composicion

entre el gas de alimentacién al reactor y el efluente del mismo.

A partir del termograma obtenido se pueden identificar las diferentes etapas que
tienen lugar en la reduccién y se puede determinar el grado de reduccion del
sélido. Por otra parte, la reduccién a temperatura programada nos brinda
informacion sobre la interaccion del catalizador con el soporte, asi como de la

cantidad de especies reducibles presentes.

La temperatura a la que comienza la reduccion, asi como la tempereratura en la
que se presenta un maximo en el consumo de hidrogeno y la temperatura en la
que se da por terminada la reaccion de reduccién, depende del flujo de hidrégeno

empleado, la estructura del solido soportado, el soporte empleado, etc.
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La cantidad de especie reducida se calcula utilizando la relacion estequiométrica
de la reaccion y la cantidad de H, consumido. Las moles de agente reductor
consumido se conocen empleando un factor de respuesta del detector, el cual se
calcula evaluando la reduccion completa, la cantidad de 6xido a reducir y el area

bajo la curva de un sélido patrén. (Cedefio, 2014).

El proceso de TPR se lleva cabo en tres etapas;(1) una superficie se pone en
contacto con un flujo constante de agente reductor, hasta que la composicién del
efluente sea constante. (2) se inicia un programa de calentamiento; cuando se
alcanza la temperatura a la que la reaccion es apreciable se observa un consumo
del gas reactivo. (3) la desorcién de las moléculas se presenta posterior o

simultaneamente. (Cedefo, 2014).

En el caso del pentéxido de vanadio la reaccién de reduccion se muestra a

continuacion.

V,0s + 2H, - V,05 + 2H,0
A bajas concentraciones de vanadio se observa s6lo un pico bien definido a
aproximadamente 450°C. Cabe sefialar que la reduccion de cristales de vanadio

se lleva a cabo a una temperatura diferente que el vanadio soportado.
(Roozeboom et al., 1980).
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2.5.2 Microscopia electronica de barrido y energia de dispersién de rayos x

(SEM/EDX)

La técnica SEM nos permite, mediante una imagen, conocer la distribucion de
cada uno de los elementos que componen nuestro catalizador. Mientras que la
técnica EDX nos permite conocer la composicion quimica del mismo. Ambas
técnicas se basan en cdmo responde una muestra al incidir un haz de electrones

sobre ella.

La instrumentacion del SEM/EDX consiste en un catodo de tungsteno que emite
electrones, los cuales recorren una columna de vacio y pasan por varias lentes
electromagnéticas donde el diametro del haz se vuelve puntual. Posteriormente,
mediante el uso de dos pares de bobinas electromagnéticas de hace un barrido

XY sobre la muestra.

Al incidir un haz de electrones sobre una muestra, ésta puede generar diferentes
sefales tales como: electrones retrodispersados, electrones secundarios,
electrones Auger y rayos-x caracteristicos; mas adelante se hablara sobre las

caracteristicas de cada uno de ellos. (Palacios, 2014).

Los electrones secundarios son emitidos por el atomo, debido a la colisién del haz
de electrones con la muestra y tienen una longitud de onda menor que el haz de
electrones primarios. Estos electrones nos proporcionan una imagen de la muestra

analizada.

Los electrones retrodispersados son los electrones del haz incidente que se
reflejan después de haber interaccionado con los electrones del material
analizado. La intensidad de estos electrones depende el numero atémico del

elemento con el que interaccionen. Esta caracteristica provoca que los atomos con
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mayor numero atomico sean mas brillantes que los atomos de numero atémico

menor.

El andlisis elemental se basa en la energia de dispersion de rayos x. Al hacer
incidir el haz de electrones sobre la muestra, puede que un electron del haz
choque con un electron de los orbitales internos del atomo, provocando que sea
expulsado del orbital donde se encuentra. Esto origina que el orbital quede
incompleto y exista una vacante que necesita ser llenada por un electron de un
orbital externo. El salto de un orbital externo a uno interno genera un exceso de
energia, debido a la diferencia energética entre orbitales. Este exceso de energia
es emitido. La longitud de onda de estas emisiones son caracteristicas de cada

especie quimica, lo que nos permite evaluar la composicion del catalizador.

En la seccion de resultados de esta tesis se presentan imagenes obtenidas con

esta técnica de caracterizacion.

2.5.3 Pruebas de adsorcién de nitrégeno

Esta prueba se basa en la adsorcidén y desorcion de nitrégeno sobre la superficie
de la muestra. Especificamente, esta técnica se emplea para conocer el area

superficial y el tamafo de los poros de los catalizadores.

Las isotermas se pueden clasificar en seis tipos y cada uno representa a
diferentes estructuras solidas. Por ejemplo, los isotermas tipo | representan a
solidos microporosos con interacciones adsorbato-adsorbentes fuertes, mientras

que el isoterma tipo Il corresponde a solidos macroporosos.

Otro aspecto importante de este proceso es la histéresis que se presenta en las
isotermas. La histéresis nos proporciona informacién sobre la geometria del poro.

Segun la clasificacion propuesta por Beor en 1985, existen 5 tipos de histéresis,
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siendo el tipo A,B y E los mas importantes. El tipo A representa una geometria de

poro cilindrica. El tipo B corresponde a poros entre placas paralelas.

2.6 Hipdtesis

* El carbdn activado tendra una efecto positivo en la actividad del catalizador.
Debido a su area superficial y a la cantidad de grupos oxigenados que
existen en su superficie.

* Al aumentar la carga de vanadio soportado, aumentara la actividad
catalitica de los catalizadores.

* La presencia de CO; tendra un efecto positivo sobre la actividad de los
catalizadores, debido a que éste disminuira los problemas de transferencia

de masa en la reaccion.

2.7 Objetivo general

El objetivo general de esta tesis es optimizar el contenido de vanadio en un
catalizador soportado en carbon activado (comercial sigma-aldrich), asi como el
estado de oxidacion del mismo y estudiar el efecto de la presidén de operacion
sobre la actividad catalitica en la desulfuracion oxidativa (ODS) de moléculas
dibenzotiofénicas. También, se busca determinar la capacidad de adsorcién de

DBT del carbén activado.

2.7.1 Obijetivos particulares

En cada una de las secciones experimentales se buscé un objetivo particular

» Sintetizar y caracterizar los catalizadores de 6xidos de vanadio soportados

en carbon activado comercial (sigma-aldrich)
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* Determinar el efecto adsorbente por parte del carbén activado y observar su
variacion con diferentes cargas de vanadio

* Conocer el efecto de la concentracion de vanadio sobre la actividad
catalitica en ODS

* Conocer el efecto del estado de oxidacion del vanadio sobre la actividad
catalitica en ODS

* Conocer el efecto de la presion, empleando CO, o N, sobre la actividad

catalitica en ODS
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CAPITULO Il
METODOLOGIA EXPERIMENTAL

En esta seccion se expone la metodologia seguida para cada uno de los
experimentos realizados, asi como para la preparacion y caracterizacion de los

catalizadores.

3.1 Sintesis de catalizadores

Se sintetizaron catalizadores con cargas de 1, 3, 5, 7, 10 y 15% de vanadio a
temperatura ambiente por medio de la técnica de impregnacion por volumen de
poro. El soporte empleado en todos los casos fue carbon activado marca sigma-
aldrich, cuyo volumen de poro es de 2.14 ml/g. Las caracteristica de cada uno de

los catalizadores se presentan en la tabla 3.1.

Los catalizadores fueron preparados a partir de una sal de metavanadato de
amonio (H4NO3V) disuelta en agua destilada, empleando &cido oxalico para
promover la disolucién. EIl acido oxalico se agregd paulatinamente hasta que la
disolucién se torné de amarillo a verde obscuro o azul intenso, siendo este ultimo
el color 6ptimo, debido a la presencia de especies reducidas de vanadio, las

cuales son mas solubles.
La impregnacioén se llevé a cabo manualmente sobre una capa delgada de carbén
activado, empleando una jeringa de cromatografia y procurando una distribucion

homogénea de la disolucion precursora.

El tiempo de maduracién consté de 24 horas. Posterior al cual se sometié a los

catalizadores a un proceso de secado dentro de una estufa a 120°C por 24 horas.
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Tabla 3.1. Especificaciones de la preparaciéon de catalizadores

Contenido de Cantidad Sal . Volumen
Catalizador vanadio Qe precursora Qarbon de agua
o catalizador activado (g)
(%opeso) Q) (9) (ml)
V1 1 1.5 0.03 1.47 3.14
V3 3 3 0.21 2.79 5.98
V5 5 3 0.34 2.66 5.68
V7 7 1 0.16 0.84 1.8
V10 10 3 0.69 2.31 4.95
V15 15 1 0.34 0.66 1.4

Como ultimo paso, los catalizadores se sometieron a un proceso de calcinacion a
400°C bajo un flujo de 14ml/min de nitrégeno por un periodo de dos horas, con
una rampa de calentamiento de 3.33°C por minuto. En este paso se lleva a cabo
un reordenamiento molecular, el cual resulta en la formacion de V.05 como

especie activa de los catalizadores.

Parte del trabajo experimental consté en comparar la actividad de los
catalizadores cambiando el estado de oxidacién del vanadio. Para esto se tomd
una muestra de los catalizadores V1, V3 y V5, las cuales se sometieron a una
reduccion a temperatura programada. Los catalizadores resultantes se
denominaron V1red, V3red y V5red. Estos catalizadores contienen 1, 3 y 5% de

vanadio respectivamente y su fase activa es triéxido de vanadio (V203).

3.2 Reduccién a temperatura programada

El equipo consiste en un reactor de cuarzo, un detector de conductividad y un
equipo de calentamiento. En esta técnica se hace pasar un flujo compuesto de

30% argén y 70% hidrogeno, a través del reactor de cuarzo en el que se
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encuentra aproximadamente 0.25 g de catalizador, al mismo tiempo que se eleva

la temperatura.

La temperatura maxima a la que se lleva este proceso depende de la especie que
se busque reducir. En el caso de la reduccion de V°* a V** se ha reportado que
la reduccion culmina a 450°C, por esta razén esta fue la temperatura maxima a la

que se llevo la reduccion.

3.3 Pruebas de fisisorcién de nitrégeno

Esta técnica de caracterizacién se realiz6 con un medidor de area superficial y
porosidad Tristar micrometrics. Donde se hace pasar una corriente de nitrégeno a

una muestra que esta sumergida en nitrégeno liquido.

Para estas pruebas es necesario realizar un pretratamiento de la muestra. El cual
consta en pesar 0.1 g de catalizador y colocarlo en un equipo de vacio
VacPrep061. Mientras se realiza el proceso de vacio, la muestra se calienta 30°C
por minuto hasta alcanzar los 300°C. La muestra se mantiene bajo estas
condiciones por 8 horas. Posteriormente la muestra se enfria, se pesa y se

conecta al equipo.

3.4 Pruebas SEM/EDX

Para estas pruebas de caracterizacién se tomaron muestras de los catalizadores y
se enviaron al USAII. La informacion sobre la distribucién y la composicién
elemental de los catalizadores fue obtenida tomando 30 puntos de muestreo con
un microscopio Jeol JSM-5900 LV equipado con un sistema de deteccion de

energia de dispersion de rayos x.
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3.5 Pruebas de adsorcion de DBT

Este experimento se realizd en dos etapas sucesivas. La mezcla reactiva consté
en disolver 0.625 g de DBT en 50 ml de acetonitrilo. Durante la primera etapa, se
dejé la disolucién en agitacion por 4 horas con 0.1 g de catalizador (V1, V3 o0 V5)
o de carbén activado sin vanadio soportado. Al terminar este lapso, se tomé una

muestra de 2 mL. Esta alicuota se analiz6 por cromatografia de gases.
Posteriormente, durante la segunda etapa, se agregaron 2 mL de una disolucién
de DBTO; en acetonitrilo y se dejé en agitacién por 4 horas. Al igual que en la

primera etapa se tomd una muestra para su analisis por cromatografia de gases.

3.6 Pruebas de actividad a presion atmosférica

Para las pruebas de actividad se utilizd un reactor de vidrio de tres bocas con
enchaquetado y dos bombas. En la boca central se colocé un sistema de
refrigeracion, en una de las bocas laterales se colocé un termémetro, mientras que

la boca restante se empled para la toma de muestra.

Para cada una de las pruebas de actividad, la mezcla reactiva consistio en disolver
1g de DBT, 1g de 4-DBT y 1g de 4,6-DMDBT en un litro de acetonitrilo. Las

condiciones de operacion fueron 60 °C, presién atmosférica y agitacion constante.

En el reactor se agregaron 50 ml de mezcla reactiva, 0.5 mL de H,O, y 0.1 gramos
de catalizador. Se tomaron dos muestras de 0.5 ml a los 15, 30, 60 y 90 minutos
después de iniciada la reaccién. Una de las muestras se colocd en viales con
inserto para analizarse por cromatografia de gases. Mientras que la segunda
muestra fue empleada para monitorear la concentracion de H»O, en la reaccion,

mediante yodometria. Si la concentracién de peréxido de hidrégeno resultaba
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menor al 33% de la concentracion inicial se agregé 0.5 ml de HyO, extra. La

metodologia y el analisis de la yodometria se presentan en el anexo lll.

3.7 Pruebas de actividad a diferentes presiones de CO, 0 N>

Para las pruebas realizadas a diferentes presiones de CO; y N, se empled un
reactor intermitente PARR, como el que se muestra en la figura 3.1. En el caso de
las pruebas con dioxido de carbono se emplearon los catalizadores V5 y V5 red. A

su vez las pruebas con nitrégeno se realizaron solamente con V5 red.

Figura 3.1 Reactor PARR para reacciones a presion.
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En este reactor se colocaron 70 ml de la mezcla reactiva, 0.7 ml de H,O,y 0.1 g

de catalizador. Las pruebas se realizaron a 60°C y a 12, 24 y 48 atm de CO2y Na.

Una vez que los reactivos y el catalizador estan dentro del reactor, éste se cierra
ajustando los pernos. Posteriormente, se le inyecta una pequefa cantidad de gas
y se hace una purga, para eliminar el aire que pueda haber quedado dentro del
reactor. A continuacion, se le inyecta la presion de gas deseado y se agita el
reactor, con el fin de que el gas se disuelva en el liquido. Por ultimo, se ajusta la
presion hasta llegar a la presion requerida. Cabe destacar que el fendmeno de

disolucién solo ocurre con el CO,. El N2 no se disuelve en el liquido.

Se tomaron muestreos a los 15, 30, 60 y 90 minutos. Las alicuotas extraidas se
analizaron por cromatografia de gases y por yodometria. En el caso de las
reacciones a presion no fue posible agregar mas reactivo una vez que el peréxido
se habia agotado. Sin embargo, la yodometria sirvi6 como criterio al momento de

calcular la cinética de la reaccion.

Una vez que se ha llevado la reaccidén es necesario purgar poco a poco el gas.
Para esto se abre un poco la llave de desfogue dentro de la campana. Una vez
que se ha retirado todo el gas del reactor, se abren los pernos para quitar la tapa
del reactor. Posteriormente se tom6é una muestra extra de 0.5 ml, la cual se

analizo por cromatografia de gases.
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CAPITULO IV
RESULTADOS

En este capitulo se exponen los resultados y el andlisis de los mismos, de cada
uno de las secciones experimentales. En primer lugar se muestran los resultados
de las pruebas de caracterizacion por: TPR, SEM/EDX, adsorcién de nitrégeno y
adsorcion de DBT. En segundo lugar, se muestran los resultados del estudio del
efecto de la cantidad de vanadio sobre la actividad de la reaccién. Posteriormente,
se muestran los resultados del efecto del estado de oxidacién del vanadio, Por
ultimo se muestran los resultados de los experimentos con cambios en la presién

de operacion y el efecto del gas con el que se aumenta la presion.

Como se menciond en la seccién de metodologia experimental, la diferencia entre
los catalizadores V1,V3 y V5 vy los catalizadores V1 red, V3 red y V5 red, es el
estado de oxidacion de la fase activa. En los primeros, la fase activa esta

compuesta principalmente por V,0s, mientras que los segundos de V20s.

4.1 Reduccion a temperatura programada

Los catalizadores se sometieron a un proceso de reduccidon a temperatura
programada (TPR). Este método de caracterizacion nos permite conocer el

porcentaje de vanadio reducible en los catalizadores segun la reaccion.
V,0s5 + 2H> - V,03 + 2H,0
El consumo de hidrogeno en la reaccion de reduccion del V,0s ocasiona un

cambio en la conductividad en el flujo de gas reductor a la salida del reactor y este

cambio se registra para formar un termograma.

34



IV.RESULTADOS

En la gréfica 4.1, podemos observar la conductividad del flujo de gas reductor a la
salida del reactor con respecto al incremento de temperatura del reactor. En esta
grafica podemos observar que el area bajo la curva de reduccién se incrementa
conforme aumenta la cantidad de vanadio en los catalizadores. Esto se debe a
que aumenta la cantidad de 6xido a reducir y por lo tanto aumenta el consumo de

hidrégeno.

El rango de temperaturas en el que se lleva a cabo la reaccion de reduccién varia
segun la cantidad de vanadio, el soporte vy el flujo de hidrégeno. En la grafica 4.1
podemos notar que los picos de reduccidén que se presentan con cada catalizador
no estan en el mismo rango de temperaturas. Esto nos puede dar informacién

sobre la interaccidn entre el soporte y la fase activa.

En general, se pueden observar dos tendencias dentro de la grafica 4.1. En los
catalizadores V1, V3 y V5 el pico de reduccién se desplaza a la izquierda al
aumentar el contenido de vanadio. Mientras que en los catalizadores V7, V10 y
V15 el pico de reduccion se presenta a mayor temperatura al aumentar la cantidad

de vanadio.

En base a la tendencia que se presenta en el caso de los catalizadores V1, V3 y
V5, se cree que el vanadio interactua de maneras mas débil con el soporte al ir
aumentando el contenido de vanadio. En el caso de V1 se cree que todo el
vanadio esta en interaccion con el carbén activado, lo que lleva a una mejor
estabilidad. Al ir aumentando el contenido de vanadio, éste podria formar
estructuras de dos dimensiones, donde el vanadio interactue de forma débil con el
soporte o0 con otras moléculas de 6xido de vanadio. Ocasionando que se reduzcan

a una menor temperatura.

35



IV.RESULTADOS

Por otra parte, el aumento en la temperatura de reduccion a partir del catalizador
V5 podria deberse a una interaccion mas fuerte con el soporte. Esta idea se
descarta al comparar estas temperaturas con la temperatura de reduccion de
cristales puros de pentéxido de vanadio, la cual es de 800°C (Rozeboom et al.,
1980). Tomando en cuenta esta temperatura, podemos atribuir la tendencia del
aumento de la temperatura de reduccion a la formacidon de estructuras cristalinas
o aglomeraciones tridimensionales a partir del catalizador V5. En estas estructuras

no todo el vanadio esta interaccionando con el soporte.

0.016
0.014
0.012
<
£ 001
8 V15
2 0.008 /‘
= U
E
g 0.006 V1o
O V7

0.004 ;’A_ V5
V3

P AVI

0002 TNy
/_/\/\ Cs
0
0 50 100 150 200 250 300 350 400 450 500

Temperatura (°C)

Grafica 4.1. Perfiles de TPR de los catalizadores y del carbén activado.

En la gréfica 4.1 se observan pequefios picos antes del pico principal de reduccién

en los catalizadores V7, V10 y V15, los cuales se podrian atribuir a un proceso de
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estabilizacién del sistema, ya que las mismas fluctuaciones se presentan en el

soporte sin vanadio soportado.

La reduccion de pentoxido de vanadio a trioxido de vanadio tendria que ser
progresiva, es decir, la especie de V** deberia estar visible en el TPR. Esta
reduccion no se aprecia en la grafica 4.1 por la rampa de calentamiento empleada
en la reduccion. Si esta rampa fuera mas lenta o el flujo de hidrégeno fuera menor

se podria distinguir la reduccion de V°* a V**.
En la tabla 4.1, se muestran los valores de la estimacion por el TPR de la cantidad
de reducible de V,0s5 presente en los catalizadores. EI método empleado para su

célculo se muestra en el Apéndice Il.

Tabla 4.1 Porcentaje de vanadio reducible obtenido por TPR.

Cantidad
Cantidad
nominal de
Catalizador reducida de
vanadio
vanadio (%)
(%)
V1 1 0.94
V3 3 3.93
V5 5 478
V7 7 6.98
V10 10 8.72
V15 15 10.03
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4.2 SEM/EDX

En la tabla 4.2, podemos observar el contenido de vanadio en los catalizadores
segun el método de SEM/EDX. Estos valores son el promedio de 30 puntos de
muestreo. En el caso del catalizador V15 se presentaron muestreos donde el
contenido de vanadio fue de 34%, mientras que en otros puntos fue de poco mas
de 1%. Esto es una sefal de una aglomeracion importante de vanadio, o de la
formacion de cristales, en ciertas zonas del catalizador, lo que indica una mala
distribucion. Los puntos que presentaron contenidos atipicos de vanadio
comenzaron a obtenerse a partir del catalizador V7. Por esta razén se cree que a
partir del catalizador de V7 la dispersién disminuye al aumentar el contenido de

vanadio.

En la tabla 4.3 se reporta el contenido promedio de otros elementos que también
forman parte del catalizador. Estos elementos forman parte de la composicion del
carbon activado, misma que difiere segun el método de activacion del carbén y en
la materia prima. La composicion quimica es de vital importancia, debido que
influye en la capacidad adsorbente y el comportamiento catalitico del carbén
activado. Como se explica en otras secciones el contenido de oxigeno y azufre es

de gran importancia para la capacidad adsorbente del carbén activado.
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Tabla 4.2. Contenido elemental de vanadio en los catalizadores.

Cantidad | Cantidad de
Catalizador | de vandio | vanadio por
tedrico (%) SEM (%)

V1 1 0.86
V3 3 2.45
V5 5 4.07
V7 7 6.35
V10 10 8.24
V15 15 11.39

Tabla 4.3 Analisis elemental de los catalizadores.

Cantidad
Elemento | detectada
por SEM (%)

o 18.94

Si 3.5

S 0.77

Cl 0.25

Al 0.16

>,
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Micrografia
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Figura 4.1. Imagen de SEM/EDX para el catalizador V7.
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En la figura 4.1, podemos observar una imagen producida por SEM/EDX que
corresponde al catalizador V7. Es importante notar la similitud de la locacion del
silicio, aluminio y oxigeno, esto indica que el silicio y el aluminio presentes en el
soporte estan en forma de 6xidos. El oxigeno es una parte fundamental en la
actividad de nuestro catalizador, pues puede indicar la presencia de grupos
hidroxilos, en los cuales se anclan los 6xidos de vanadio. Entre mayor sea la
cantidad de hidroxilos, mayor sera la cantidad de vanadio que pueda ser

soportado sin formar aglomeraciones o cristales.

En la figura 4.2, se comparan la distribucién de vanadio en los catalizadores V1,
V5 y V15. Esta comparacion se hace con el fin de ilustrar las diferencias en la
distribucion de vanadio al aumentar el contenido de éste en los catalizadores.
También tiene el fin de comprobar la formacién de aglomeraciones de vanadio en
cargas superiores al 5% en peso, lo que podria explicar la diferencia de actividad
que se mostrara en secciones posteriores. Estas aglomeraciones se refieren a

zonas donde el vanadio esté especialmente concentrado.

En el caso del catalizador V1, podemos observar que el vanadio esta distribuido
de manera homogénea, lo cual es una buena caracteristica para obtener la mayor
actividad posible. Sin embargo, el catalizador V1 no contiene la cantidad maxima
de fase activa posible. EIl catalizador V5 tampoco presenta aglomeraciones
importantes de vanadio. Mas adelante se demostrara que el catalizador V5
contiene la mayor cantidad de fase activa posible, antes de que se formen
especies poliméricas. Mientras que el catalizador V15 presenta una disminucion
considerable en la distribucion de la fase activa, mostrando aglomeraciones
importantes, es decir, el vanadio no esta disperso de manera homogénea en
comparacién con los catalizadores V1 y V5. Esta caracteristica no es favorable
para la actividad del catalizador, debido a que se pierde contacto entre la fase

activa y los reactivos de la reaccion de ODS.
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Ka, 2 . Ka, 3

Ka. 8

Figura 4.2. Distribucion de Vanadio en los catalizadores a)V1 b)V5 c)V15.
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4.3 Pruebas de adsorcién de nitrégeno

Las pruebas de adsorcidén de nitrégeno nos brindan informacién valiosa sobre las
propiedades texturales de los catalizadores, como el area superficial y el tamafo y

la forma de los poros.

Se realizaron pruebas de adsorciéon de nitrégeno para conocer las propiedades
texturales de los catalizadores V1, V3, V5, V7 y V15. También se busco observar

las variaciones en las propiedades en funcién de la carga de vanadio.

—_ = N N
o 92} o vl

Cantidad adsorbida mmol/g
vl

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2
Presion relativa P/P2

Grafica 4.2. Isoterma del catalizador V5.

En la grafica 4.2 se muestra la isoterma obtenida con las pruebas de adsorcion.
Esta isoterma corresponde al catalizador V5. Los catalizadores V1, V3, V7 y V15,
asi como el carbon activado sin vanadio soportado, presentaron isotermas muy
similares. Con esta isoterma podemos conocer el tipo y la forma de los poros
presentes en los catalizadores. Comparando la forma de la gréfica 4.2 con los
isotermas propuestos por Brunauer, podemos clasificarlos como isotermas de tipo

IV. Estos isotermas corresponden a solidos adsorbentes mesoporosos.
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La histéresis representa la tendencia de desorcion del catalizador. Esta tendencia
nos brinda informacion sobre la forma de los poros. Utilizando la clasificacion de
de Boe, podemos concluir que la histéresis de nuestro catalizador es de tipo A, la
cual representa a poros cilindricos. Al analizar la grafica 4.2, notamos que no
existe una gran diferencia entre la adsorcién y desorcion, esto podria representar

que los poros son cilindricos casi perfectos cerrados de un lado.

Con las pruebas de adsorcion de nitrégeno podemos conocer el diametro de poro
que predomina en el catalizador. En la grafica 4.3, podemos observar la
distribucion de poros de cada uno de los catalizadores analizados. Nuevamente,
Cs se refiere al carbon activado sin vanadio soportado. Notamos que el diametro
de poro promedio es de 35 angstroms. Se ha reportado que el diametro del DBT
es 6.5 angstroms (Zhang, 2014) y de 5.54 angstrom (Cychosz, 2008), por lo que
no se espera que exista ningun impedimento por parte del tamafio de poro del
catalizador para la reaccion. En la grafica 4.3 se observa que el didametro de poro
disminuye un poco al aumentar la cantidad de vanadio. Esto sucede por que los

oxidos de vanadio se anclan a las paredes de los poros.
Conocer el diametro de poro es de gran importancia, pues en caso de que éste

sea muy pequefo o si las moléculas de la reaccion a catalizar son muy grandes,

se podrian presentar problemas de transferencia de masa interna.
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Grafica 4.3. Distribucion de tamano de poro de los catalizadores.

Uno de las principales razones por las cuales se realiza un estudio de adsorcién
de nitrégeno es conocer el area superficial de un soporte o catalizador. Esta area
es de suma importancia para la actividad catalitica. En la tabla 4.4 se concentran

los resultados de las areas con los diferentes catalizadores.

Al analizar los resultados expuestos en la tabla 4.4, notamos una tendencia logica
entre la carga de vanadio soportado, tanto con el volumen de poro, como con el
area superficial. El volumen de poro disminuye, debido a que el vanadio se ancla a
las paredes de los poros, disminuyendo su diametro. De igual manera el vanadio
va ocupando un espacio encima del soporte y posiblemente obstruyendo poros,

provocando una pérdida de superficie total.
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Podemos notar que el area de superficial y el volumen de poro del catalizador

V15 decaen razonablemente. Esto puede ser ocasionado por la aglomeraciéon que
se presentd en la figura 4.2 . Esta informacién proporciona una respuesta en la

disminucién de la actividad que se presentara en secciones posteriores.

Tabla 4.4. Propiedades texturales de los catalizadores.

Area
Volumen
superficial
Catalizador | de poro
Total (BET)
cm?/g
m?/g
Cs 0.25 1051
Vi 0.24 1002
V3 0.21 907
V5 0.19 836
V7 0.16 712
V15 0.09 477

4 4 Pruebas de adsorcion de DBT

Al analizar los resultados de las pruebas de actividad, se encontraron diferencias
entre el consumo de compuestos azufrados y la produccion de sulfonas. La razén
de esta diferencia se atribuyé a la adsorcién de moléculas azufradas por parte del
soporte. El carbdén activado es empleado como adsorbente por su gran area
superficial y por el hecho de que sus propiedades texturales y quimicas se

pueden modificar, segun sea el objetivo para que el que va a ser empleado.
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Como se menciond en el marco tedrico de esta tesis. Los sitios acidos del carbon
activado son el sitio de adsorcion de las moléculas azufradas. Los sitios acidos
son parte de grupos funcionales que contienen oxigeno y azufre. Estos elementos
interaccionan con el azufre presente en las moléculas dibenzotiofénicas. También

el vanadio es un sitio de adsorcidon de moléculas de DBT.

Se realizaron pruebas de adsorcién de DBT con el fin de cuantificar la pérdida de
materia debida a la adsorcién por parte del carbén activado y observar la variaciéon

de la adsorcién entre los diferentes catalizadores.

Este experimento se realiz6 en dos etapas sucesivas y bajo condiciones similares
de las pruebas de actividad. En la primera etapa se estudié la adsorcion de la
molécula de DBT. El objetivo de la segunda etapa del experimento fue poner en
competencia a las moléculas de DBT y DBTO,, con el fin de observar si la
molécula de DBTO, puede desplazar a la molécula de DBT de los sitios de

adsorcion.

Es importante tener en cuenta los resultados de la tabla 4.5, debido a que es
posible que la diferencia entre la adsorcion con diferentes catalizadores esté

relacionada con las propiedades texturales.

Los resultados de estos experimentos se representan con la capacidad
adsorbente y la constante de reparto. La capacidad adsorbente representa los
gramos adsorbidos de compuesto por gramo de catalizador. Mientras que la
constante de reparto representa la relacién de la concentracion de moléculas
azufradas adsorbidas en el soporte y en la disolucién. Los resultados de la

capacidad adsorbente se muestran en la tabla 4.5.
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Tabla 4.5. Capacidad adsorbente.

1la etapa 2a etapa
Catalizador DBT DBT DBTO2
Cs 0.247 0.180 0.017
Vi 0.168 0.105 0.013
V3 0.207 0.151 0.018
V5 0.289 0.212 0.004
V10 0.200 0.180 0.004

La disminucion de la capacidad adsorbente del catalizador V1 con respecto al
carbén activado (Cs) nos podria indicar que el vanadio impide la interaccién del
soporte con el DBT y nos lleva a pensar que al aumentar la cantidad de vanadio la
adsorcion disminuird. Sin embargo, la capacidad adsorbente aumenta en los
catalizadores V3, V5 y V10. EL valor maximo se alcanza con el catalizador V5, lo

que coincide con los valores actividad expuestos mas adelante. Con V5 la
capacidad adsorbente del catalizador es mayor que la capacidad del soporte. Esto
demuestra que en concentraciones 6ptimas los 6xidos de vanadio tienen un efecto

positivo en la adsorcién de moléculas azufradas.

En la tabla 4.5, podemos observar que la capacidad adsorbente disminuye durante
la segunda etapa del experimento. Esto puede ser ocasionado por el
desplazamiento del DBT por parte de la sulfona, lo que indica una mayor afinidad

hacia el DBTO; por parte del catalizador.

Cuando se tiene un soluto repartido entre dos fases, es importante conocer la
relacion de concentraciones de éste en cada una de las fases, para saber a qué
fase es mas afin el soluto. A este cociente se le llama constante de reparto. En
este caso, esta constante representa la relacion entre los gramos de DBT o
DBTO: en la disolucién y los gramos adsorbidos por el carbén activado. Por lo
tanto, mientras mas pequefa sea esta constante, mayor sera la afinidad de la
molécula al catalizador. La féormula para calcular la constante de reparto es la

siguiente.
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i _ g DBT/DBTO, en la disolucion
DBT/DBTO; 5 DBT/DBTO,adsorbidos

En la tabla 4.6 se reportan las constantes de reparto para este experimento. Una
vez mas notamos que la constante de reparto muestra una tendencia similar a las
constantes cataliticas de los catalizadores, los cuales se presentaran en secciones
posteriores.

Tabla 4.6. Constantes de reparto.

1la etapa 2a etapa
Catalizador DBT DBT DBTO2
Cs 0.103 0.177 0.019
V1 0.197 0.375 0.054
V3 0.142 0.231 0.012
V5 0.073 0.135 0.400
V10 0.150 0.178 0.373

4.5 Efecto de la carga de vanadio sobre el catalizador

El primer objetivo de este trabajo fue determinar la carga 6ptima de vanadio en un

catalizador de V,05 sobre carbén activado.

La estructura de la fase activa sobre el soporte es un factor clave en la actividad
de los catalizadores. Esta estructura depende del soporte y de la carga de fase
activa soportada. En general, se han encontrado cuatro estructuras de vanadio
soportado: especies monomeéricas, las cuales forman una monocapa; especies
poliméricas, con las cuales se forma una sobrecapa de dos dimensiones; especies

tridimensionales y especies cristalinas (Inamaru, 1996).

La carga optima de vanadio se alcanza cuando la fase activa se encuentra
dispersa en forma de mondémeros, formando una monocapa sobre toda la

superficie del soporte. Esta monocapa es la carga maxima de fase activa en la
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cual no se encuentran especies poliméricas ni cristales. Para la formacion de la
monocapa influye el tipo y pretratamientos del soporte, precursores de la fase

activa, condiciones de preparacion y calcinacién y solventes.

La formacion de la monocapa esta directamente relacionada con las
caracteristicas del soporte, tales como area superficial, tamafo de poro y la
concentracion de grupos hidroxilos (Bordejé, 2004) . Mientras mayor sea el area

superficial, mayor sera la carga de fase activa a al cual existira una monocapa.

Se ha reportado que la carga maxima de 6xidos de vanadio sobre carbdn activado
a la cual se forma una monocapa es de 6% en peso ( Bond, 1991) y de 5.8%
(Inamaru, 1996). Este dato depende de las caracteristicas del carbén activado
empleado, debido a las diferentes concentraciones de grupos hidroxilos sobre la

superficie del soporte.

Para cumplir con el objetivo de las pruebas de actividad, es necesario contar con
un parametro cinético que nos permita comparar la actividad de los catalizadores.

Este parametro es la constante catalitica de la reaccion, la cual depende de la
temperatura del sistema. Cada una de las constantes de esta tesis fue calculada
empleando una ecuacion de pseudo primer orden. El célculo y los valores

numeéricos de estas constantes se presentan en el apéndice |.

Con base en las pruebas de actividad, encontramos que las mayores constantes
de rapidez catalitica se obtuvieron con el catalizador V5. Esto se ilustra en la
grafica 4.4, la cual presenta las constantes de rapidez catalitica empleando

diferentes cargas de vanadio.

Por encima de la carga de 5% en peso, se presentd una caida de actividad

catalitica, la cual se atribuye a la formacién de especies poliméricas de vanadio o
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de fases cristalinas. Con base en esta observacion se concluye que 5% de

vanadio en peso es la carga maxima que permite la formaciéon de una monocapa.
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Grafica 4.4. Efecto de la concentracion de vanadio sobre las constantes de rapidez

catalitica.

4.6 Efecto del estado de oxidacion de vanadio sobre la actividad

El objetivo de esta seccion experimental fue observar el efecto que tiene el estado
de oxidacion del vanadio sobre la actividad de los catalizadores. Con este fin, se
compararon las constantes cataliticas de los catalizadores V1, V3 y V5, cuya fase
activa es V,0s, contra las constantes de los catalizadores V1red, V3 red y V5 red,

los cuales contienen V50s.

El estado de oxidacion de los metales de la fase activa es un factor muy
importante en la actividad del catalizador. Esto se debe a que la geometria y la

estructura electronica de la fase activa dependen del estado de oxidacion.
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La geometria de los oxidos de vanadio soportados son diferentes a las estructuras
de los 6xidos no soportados, debido a la interaccién que tienen con el soporte.
Varios estudios han recalcado la importancia de cada uno de los enlaces que
conforman los 6xidos de vanadio soportados, reportando tres tipos de enlaces V-
O-V, V=0 y V-0, siendo este ultimo el enlace clave para las reacciones de
oxidacion (Wachs, 1997;Garcia-Bordeje, 2004).

Aunque no se conozca la estructura propia de los 6xidos de vanadio soportados
en nuestros catalizadores, podemos pensar que existen mayor cantidad de

enlaces V-O cuando la fase activa es V50s.

En la grafica 4.5y 4.6 , se muestran las variaciones de las constantes de cada uno
de los compuestos presentes en la reaccidon. Se puede apreciar que las
constantes de los catalizadores reducidos, cuya fase activa es trioxido de vanadio,

son mayores a los catalizadores de V;,0s.
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Grafica 4.5. Comparacion de constantes cataliticas de consumo de DBT’s con

catalizadores en su estado oxidado y reducido.
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Grafica 4.6. Comparacion de constantes cataliticas de produccion de sulfonas con

catalizadores en su estado oxidado y reducido.

4.7 Efecto del aumento de presién de CO, sobre la actividad

Esta serie de experimentos se realiz6 con dos objetivos. El primer objetivo es
estabilizar al peroxido de hidrégeno evitando su descomposicién. El segundo
objetivo fue el observar el efecto del CO, sobre la reaccion de ODS, con el fin de
emplear este gas en una sintesis in situ de peroxido de hidrégeno

simultaneamente con la reaccién de ODS.

Tradicionalmente, el proceso de sintesis del peréxido de hidrégeno se lleva a
cabo por una secuencia de hidrogenacion y oxidacion de alquil antroquinona, el
cual tiene un costo elevado. Se esta investigando el uso del CO, como disolvente
de Hz y O, para la sintesis directa de H;0O,, lo cual disminuiria el costo de

produccion y el impacto ambiental de este (Dan Hancu, 2001).
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La sintesis del peroxido de hidrégeno requiere altas presiones y bajas

temperatura. En contraste, la reaccion de desulfuracién oxidativa requiere bajas
temperaturas (menores a 100°C) y presion atmosférica. Es necesario encontrar las

condiciones de operacion que permitan llevar a cabo ambos procesos.

En este experimento el CO, estabiliza al peréxido de hidrégeno, para evitar su
descomposicion. Esto sucede ya que el didxido de carbono solubiliza al oxigeno,
desplazando la reaccion de descomposicion del peroxido hacia los reactivos. La

reaccion de descomposicion del perdxido es la siguiente.

2H,0, - 2H,0 + 0,

Al agregar CO, se puede obtener un disolvente expandido. Es decir, que al
agregar el CO; al reactor, la fase liquida del acetonitrilo aumente su volumen. Se
ha encontrado que a temperatura ambiente al agregar 24 y 48 atm de presién de
CO; se llega a una expansion de 14 y 3.8 veces el volumen inicial

respectivamente, para el caso del acetonitrilo expandido con CO; (Kerler, 2004).

Cabe destacar que al aumentar la temperatura disminuye la solubilidad del gas,
por lo que se necesitan mayores presiones de CO; para obtener la misma
expansion. Por esta razén al aumentar la temperatura a 60°C parte del CO,

expandido se volatiliza.

Varias investigaciones han reportado el cambio en las caracteristicas de los
disolventes al ser expandidos con CO,, destacando una disminucion severa de la
polaridad del acetonitrilo (Jessop, 2007;Ford, 2007). En esta serie de
experimentos se contrastd este efecto negativo con el efecto estabilizante del CO;
hacia el perdxido de hidrogeno, con el fin de establecer si es 0 no adecuado el uso

de este gas para el aumento de presion.
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En la gréfica 4.7 se muestra la variacion de los valores de la constante de rapidez
catalitica del catalizador V5 en funcién del aumento de la cantidad de CO,
agregado. Es notable el efecto negativo que tiene el liquido expandido sobre la
actividad del catalizador. En la grafica 4.7, se observa que el orden de decaimiento
de la actividad aumenta con el numero de ramificaciones de la molécula, lo cual
podria indicar que la estructura de la molécula juega un papel importante en este

fendmeno. Los valores disminuyen hasta un 80% a 48 atm.

En la gréfica 4.8 se reporta la variacion de las constantes cataliticas con la presién
de diéxido de carbono para el catalizador V5red. En esta grafica se observa el
mismo fendbmeno, donde las constantes cataliticas disminuyen en gran medida al

aumentar la cantidad de diéxido de carbono.
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Grafica 4.7. Efecto de la presion de CO; sobre las constantes cataliticas para V5.
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Grafica 4.8. Efecto de la presion de CO, sobre las constantes cataliticas para
V5red.

La disminucién de la actividad nos indica que al agregar CO; existen problemas de
transferencia de masa. Estos problemas podrian ser ocasionados por el cambio de
polaridad del disolvente. El acetonitrilo es un solvente polar, mientras que el CO;
es una molécula no polar. Si el diéxido de carbono solvata a las moléculas de
acetonitrilo, esto podria ocasionar que el disolvente no interaccione con las
sulfonas, lo que podria ocasionar que las sulfonas no se desorban de los sitios

activos, mismos que no podrian ser empleados por otras moléculas.
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Grafica 4.9. Conversion del perfil tedrico y datos experimentales de 4-MDBT con
V5

La grafica 4.9, es un ejemplo de las conversiones de los perfiles calculados a
partir de las constantes cataliticas y los datos experimentales en estas pruebas.
Una vez mas, es notable el decaimiento de la actividad del catalizador con el
disolvente expandido. Cabe destacar que en estos experimentos no se mantuvo el
exceso del peroxido de hidrégeno, lo que explica que la conversidon, en las
pruebas a 12 y 24 atmdsferas, no haya aumentado considerablemente después
del minuto 30 . Esto ocasiona que la reaccion a 12 y 24 atmédsferas de CO, se
vean limitadas por falta de perdxido. Las yodometrias mostraron que todas la
reacciones contaron con un exceso de peroxido de hidrogeno en los primeros 30

minutos de la reaccion.

En la grafica 4.10, se muestra la constante catalitica del consumo de DBT vy la
produccion de DBTO; a varias presiones. A simple vista podemos observar que la
produccion de sulfonas se ve afectada en gran medida por la presencia de CO..

La conversion de DBT disminuye al emplear el disolvente expandido, pero no tan
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drasticamente como la desorcion de sulfonas. Esto nos refleja el efecto negativo
que tiene el CO, para la desorcion de los productos en esta reaccién. Es muy
notorio que los valores de estas constantes no varian significativamente al
aumentar la presion. Esto se podria explicar si el problema de transferencia de
masa, al expandir el disolvente, se encuentra en la desorcion de las sulfonas. Si
las sulfonas no se desorben, las constantes cataliticas no varian de una presion a

otra.
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Grafica 4.10. Diferencia entre conversion de DBT y produccion de DBTO; a

diferentes presiones de CO.y a presion atmosférica.

Diferencias entre reactor presurizado vy al despresurizar

Después de los 90 minutos de reaccion, se tomd una muestra adicional al
momento de despresurizar el reactor. De esta manera podemos comprobar si
existe alguna diferencia de concentracion al momento de remover el CO, del

reactor.
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En la tabla 4.7, se comparan las conversiones a los 90 minutos de reaccion y al

momento de despresurizar el reactor, para el catalizador V5. Mientras que en la

tabla 4.8, se muestra la misma comparacion para el catalizador V5red.

Tabla 4.7. Comparacién de conversién y produccién al despresurizar el reactor

con V5.
Presion (atm) | Presurizada | Despresurizada
12 0.83 0.86
DBT 24 0.86 0.93
48 0.79 0.94
12 0.68 0.71
4-MDBT 24 0.71 0.84
48 0.57 0.83
12 0.43 0.47
4,6-DMDBT 24 0.45 0.63
48 0.21 0.62
12 0.34 0.40
DBTO2 24 0.33 0.42
48 0.36 0.45
12 0.31 0.38
4-MDBTO2 24 0.33 0.40
48 0.26 0.43
12 0.21 0.30
4,6-DMDBTO2 24 0.19 0.30
48 0.14 0.31
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Tabla 4.8. Comparacién de conversién y produccion al despresurizar el reactor

con Vbred.
Presion (atm) | Presurizada | Despresurizada

BT 12 0.85 0.90
24 0.85 0.93
AMDBT 12 0.73 0.79
24 0.71 0.84
12 0.57 0.63

-DMDB
4,6-DMDBT 24 0.54 0.69
12 0.37 0.46
DBTO2 24 0.40 0.42
12 0.35 0.44
4-MDBTO2 24 0.35 0.42
12 0.24 0.35
4,6-DMDBTO2 24 0.25 0.32

Al analizar las dos tablas anteriores, podemos observar que existe una diferencia
significativa entre las conversiones en ambos muestreos. La principal disparidad
entre las conversiones y producciones, se puede deber a la desorcion de
moléculas al despresurizar el reactor o a posibles problemas con el puente de

muestreo.

En el caso de las sulfonas, podemos notar que la diferencia entre ambos
muestreos es mayor con respecto a la diferencia para los DBT’s. Esta observacién
es util, ya que nos muestra que el CO; podria estar limitando la desorcién de las
sulfonas, las cuales se desorben al despresurizar el reactor. Es necesario
promover la desorcion de las sulfonas, para no inhabilitar los sitios activos del
catalizador, para que el muestreo de nuestro experimento sea representativo del

mismo y para promover la produccion de sulfonas.
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4.8 Efecto del aumento de la presion de N2

Para comprobar que el decaimiento de la actividad bajo diferentes presiones de
CO;, se debe a la naturaleza del gas y no al simple aumento de presién, se
realizaron pruebas a las mismas condiciones pero empleando N, para aumentar la

presion.

El nitrdgeno no expande al acetonitrilo, por esta razdn no se espera que exista un

efecto de estabilizacidén hacia el perdxido de hidrogeno.

En la grafica 4.11, se presenta la tendencia de la constate catalitica a diferentes
presiones de N,. Podemos observar que las constantes cataliticas decaen un poco

con la presion. Sin embargo, este decaimiento es menor que en el caso de CO..
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= 0.08 —4 4 6-DMDBT
|5
S 0.06
0.04
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0
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Grafica 4.11 constates cataliticas a diferentes presiones de N>

En la gréfica 4.12, se muestra el valor de produccién a los 90 minutos de reaccion.
En esta gréafica se observa que las producciones de las sulfonas disminuyen con la
presion y que los valores, nuevamente, no cambian significativamente en las tres
presiones de nitrégeno, Sin embargo, las producciones siguen siendo

notablemente mayores que en el caso del CO, (Ver figura 4.10).
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Grafica 4.12. Produccién de sulfonas a los 90 minutos de reaccion a diferentes

presiones de Ny y presidon atmosfeérica.

De la misma manera que en las pruebas con didxido de carbono, se tomd una
muestra al despresurizar el reactor después del minuto 90 de reaccion. Sin
embargo, en el caso del nitrdgeno, no se encontraron diferencias significativas
entre los valores de conversion y produccion del minuto 90 y los valores al
despresurizar el reactor. Gracias a esta observacion podemos pensar que el

nitrdgeno no interviene en el proceso de transferencia de masa en la reaccion.
Como conclusién podemos decir que la presion en si misma afecta la reaccion,

pero este efecto negativo se incrementa empleando CO, para aumentar la

presion.
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CAPITULO V
CONCLUSIONES

El objetivo de los primeros experimentos fue el estudiar el efecto de la carga de
vanadio sobre el catalizador. Los resultados mostraron que la carga 6ptima de
vanadio es de aproximadamente 5%, debido a que, posiblemente, esta es la
concentracion maxima en donde la fase activa estd soportada en una monocapa.
Por debajo de esta concentracion no se ocupa toda la superficie del catalizador.
Por lo que a concentraciones mayores a 5% se presentan aglomeraciones de

vanadio, lo que disminuye la actividad.

En segundo lugar se estudio el efecto del estado de oxidacién del vanadio, ya que
la estructura del vanadio soportado y su actividad dependen de esta propiedad. Se
encontrdé que los catalizadores a base de trioxido de vanadio ( V20O3) presentan

una mayor actividad que los catalizadores a base de pentoxido de vanadio (V20s).

También, durante esta tesis se estudié el efecto de la presion sobre la actividad de
los catalizadores, con el fin de estudiar las sintesis del peroxido de hidrogeno in
situ en trabajos futuros. Los resultados mostraron que el efecto del aumento de
presion es negativo. Sin embargo, la disminucion de la actividad no es la misma
con todos los gases. El diéxido de carbono afecta de manera mas drastica la
actividad, en comparacion con el nitrégeno. Este efecto podria deberse a que el
CO;, limita la interaccion del disolvente con las sulfonas, impidiendo su desorcién.
Mientras que el N, no genera una expansién en el liquido, por lo que las

propiedades del disolvente no se ven afectadas.

El objetivo general de esta tesis fue el optimizar un catalizador de vanadio

soportado en carbdn activado, asi como las condiciones ideales de presion. La
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mayor actividad catalitica se alcanzd con el catalizador con 5% de vanadio en

peso y V,03 como fase activa. En cuanto a la presiéon, se demostré que la
actividad catalitica es mayor a presién atmosférica. En caso de que se quiera
realizar una reaccion simultanea de sintesis de peréxido de hidrogeno, se

recomienda emplear las presiones intermedias de 12 o 24 atm de nitrégeno.
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APENDICES

En esta seccidon se muestran los calculos referentes a las constantes cataliticas,
TPR y yodometria. También se muestran los valores numéricos de las constantes

cataliticas.

APENDICE |I. Calculo y valores numéricos de constantes cataliticas

La reaccién de ODS puede ser modelada con una ecuacion de pseudoprimer
orden. Las reacciones de desulfuracion oxidativa de los compuestos azufrados

puede representarse como:

2H,0, + DBT - DBTO, + 2H,0
2H,0, + 4 — MDBT — 4 — MDBTO, + 2H,0
2H,0, + 4,6 — DMDBT — 4,6 — DMDBTO, + 2H,0

Para los célculos cinéticos partimos de los datos de los cromatogramas. En estos
cromatogramas se presentan picos en tiempos especificos de retencion para cada
molécula presente en la muestra inyectada. El area bajo la curva de estos picos es
proporcional a la concentracion del compuesto en la muestra. Una vez que se han
calculado estas areas, se toman en cuenta el porcentaje de area reportado por el

mismo programa del cromatégrafo.

Cada vez que se preparé mezcla reactiva ( para caracteristicas ver capitulo Ill) se
tomd una muestra para analizar por cromatografia de gases. Los datos obtenidos
de los cromatogramas resultantes, sirvieron como referencia del contenido inicial
de cada molécula. Para obtener la conversion de DBT’s y la produccién de

sulfonas se emplearon las siguientes formulas:

area de DBT en muestra al tiempo x

Conversion =1 — — -
area de DBT en mezcla reactiva
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area de DBTO0, en muestra al tiempo x

Produccion = ~ -
area de DBT en mezcla reactiva

Una vez que tenemos los valores de conversion o produccion podemos obtener la
concentracion de cada una de los compuestos presentes en la reaccién siguiendo
la siguiente formula. La concentracion inicial de cada uno de los DBT’s se obtuvo
dividiendo el peso agregado a la mezcla reactiva (1g) entre el peso moléculas de
cada una de las moléculas ( DBT=182.26g/mol, 4-DMDBT=198.28 g/mol) y 4,6-
DMDBT=212.31 g/mol)

Concentracion DBT = Cipjciqt DBT * (1 — Conversion)

Concentracion DBTO, = Cipjicia1 DBT * Produccién

Las constantes cataliticas en las reacciones de primer orden pueden ser
calculadas mediante la pendiente una grafica de In(Ca/Ca0) vs tiempo. Donde Ca
corresponde a la concentracion de reactivo en un tiempo x y Ca0 representa la
concentracion inicial del mismo reactivo. Un ejemplo de esta grafica se presenta
en la grafica 6.1, la cual corresponde a la conversién de DBT con el catalizador
V1. En esta grafica se presentan los puntos experimentales y una regresion lineal,
con la cual obtenemos una pendiente que corresponde a la constante catalitica de
0.0116.
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Grafica 6.1. Calculo de constante catalitica de DBT con el catalizador V1

Una forma de comprobar que el valor numérico de las constantes cataliticas es
empleandolas para obtener la conversién a cada tiempo de reaccién y comparar la
conversion calculada con el valor de conversidon experimental. Para esto se
necesita obtener la ecuacion de rapidez de reaccion, como se muestra a

continuacion.

Tomando como ejemplo la reaccién del DBT, la ecuacion cinética de la reaccidon

seria:

— 2 2
Tops = kchBTCHZOZ - k—chBTOZCHZO

Teniendo en cuenta que el peréxido de hidrégeno esta en exceso, la temperatura
es constate y la reaccion es irreversible, podemos decir que la rapidez de
reaccion solo va depender de la concentracién de molécula azufrada. Entonces la

ecuacion cinética seria:

Tops = k1Cppr
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Al igualar esta rapidez de reaccion con la definicibn de rapidez de reaccion

obtenemos:

Tops = k1Cppr

r - _ dCDBT

OoDS dt

dCDBT
k,C = —

1“DBT dt

Donde:
Cper = Cpprinicial(1 — x)

Sustituyendo:

CoBT inicialdx
kCppriniciai (1 —x) = %

CDBT inicialdx

kdt =
Cpprinicial (1-x)

dx
(1-x)

kfotdt=f0x%

kt =—=In(1—x)

kdt=

Integrando la ecuacion:

x=1—ek
Una vez que tenemos la ecuacion para calcular la conversion, se elabora una
grafica, como la grafica 6.2, donde se comparan las conversiones experimentales

con las conversiones calculadas a partir de la ecuacién cinética.
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A lo largo de este trabajo se ha mostrado la tendencia de las constantes de

rapidez catalitica ante diversos factores. En esta seccion se resumen las

condiciones de operacion, los catalizadores empleados y los valores numeéricos de

las constantes de rapidez catalitica, de cada uno de los experimentos realizados.

Tabla 6.1 Pruebas de actividad a presion atmosférica ( T=60°C, P=1 atm)

Catalizador DBT 4-MDBT | 4,6-DMDBT| DBTO2 4-MDBTO2 | 4,6-DMDBTO2

Cs 0.005 0.006 0.002 0.005 0.003

V1 0.011 0.009 0.003 0.009 0.006 0.003
V3 0.120 0.107 0.070 0.110 0.080 0.045
V5 0.130 0.110 0.085 0.106 0.080 0.060
V7 0.107 0.086 0.065 0.097 0.075 0.060
V10 0.086 0.055 0.033 0.055 0.050 0.040
V15 0.035 0.020 0.010 0.020 0.007 0.007
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En la primera seccion, compuesta por la tabla 6.1, se muestran las constantes

cataliticas para las pruebas de actividad a presion atmosférica, donde se comparé

el efecto de la carga de vanadio sobre la actividad catalitica.

En la tabla 6.2, se muestran los resultados del efecto que tiene el estado de

oxidacion del vanadio sobre la constante catalitica.

Tabla 6.2. Pruebas de actividad con V,05y V.03 ( T=60°C, P=1 atm)

Catalizador DBT 4-MDBT | 4,6-DMDBT| DBTO2 4-MDBTO2 | 4,6-DMDBTO2
V1 0.011 0.009 0.003 0.009 0.006 0.003
Vlred 0.021 0.012 0.008 0.008 0.011 0.007
V3 0.12 0.107 0.07 0.11 0.08 0.045
V3red 0.129 0.105 0.085 0.120 0.095 0.040
V5 0.130 0.110 0.085 0.106 0.080 0.060
V5red 0.145 0.115 0.095 0.120 0.080 0.075

En la tabla 6.3 y 6.4, se presentan la constantes cataliticas de conversion y

produccion, respectivamente, para las pruebas a diferentes presiones de CO, (12,

24 y 48 atm) . En estas reacciones la temperatura se mantuvo constante a 60°C.
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Tabla 6.3. Constantes cataliticas de conversién a diferentes presiones de CO,

k cat (1/min)
Catalizador Presion (atm) DBT | 4-MDBT | 4,6-DMDBT
1 0.130 0.110 0.085
12 0.100 0.060 0.020
V5
24 0.055 0.017 0.010
48 0.025 0.009 0.003
1 0.145 0.115 0.095
12 0.050 0.028 0.017
V5red
24 0.045 0.020 0.010
48 0.040 0.022 0.009

Tabla 6.4. Constantes cataliticas de produccion a diferentes presiones de CO»

k cat (1/min)
Catalizador |Presion (atm) | DBTO2 | 4-MDBTO2 | 4,6-DMDBTO2
1 0.106 0.080 0.060
12 0.010 0.009 0.006
v 24 0.009 0.005 0.003
48 0.005 0.003 0.001
1 0.120 0.080 0.075
12 0.050 0.030 0.016
V5red
24 0.045 0.020 0.010
48 0.035 0.018 0.008
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Por ultimo se presentan las tablas 6.5 y 6.6, en las cuales se presentan los valores

de las constantes cataliticas de las pruebas a diferentes presiones (12, 24 y 48
atm) de N,. Al igual que en las pruebas co CO; la temperatura se mantuvo

constante en 60°C.

Tabla 6.5. Constantes cataliticas de conversién a diferentes presiones de N»

K cat (1/min)
Catalizador Presion (atm) DBT | 4-MDBT | 4,6-DMDBT
1 0.145 0.11 0.09
q 12 0.12 0.09 0.062
Vare 24 0125| 0.1 0.07
48 0.135 0.1 0.08

Tabla 6.6. Constantes cataliticas de produccion a diferentes presiones de N>

k cat (1/min)

Catalizador | Presion (atm) | DBTO2 | 4-MDBTO2 | 4,6-DMDBTO2
1 0.102 0.08 0.075
12 0.046 0.036 0.026
V5 red 24 0.06 | 0.048 0.035
48 0.06 0.048 0.033

APENDICE Il . TPR

Para conocer la cantidad de especie reducida en los catalizadores de vanadio se
emplea el consumo total de hidrégeno, el cual es representado por el area bajo la

curva de las graficas de TPR.

El primer paso es obtener un factor de reduccion, el cual nos ayudara a calcular
las moles de hidrégeno consumidas en la reduccién del pentdéxido de vanadio.
Este factor de reduccién se calcula con el consumo de hidrogeno de la reduccién

total de un 6xido que sirve como patrdn, en este caso 6xido de plata.
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La reduccidon del 6xido de plata sigue la siguiente reaccion y su patréon TPR se

presenta en la grafica 6.3.

Ag,0 + H, - H,0 + 2Ag
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Grafica 6.3 Perfil TPR para 6xido de plata.

Uno de los aspectos mas importantes dentro de los calculos de TPR es calcular el
area bajo la curva. Existen varios métodos numéricos y fisicos para determinar el
area bajo una curva. En este caso se utilizé el método del trapecio. Este método
consiste en dividir la curva en trapecios y sumar el area de los mismos. Es
importante recalcar que el area por debajo de la linea base de la grafica de TPR

debe de restarse.

Una vez que conocemos el area bajo la curva podemos calcular el factor de

reduccion con la siguiente formula.

mol H,
Frea = Tpp——os
ATPR (Ag,0)
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Donde ATPR es el area bajo la curva y las moles de hidrogeno se calculan

mediante la relacién estequiométrica entre el 6xido de plata y el hidrogeno.

g iniciales Ag,0

9
231.64 27 Ag,0

mol H, =

Ya que hemos calculado el factor de reducciéon podemos obtener el consumo total
de hidrégeno en la reduccién del pentoxido de vanadio siguiendo la siguiente

formula:

Mol H, reales = F,,q * ATPRV/C
Una vez que hemos calculado el consumo de hidrégeno podemos emplear las
relaciones estequiométricas para calcular las moles de pentéxido de vanadio que
se han convertido. La reaccidon de reduccion del vanadio se muestra a

continuacion.

V,0s + 2H, - 2H,0 + V,04
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APENDICE IIl. Yodometria

Durante la experimentacion se utiliz6 la yodometria para monitorear la
concentracion de peroxido de hidrogeno durante la reaccién. Esto se hizo con el

objetivo de que la reaccion no estuviera limitada por reactivos.

A lo largo del texto se ha hablado sobre las desventajas que se presentan al
agregar grandes cantidades de perdxido desde el comienzo de la reaccion. Esta
condicion lleva a proponer una relacion de oxigeno/azufre de seis, lo cual

representa tres veces mas de la relacién estequiométrica.

La yodometria consiste en la reaccion en medio acido del peréxido de hidrégeno
con una solucion de yoduro de potasio. Esta reaccion produce yodo, el cual se
titula con una solucién de tiosulfato de sodio. Estas reacciones se muestran a

continuacion.

H,0, + 21~ > I, + 2H,0
I, + S,02~ - 2]~ + 5,02~

El procedimiento de la yodometria consistia en preparar un matraz con 20 ml de
acido sulfurico (H2SO4) al 20%, 2.5 ml de yoduro de potasio (Kl) .24 M, 0.5 ml de
muestra obtenida del reactor y unas gotas de molibdato de amonio (
(NH4)sM07024*4H,0 ) como catalizador. La titulacién se llevé a cabo utilizando

tiosulfato de sodio (Na;S,03) .013 M y unas gotas de almidén como indicador.

Antes de cada experimento se realizé una yodometria usando 0.5 ml de un blanco.
Este blanco fue preparado con 50ml de agua destilada y 0.5 de peréxido de
hidrégeno. Cuando la titulacién de la muestra durante la reaccion nos indicaba que
sélo restaba menos del 33% del perdxido agregado originalmente, se agregaron

0.5 ml de perodxido para mantener el exceso del mismo.
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Con la informacion de la titulacién del blanco y la titulacién de cada una de las
muestras fue posible obtener el porcentaje de H,O, remanente en el medio de

reaccion y se elaboraron gréfica 6.3.
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Gréfica 6.4. Cantidad remanente de perdxido de hidrogeno (%).
La gréfica 6.4 nos dan informacién del avance de la reaccion, posibles limitaciones

por reactivos en ciertos puntos de la reaccion y sirvieron como criterio al momento

de calcular las constantes cataliticas.
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